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RESUMEN

En el escenario energético actual, el compromiso hacia la reducciéon de la
dependencia de los combustibles fosiles ha hecho crecer el interés por la
investigacion en fuentes de energia alternativas; tal es el caso del biogas, cuyo valor

comercial ha aumentado en los ultimos anos.

El presente trabajo se enmarca dentro de la tematica de captura de CO,
mediante adsorcién con solidos. En concreto, en la separacion de CO, de
corrientes de biogas (CO,/CH,) a diferentes presiones y concentraciones. La
adsorcion con solidos se plantea como una tecnologia prometedora frente a otros

procesos como la absorcion fisica.

En esta Tesis Doctoral se propone el uso de adsorbentes sostenibles y de
bajo coste preparados a partir de huesos de cereza mediante activacion fisica en una
sola etapa con dos agentes activantes: dioxido de carbono y vapor de agua. La
optimizacion de las condiciones de activacién se ha llevado a cabo mediante la
aplicaciéon de la Metodologia de Superficies de Respuesta, estudiando el efecto
combinado de la temperatura, el rendimiento de sélido y la velocidad de
calentamiento del proceso de activacion sobre la capacidad de captura de CO, a
25 °C y presion atmosférica. Para ello, se ha aplicado un disefo estadistico de
experimentos y se han identificado aquellas condiciones que maximizan la capacidad
de captura de CO, para cada uno de los agentes activantes. Una vez identificadas
dichas condiciones, los carbones activados se prepararon en cantidad suficiente para

realizar estudios de adsorcién a mayor escala.

Seguidamente, los adsorbentes fueron caracterizados quimica y texturalmente,
y se evalué su capacidad de adsorcién de CO, en condiciones estaticas, por
termogravimetria, y dinamicas, en lecho fijo. Se determinaron las isotermas de
adsorcion de CO, y CH, a diferentes temperaturas (30, 50 y 70 °C) y hasta 10 bar
de presion, con objeto de evaluar la selectividad de los adsorbentes para la
separacion de CO, de mezclas CO,/CH,. Los resultados obtenidos indicaron

selectividades y capacidades de adsorcion de CO, elevadas. Las isotermas fueron



ajustadas a los modelos de Sips y Toth cuyos parametros de ajuste permitieron
estimar el equilibrio de adsorcién de una mezcla binaria CO,/CH,. A partir de estos
resultados se determiné un indicador de rendimiento (API, acronimo del inglés
Adsorption Performance Indicator) el cual corroboré el potencial de los carbones

activados biomasicos para la purificacion de biogas.

El comportamiento de los adsorbentes en condiciones dinamicas se evalud en
un lecho fijo, mediante ciclos multiples de adsorcién y desorcién, obteniendo las
curvas de ruptura de CO, y CH,. Para ello, se trabajo con una mezcla binaria
equimolar de CO, y CH, a distintas presiones (I, 3, 5y 10 bar) y a 30 °C, como
alimentacion al lecho. El comportamiento mostrado por los carbones activados
preparados a partir de huesos de cereza fue superior al del carbdn activado

comercial Calgon BPL, utilizado como referencia en este trabajo.

Asimismo, se evalué el comportamiento cinético de los adsorbentes para lo
cual se realizaron experimentos dinamicos a presion atmosférica y a 30 °C
alimentando mezclas binarias CO,/CH, de distinta composicion. Los datos
experimentales fueron ajustados a modelos cinéticos (pseudo-primer orden,
pseudo-segundo orden, y Avrami) y se estudié el mecanismo de transferencia de
materia durante el proceso de adsorciéon mediante modelos difusionales (intra-
particular y Boyd). Los resultados obtenidos indican que no existe una Unica etapa
controlante en el proceso de adsorcion de CO, de mezclas CO,/CH, en los
adsorbentes biomasicos preparados. Por otro lado, la cinética de adsorcion es
significativamente mas rapida en los carbones activados biomasicos que en el carbon

comercial, Calgon BPL.



ABSTRACT

In the current energy scenario, commitment to the reduction of fossil fuel
dependency has increased interest in alternative energy sources, one example of

which is biogas, whose commercial value has grown remarkably in recent years.

The present study deals with the topic of CO, capture by means of
adsorption on solid sorbents. More precisely, it focuses on the separation of CO,
from representative biogas streams (CO,/CH, mixtures) at different pressures and
feed concentrations. Adsorption using solid sorbents is a promising alternative

technology to the more widely deployed physical absorption.

In this PhD dissertation the use of sustainable low-cost adsorbents produced
from cherry stones by means of single-step activation with carbon dioxide and
steam is explored. Activation conditions were optimized by applying Response
Surface Methodology to study the combined effect of temperature, solid yield and
heating rate during activation on CO, uptake at 25 °C and at atmospheric pressure.
An experimental design was pursued and the activation conditions that maximize
CO, capture capacity of each activating agent were identified. Activated carbons

were then produced on a larger scale for the adsorption tests.

Carbons were characterized in terms of texture and chemical composition
and CO, adsorption capacities were evaluated under static conditions, by means of
thermogravimetry, and dynamic conditions, in a purpose-built fixed-bed. Single
component adsorption isotherms of CO, and CH, were measured at different
temperatures (30, 50 and 70 °C) and up to pressures of 10 bar to screen
adsorbents in terms of equilibrium selectivity for the separation of CO, from
CO,/CH, mixtures. The results indicate that the biomass-based carbons are highly
selective, high-capacity CO, adsorbents. Single component adsorption isotherms
were fitted to the Toth and Sips models and the parameters were used to estimate

the adsorption equilibrium from binary CO,/CH, mixtures. From these data an



Adsorption Performance Indicator (API) was estimated and the values confirmed

the potential of the biomass-based activated carbons for biogas upgrading.

The performance of the adsorbents under dynamic conditions was evaluated
in a lab-scale fixed-bed setup by means of consecutive adsorption-desorption cycles
to assess the breakthrough curves of CO, and CH,. For this purpose, a binary
equimolar mixture of CO, and CH, was fed into the bed at different pressures (I, 3,
5 and 10 bar) and under isothermal (30 °C) conditions. The biomass-based carbons
showed a superior performance to a commercial activated carbon, Calgon BPL,

which was used as a reference in the present study.

The kinetic performance of the adsorbents was also explored by means of
transient breakthrough experiments at atmospheric pressure and at 30 °C and by
feeding CO,/CH, mixtures of variable compositions into the bed. The experimental
data obtained were fitted to kinetic models (pseudo-first order, pseudo-second
order and Avrami) and the mechanism involved in the mass transfer during
adsorption was analysed by means of diffusion-based models (intra-particle and
Boyd). The results indicate that there was more than one mass mass transfer
mechanism involved in the adsorption of CO, from CO,/CH, on these biomass-
based carbons. Moreover, the cherry stone-based carbons showed faster kinetics

than the commercial carbon Calgon BPL.
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ESTRUCTURA DE LA TESIS

La presente memoria de Tesis Doctoral esta estructurada en cinco capitulos.
Los dos primeros recogen una introduccion general asi como los fundamentos
tedricos del proceso de adsorcion. El tercer capitulo consta de la descripcion de la
sistematica experimental y de tratamiento de los resultados. El cuarto capitulo
resume los resultados y discusién del trabajo desarrollado en el marco de esta
Tesis, distribuido en cuatro bloques que se corresponden con los trabajos
publicados en revistas cientificas SCI, pues esta Tesis Doctoral se presenta como
compendio de publicaciones cientificas. El ultimo capitulo recoge las conclusiones

principales. El contenido de los capitulos es el siguiente:

Capitulo I: En la Introduccién se expone una vision global del planteamiento
de la Tesis. Se resumen las tecnologias existentes para la purificacion de biogas. Asi
como la variedad de materiales disponibles. Este capitulo finaliza con la presentacion

de los objetivos de esta Tesis Doctoral.

Capitulo 2: Se describen los Fundamentos Teoricos del proceso de

adsorcion.

Capitulo 3: Corresponde al Experimental, primeramente se hace un breve
repaso de las propiedades del carbdn activado, se describe el procedimiento para la
preparacion, asi como las técnicas analiticas y las metodologias seguidas en este
trabajo para su caracterizacion. También se describen los dispositivos

experimentales empleados durante la realizacion de la Tesis.

Capitulo 4: La seccion destinada a Resultados supone el nicleo central de la
Tesis. Estos resultados se presentan como un compendio de publicaciones en
revistas cientificas. El capitulo se divide en bloques y en cada uno se resumen los

objetivos y los resultados mas relevantes incluidos en dichas publicaciones.

Capitulo 5: En las Conclusiones se resumen las principales aportaciones del
trabajo realizado y expuesto en esta Memoria. Tal y como se recoge en el

Reglamento de los Estudios de Doctorado (BOPA 149, 25/06/2013), y con el

Xl



proposito de obtener la mencion de Doctor Internacional, las conclusiones y el

resumen se han redactado en inglés y en espafol.

Finalmente, se recogen todas las Referencias Bibliograficas citadas a lo
largo de la memoria. Y un Anexo donde se incluyen otras publicaciones realizadas

y las contribuciones presentadas a Congresos Cientificos.
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1.1 EMISIONES DE GASES DE EFECTO INVERNADERO

Las emisiones antropogénicas acumuladas de Gases de Efecto Invernadero
(GEI) han crecido exponencialmente desde la época preindustrial. Entre 1750 (aho
que habitualmente se considera como inicio de las actividades industriales) y 2011,
las emisiones antropogénicas acumuladas de dioxido de carbono (CO,) a la
atmosfera fueron de 2040 + 310 GtCO,. Las estimaciones de las emisiones de GEl
mundiales mas recientes que estan disponibles corresponden a 2014. En ese afo se
alcanzaron cerca de 52,7 Gt CO,-equivalente (rango: de 47,9 a 57,5), de las que las
emisiones de dioxido de carbono (CO,) debidas al uso de combustibles fosiles para

generacion de energia y en la industria supusieron en torno a 35,5 Gt CO, (rango:

de 32,52 38,5) [, 2].

El Gas de Efecto Invernadero mas importante es el CO, y sus emisiones,
debido a la utilizacion de combustibles fosiles (carbén, petréleo, gas natural) y a los
procesos industriales, se han incrementado a un ritmo medio anual de 1,9 % en los
altimos 30 anos. Ademas del CO,, el metano (CH,), el 6xido nitroso (N,O), los
hidrofluorocarbonosos (HFC), los perfluorocarbonosos (PFC) y el hexafluoruro de
azufre (SF6) son también GEl sobre los que se hace hincapié en el Protocolo de
Kioto. Segiin el 5° informe de evaluacion (AR5) del Panel Intergubernamental de
Expertos sobre el Cambio Climatico (IPCC), el calentamiento global esta asociado

al aumento de la concentracién de GEl antropogénico [3].

La situacion en Espafa, segin los datos del Inventario Nacional de Emisiones
de Gases de Efecto Invernadero (1990-2014), publicados por el Ministerio de
Agricultura, Alimentacion y Medio Ambiente, indican que las emisiones mayoritarias
en 2014 fueron debidas a CO, (77 % del total), seguido de CH, (12 %) y de N,O
(6 %) (véase Figura 1.1). El conjunto de gases fluorados supuso en 2014 un 5 % del

global de las emisiones en términos de CO,-equivalente.
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PFC: 0,02%
SF6: 0,06%

HFC: 5,18%

Ano 2014: Total CO, equivalente = 328,925 kt

Figura 1.1 Contribucién por gas a las emisiones de GEl en Espana en 2014 [4].

El reparto de emisiones por sectores representado en la Figura 1.2 pone de
manifiesto como el sector energético fue en 2014 responsable de las dos terceras
partes de las emisiones contaminantes a la atmosfera.

Procesos

Industriales:
11,47%

Agricultura:
11,37%

Residuos:
4,77%

Figura 1.2 Contribucién por sector a las emisiones de GEl en Espana en 2014 [4].

En relacion con estas tendencias y a falta de medidas correctoras adicionales,
se prevé un incremento considerable de las emisiones mundiales de GEl a lo largo
del presente siglo debido a la continuidad en el uso de combustibles fosiles. Segun
las previsiones de la Agencia Internacional de la Energia de acuerdo al escenario de
referencia (proyeccion de las emisiones de GEl y los factores que las impulsan en
ausencia de politicas climaticas especificas) se espera que las emisiones de GElI
aumenten de 70 a 90 Gt CO, eq afio” en 2050, y un aumento de la temperatura

media global superior a los 4 “C a finales de siglo [1]. Por tanto, entre los retos del

4
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siglo XXI debe estar el satisfacer las necesidades energéticas de una poblacidn
mundial en continuo aumento y, al mismo tiempo, reducir la contaminacion
conforme a los acuerdos alcanzados en el Protocolo de Kioto y posteriores

Cumbres sobre Clima.

La ultima Conferencia de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico tuvo
lugar en Paris, en diciembre de 2015. En esta conferencia, donde participaron 195
paises, se acordaron una serie de medidas con objeto de implementar un plan de
accion vinculante para frenar el calentamiento global. El objetivo principal del
acuerdo es limitar el aumento de la temperatura muy por debajo de los 2 °C sobre
los niveles preindustriales. Las emisiones de dioxido de carbono deberan ser
reducidas globalmente entre un 41-72 % en 2050 y entre un 78-118 % en 2100 en
base a los niveles de 2010 [3]. Pero el acuerdo de Paris, que entrard en vigor en
2020 no es, por si solo, suficiente para lograr el objetivo marcado de limitar el
aumento de temperatura a 2 °C. Sin embargo, la Agencia Internacional de la Energia
en su informe sobre perspectivas sobre tecnologia energética de 2012 estimé que

las tecnologias de energia limpia ofrecerian la posibilidad de alcanzar dicho objetivo

[5].

Los combustibles fosiles constituyen, desde el siglo XIX, la fuente de energia
primaria dominante en el sistema energético mundial. A finales del siglo XX los
combustibles fosiles comenzaron a ser cuestionados debido, entre otras razones, a
sus nocivos efectos medioambientales responsables del progresivo cambio climatico
global. Ademas, el aumento de la demanda energética, ligado al aumento de la
poblacion mundial, al desarrollo econémico y al objetivo de conseguir el acceso
universal a la energia, es un impulsor de primer orden para la expansion del sistema

energético.

Una de las alternativas mas plausibles para sustituir a los combustibles fosiles
como fuente de energia primaria la constituyen las energias renovables. La Directiva
2009/28/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 23 de abril de 2009, relativa

al fomento del uso de energia procedente de fuentes renovables, fija como
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objetivos generales conseguir una cuota del 20 % del consumo final de energia de la
Union Europea (UE) y una cuota del 10 % del consumo de energia en el sector del

transporte en cada Estado miembro a partir de fuentes renovables para el afo 2020

[6]-

Una de las principales fuentes de energia renovable es aquella proveniente de
la biomasa y, particularmente, el biogas. Se estima que el cumplimiento de una parte
importante del objetivo sobre energia renovable impuesto en la UE para el aho
2020 sera debido a la bioenergia, del cual al menos un 25 % sera gracias al biogas
[7]. Ademas, la capacidad mundial de generacion de energia a partir de instalaciones
comerciales de biogas se duplicara durante la proxima década, desde 14,5 GW en
2012 a 29,5 GW en el ano 2022 [8]. Los aspectos positivos mas significativos del
biogas son su produccion descentralizada en todo el mundo y los beneficios
ambientales que supone el uso de bio-metano como sustitutivo de los combustibles
fosiles, dado que el dioxido de carbono emitido durante la combustion es

considerado neutro en carbono [9].

El biogas es una mezcla de gas producida por la fermentacién de la materia
organica en condiciones anaerobias por la accion de un grupo de microorganismos.
Este proceso de fermentacion, llamado metanizacion, puede ser espontaneo y
natural o provocado y controlado. El biogas consiste principalmente en una mezcla
de metano (CH,) (35-75 % vol.) y de dioxido de carbono (CO,) (25-65 %), aunque
también presenta pequenas cantidades de sulfuro de hidrogeno (H,S), amoniaco
(NH,), hidrégeno (H,), nitrégeno (N,), mondxido de carbono (CO) y vapor de agua
[10, 11]. La composicion depende de la fuente de la materia organica y del proceso
de digestion [12]. En cualquier caso, el contenido de CH, y la presencia de algunos

compuestos indeseables juegan un papel decisivo en la valorizacién de biogas.

El valor comercial del biogas ha aumentado en los Ultimos anos por dos
razones principales:
* El metano, como el dioxido de carbono, contribuye significativamente a la

acumulacion de gases de efecto invernadero. El impacto del CH, en
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términos de calentamiento global es mucho mayor (~21 veces) que el de
CO,, aunque las emisiones de dioxido de carbono son cuantitativamente
mas importantes [13, 14].

e Su contenido energético es alto (15-30 M] Nm”) y es proporcional a la
concentracion de CH,, por lo que su explotacion da lugar a importantes

ingresos [10].

Por lo tanto, una adecuada captura y utilizacién del metano contenido en el
biogas evita importantes emisiones de CH, a la atmosfera y permite la
transformacion de éste en una fuente de energia renovable, con emisiones menores
que los combustibles tradicionales (p.ej., gasolina/diésel) [I5], a la vez que se
minimiza la problematica relacionada con la gestion de residuos organicos. De
hecho, en torno al 25% de las emisiones mundiales actuales de metano

antropogénico podrian reutilizarse como biogas [I 1].

El aprovechamiento del metano contenido en el biogas pasa por una etapa
necesaria de purificacion para eliminar el resto de componentes, fundamentalmente
CO, por ser el mayoritario. La primera instalacién de purificacion de biogas fue
construida en la década de los 80 pero no fue hasta 2006 cuando su desarrollo
cobré relevancia, especialmente en Alemania [16]. Hoy en dia existen
aproximadamente 367 plantas de purificacion de biogas en Europa, con una
produccién de bio-metano alrededor de |15 millones de m’ en el afo 2014 [17]. En
la Figura 1.3 se puede ver que la mayoria de estas plantas se encuentran ubicadas en

Alemania y Suecia [18].
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Holanda: 21
Austria: 14

Suiza: 24

Finlandia: 9

Reino Unido: 37
‘\ Francia: 8
Suecia: 59
Dinamarca: 6
Italia: 5

Otros: 17

Luxemburgo: 3

Hungria: 2
Espaiia: 1

Figura 1.3 Localizacion geografica de las plantas de purificacion de biogas identificadas por I[EA

Bioenergy Task 37.

1.1.1 Usos DE BIO-METANO Y DIOXIDO DE CARBONO

El biogas, a pesar de su bajo poder calorifico, puede ser quemado
directamente y convertido en energia eléctrica, mientras que el biogas purificado o
bio-metano puede ser inyectado en la red de gas natural, utilizado como
combustible para vehiculos, como materia prima para la industria quimica o bien
como combustible con un mayor poder calorifico para generar electricidad y calor

[14, 19].

El CO,, una vez separado, tiene multiples aplicaciones en la industria quimica
[20], ya sea en estado solido (hielo seco), liquido (refrigerante), gaseoso (equipos de
extincion de incendios) o supercritico (extraccion supercritica). El dioxido de
carbono se puede emplear también para aumentar la productividad de ciertos
cultivos en invernaderos [21]. También es posible aprovechar este gas para el
cultivo de algas, con el objetivo de producir biodiésel o algiin tipo de
biocombustible a partir de esta biomasa [22]. Otras posibles aplicaciones se

encuentran en la industria alimentaria, la produccion de algunos tipos de plasticos, el
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procesado de metales y la fabricacién de agentes de limpieza alternativos a los
hidrofluorocarbonos, entre otros [23]. Asi como agente activante en el proceso de
activacion para producir carbones activados [24]. Gracias a estas aplicaciones, es
posible reutilizar al menos una parte del dioxido de carbono separado y cubrir

parte de los costes de la etapa de purificacion.

1.2 PURIFICACION DE BIOGAS

La purificacion de biogas implica una etapa previa conocida como limpieza de
biogds mediante la cual se eliminan los productos corrosivos, principalmente los
compuestos de azufre, el agua y otros contaminantes. El CO, es un inerte en
términos de combustion por lo que reduce el contenido energético del biogas,
ademas de su caracter corrosivo en presencia de agua [10]. La purificacion
propiamente dicha, consiste en eliminar el contenido de didxido de carbono con el
objetivo de conseguir un bio-metano con un poder calorifico y una densidad relativa

de acuerdo a las especificaciones del indice de Wobbe para el gas natural [12].

Normalmente, la eliminacion de compuestos de azufre es la primera etapa del
proceso. El orden de separacion de vapor de agua y CO, depende de la tecnologia
especifica empleada para la purificacion. El bio-metano obtenido como producto
debe tener cierta pureza y la cantidad maxima de CO, permitido se sitUa entre 2-
3 %, dependiendo de la legislacion de cada pais [25]. De todas las etapas, la
separacion de CO, es la mas costosa debido a su alto contenido (> 25 % vol.) Asi
por ejemplo, la purificacion de corrientes pequenas de biogas puede costar hasta

10 € GJ'[19].

Existen tecnologias comerciales para la separacion de dioxido de carbono de
una corriente de biogas [26, 27]. Entre ellas se distinguen: adsorcion, absorciéon
fisica y quimica, separacién con membranas y destilacion criogénica. En el marco de
la presente Tesis se estudia la separacion de CO, de corrientes de biogas mediante

tecnologia de adsorcion con solidos.
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1.2.1 TECNOLOGIAS DE PURIFICACION DE BIOGAS

A continuacion se presenta una descripcion breve de las principales
tecnologias para la purificaciéon de biogas, con especial hincapié en la etapa de

separacion de CO,.

1.2.1.1 ABSORCION

Absorcién fisica con agua

La absorcion fisica con agua se utiliza habitualmente para la purificacion de
biogas ya que es efectiva incluso para pequenos caudales. Ademas requiere poca
infraestructura y, en general, su coste es bajo. Se basa en que el CO, tiene mayor
solubilidad que el CH, en el agua utilizada como absorbente. Ademas el H,S también
puede ser eliminado mediante la absorcion, aunque por lo general se retira antes
del proceso de purificacién junto con otros contaminantes. El biogas crudo es
comprimido (normalmente a una presion de 5-20 bar) y alimentado a una columna
de absorcion en sentido ascendente y el agua presurizada es rociada desde la parte
superior, permitiendo el contacto agua-biogas en contra-corriente. Se instala
material de relleno dentro de la columna con el fin de que haya gran superficie de
contacto entre el agua y el biogas. CO, y/o H,S se disuelven en agua, se eliminan
por la base de la columna y se alimentan a una columna de regeneracion donde CO,
y/o H,S se recuperan mediante la adicion de aire a presion atmosférica. El agua se
recircula a una torre donde se purifica mediante el aumento de la temperatura o la
despresurizaciéon del sistema. Mientras, el biogds purificado o bio-metano se
recupera por la parte superior de la torre con una pureza de hasta el 97% para
posteriormente someterlo a un proceso de secado [12]. Hoy dia, la absorcion con
agua es la tecnologia mas empleada para la purificacion de biogas. Sin embargo,
entre las desventajas de esta tecnologia cabe destacar el elevado requerimiento de
agua y los problemas de corrosion [I5]. Actualmente estan en operacion plantas

procesando de 80 a 10000 Nm® hora™ (véase Figura 1.4)[14].
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Figura 1.4 Planta de absorcion fisica con agua para purificacion de biogas en Nauen (Alemania).

Capacidad: 1250 Nm’® h"'. Imagen de Malmberg Water [28].

Absorcién fisica con solventes organicos

El proceso de absorcion con solventes organicos y con agua es muy parecido.
La diferencia principal radica en que en lugar de usar agua se usa un solvente
organico para disolver el CO, como, por ejemplo, polietilenglicol. Selexol® (UOP
LLC) y Genosorb® 1753 (Clariant) son los nombres con los que se comercializa
este absorbente, aunque su composicion quimica no es completamente
polietilenglicol, sino que también incluye otros compuestos quimicos como el
dimetil éter [29]. El CO, tiene una solubilidad de 0,I18 M atm” en Selexol,
aproximadamente cinco veces mayor que en agua, lo cual permite recuperar CH,
con una pureza del 97 %. El absorbente puede ser regenerado térmicamente o
mediante despresurizacion. Dado que el polietilenglicol absorbe mas CO, que el
agua, la cantidad requerida de absorbente es menor para tratar la misma cantidad
de biogas, resultando en una instalacién con menor tamano [19]. Sin embargo,
debido a la complejidad de operacion, su utilizacién no esta ampliamente extendida

en Europa. Entre las desventajas destaca el uso de productos quimicos con el
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consiguiente incremento del coste de consumibles, asi como una mayor dificultad

de operacion [30].

Figura 1.5 Instalacion de absorcion con solventes organicos para purificacion de biogas en Suecia.

Capacidad de 1100 Nm?® h™'. Imagen de Haase Energietechnik [27].

Absorcién quimica

La absorcion quimica funciona bajo el mismo principio que la absorcion con
agua. La principal diferencia es que utiliza soluciones quimicas para absorber,
formando enlaces quimicos reversibles entre el soluto y el solvente. La
regeneracion del solvente, por tanto, comprende la ruptura de esos enlaces y el
correspondiente aporte de energia. Los solventes quimicos generalmente emplean
soluciones acuosas de aminas (ej., mono, di o trietanolamina) o soluciones acuosas
de sales alcalinas (ej., hidroxido de sodio, potasio y calcio). Industrialmente, la
absorcion de CO, de una corriente de biogas se lleva a cabo mediante una mezcla
de metildietanolamina y piperazina (aMDEA). En términos generales, la tecnologia
consiste en un absorbedor, en el que se absorbe el CO, presente en el biogas, y un
lavador o stripper en el que se libera el CO, de la solucién de amina. La presién de
funcionamiento del absorbedor es de |-2 bar mientras que la presion del stripper es

ligeramente superior a la presion del absorbedor, por lo general de 1,5 a 3 bar. Con

12
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esta tecnologia se consigue metano de pureza superior a la absorcion con agua (por
encima de 99,5 %), debido a que el metano no reacciona con la amina. La amina
puede ser regenerada por calentamiento, aunque gran parte debe ser reemplazada
debido a su evaporacion [31]. Actualmente estan en operacién plantas procesando
de 55 a 13000 Nm’ h™' [14]. Las principales desventajas de este proceso son los
problemas de corrosion en las torres de absorcion, la degradacion del absorbente y
el elevado consumo energético asociado a su regeneracion [15]. Un ejemplo

industrial de esta tecnologia se muestra en la Figura 1.6.

Figura 1.6 Instalacion de absorcion quimica para purificacion de biogas en Suecia. Imagen de Purac

Puregas [27].
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1.2.1.2 SEPARACION CON MEMBRANAS

En esta tecnologia la corriente de gases se hace circular por una de las caras
de la membrana, que realiza la separacion segun la afinidad quimico-fisica hacia los
diferentes componentes del biogas. El transporte de cada componente se debe a la
diferencia de presion parcial sobre la membrana y depende ampliamente de su
permeabilidad. La membrana retiene el metano mientras que la mayor parte de
dioxido de carbono pasa a través de ella. Una sola unidad de separacion no permite
una separacion completa de metano y dioxido de carbono. Sin embargo, los
procesos de separacion multietapas pueden lograr un metano con una pureza
superior a 96 % aunque la presion necesaria para esta operacion puede ser tan alta
como 40 bar. La membrana soélida construida a partir de polimeros de celulosa-
acetato tiene una permeabilidad para CO, y H,S, 20 y 60 veces superior al CH,,
respectivamente. Una de las primeras plantas industriales de este tipo fue
construida en Bruck (Austria) en 2007 con membranas de Air Liquide Medal™. La
principal desventaja de los sistemas que utilizan membranas radica en la necesidad
de presurizar la alimentacion para poder llevar a cabo la separacion y la durabilidad
de la membrana que se limita a unos 5-10 anos. Ademads se requieren altas
concentraciones de CO, en la corriente de biogas [12, 27, 32]. La Figura 1.7
muestra una instalacién para purificacion de biogas basada en la tecnologia de

membranas situada en Poundbury (Reino Unido).
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Figura 1.7 Planta de purificacion de biogas mediante la tecnologia de separacién con membranas.

Poundbury (Reino Unido). Capacidad: 650 Nm?® hora™! Imagen de DMT [27].

1.2.1.3 SEPARACION CRIOGENICA

Esta tecnologia se basa en que los diferentes compuestos quimicos tienen
distintos puntos de ebullicion. La temperatura de ebullicion del CH, es de -160 °C a
presion atmosférica y la del CO, es de -78 °C. Esto significa que se puede separar el
CO, del metano en forma de liquido, enfriando la mezcla gaseosa a alta presion.
Ademas, si se sigue enfriando y se condensa el CH, se consigue separar del N,, que
tiene un punto de ebullicion ain menor. Por este motivo, esta tecnologia puede ser
interesante para la purificacion de biogas de vertedero que puede tener
concentraciones de N, relativamente elevadas. En la separacion criogénica, el biogas
crudo es comprimido a aproximadamente 80 bar. La compresion se realiza en
multiples etapas. El gas comprimido se seca para evitar que se congele durante el
proceso de enfriado. El biogas es enfriado en intercambiadores en varias etapas, en
funcion de la composicion de partida y el CO, condensado es recuperado en un
separador. El CO, es ademas procesado para recuperar el metano disuelto, que es
reciclado a la entrada de gas. A partir de este proceso se obtiene metano con mas
del 97 % de pureza. Entre las desventajas de esta tecnologia estan el consumo
elevado de energia para la refrigeracion, la necesidad de eliminar impurezas que

puedan congelarse y bloquear el equipo, asi como los elevados costes energéticos

I5
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asociados al proceso [33]. En el sistema GPP" de Gastreatment Services B.V.
Company, el biogas se comprime a 17-26 bar y es enfriado a -25 °C, eliminandose
el agua, H,S y demas contaminantes. EIl CO, es eliminado en dos etapas: en la
primera etapa, el gas es enfriado a una temperatura entre -50 °Cy -59 °C donde el
30-40 % del CO, se condensa. En una segunda etapa, el CO, remanente es
eliminado como sdlido. Esta compania esta desarrollando el sistema GPP plus, el
cual permite obtener metano liquido como subproducto. Este sistema opera en una
planta piloto en los Paises Bajos desde principios de 2009. Otra planta piloto basada
en la esta tecnologia se encuentra en Victoria (Canada) y fue disefada en el ano
2000 por Prometheus. La primera planta a escala comercial con una produccion de
19 m® de metano liquido al dia (véase Figura 1.8) fue construida en 2006 en
Bowerman Landfill (EEUU), bajo una colaboracion entre Prometheus y Montauk

Energy Capital [19].

Figura 1.8 Planta de purificacion de biogas mediante separacion criogénica (EEUU) [34].
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1.2.1.4 ADSORCION CON SOLIDOS

Los procesos de adsorcion involucran la transferencia de un componente en
la corriente de biogas a la superficie de un material solido donde se concentra,
principalmente, como resultado de fuerzas fisicas de tipo van der Waals. Los
materiales adsorbentes que se utilizan habitualmente son carbon activado, gel de
silica, alimina o zeolitas. Estos materiales se caracterizan por tener una alta
superficie especifica. Industrialmente los procesos de adsorcion involucran una o
varias columnas de sélido adsorbente dependiendo de si se quiere funcionar en
discontinuo o en continuo. Para realizar el proceso en continuo y asi reducir el
consumo energético de compresion, se necesitan normalmente tres o cuatro
columnas de modo que cada una se encuentre en una etapa del proceso: adsorcion,
despresurizacion, desorcion y presurizacion son las etapas fundamentales. En la
etapa de adsorcion se introduce el biogas presurizado (4-10 bar) en una columna; el
CO, se adsorbe, principalmente, aunque también cierta cantidad de CH,, y el resto
de componentes atraviesa el lecho obteniéndose un bio-metano de gran pureza
(CH, > 95 %) (esta corriente se denomina refinado). Por su parte, el producto
obtenido en la etapa de desorcion esta enriquecido en la especie que se adsorbe
preferentemente (i.e., CO,), y recibe el nombre de extracto [35]. La regeneracién
del adsorbente se consigue reduciendo la presion o incluso con un ligero vacio, con
lo que se logra la desorcion de CO, y las pequenas cantidades restantes de CH,.
Entre las ventajas de esta tecnologia se encuentra la baja demanda energética y bajas
emisiones. La principal desventaja es la necesidad de eliminar en una etapa previa el
H,S ya que se adsorbe irreversiblemente en la mayoria de los adsorbentes [7]. Las
plantas existentes para purificacién de biogas basadas en tecnologia de adsorcion

pueden procesar caudales desde 10 Nm® h"' hasta 10000 Nm*® h™' [14].
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Figura 1.9 Planta de purificacion de biogas mediante un proceso PSA en Suecia. Imagen de E.ON

Gas [27].

Estas serian las principales tecnologias empleadas en la actualidad para la
purificacion de biogas. En el Capitulo 2 se describira en detalle el fundamento de la
adsorcion con sélidos y, en particular, de los procesos de adsorcién con oscilacion
de presion (PSA, acrénimo del inglés Pressure Swing Adsorption), ya que ésta sera la
tecnologia propuesta para la separacion de didoxido de carbono y metano en el
marco de la presente tesis doctoral. En la Figura 1.9 se muestran dos imagenes de
una planta PSA para purificacion de biogas en Suecia. A continuacion se resumen las

caracteristicas que debe reunir un buen material adsorbente de CO,,.

1.2.2 MATERIALES ADSORBENTES DE CO,

La eleccion del material que adsorba selectivamente el diéxido de carbono de
la corriente de biogas es crucial para el funcionamiento de la unidad de purificacion
basada en tecnologia de adsorcion. El adsorbente es un sélido poroso con un area

especifica elevada a fin de maximizar el contacto sélido-gas.

Existen diversos adsorbentes capaces de llevar a cabo la separacion de CO,
de una corriente de biogas constituida, principalmente, por una mezcla CO,/CH,.

Algunos materiales adsorbentes presentan fuertes interacciones con el CO, y
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adsorben grandes cantidades de este gas en comparacion con el metano. Esos
materiales son denominados como adsorbentes basados en el equilibrio y algunos
ejemplos son: carbones activados [36, 37], zeolita 13X [37], gel de silice [38] y
compuestos organometalicos (MOF, acrénimo del inglés Metal-Organic Framework)
[39, 40]. Otros materiales tienen capacidades de adsorcion de CO, y CH, muy
similares, pero son capaces de separarlos gracias al tamano controlado de sus
microporos. Estos son conocidos como adsorbentes basados en la cinética y entre
ellos destacan los tamices moleculares [41], SAPO-34 [42], clinoptilolitas [43], DDR

zeolitas [44] y titanosilicatos [45].

La zeolita 13X, ampliamente estudiada, presenta elevada capacidad de
adsorcion de CO, y alta selectividad CO,/CH, [46]. Sin embargo, sus elevadas
entalpias de adsorcion de CO, conllevan que la desorcion deba realizarse a
temperaturas mas elevadas [47]. Ademas, aunque las zeolitas naturales presentan un
coste reducido, las zeolitas sintéticas son significativamente mas caras que, por

ejemplo, los carbones activados.

Los compuestos organometalicos (MOF) son una nueva generacién de

materiales hibridos, formados por estructuras tridimensionales de iones metalicos
unidos por puentes organicos. Su ventaja principal es su elevada capacidad de
adsorcion de CO, (especialmente a presiones elevadas; a presién atmosférica sus
capacidades de adsorcion de CO, se situan en torno al 10 % en masa). La principal
desventaja de estos materiales es que presentan adsorcion preferencial de agua

[48].

Los carbones activados también han atraido mucho interés como adsorbentes

de CO,. Son carbones porosos amorfos que pueden ser preparados por pirdlisis de
diversas resinas carbonicas, carbén mineral, cenizas volantes, o biomasa [49]. Las
principales ventajas de los carbones activados frente a otros materiales adsorbentes

de CO, son:
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* Presentan adsorcién preferencial de CO, frente a CH,.

* Su quimica superficial puede ser modificada para potenciar ain mas su
afinidad por el CO,.

* Su naturaleza hidréfoba hace que tengan una menor sensibilidad frente al
agua que otros adsorbentes.

* El calor de adsorcion de CO, se sitia en torno a 30Kk mol’,
significativamente menor que el que presentan otros adsorbentes. Por
tanto, son energéticamente menos intensivos para su regeneracion.

* Son materiales con un coste reducido comparado con otros adsorbentes

de CO,.

La seleccion de un adsorbente adecuado para la separacion CO,/CH,
responde a criterios termodinamicos (equilibrio de adsorcion) y cinéticos. Se deben
considerar las isotermas de adsorcion de todos los componentes de la mezcla, en
las condiciones de presion y temperatura de operacion. La adsorcion es un proceso
exotérmico y, como tal, las variaciones de temperatura en el lecho de adsorcion van
a influir tanto en el equilibrio de adsorcion como en la transferencia de materia. La
regenerabilidad también es un parametro determinante a la hora de seleccionar un
adsorbente de CO,, ya que solamente se va a aprovechar la fraccién de la capacidad

de adsorcién que corresponde a la adsorcién reversible.
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1.3 OBJETIVOS DE LA TESIS

La presente Tesis se ha desarrollado en el marco del proyecto ENE20] |-
23467 titulado Aplicacion y optimizacion de procesos de adsorcidon para la captura de
CO, en corrientes de biogds y biohidrégeno (CABIOGASHIDRO), financiado por el
Programa Nacional de Investigacion y por el Fondo Europeo de Desarrollo Regional

(FEDER).

El Objetivo Principal del trabajo se ha enfocado hacia la obtencion de
adsorbentes de bajo coste a partir de residuos biomasicos, con elevada capacidad
de adsorcion y capaces de separar el CO, de mezclas binarias CO,/CH,

representativas de una corriente de biogas.

En el Bloque | del Capitulo 4 de la presente memoria se describe el proceso de
obtencion de los adsorbentes de bajo coste a partir de huesos de cerezas. Los
objetivos especificos de esta parte del trabajo se resumen a continuacién:

*  Preparacion, mediante procedimientos sencillos y respetuosos con el
Medio Ambiente, de carbones activados a partir de residuos biomasicos
con un elevado desarrollo textural.

* Determinacion de las condiciones optimas de activacion (temperatura,
rendimiento del soélido, velocidad de calentamiento), con objeto de
obtener adsorbentes con capacidades elevadas de captura de CO,. En
este sentido, se ha evaluado la influencia de esos tres parametros
mediante la aplicacion de la Metodologia de Superficies de Respuesta.

* Caracterizacion fisico-quimica de dichos carbones activados.

* Determinacion de la capacidad de adsorcion de CO, de los carbones
preparados  mediante la  determinacion de  isotermas  de
adsorcion/desorcion de CO, y CH, a 30 °C y hasta 10 bar de presion,
usando una balanza de suspension magnética de alta presion. Evaluacion

de la selectividad en mezclas gaseosas CO,/CH,.
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En el Blogue Il del Capitulo 4 se describe el equilibrio de adsorcion de los

carbones activados optimos obtenidos previamente. Los objetivos especificos de

esta etapa han sido los siguientes:

Evaluacion de la adsorcion en el equilibrio de los principales componentes
del biogas (CO, y CH,) a diferentes temperaturas (30, 50 y 70 °C) y hasta
|0 bar de presion en condiciones estaticas.

Prediccion de la adsorcion multicomponente de una mezcla equimolar
CO,/CH, a través del empleo de un modelo tedrico.

Evaluacion de la selectividad, capacidad de trabajo y entalpia de adsorcion
de los adsorbentes para la separacion de CO, en una mezcla equimolar
CO,/CH,.

Estimacion del potencial de los adsorbentes para la purificacién de biogas
a través de indicadores de rendimiento en adsorcion (APl, acronimo del

inglés Adsorption Performance Indicator).

En el Blogue Il del Capitulo 4 se describe la evaluacion del comportamiento

dinamico de los adsorbentes biomasicos preparados en condiciones representativas

de un proceso PSA para purificacion de biogas, alimentando mezclas equimolares

CO,/CH, a distintas presiones y en condiciones isotermas. Los objetivos especificos

de esta etapa han sido los siguientes:

Obtencion de curvas de ruptura con mezclas binarias CO,/CH, en
condiciones variables de presién y a temperatura constante, para
determinar el tiempo de ruptura asi como la capacidad maxima de
adsorcion de CO, y CH, en condiciones dinamicas.

Determinacion de las condiciones optimas de presion para cada carbon
activado biomasico que permiten llevar a cabo la separacion CO,/CH,

mediante un proceso PSA.

Por Jultimo, cabe resaltar que los estudios cinéticos de adsorcion son

igualmente necesarios que los estudios termodinamicos de cara a la evaluacion de la

efectividad del proceso de adsorcion. Por ello, en el Bloque IV del Capitulo 4 se
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presenta un estudio cinético sobre la influencia de la composicion inicial de la
mezcla CO,/CH, sobre la cinética de adsorcion de CO, en los carbones biomasicos.
De entre los objetivos especificos se destacan:

* Obtencion de curvas de ruptura con mezclas binarias CO,/CH, en
condiciones variables de composicion y a presion y temperatura
constantes, para determinar las cinéticas de adsorcion de CO, para cada
carbon activado biomasico.

* Determinacion de parametros cinéticos mediante aplicacion de modelos
basados en las cinéticas de reaccion de adsorcion.

* Identificacion de mecanismos de transferencia de materia en el proceso

de adsorcién de CO, mediante aplicacion de modelos difusionales.
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2.1 FUNDAMENTOS DE LA ADSORCION

La adsorcion implica la concentracion de uno o mas componentes de un gas o
un liquido en la superficie de un solido. El sélido se denomina adsorbente y las
moléculas adsorbidas en la superficie del solido, en mayor concentracion que en la
fase fluida, se conocen como adsorbato (véase Figura 2.1). La adsorcion se establece
debido a las fuerzas de atraccién entre las moléculas de fluido y la superficie sélida
[50]. La superficie de los solidos es una region singular, que es responsable o al
menos condiciona muchas de sus propiedades. Los atomos que se encuentran en la
superficie no tienen las fuerzas de cohesion compensadas, como ocurre con los

atomos situados en el seno del sélido [51].

Adsorbente

Figura 2.1 Esquema que ilustra el adsorbente, el adsorbato y el adsortivo [52].

El proceso de adsorcién transcurre en una serie de etapas sucesivas como se
muestra en la Figura 2.2:

| Difusién externa. El adsorbato se aproxima a la superficie externa del
solido; para ello debe vencer la resistencia de una fina capa
acumulada alrededor del adsorbente (interfase solido-fluido).

Il Difusién interna. Debido a que la superficie externa expuesta por las
particulas tiende a ser inferior al | % del total, el adsorbato migra a
través de la red porosa del sélido.

Il Adsorcion del adsorbato. En esta etapa el adsorbato se adhiere a la

superficie del adsorbente.
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Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
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Figura 2.2 Etapas del proceso de adsorcion [53].

El tipo de adsorcidon que se da en un sistema adsorbato-adsorbente depende
de la naturaleza tanto del adsorbato como del adsorbente, de la reactividad de la
superficie, del area superficial del adsorbente, de la temperatura y de la presion de
adsorcion. Existen dos tipos de adsorcion:

*  Fisisorcion. Las moléculas de fluido son adsorbidas en el solido a través de

fuerzas débiles, de tipo dispersivo, dipolar o interacciones de van der
Waals, similares a las responsables de la condensacién de vapores.
*  Quimisorcién. Implica reaccion quimica entre el adsorbato y el adsorbente,

por lo que la unién entre ambos es mucho mas fuerte.

La diferencia fundamental entre ambos es que en el caso de la fisisorcion la
especie adsorbida (fisisorbida) conserva su naturaleza quimica, mientras que durante
la quimisorcion, la especie adsorbida (quimisorbida) sufre una transformacion mas o
menos intensa para dar lugar a una especie distinta. Como consecuencia, fisisorcion
y quimisorcién presentan diferencias significativas tales como las que se resumen en

la Tabla 2.1.
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Tabla 2.1 Diferencias entre adsorcion fisica y quimica [54, 55].

FISISORCION

QUIMISORCION

La adsorcién se produce en mono
o multicapa.
Entalpia de adsorcion similar a la

del calor de licuefaccion: 10-20 kJ
mol-'.

La adsorcion se produce en
monocapa.

Entalpia de adsorcion
caracteristica de una reaccion
quimica: 40-400 kJ mol-'.

- Inespecifico: tiene lugar en - Especifico.
cualquier sistema solido-gas.

- Exotérmica. - Exotérmica o endotérmica.

- Proceso reversible o irreversible:
el adsorbato puede modificar su
estructura quimica.

- Proceso reversible: el adsorbato
mantiene su identidad.

En ocasiones no es sencillo distinguir entre ambos tipos de adsorcion,
ocurriendo situaciones intermedias [51]. En el caso de que tanto la fisisorcion como
la quimisorcion sean apreciables, se recomienda usar el término sorcion. La mayoria
de los procesos de separacion basados en adsorcion se basan en la adsorcion fisica,
ya que la quimisorcion se produce en una monocapa Yy las capacidades de adsorcion
alcanzables son limitadas para conseguir una operacion economicamente viable [35].
Asimismo, el proceso de adsorcion fisica puede revertirse con facilidad; por el
contrario, la quimisorcion es dificil de revertir y generalmente transcurre con

mayor lentitud que el proceso fisico.

El calor de adsorcion proporciona una medida directa de la fortaleza del
enlace entre el adsorbente (superficie) y el adsorbato. La adsorcién fisica es
invariablemente exotérmica, como se deduce de los argumentos termodinamicos.
Asi, para que tenga lugar la adsorcion fisica en una cantidad significativa, la variacion

de energia libre (AG) del proceso de adsorcion debe ser negativa:

AG = AH — TAS Ecuacion 2.1

Teniendo en cuenta que la molécula adsorbida tiene a lo sumo dos grados de
libertad en movimientos de traslacion, y la libertad rotacional de la molécula

adsorbida siempre es menor que la de la molécula en la fase fluida, el cambio de
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entropia de adsorcion es necesariamente negativo (AS = AS,, — AS,,), por lo que
para que la energia libre de Gibbs sea negativa la variacion de entalpia debe ser

necesariamente negativa (proceso exotérmico).

Un proceso de adsorcion viene determinado por la termodinamica y/o la
cinética. En la mayoria de los casos, los procesos estan controlados por el equilibrio
de adsorcion. Sin embargo, incluso en estos casos, la resistencia a la transferencia
de materia juega un papel importante, ya que reduce el rendimiento en
comparacién con el caso ideal predicho por el equilibrio. Por tanto, el conocimiento
de la cinética y del equilibrio de adsorcion es necesario para estimar la viabilidad de

un material como adsorbente para una aplicacion determinada.

2.1.1 EQUILIBRIO DE ADSORCION

La adsorcién y desorcidn se producen simultdneamente y de manera continua.
Mientras el soluto se va acumulando en la superficie del material sélido adsorbente,
se produce una disminucidén en la concentracion del adsorbato en la solucion,
provocando una disminucion de la velocidad de adsorcion a medida que disminuye
la diferencia de concentraciones entre ambas fases. Al tiempo que disminuye la

velocidad de adsorcion, aumenta la de desorcion, y viceversa.

El equilibrio de adsorcion se alcanza cuando existe una proporcion definida de
soluto repartida entre las dos fases, fluida y sélida; en ese momento, las velocidades
de adsorcion y de desorcion se igualan y ya no se produce mas acumulacion de
adsorbato en la superficie del sdlido. Se trata de un equilibrio dinamico que es

caracteristico de cada sistema: adsorbente, adsorbato y adsortivo.

El objetivo del presente trabajo es el estudio de una separacién basada en el
equilibrio de adsorcion, por lo que, a continuacion, se explicaran algunos conceptos
generales que seran utiles para la interpretacion y discusion de los resultados

presentados.
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2.1.1.1 POROSIDAD DEL ADSORBENTE

La textura porosa del adsorbente juega un papel determinante en la
adsorcion. La accesibilidad de un adsorbato al sistema de poros del adsorbente
depende del tamano molecular del adsorbato y del tamafio de poro. La IUPAC
clasifica los poros segin su tamafo en tres grupos: microporos, mesoporos Yy

macroporos [56]:

Microporos Tamano inferior a 2 nm. La adsorcion en ellos ocurre a través de
su llenado, sin producirse efectos de condensacién capilar. La
energia de adsorcion es mayor que en los mesoporos o en
superficies no porosas, debido al solapamiento de las fuerzas de
adsorcion en las paredes opuestas de los microporos.
Generalmente se distingue entre microporos estrechos

(< 0,7 nm) y microporos anchos o supermicroporos (> 0,7 nm).
Mesoporos Tienen un tamafno de poro en el rango de 2 a 50 nm.

Macroporos Tamano superior a 50 nm. No contribuyen significativamente al
area superficial del adsorbente, en contraposicion a los

mesoporos y fundamentalmente a los microporos.

2.1.1.2 ISOTERMAS DE ADSORCION

Si la temperatura se mantiene constante, la cantidad adsorbida para un sistema
adsorbente-adsorbato dependera sélo de la presion. La representacion grafica de la
cantidad adsorbida frente a la presién se conoce como isoterma de adsorcion.
Generalmente la presion se expresa en términos de presion relativa (p/p°), donde p°
es la presién de vapor (o de saturacion) del adsorbato a la temperatura de

adsorcion.

La mayoria de las isotermas de adsorcion han sido clasificadas, segun su forma,
en seis tipos. Esta clasificacion, recomendada por la IUPAC, procede de la

clasificacion original de Brunauer, Deming, Deming y Teller (BDDT) [57]. Sin
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embargo, durante los Ultimos 30 anos se han identificado varios nuevos tipos de
isotermas. La clasificacion actualizada propuesta para las isotermas de adsorcion se

muestra en la Figura 2.3.
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Figura 2.3 Clasificacion de las isotermas de adsorcion recomendada por la [UPAC [58].

A continuacion se resumen las principales caracteristicas de cada uno de los

tipos de isotermas:

Representada por la ecuacion de la isoterma de Langmuir, puede
ser debida a la existencia de quimisorcidén, adsorcion en
microporos, adsorcion en disolucién, o adsorcion fisica en
superficies muy homogéneas. La cantidad adsorbida tiende a un
valor asintotico que depende del volumen de microporos
Tipo |
accesible al adsorbato. Tipo la representa materiales con
microporos muy estrechos (< | nm); Tipo Ib es una variante
donde los microporos son microporos anchos y, por ello, la

concavidad es mucho mas marcada en este caso que en el

anterior, llegando igualmente a alcanzar una meseta de adsorcion.
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En este tipo de sistemas se da la formacidn de una monocapa de
adsorbato sobre la superficie cuando las presiones relativas son
bajas. A medida que se incrementa la presion relativa, se origina la
formacion de una multicapa. Tipo lla es frecuente en sélidos meso
y macroporosos, que presentan heterogeneidad superficial. Se
Tipo Il caracteriza porque la isoterma de desorcion se superpone
exactamente sobre la de adsorcion; la adsorcion-desorcion es
totalmente reversible. Tipo IIb es tipica de agregados no-rigidos,
como cementos o pigmentos. La desorcidn origina un ciclo de
histéresis, a presiones relativas altas y aparece un bucle tipo H,

generalmente debido a condensacion intra-particular.

Representativa de sistemas en los cuales las interacciones
Tipo lll adsorbato-adsorbente son muy débiles. Caracteristica de solidos

macroporosos o No0 porosos.

Tipo IVa es caracteristica de solidos mesoporosos. Presenta un
ciclo de histéresis debido a la condensacion capilar en los
Tipo IV mesoporos. Tipo IVb, por el contrario, no presenta bucle de
histéresis sino un Unico escalon en la adsorcién y en la desorcion.

Se obtiene en sélidos mesoporosos ordenados.

Al igual que el Tipo Ill, representan interacciones débiles
Tipo V

adsorbente-adsorbato.

Isoterma escalonada. Asociada a una adsorcién capa a capa sobre

superficies uniformes. Se trata de procesos de adsorcidn
Tipo VI cooperativa, en la que cada capa contribuye positivamente a la

formacion de la siguiente mediante interacciones laterales de las

propias moléculas. No es muy habitual.
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Equilibrio favorable y desfavorable

Para estudiar la dinamica de adsorcion en lecho fijo es conveniente clasificar
las isotermas de adsorcion como favorables, lineales o desfavorables, dependiendo
de la forma que tenga la representacion grafica de la cantidad adsorbida frente a la

presion parcial (o concentracion, en el caso de liquidos).

En las isotermas favorables, la cantidad adsorbida adimensional siempre es
mayor que la concentracion adimensional en la fase fluida, mientras que en las
desfavorables ocurre lo contrario (véase la Figura 2.4). Esta clasificacion asume que
la direccion de la transferencia de materia es desde la fase fluida hacia el sélido
(proceso de adsorcion). En caso contrario, los estados inicial y final se intercambian,
por lo que una isoterma favorable para la adsorcion es desfavorable para la

desorcidn, y viceversa.
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g
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Figura 2.4 Representacion de equilibrio lineal, favorable y desfavorable [59].

El hecho de que la isoterma sea favorable o desfavorable influye en la forma
del frente de concentracion que avanza a lo largo del lecho durante el proceso de
adsorcion. Cuando la isoterma es favorable se forma un frente brusco durante la
adsorcion, en forma de escalon, que permite un mayor aprovechamiento de la

capacidad de adsorcion del sélido, pero durante la desorcion el frente formado es
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disperso, y esto provoca que la desorcion sea mas dificil. En el caso en estudio,
separacion CO,/CH, mediante adsorbentes biomasicos, la adsorcién es reversible vy,
por tanto, una isoterma demasiado favorable aunque facilitaria el proceso de

adsorcion, dificultaria la posterior desorcion.

2.1.1.3 MODELOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCION DE GASES PUROS

Existen diversos modelos para tratar de describir las isotermas de adsorcion,
tanto tedricos como empiricos. En muchos casos los modelos tedricos (modelo de
Langmuir, teoria potencial de Polanyi, etc.) no son capaces de describir
adecuadamente los datos experimentales, debido a la complejidad del adsorbente y
a las interacciones adsorbato-adsorbente y adsorbato-adsorbato, variables que
afectan sobre todo a la heterogeneidad energética del sistema adsorbato-
adsorbente. Para afrontar este problema, se pueden utilizar modelos empiricos, que
permitan reproducir los datos experimentales con ecuaciones relativamente

sencillas.

En el disefio de equipos de adsorcién se emplean frecuentemente dichos
modelos empiricos, debido a que por su sencillez facilitan el tratamiento
matematico. Los modelos empiricos disponibles en la bibliografia son numerosos,
pero cabe destacar dos por su sencillez, capacidad para ajustar datos
experimentales en un amplio abanico de condiciones y que han sido utilizados en el

presente trabajo: el modelo de Sips [60] y el modelo de Toth [61, 62].
Modelo de Sips

Este modelo fue propuesto por Robert Sips en 1948 [63]. Es una combinacion

de las isotermas de Langmuir [64] y Freundlich [65].

La ecuacion del modelo de Sips tiene la siguiente forma:

qs(bP)"/n

= 7 Ecuacion 2.2
1+ (bP)'/n

e
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donde g, es la capacidad de adsorcion en el equilibrio, P es la presién en cada punto
de la isoterma, b es una constante de equilibrio que define la afinidad por la
adsorcion, g, es la capacidad de adsorcion en condiciones de saturacidon y n es un
parametro que caracteriza la heterogeneidad del sistema adsorbato-adsorbente, y
suele tomar un valor superior a la unidad. Cuanto mas alejado de la unidad mas
heterogéneo es el sistema [66]. El modelo de Sips supone una mejora respecto al
modelo de Freundlich, ya que predice un limite superior para la capacidad de
adsorcion. Sin embargo, a bajas concentraciones de adsorbato, la isoterma de Sips

se reduce a la isoterma de Freundlich y, por tanto, no obedece la ley de Henry [67].

La adsorcion fisica es un proceso exotérmico que se ve favorecido por las
bajas temperaturas, al contrario que la desorcion, que se favorece con el
incremento de la temperatura. Cuando se trata de concentraciones lo
suficientemente bajas, la relacion de equilibrio tiende a una forma lineal (Ley de

Henry) [66]:
q. = K'P Ecuacion 2.3

siendo g, la cantidad adsorbida en el equilibrio, P la presion parcial del adsorbato y

K’ es la constante de proporcionalidad, también llamada constante de Henry.
Modelo de Toth

Toth modificé en 1971 el modelo de Langmuir para reducir el error entre los
datos experimentales y los predeterminados por el modelo [68, 69]. Esta ecuacion,

desarrollada para la adsorcion en sistemas heterogéneos, se expresa como:

qs(bP)

= W Ecuacion 2.4

e

donde, al igual que en el modelo de Sips, g, es la capacidad de adsorcion en el
equilibrio, P es la presion en cada punto de la isoterma, b es una constante de
equilibrio que define la afinidad por la adsorcion, g, es la capacidad de adsorcion en

condiciones de saturacion, y t es un parametro que caracteriza la heterogeneidad
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del sistema, y suele tomar un valor inferior a la unidad. A medida que t se aleja de la
unidad, el sistema es mas heterogéneo. Cuando el sistema es homogéneo, el
parametro de heterogeneidad t es igual a la unidad, y la ecuacion de Toth se reduce

a la isoterma de Langmuir y, en la region de bajas presiones, a la Ley de Henry.

Dada su simplicidad y el buen ajuste que proporciona, tanto en la region de
bajas como de altas presiones [70], la ecuacion de Toth es ampliamente utilizada
para el ajuste de datos empiricos de adsorcion de numerosos adsorbatos (CH,, CO,

CO,, H,S, etc.) en carbones activados y zeolitas [66].

Como ocurre con otras ecuaciones de ajuste, es necesario establecer la
dependencia de los parametros de equilibrio con la temperatura, para la
extrapolacion del equilibrio a distintas temperaturas, asi como para el cilculo del
calor isostérico de adsorcion. Por lo tanto, el ajuste de la ecuaciones de Sips y Toth
es dependiente de la temperatura, y los parametros b y n/t también lo son (los
parametros b y n/t son, ademas, especificos de la combinacion adsorbato-
adsorbente). Teniendo en cuenta dicha dependencia con la temperatura, los

modelos se completan con las siguientes expresiones:

T
b = by exp [RiTo (70 _ 1)] Ecuacion 2.5
T .
qs = qso €Xp [)( (1 — —)] Ecuacion 2.6
To
1 1 T
—=—+4a (1 — —0) Ecuacién 2.7
n ng T
= T ion 2.8
t=ty+a 1—? Ecuacion 2.

donde b, es la constante de afinidad de adsorcion a la temperatura de referencia, T,,
a y X son parametros de ajuste que carecen de fundamento tedrico, n, y t, indican

la heterogeneidad del sistema a la temperatura de referencia (T;)) y Q es el calor
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isostérico de adsorcién a cobertura 0,5 y 0 en el caso del modelo de Sips y Toth,

respectivamente.

Los modelos multitemperatura de Sips y Toth presentan una gran flexibilidad
y capacidad para predecir la adsorcion a cualquier temperatura, dentro del intervalo

de temperaturas estudiado [71-73].

2.1.1.4 MoODELOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCION DE MEZCLAS DE GASES

La investigacion académica se ha centrado en estudiar mecanismos de
adsorcion de gases puros. Sin embargo, la mayoria de aplicaciones industriales
implican mezclas de gases y, por tanto, complejos fenomenos de co-adsorcion. En el
caso de que exista mas de un adsorbato con afinidad hacia la superficie, se establece
una competencia entre ellos por unirse al adsorbente. Aqui entran en juego tanto la
afinidad de cada componente hacia el sélido como su concentracion en la mezcla.
Para describir el equilibrio en estos casos, se deben utilizar isotermas
multicomponente. Los modelos multicomponente pueden tener una base tedrica,
como es el caso de la Teoria de la Solucién Ideal Adsorbida (IAST, acrénimo del
inglés Ideal Adsorbed Solution Theory) [74, 75]; o ser de naturaleza empirica, como es

el caso del modelo de Sips extendido [35] o del modelo de Toth extendido [76].

En este trabajo se han empleado el modelo de Sips extendido y la Teoria de la
Solucion Ideal Adsorbida (IAST) para describir la adsorcion de mezclas de dioxido
de carbono y metano en adsorbentes biomasicos. A continuacién se presenta una

descripcion mas detallada de dichos modelos.
Modelo de Sips extendido

El modelo de Sips extendido, similar a la ecuacién extendida de Langmuir para

adsorcion multicomponente, presenta la siguiente forma [66]:

qs(biy; P)Y/™
— 7
1+ X0, (by;P) ™

i Ecuacion 2.9
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donde i representa el componente de la mezcla cuya adsorcion se va a representar,
y es la fraccion molar de cada componente en la mezcla (denotada por el subindice |,
si se trata del componente a estudiar, o j, si se trata de todos los componentes de la

mezcla) en fase gas, y N es el nimero total de componentes de la mezcla de gas.
Teoria de la Solucién Ideal Adsorbida (IAST)

La Teoria de la Solucion Ideal Adsorbida (IAST) fue propuesta por Myers y
Prausnitz en 1965 [75]. Esta teoria se fundamenta en la equivalencia termodinamica
de la tensiéon superficial de cada soluto en el equilibrio y permite predecir la
adsorcion de una mezcla a partir de las isotermas de adsorcion de los componentes

individuales sobre el mismo adsorbente.

Se basa en el concepto de solucion ideal adsorbida y, utilizando la
termodinamica clasica superficial, se obtiene una expresion andloga a la ley de
Raoult. La idea esencial del cilculo reside en asumir que en una solucion ideal, la
presion parcial de un componente adsorbido esta determinada por el producto de
la fraccion molar en la fase adsorbida y la presion que podria ejercer como
componente adsorbido puro a la misma temperatura y presion superficial de la

mezcla [75].

Por lo tanto, para un componente i en una solucion ideal con fraccién molar

en la fase adsorbida x;

p; = Py; = p? (n)x; Ecuacién 2.10

n n
in = 1;Zyi =1 Ecuacion 2.11
i=1 i=1

donde p; es la presion parcial del componente i en fase gas, P es la presion total en
la fase gas, y, es la fraccién molar del componente i en la fase gas, y p’(7) es la
presion de cada componente i puro a la misma presion superficial 1 de la mezcla. La
presion superficial por unidad de area se relaciona con p] de cada componente i

mediante la isoterma de adsorcion de Gibbs:
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dpl — Constante Ecuacién 2.'2

oA = RTfp? q:(p;)
o P
donde A es el area superficial por unidad de masa de adsorbente y q(p) es la
isoterma de adsorcién del componente i puro dada por cualquier modelo de
isoterma que se ajuste a los datos experimentales. La cantidad de componente
adsorbido se puede calcular mediante la Ecuacion 2.13, donde g, es la cantidad

adsorbida total:

n
1 ,
— = Zx—(l, Ecuacion 2.13
@ &~ 4;
q;i = qcX; Ecuacion 2.14

Segin Ahmadpour et al. [77], la ecuacion del modelo de Sips extendido
(Ecuacion 2.9) solo corresponde a un caso especial de heterogeneidad energética
superficial. Para carbones activados normales, en los cuales los sitios energéticos
estan altamente correlacionados, se deberia usar la teoria IAS. Aplicando IAST con
el concepto de la presion de los componentes puros se obtiene la siguiente

expresion [78]:

_ QSbiyiP(ZQLl bkyk P)(l/n)_l
1 + (leg=1 bkykp)l/n

Ecuacion 2.15

i

La Ecuacion 2.15 representa la expresion analitica del modelo IAST en
conjuncion con el modelo Sips para mezclas de gases, donde i representa el
componente de interés, y es la fraccion molar de cada componente en la mezcla
(denotado por el subindice i o k) en la fase gas, y N es el nimero total de
componentes de la mezcla de gases. Cuando n = |, la expresion se iguala a la del

modelo de Sips extendido.
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2.1.2 CINETICA DE ADSORCION

Debido al caracter superficial de la adsorcién, los adsorbentes utilizados en la
practica son sélidos porosos que poseen un elevado desarrollo superficial. Tanto
para estimar la viabilidad de un material como adsorbente como para el correcto
diseno de los equipos de adsorcién es necesario conocer, no sélo datos del
equilibrio del proceso sino la velocidad con la que se alcanza ese equilibrio, es decir,

la cinética de adsorcion.

En el proceso de adsorcién en fase gas (véase Figura 2.5), el soluto viaja
desde el seno del gas hasta el centro activo en la superficie del sélido donde se
produce la adsorcion. Este proceso transcurre en varias etapas de transporte en
serie como se resume a continuacion [79]:

a) Transporte externo del soluto desde el seno de la fase gas hacia la
pelicula de gas que rodea al adsorbente.

b) Transferencia de soluto a través de la capa limite hacia la superficie del
adsorbente.

c) Difusion inter-particular.

d) Difusion interna o intra-particular en el interior de la porosidad del
solido hasta los centros activos de adsorcion.

e) Adsorcion de las moléculas sobre la superficie de los poros internos

del adsorbente (etapa de adsorcion).

Gas region

Intra-particle diffusion

Inter-particle diffusion .- Solid region

Bulk diffusion
Q g o
a 9

& Q
s TP

Film diffusion ™,

Surface adsorption

Figura 2.5 Esquema de las etapas de adsorcion desde el punto de vista cinético [80].
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Desde el punto de vista cinético, la etapa final de adsorcion es la mas rapida
de todas; de hecho se considera que se alcanza el equilibrio de forma instantanea,
de modo que la cantidad de soluto adsorbido sobre la superficie del poro se
considera en equilibrio con la concentracion de soluto en el gas. En estas
condiciones, el transporte externo y/o la difusion intra-particular seran los factores
limitantes que condicionaran la transferencia de materia durante el proceso de

adsorcion.

La transferencia de materia en sélidos porosos responde, generalmente, a
mecanismos difusionales representados por la Ley de Fick. Las etapas de difusion
transcurren en serie, por lo que la velocidad global del proceso vendra determinada
por la etapa mas lenta, que se denomina controlante. Sin embargo, no siempre una
de las etapas es mucho mas rapida que las otras, por lo que en estos casos la
velocidad global del proceso estara condicionada en mayor o menor grado por

ambas etapas.

2.1.2.1 MoDELOS CINETICOS

Existen muchos modelos que permiten describir la cinética del proceso de
adsorcion en un sélido poroso. Globalmente pueden clasificarse en dos grandes
grupos: los modelos basados en las cinéticas de reaccion de adsorcidon y los
modelos difusionales basados en el mecanismo de difusién descrito por la ley de
Fick. Los primeros tratan de reproducir los datos experimentales de la
concentracion, en fase gas (C) o sdlida (g,) y entendida como una media espacial,
frente al tiempo (t) y estudian la cinética global. Los segundos, mas complejos y con
base fisica, deben ser capaces de representar las etapas de difusion externa e
interna de las que consta el proceso global de adsorcion. A continuacion se
describen brevemente los modelos cinéticos desarrollados en el marco de la

presente Tesis.
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Modelo de pseudo-primer orden

Este modelo considera que la fuerza impulsora es la diferencia entre la
cantidad adsorbida en el equilibrio y la cantidad adsorbida a un tiempo determinado,

de modo que la velocidad de adsorcion viene determinada por la siguiente ecuacion

[81]:

% = k,(q. — q¢) Ecuacion 2.16

dt

donde k, (min') es la constante de velocidad de pseudo-primer orden, g, y g, (mol
kg') se corresponden con las capacidades de adsorcion en el equilibrio y en un
tiempo t, respectivamente. Integrando la Ecuacion 2.16 entre las condiciones limite

g.=0cuandot =0y g, = q. cuando t = oo, se obtiene la Ecuacion 2.17:

In(q, — q;) = Inq, — k4t Ecuacion 2.17

De esta forma, representando los valores de In(q, - q,) frente a t, se puede
obtener el valor de la constante de velocidad del proceso de adsorcién (k) y la
capacidad de adsorcion en el equilibrio (q.) a partir de la pendiente y la ordenada,

respectivamente.

El modelo de primer orden representa la interaccion reversible entre
adsorbente y adsorbato, adecuada para representar la adsorciéon de CO, en

adsorbentes fisicos [82].
Modelo de pseudo-segundo orden

El modelo de pseudo-segundo orden asume que la capacidad de adsorcion es
proporcional al nimero de centros activos del adsorbente y que la velocidad de
adsorcion se encuentra controlada por adsorcién quimica. La ecuacion de este

modelo se muestra a continuacion [83]:

% = k,(q, — q.)? Ecuacion 2.18

dt
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donde k, (kg mol' min"') es la constante de velocidad de pseudo-segundo orden.
Integrando la Ecuacion 2.18 entre las condiciones limite g,= 0 cuando t =0y q,=q,

en el instante t = co se obtiene la ecuacion:

t 1 t
+ — Ecuacion 2.19

q: k.92 qe

Si se representa t/q, frente a t se puede obtener, a partir de la pendiente y de
la ordenada en el origen, los valores de g, y k, respectivamente. Este modelo
representa la quimisorcion o adsorcion quimica debida a la formacion de enlaces
quimicos entre adsorbente y adsorbato en una monocapa sobre la superficie del

solido [84, 85].
Modelo de Avrami

La ecuacion de Avrami fue originalmente desarrollada para describir la
transicion de fase y el crecimiento de cristales de materiales [86]. La forma general

del modelo es la siguiente:

dq = k,4t™"1(q, — q;) Ecuacion 2.20

dt

donde k, es la constante cinética (min"') y n, es el exponente de Avrami. Dicho
exponente refleja los cambios de mecanismo que pueden tener lugar durante el
proceso de adsorcion [87, 88]. El exponente n, representa el crecimiento
dimensional de los sitios de adsorcion; para n,=2 significa crecimiento
unidimensional, n,=3 crecimiento en dos dimensiones, mientras que n,=4
representa crecimiento tridimensional [89]. Para una adsorcion homogénea en la
que existe la misma probabilidad de que la adsorcidon ocurra en cualquier region

para un tiempo dado, n, = | [90]. La forma integrada de la Ecuacion 2.20 es:

Qe = qo(1 — e~(kat)™) Ecuacién 2.21
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Modelo de difusién intra-particular

La hipotesis sobre el mecanismo de difusidn intra-particular esta basada en el
transporte de soluto a través de la estructura interna de los poros de adsorbente y

la difusidn propiamente dicha en el sélido.

El modelo de difusion intra-particular desarrollado por Weber y Morris [91,
92] puede ser utilizado para la identificacion de las etapas involucradas en el
proceso de adsorcion. Establece que si la difusion intra-particula es la etapa
controlante del proceso de adsorcion, la capacidad de adsorcién variara con la raiz

cuadrada del tiempo, segun la ecuacion:

q. = ki t'2 +C Ecuacién 2.22

donde k;, (mol kg min""

) es la constante de velocidad de difusion intra-particular y
C (mol kg') es una constante que da idea del espesor de la pelicula fluida (también
denominada capa limite por traduccion del término inglés, boundary layer) que rodea

la superficie del adsorbente.

Teoricamente, si la difusidon intra-particular es la Unica etapa controlante del

proceso de adsorcién, la representacion de g, frente t'

es una linea recta que pasa
por el origen. Sin embargo, es comln encontrar multilinealidad, lo cual revela

diferentes etapas en el mecanismo de adsorcién [79].
Modelo de Boyd

El modelo de Boyd permite identificar si la etapa controlante de la
transferencia de materia durante la adsorcion es la difusion en la pelicula fluida (capa

limite) o la difusién en la particula (difusion en el interior del entramado de poros).

El modelo de Boyd tiene en consideracion que la difusion sigue la ley de Fick y

puede describirse a través de la siguiente expresion [93, 94]:
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6« 1 ,
F=1- FZ Fexp(—nth) Ecuacién 2.23
n=1

donde, F expresa la relacion de equilibrio alcanzada a cada tiempo de operacion,

mientras que B es una funcion matematica de F:

Para F> 0,85 Bt = f(F) = -0.4977 — In(1 - F) Ecuacion 2.24
2
m2F .
Para #< 0,85 Bt =f(F) = V- |m— = Ecuacion 2.25

Este modelo puede ser usado para predecir las etapas involucradas en el
proceso de adsorcion a través de la representacion de Bt frente al tiempo. Si la
representacion es una linea recta y pasa por el origen, la velocidad de adsorcion
esta controlada por la difusion en los poros. En cambio, si la representacion no es
una linea recta o simplemente es una recta que no pasa por el origen, se puede
deducir que el proceso de adsorcién es también controlado por el transporte del

adsorbato a través de la capa limite [84, 95].

2.2 FUNDAMENTO DE LOS PROCESOS DE ADSORCION

A escala industrial, un proceso de adsorcion se opera mediante ciclos
consecutivos cuyas etapas basicas son la adsorcion y la regeneracion. Generalmente,
la separacion de los componentes de una mezcla gaseosa se basa en la adsorcion
preferencial de uno o varios componentes de la mezcla (separacion de equilibrio)
aunque en otros casos, es la cinética de la adsorcion la que determinara la
separacion. En la etapa de adsorcion, se hace circular la alimentacion por el lecho de
adsorbente que adsorbe uno o varios componentes de la mezcla a separar, ya sea
porque se trate del adsorbato de interés o bien porque se trate de una impureza
que se desea eliminar, dejando pasar el resto de componentes de la mezcla. Cuando
el lecho alcanza su capacidad maxima de adsorcion, la alimentacion se envia a otro

lecho fresco mientras se procede a la regeneracion del primer lecho saturado, y se
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recuperan los componentes adsorbidos. Durante la etapa de adsorcion, la fase
gaseosa se empobrece de la especie que experimenta la adsorcion preferencial, y el
producto obtenido se denomina refinado. Por su parte, durante la etapa de
desorcion se obtiene un producto denominado extracto, que se encuentra

enriquecido en la especie que se adsorbe preferentemente [35].

2.2.1 DINAMICA DE ADSORCION EN LECHO Fljo

En un proceso de adsorcion en lecho fijo, la concentracion de adsorbato en la
fase fluida y en la fase sélida, varia con el tiempo y la posicion en el lecho (Figura
2.6). Se generan, por tanto, unos perfiles de concentracién espacial y temporal en
cuyo desarrollo pueden distinguirse una serie de etapas:

* En el instante inicial (t = 0) el lecho se encuentra libre de adsorbato
(lecho fresco) y se comienza a alimentar una corriente fluida con una
concentracion dada de adsortivo (C;), que permanecera constante a lo
largo del tiempo.

* Transcurrido un determinado tiempo (t =t;), el adsortivo comienza a
difundir hacia el interior de las particulas con las que entra en contacto y
su concentracion en la fase fluida disminuye gradualmente desde la
concentracion inicial hasta cero (correspondiente al lecho fresco) como
consecuencia de la adsorcion.

* Transcurrido un determinado tiempo (t = t,), el adsorbente situado a la
entrada del lecho alcanza la saturacion, y la concentracion adsorbida
estara en equilibrio con la concentracion en la alimentacion que entra al
lecho. En este momento, el adsorbente que se encuentra en las
proximidades se encontrara parcialmente saturado y en las zonas mas
alejadas de la entrada el adsorbente estara intacto, fresco. Se genera, por
tanto, una zona de transferencia de materia que ira avanzando con el
tiempo a lo largo del lecho.

* Cuando la zona de transferencia de materia alcanza la salida del lecho

(t = t5), comienza a detectare adsortivo en la corriente de salida, en lo que
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se conoce como ruptura del lecho (del inglés, breakthrough). El tiempo al

que esto ocurre se denomina tiempo de ruptura y marca el final de la

etapa de adsorcion. Para tiempos superiores, la concentracién de salida

aumenta gradualmente hasta alcanzar la concentracion de la corriente de

alimentacion, momento en el que se alcanza la saturacion completa del

lecho de adsorbente (t = t;, véase Figura 2.7). Dicho tiempo dependera

del equilibrio, de la resistencia a la transferencia de materia y del tiempo

de residencia de la alimentacion en el lecho.
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Figura 2.6 Movimiento de la zona de transferencia de materia a través de un lecho de adsorbente y

curva de ruptura asociada [59].

Una manera de estudiar el comportamiento dindmico de una columna de

adsorcion es considerar la respuesta del sistema, inicialmente libre de adsorbato, a
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una perturbacion en forma de escalén en la concentracion de adsortivo en la
corriente de alimentacion. Se denomina curva de ruptura a la representacién de la
concentracion de la corriente que sale del lecho de adsorcién frente al tiempo
(véase Figura 2.7, los tiempos se corresponden con los que aparecen en la Figura

2.6).

Coor 1 Af= LETM /v v=_L1/¢,
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|/
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Figura 2.7 Curva de ruptura [59].

La forma de la curva de ruptura esta directamente relacionada con la
extension de la zona de transferencia de materia. Una curva de pendiente muy
pronunciada indica una zona de transferencia de materia muy estrecha, comparada
con la longitud del lecho, lo cual es muy positivo ya que se relaciona con un buen
coeficiente de transferencia de materia. Sin embargo, una curva muy elongada,
indica una zona de transferencia de materia muy ancha respecto a la longitud del
lecho, en la que existe una resistencia a la transferencia de materia importante, que
ralentiza el proceso de adsorcion. En el caso ideal de que no existiese dispersion
axial ni radial (flujo en piston) y que tampoco existiese resistencia a la transferencia
de materia, la curva de ruptura seria una funcion escalon entre cero y la

concentracion en la alimentacién [96].

La anchura de la zona de transferencia de materia dependera, por tanto, del
coeficiente de transferencia de materia, de la velocidad de flujo y del equilibrio de

adsorcion.

El tiempo de residencia en un lecho viene dado por la relacion entre el

volumen del lecho y el flujo volumétrico de alimentacion. Dicho tiempo se puede
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aumentar reduciendo el caudal de alimentaciéon, aumentando el volumen del lecho,
o modificando la presion de alimentacion. La eleccion del tiempo de residencia es
clave en los procesos de adsorcion, ya que si el tiempo resulta demasiado corto, no

habra adsorcion significativa.

2.2.2 PROCESOS DE ADSORCION CON VARIACION DE PRESION

Dentro de la tecnologia de adsorcion para la separacion de gases se puede

distinguir entre:

* Procesos de adsorcién con variacion de presion (PSA, acrénimo del inglés
Pressure Swing Adsorption): el adsorbente se regenera mediante reduccién
de la presion. Una alternativa de los procesos PSA son los VSA (acréonimo
del inglés Vacuum Swing Adsorption) donde la etapa de regeneracion se
realiza con un ligero vacio [97, 98].

* Procesos de adsorcion con variacion de temperatura (TSA, acronimo del
inglés Temperature Swing Adsorption): el adsorbente se regenera mediante
aumento de temperatura [99-101].

* Procesos de adsorcion con variacion de temperatura por corriente
eléctrica (ESA, acréonimo del inglés Electric Swing Adsorption): el adsorbente

se regenera al hacer pasar una corriente de bajo voltaje por el adsorbente

[102, 103].

La diferencia principal entre un ciclo PSA y un ciclo TSA es el tipo de energia
empleado para la etapa de regeneracion: en el primer caso se trata de trabajo
mecanico (variacién de presion), mientras que en el segundo se trata de calor

(variacion de temperatura).

Normalmente, los costes derivados de la variacién de presién son mayores
que los de la variacion de temperatura [104], por lo que una utilizacion eficiente de
la energia es esencial para poder emplear un ciclo PSA de manera econémica, sobre
todo en el caso de unidades a gran escala. Para ello se suele recurrir a diferentes

estrategias, como la igualacion de presiones entre lechos interconectados que se
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encuentran en distintas etapas del ciclo, con el objetivo de reducir la energia que es
necesario aportar para la variacion de presion [105]. No obstante, los procesos PSA
se consideran como una propuesta atractiva debido a su simplicidad de operacion,
alto rendimiento a temperatura ambiente y elevada velocidad de regeneracion [106,

107].

En los procesos PSA se utilizan presiones por encima de la atmosférica
(incluso altas presiones) para adsorber componentes de la mezcla gaseosa,
aprovechando que la interaccion adsorbato-adsorbente es mas fuerte al aumentar la
presion, y se reduce la presion para liberar los componentes adsorbidos en el

solido.

El ciclo basico de un sistema PSA fue descrito por primera vez por Skarstrom
en 1960 [108] y normalmente es empleado como referencia para establecer el
rendimiento de un proceso PSA [I14]. En él se emplean dos lechos siguiendo la
siguiente secuencia de etapas: presurizacion, adsorcion, despresurizacion y purga
(Figura 2.8), de manera que aunque la operacidon de adsorcion sea discontinua, el
proceso de separacion opera de manera continua alternando la adsorcién en cada

lecho.

) {2 T (3 ) l
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=
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Y

Figura 2.8 Esquema del ciclo Skarstrom y perfil de presiones del ciclo [27].
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Particularizando el ciclo Skarstrom para la separacion CO,/CH,, objetivo de la

presente Tesis, estas serian las etapas fundamentales:

Presurizacién: en esta etapa el lecho es presurizado a la presién de
alimentacion. Al finalizar la etapa, el lecho estara listo para la etapa de
adsorcion e iniciar, asi, el ciclo de trabajo.

Alimentacion: la mezcla de gas (p.ej., CO,/CH,) entra al lecho por la parte
inferior de forma que los componentes susceptibles de ser adsorbidos, en
este caso mayoritariamente CO,, van siendo retenidos en los distintos
estratos de adsorbente que configuran el lecho. La corriente producto
(mayoritariamente compuesta por CH,) abandona el lecho por la parte
superior. Esta etapa se finaliza antes de que el adsorbente alcance la
saturacion con el objetivo de impedir que la corriente de salida se
contamine con componentes adsorbibles.

Despresurizacion (en inglés blowdown): inmediatamente antes de que

comience a detectarse CO, a la salida (ruptura), la columna debe ser
regenerada. Esto se consigue reduciendo la presién en contracorriente al
flujo de alimentacidn. ldealmente, esta etapa deberia llevarse a cabo hasta
que se estableciese un nuevo estado de equilibrio. Sin embargo, la
despresurizacién se finaliza cuando el flujo de la corriente rica en CO, que
sale de la columna es pequeno. Con la reduccion de la presién, el CO, es
parcialmente desorbido del adsorbente. En esta etapa, se logra alcanzar la
presion mas baja del sistema.

Purga: al iniciarse esta etapa el lecho tiene aun CO, adsorbido pero
también en fase gas. Con el fin de reducir el contenido de CO, en ambas
fases, se lleva a cabo una etapa de purga en contracorriente al flujo de
alimentacion. En esta etapa, parte del metano purificado es reciclado para
desplazar el CO,. La etapa de purga se emplea para conseguir una
separacion eficiente. Se debe introducir una cantidad de purga suficiente

como para eliminar el gas residual de los espacios vacios del lecho y
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desorber la mayor parte de las moléculas de adsorbato que han quedado

retenidas en el solido.

Como ya se ha mencionado con anterioridad, el proceso de adsorcion y
regeneracion de un lecho es un proceso discontinuo; sin embargo, la mayoria de los
procesos productivos requieren una produccion continua de gas. Para la operacion
continua del sistema y consecuente no interrupcion de suministro de gas limpio, se
requieren varios lechos de adsorcion de forma que cada uno de ellos,
secuencialmente, pase por las distintas etapas del ciclo. Un aspecto fundamental del
diseno del proceso de adsorcién serd, por tanto, la secuenciacion de las etapas del
ciclo. El nimero de lechos y la configuracion de las etapas seran tales que permitan
tener un lecho regenerado, a punto de entrar en servicio, justo antes de que se
agote el que esta en fase de adsorcion; por tanto, el numero de lechos que se
requiere viene determinado por las condiciones de alimentacion, el adsorbente, la

composicion de la mezcla de gas a separar y el nivel de pureza requerido.

A grandes rasgos, la viabilidad técnica de una operacion de adsorcion esta
condicionada por la capacidad de adsorcion, propiamente dicha, del solido
adsorbente. Ademas, la capacidad de adsorcién determina el tamafo (y, por tanto,
el coste) de los lechos de adsorcion. Por otro lado, las condiciones necesarias para
llevar a cabo la regeneraciéon también determinan los costes de operacion y, por

tanto, la viabilidad economica del proceso.

En 1964 Guerin y Domine [109] propusieron una mejora del ciclo Skarstrom
mediante una etapa de presurizacion/despresurizacion simultanea en ambos lechos
(etapa de compensacion de presion). Esta nueva etapa tiene lugar entre las de
alimentacion y despresurizacion y después de la etapa de purga y de presurizacion.
Entre las ventajas que presenta esta nueva configuraciéon destacan la mejora de la
recuperacion del producto ligero (p.ej., CH,), la reduccion de la cantidad de gas
perdido en la etapa de despresurizacion y, como consecuencia, el incremento de la
pureza de la corriente rica en producto pesado (p.ej, CO,) obtenida en la

despresurizacién y en la purga [14, 110].
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En un proceso PSA de purificacion de biogds es importante destacar la
necesidad de utilizar alguna etapa de compensacion de presion con el fin de reducir
la cantidad de metano que se pierde en las etapas de despresurizacion y purga. De
hecho se ha estimado que la cantidad de CH, que se pierde en un proceso PSA de

purificacion de biogas es alrededor de un 3-12 % [19].

En el trabajo llevado a cabo por Cavenati et al. [I11] se utilizd un ciclo
Skarstrom para purificar una corriente de CO,/CH, (45/55 % vol.) alcanzandose una
pureza de CH, de 97,1 % y una recuperacion de 79,4 %. Debido a que en la
purificacion de biogas el CH, es el producto deseado, se aprecia que hay una
importante cantidad de CH, que se pierde durante el proceso. Incorporando al
menos una etapa de compensacion de presidon se consigue incrementar la
recuperacion de CH, hasta un 86,3 % manteniéndose la pureza en un 97,1 % [14].
Otra fuente de pérdidas de CH, es la etapa de purga. Una posible solucién consiste

en comprimir y reciclar esta corriente [38].

Como ejemplo, en la siguiente figura se representa un diagrama de flujo de

una instalacion de purificacién de biogas.

o "
Gas molecules >97% CHg-rich gas

CH/COy/ T i

I B B b e R
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H20/H,$ Conditioning | \T/I Tl jl
N | | | |
- [ I | I
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Vacuum Pump 04/H,0/
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Figura 2.9 Diagrama de flujo de un proceso PSA para purificar el biogas [112].
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3.1 CARBONES ACTIVADOS

El término carbén activado hace referencia a un material de carbono amorfo,
que ha sido obtenido a partir de un precursor con elevado contenido de carbono
mediante tratamiento térmico (carbonizacidn) y activacion, fisica o quimica, con
gases u otros reactivos quimicos, con la finalidad de incrementar su porosidad. Los
carbones activados presentan elevados volumenes de poros y se utilizan en
procesos de adsorcién en fase gas y en fase liquida [54]. Mediante el control
adecuado de los procesos de carbonizacién y activacion se pueden obtener

carbones activados que posean diferentes distribuciones de tamafos de poro.

Un carbon activado estd formado por microcristales elementales o unidades
basicas estructurales, en los que los planos hexagonales no estan bien orientados,
sino desplazados unos respecto a otros y solapados entre si, presentando un alto
porcentaje de estructura altamente desordenada. Esta ordenacion al azar de las
capas y el entrecruzamiento entre ellas impiden el reordenamiento de la estructura
para dar grafito, aun cuando se caliente a temperaturas muy elevadas (~ 3000 °C).
Esta caracteristica del carbon activado es la que mas contribuye a su propiedad mas
importante, la estructura porosa interna altamente desarrollada para los procesos
de adsorcion [I13]. Las laminas aromaticas, o grafenos, estan plegadas dejando
huecos de diferente tamano, generalmente entre 0,5 mm y 2 nm, que constituyen la
porosidad del material [|14]. Por otra parte, el carbon activado se caracteriza por
tener una estructura de poros ramificada, donde los microporos (<2 nm), los
mesoporos (2-50 nm) y los macroporos (> 50 nm) estan interconectados. En la

Figura 3.1 se puede observar la estructura esquematica de un carbén activado.
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Figura 3.1 Estructura esquematica de un carbén activado propuesta por Oberlin y colaboradores

[115].

La capacidad de adsorcién de un carbén activado esta muy influenciada por su
estructura porosa; un tamano de poro adecuado para producir una separacion
efectiva debe tener entre una y cinco veces el didmetro de la molécula de
adsorbato. Si se cumple esta condicién, la capacidad de adsorcion de un carbdn
activado puede situarse entre el 40-60 % de su propia masa, lo que supondra que

por cada kg de carbon se podrian adsorber entre 0,4-0,6 kg de contaminante [ 16].

Ademas de la estructura porosa y cristalina, un carbén activado presenta una
estructura quimica. La quimica superficial de un material de carbono esta
determinada por la presencia de heteroitomos en su superficie (O, H, N, S, B,
halégenos), asi como por los electrones 1T de los atomos de carbono de los planos
basales. Dentro de los heteroitomos, el oxigeno es el mas abundante,
constituyendo entre el 2 y el 25 % en masa del material, y que varia dependiendo de
la temperatura y el método de activacion [117]. Este heteroitomo juega un papel
importante en la superficie del carbén activado, aumentando su polaridad y su
caracter hidrofobo, ademas de facilitar la dispersion de la fase activa en la
preparacion de catalizadores y el anclaje de moléculas organicas. La presencia de
nitrégeno también aumenta la polaridad y el caracter basico de los materiales
carbonosos y produce un efecto de deslocalizacion electronica entre las capas

grafénicas.
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El carbon activado es un material muy demandado debido a sus propiedades y
bajo coste en comparacion con otros materiales. Hay en el mundo mas de 1500
patentes relacionadas con su produccion [ 18] y se estima que el crecimiento de la
demanda mundial anual serad del 5,2 % hasta 2016, lo que supone |,2 millones de

toneladas en este ano [ 19].

Existe un gran nimero de materiales que se pueden utilizar como precursores
para la preparacion de carbones activados. Estos pueden dividirse en dos grandes
grupos: por una parte, carbén (turba y lignito), coque de petroleo, residuos
plasticos y biomasa (madera, hueso de aceituna, melocotoén, cereza, ciruela, cascara
de almendra, cascara de coco) [120, 121]. Por otro lado, estan los polimeros
sintéticos y naturales, entre los que se encuentran las resinas fenol-formaldehido,
ademas de otro tipo de compuestos organicos como, por ejemplo, la espuma de

poliuretano [122].

3.1.1 CARBONES ACTIVADOS DE ORIGEN BIOMASICO

La reduccion de residuos se ha convertido hoy dia en una de las principales
estrategias de la industria para mejorar el balance econdémico del proceso
productivo, asi como la imagen que muestra a la sociedad en cuanto a su
compromiso medioambiental. Una de las formas de limitar la produccién de
residuos es la valorizacion, ya sea siguiendo los principios de la Quimica Verde que
promueve el uso de materias primas renovables procedentes de productos agricolas
o desechos de otras producciones, permitiendo la obtencion de un nuevo producto,
o mediante una valorizacién energética de los residuos generados. Dentro de los
residuos que mas facilmente permiten una valorizacion se encuentra la biomasa

[123].

Existen distintos tipos de residuos biomasicos generados en actividades
industriales, agricolas y wurbanas. Se ha producido un aumento en el
aprovechamiento de los residuos biomasicos para la produccion de energia, pero la

produccién espanola de biomasa es mucho mayor que el consumo de esta materia,
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por lo que una gran cantidad de biomasa es gestionada como residuo, o lo que es

peor, quemada de forma incontrolada en los puntos en los que se produce.

Uno de los principales desafios en la produccion comercial de carbones
activados es la identificacion de nuevos precursores baratos, accesibles y disponibles
en cantidades abundantes. Los residuos procedentes de la agricultura cumplen esos
requisitos y son ampliamente utilizados en la preparacion de carbones activados
para el control de emisiones [I21]. El empleo de huesos de cereza para la
produccién de carbones activados, tematica que se aborda en este trabajo, evitaria
la acumulacidn de este residuo, minimizaria las emisiones del transporte asociado a

su gestion y permitiria su valorizacion.

En Espana se generan grandes cantidades de residuos de huesos de cereza
procedentes de la produccion industrial de brandy y mermelada, especialmente en
la region de Extremadura (produccidon de cerezas > 36 toneladas al afio) y en la

region de Aragén (produccion de cerezas > 25 toneladas al ano) [124].

La adsorcion usando huesos de cerezas como material adsorbente se ha
aplicado en fase liquida en la industria alimentaria [125], para el tratamiento de
aguas residuales [126, 127], en la industria farmacéutica [128] y en la industria textil
[129]. Ademas, los carbones activados preparados a partir de huesos de cereza han
sido evaluados para otras aplicaciones mas especificas como electrodos de
supercondensadores [130]. Sin embargo, no existe constancia de que hayan sido
estudiados con anterioridad para separacion en fase gas y, concretamente, para la

separacion de CO, de una corriente de biogas.

3.1.2 PREPARACION DE CARBONES ACTIVADOS

Ademids de lo mencionado en el Apartado 1.2.2, para la seleccion de la
materia prima hay que tener en cuenta varios factores como buena disponibilidad y
bajo coste, bajo contenido de materia mineral, buenas propiedades mecanicas del

carbon resultante y alta capacidad de adsorcion. No obstante, las propiedades del
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producto final dependeran de la naturaleza del material precursor utilizado, del

agente activante y de las condiciones del proceso de activacion [54].

En el presente trabajo se han utilizado residuos de huesos de cereza (CS)
como precursores para la preparacion de carbones activados. Estos fueron lavados
con agua y secados en estufa de aire de conveccién forzada a 100 °C durante cuatro
horas. Partiendo de este material se redujo de tamano en una primera molienda en
molino de palas provisto de una rejilla con luz de malla de 4 mm para finalmente,
tamizar y seleccionar un tamafno de particula entre | y 3 mm para llevar a cabo su
activacion. Este tamano de particula es adecuado para la aplicaciéon de los

adsorbentes obtenidos en dispositivos de adsorcion de lecho fijo.

3.1.2.1 TiPOS DE ACTIVACION

El carbén activado puede ser obtenido por dos vias de activacion
fundamentales [131]:
*  Activacion quimica (deshidratacion con acidos y bases).

* Activacion fisica (gasificacion parcial).

Ambos procesos requieren el uso de energia y de temperaturas elevadas,
siendo menores en el caso de la activacién quimica (400-800 °‘C). Las propiedades
finales del carbon activado dependeran de la naturaleza del precursor, de su tamano
de particula, de las condiciones de los procesos de carbonizacion y activacion
(temperatura y duracion), de la relacion precursor/agente activante, de la velocidad
de calentamiento, etc. Realizando una seleccion adecuada de estos parametros,
puede obtenerse un carbén activado con las condiciones idoneas para una

aplicacion especifica
Activacion Quimica

El material precursor se somete a impregnacion con un agente quimico que
degrada el material organico. En la impregnacion generalmente se utiliza una

solucion concentrada, que se mezcla con el material inicial y se deja actuar durante
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un tiempo determinado, a una temperatura inferior a 100 °C. En algunos casos, la
mezcla se realiza cuando el agente activante esta en estado sélido y, por tanto, no

es necesaria la impregnacion.

Transcurrido este periodo, se aplica un proceso pirolitico en ausencia de aire,
donde tienen lugar la carbonizacién y la activacién en un intervalo de temperaturas
entre 400 y 900 °C. En esta etapa, la impregnacion quimica deshidrata el precursor
carbonoso, incrementando el grado de aromatizacion de la matriz carbonosa y
creando una estructura porosa tridimensional rigida, favorecida por el
entrecruzamiento de la matriz carbonosa. El agente activante limita la formacién de
alquitranes y la cantidad de fase acuosa en el destilado (acido acético, metanol y
otros). Posteriormente, el producto pirolizado se enfria y se lava para eliminar el
exceso de agente activante, siendo este paso la principal desventaja de la activacion

quimica [132].

Los agentes activantes mas habituales son los hidroxidos de sodio y potasio, el
acido fosforico, el cloruro de zinc y el acido sulfurico, aunque también se utilizan el

sulfuro de potasio, los carbonatos metalicos y los cloruros de calcio, magnesio y

hierro [133, 134].
Activacién Fisica

La activacion fisica suele realizarse en dos etapas. Inicialmente el material se
carboniza produciendo un material intermedio, cuya estructura porosa estda muy
poco desarrollada y, por tanto, no es un adsorbente eficaz. Durante este proceso se
liberan en forma de gases y alquitranes la mayoria de elementos no carbonosos
tales como hidrogeno, oxigeno y nitrégeno, formandose un esqueleto rigido de
carbono, el cual presenta una porosidad rudimentaria y poco accesible. Para
conseguir un desarrollo adecuado de la estructura porosa, se debe favorecer la
reaccion del carbonizado en una atmosfera de vapor de agua, dioxido de carbono,
aire o una mezcla de estos gases. Durante esta segunda etapa, denominada
activacion, tiene lugar la gasificacion parcial del carbonizado; las partes mas reactivas

de la matriz carbonosa evolucionan como mondxido y dioxido de carbono,
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dependiendo de la naturaleza del gas empleado y de la temperatura de activacion,
mientras que paralelamente pueden tener lugar reacciones secundarias de

formacién de didxido de carbono e hidrégeno.

El proceso de gasificacion ha de estar controlado por la etapa de reaccion
(control quimico), y no por la velocidad de transferencia de materia en el exterior o
en el interior de la particula. En caso contrario se consumirian los atomos de
carbono del exterior de las particulas, ya que no daria tiempo a que el gas
difundiese en los poros del carbonizado, y no se lograria el desarrollo textural
deseado. Para trabajar en condiciones de control quimico, se utiliza un agente
oxidante suave (p.ej., H,O 6 CO,), flujos bajos, y una temperatura inferior a 900 °C
[135]. El control de la temperatura es critico ya que si es inferior a una temperatura
determinada, la velocidad de la reaccion es demasiado lenta, produciendo la

reduccion del tamano de particula y dejando el interior inactivo.

Generalmente, la activacion con vapor de agua se lleva a cabo a temperaturas
entre 850 y 950 °C en ausencia de oxigeno [54]. La gasificacion del material
carbonizado con vapor de agua tiene lugar mediante la Reaccién 3.1. La reaccion de
gasificacion con vapor es catalizada por 6xidos y carbonatos de metales alcalinos,
hierro, cobre y otros metales, mientras que el hidrogeno formado se adsorbe en los
centros activos de la superficie del carbon reduciendo la activacion del material, a la

vez que disminuye la velocidad de reaccion.
C +H,0 —» CO+H, AH = +132 k] mol Reaccion 3.1

La activacién con CO, (Reaccion 3.2) es mas endotérmica que la gasificacion
con vapor de agua (Reaccion 3.1) por lo que requiere temperaturas mayores (850-

1100 °C) [54].
C +CO, —2CO AH = +173 k] mol Reaccion 3.2

Aunque en la industria estd mas extendido el uso de vapor de agua como
agente activante, el uso de didéxido de carbono es mas adecuado cuando se necesita

un control preciso de la porosidad. La activacion con CO, genera,
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fundamentalmente, microposidad, debido a que el CO, es un agente activante
menos oxidante que el vapor de agua, el cual genera también meso y macroporos

[136, 137].

Debido a que las reacciones entre el material carbonoso y el vapor o el
dioxido de carbono son endotérmicas, el proceso de activacion necesita un aporte

externo de energia, y un control adecuado de la temperatura.

Aunque la activacion fisica se lleva a cabo, en general, en dos etapas, también
puede realizarse en un Unico paso [138]. La eliminacion de la etapa de carbonizacion
permite reducir los costes de operacion y de instalacion. Ademas, se ha descrito
que la activacién en un solo paso de residuos biomasicos conduce a carbones
activados con mejores caracteristicas, en términos de area superficial y de
desarrollo de porosidad, en comparacién con los obtenidos por el procedimiento
habitual en dos etapas [24, 139-141]. Por tanto, en este trabajo se ha elegido como
metodologia principal para generar porosidad en el material, la activacion fisica en
una sola etapa mediante el empleo de dos agentes activantes, dioxido de carbono y

vapor de agua.

Dado que este proceso de activacion no incluye la etapa preliminar de
carbonizacién, se utilizara el término de “rendimiento de sélido” en lugar de “grado
de quemado (en inglés, burn-off)”. Dicho rendimiento ha sido calculado dividiendo la

masa resultante del carbon activado por la masa inicial seca del material precursor.

3.1.2.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

Antes de proceder a activar los residuos biomasicos, se planted un disefo
estadistico de experimentos (véase Apartado 3.3) con objeto de estudiar los
posibles efectos combinados de las variables de operacion, temperatura de
activacion, rendimiento de solido y velocidad de calentamiento, sobre la capacidad
de adsorcion de CO,. Ademas, se determinaron los valores de dichas variables que
maximizan la capacidad de captura de CO, para unas condiciones de operacion

determinadas.
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Con el fin de acometer el diseno de experimentos de una manera sistematica,
el trabajo experimental se realizé en termobalanza, segiin se detalla en los siguientes
Apartados 3.2 y 3.3. El horno tubular, donde se realiza cominmente la activacion, y
la termobalanza presentan diferencias significativas, fundamentalmente la masa de
muestra (orden de g en horno y mg en termobalanza). Sin embargo, estudios
previos desarrollados en el Grupo de Investigaciéon han mostrado que la tendencia
de los resultados obtenidos en ambos dispositivos es similar y, por tanto, han

validado esta metodologia experimental [142].

Una vez definidas las condiciones optimas de activacion mediante los
experimentos en termobalanza se paso a preparar carbones activados de huesos de
cereza, mediante activacion con diéxido de carbono y vapor de agua, en cantidad
suficiente para su caracterizacion y evaluacion como adsorbentes de CO,, para lo

cual se utilizé un horno tubular vertical cuyo esquema se muestra en la Figura 3.2.

'_ Entrada
nl de gases
J ——  Reactor

«—— Horno

Camisa

Muestra

3

Placa
porosa

p.

Figura 3.2 Esquema del dispositivo experimental utilizado para llevar a cabo la activacion fisica.

El dispositivo experimental con el que se llevd a cabo la activacion fisica tanto
con didxido de carbono como con vapor de agua, se muestra en la Figura 3.2. Se
trata de un horno tubular vertical que consta de los siguientes elementos:

* Controladores de flujo masico (CFM) de la marca Bronkhorst High-

Tec, para alimentacion de CO, y N,. La alimentacion controlada de
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vapor de agua se realiza con un sistema de generacién de vapor
disenado a tal efecto. El dispositivo consta de un depdsito de IL en el
que se introduce agua destilada y que se mantiene presurizado y dos
controladores de flujo masico de la marca Bronkhorst para flujo de gas
(N,) y de liquido (H,O). Los flujos de gas y de agua liquida se mezclan
en un Evaporador-Mezclador (CEM) de la casa Bronkhorst del cual
sale la mezcla activante a una temperatura de [40°C para evitar la
condensacién del vapor de agua.
e Un horno tubular vertical Carbolite, dotado de control PID de
temperatura.
* Un reactor de cuarzo compuesto de dos piezas:
i Una camisa exterior, con unas dimensiones de 405 mm de
longitud y 30 mm de didametro interno, provista de una

entrada lateral de gases en su parte superior.

Un reactor interior, de 455 mm de longitud, con una placa porosa de 21 mm
de diametro en su base, una salida lateral de gases en su parte superior y una
entrada superior disenada para introducir un termopar, en este caso de tipo S, que

permite medir y controlar la temperatura de la muestra durante la activacion.

3.2 ANALISIS TERMOGRAVIMETRICO

El analisis termogravimétrico consiste en la medida de la variacién de masa de
una muestra en funcion de la temperatura o del tiempo, cuando ésta se somete a un
programa de temperatura en una atmosfera controlada. El correspondiente equipo
de medida es el analizador termogravimétrico (ATG) o termobalanza. Basicamente,
consiste en una combinacion de horno y microbalanza, con un dispositivo de
control y medida de temperatura y de masa de muestra en cada instante del

experimento.

El registro de variacion de masa se realiza habitualmente segln el principio del

punto nulo: a medida que la masa varia y el brazo de la balanza comienza a desviarse
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de su posicion normal, un sensor corrige esta desviacion manteniendo el brazo
constantemente en posicion de cero o punto nulo. La fuerza aplicada en esta
correccion es directamente proporcional al cambio de masa, por lo que el aparato

convierte los distintos impulsos del sensor en variaciones de masa.

La representacion de la variacion de masa con la temperatura (o con el
tiempo) recibe el nombre de curva termogravimétrica o curva TG. La variacion de
masa se puede expresar directamente en unidades de masa (mg) o bien en
porcentaje. Generalmente, se representa la pérdida de masa en sentido

descendente y la ganancia de masa en sentido ascendente en el eje de ordenadas.
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Figura 3.3 Curva TG tedrica.

En la curva TG (Figura 3.3) se distinguen tres zonas: una primera etapa, a baja
temperatura, en la que no se produce pérdida de masa (A), una zona de pérdida de
masa (B), y una ultima etapa en la que la masa vuelve a estabilizarse (C). La
temperatura inicial (T)) representa la temperatura mas baja a la que comienza a
detectarse un cambio de masa por la termobalanza, y la temperatura final (T
representa la temperatura a la que, aparentemente, la descomposicion ha finalizado.
Sin embargo, estas temperaturas no tienen significado absoluto, ya que dependen de
las condiciones experimentales. Asi, la velocidad de calentamiento y la atmosfera en
la que se lleva a cabo el experimento afectaran a estos valores. Otros factores que
pueden influir son la geometria y el material del crisol, el horno, la cantidad de

muestra y el tamano de particula.

67



Capitulo 3

Pese a que se trabaje en las mejores condiciones de operacion, existen
factores que introducen desviaciones en los valores medidos, como es el efecto de
empuje. Este efecto se genera por fendmenos de conveccion debidos a la presencia
de un flujo de gas y la variacion de la densidad de éste con la temperatura. La
correccion de este efecto se tiene en cuenta mediante la realizacion de un

experimento sin muestra.

3.2.1 DispPosSITIVO EXPERIMENTAL

En el presente trabajo se ha utilizado como dispositivo experimental una
termobalanza Setaram TAG24 de horno vertical. En la Figura 3.4 se representa un
esquema de dicha termobalanza. Como se puede observar, la muestra queda
suspendida de uno de los brazos de la balanza en el interior del horno. En un punto
suficientemente préximo se sitla el termopar que mide la temperatura de la

muestra.
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Figura 3.4 Esquema de la termobalanza Setaram TAG24.
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Los gases se pueden alimentar por dos entradas distintas: una en la cabeza de
la termobalanza (alimentacidon superior), por la que soélo se debe introducir gas
inerte para preservar el mecanismo de la balanza, y otra en la parte superior del
horno (alimentacion lateral) por la que se introducen los gases reactivos (dioxido de
carbono y vapor de agua en nuestro caso). En cualquier caso, el flujo de gas en el
interior del horno es siempre axial, ya que el gas se introduce por la parte superior
del mismo y sale por su parte inferior. La muestra se deposita en un crisol de 5 mm
de diametro y 2 mm de altura suspendido sobre un hilo, ambos de platino. Dentro
del horno hay un termopar préximo a la posicion del crisol para medir la
temperatura de la muestra. Con un controlador, modelo Setaram GII, y un
ordenador, se controla la temperatura del horno y se registran los datos
suministrados por la termobalanza. El horno de la termobalanza se encuentra
dividido en tres zonas; un cabezal superior donde se encuentra la entrada lateral de
gases; una zona central donde esta situada la resistencia de grafito que calienta el

horno, y, por udltimo, un cabezal inferior, a través del cual salen los gases del horno.

Con objeto de llevar a cabo las activaciones en atmosfera de didxido de
carbono y vapor de agua se llevaron a cabo una serie de modificaciones en la
termobalanza para poder introducir vapor de agua. Se anadié un sistema de
generacion de vapor de agua, y se instal6é un circuito de agua que se mantuvo a una
temperatura de unos 85 °C, utilizando un baho termostatico con recirculacion, para
calefactar los cabezales superior e inferior de la termobalanza, y evitar asi la
condensacién del vapor introducido. Asimismo, se empled un circuito de agua fria
en la zona central del horno, para evitar el sobrecalentamiento de la resistencia de

grafito. En la Figura 3.5 se puede ver una fotografia de la termobalanza modificada.
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DISPOSITIVO GENERADOR DE VAPOR DE AGUA

MICROBALANZA

ENTRADA DEL
AGENTE GASIFICANTE

HORNMO

SISTEMA DE CONTROL
SALIDA DE GASES DEL FLUJO DE GASES

CALEFACTADA

BANC TERMOSTATICO
CON RECIRCULACION

SISTEMA DE CONDENSACION DE VAPOR DE AGUA

Figura 3.5 Fotografia de la termobalanza Setaram TAG24 modificada.

El dispositivo de generacion de vapor de agua consta de un depésito de acero
de |,5 L de capacidad en el que se introduce agua destilada. Se utilizan dos
controladores de flujo mésico (Bronkhorst®, modelo F-201C, 0-200 mL min™') para
introducir CO, y N,. Este Ultimo se utiliza para presurizar el depdsito de agua a 2
atm de presion, y facilitar asi el flujo de agua hacia el controlador de flujo masico de
liquidos (Bronkhorst®, Liqui-Flow®, 0-30 g h™). A continuacién, el flujo de N, y el
de agua liquida se mezclan en un evaporador-mezclador (Bronkhorst®, CEM®), del
cual sale la mezcla de gases a una temperatura de 150 °C. La linea de gases desde la
salida del sistema de generacion de vapor hasta la entrada al precalentador, se
encuentra calefactada a 150 °C, para evitar la condensacién del vapor de agua, y
perfectamente aislada para evitar pérdidas de calor. En la Figura 3.6 se puede ver en

detalle la configuracion del sistema de generacion de vapor.
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CONTROLADOR DE FLUJO
MASICO DE LIQUIDO

DEPOSITO DE AGUA
PRESURIZADO EVAPORADOR-

MEZCLADOR

CONTROLADORES DE FLUJO MASICO DE GASES

Figura 3.6 Detalle del generador de vapor de agua utilizado en la termobalanza.

3.2.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

Para llevar a cabo el diseno de experimentos se realizaron, en primer lugar,
perfiles no isotérmicos para cada agente activante (dioxido de carbono y vapor de
agua), hasta 1000 °C, con objeto de seleccionar el rango de temperaturas de
activacion mas adecuado para cada uno de ellos. Posteriormente, se realizaron
perfiles isotérmicos para cada agente activante a las temperaturas seleccionadas,
con objeto de determinar el tiempo necesario para alcanzar los valores de
rendimiento de soélido perseguidos. Para estos estudios se utilizd una masa de

muestra de 40 mg.

El protocolo experimental seguido para el perfil no isotérmico en CO, ha
constado de las siguientes etapas: en primer lugar, se inertizé la muestra en flujo de
N, (100 mL min™) a 100 °C durante 10 min; a continuacién, se cambié el gas a CO,
(100 mL min™) y se incrementé la temperatura con una rampa de calentamiento de
I5 °C min"' hasta alcanzar una temperatura maxima de 1000 °C, manteniéndose

esta temperatura durante |0 min mas. Finalmente, el sistema fue enfriado hasta
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temperatura ambiente, en flujo de N,, con una rampa similar a la de calentamiento.
El protocolo experimental seguido para el perfil no isotérmico en el caso de vapor
de agua ha sido similar al del didxido de carbono, cambiando el gas tras el proceso

de inertizacion por vapor de agua (100 mL min™, 35 % vol., balance N,).

Una vez definido el intervalo de temperaturas para cada agente activante, se
procedi6 a la realizacion de perfiles isotérmicos a dichas temperaturas con el fin de
determinar el tiempo necesario para alcanzar diferentes rendimientos de solido. En
el caso de activacion con CO,, se inertizé la muestra a 100 °C en un flujo de N, de
100 mL min™' durante 30 min; a continuacion, se cambié el gas a CO, (100 mL min")
para llevar a cabo el calentamiento hasta la temperatura objetivo con una rampa de
10 °C min™; y se mantuvo a esa temperatura hasta observar que la variaciéon de
masa resultante era minima; transcurrido este tiempo se recuperd la temperatura
ambiente bajo flujo de N,, mediante una rampa de enfriamiento de 50 °C min™. En
funcion de los tiempos se evaluaron diferentes rendimientos de soélido. El
procedimiento en el caso del vapor de agua fue el mismo que para el CO,,
utilizando un caudal de vapor de agua de 100 mL min" para una mezcla con 35 %

vol. de vapor, balance N,.

Para finalizar, una vez definido el intervalo de temperaturas y los rendimientos
de solido, se seleccionaron 10, 15y 20 °C min”' como rampas de calentamiento

para ambos agentes activantes.
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3.3 DISENO ESTADISTICO DE EXPERIMENTOS: METODOLOGIA DE

SUPERFICIES DE RESPUESTA

La Metodologia de Superficies de Respuesta [72] es un conjunto de técnicas
matematicas y estadisticas que se utilizan para determinar la relacién entre variables
de operacion y variables respuesta [143]. Esta metodologia utiliza el disefio de
experimentos y la regresion lineal multiple como instrumentos para calcular dichos

efectos.

Por tanto, uno de los objetivos que se persigue es determinar la influencia de
un nimero de variables independientes o factores, x, en una o mas variables
dependientes o respuesta, y, de manera que si se introducen cambios controlados en
una de las variables independientes del proceso, sea posible cuantificar los cambios
que éstos generan en la variable respuesta. Otro objetivo de esta técnica es
optimizar la variable respuesta, es decir, encontrar los valores de los factores
estudiados que proporcionan la respuesta Optima en la region experimental

considerada.

Esta metodologia permite obtener la funcién que relaciona la variable
respuesta con las variables independientes, que puede ser representada de la

siguiente forma:
y=f(x,%x3X3..X,) L € Ecuacién 3.1

donde y es la variable respuesta (variable dependiente), f es la funcion respuesta
desconocida (la cual tiene forma de superficie), x; son las variables independientes y

€ es el error estadistico, que representa otras fuentes de variabilidad no explicadas

por f.

Para aplicar la Metodologia de Superficies de Respuesta [72], en primer lugar,
se debe seleccionar la variable respuesta que se va a medir experimentalmente,
aunque en ocasiones puede interesar estudiar mas de una variable respuesta. A

continuacion se deben definir también los factores (variables independientes) que
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van a tener influencia en el proceso estudiado y en la respuesta. Ademas, para cada
uno de estos factores debe establecerse el intervalo de valores que pueden tomar,
los cuales delimitaran la region experimental y seran funcion de los objetivos del
estudio. Dentro de este intervalo, los valores que toman los factores son
denominados niveles, los cuales deben ser codificados, y dependen del disefio

experimental elegido.

La codificacion de niveles de las variables independientes consiste en la
transformacion de los valores reales estudiados en coordenadas dentro de la region
experimental, utilizando escalas de valores adimensionales. Esta codificacion permite
estudiar factores medidos en distintas unidades. La ecuacion siguiente puede ser

empleada para transformar un valor real (z)) en un valor codificado (x):
Ba Ecuacién 3.2

donde Az, es la distancia entre el valor real en el nivel superior o inferior de una

variable, B, es el valor codificado mas alto, y z’ es el valor real en el punto central

[144].

El disefio experimental se define como el conjunto de experimentos definidos
por una matriz, compuesta por diferentes combinaciones de niveles de las variables
estudiadas. En este trabajo se ha seleccionado un Diseno Compuesto Central
(DCC) para tres factores. Este disefio consiste en:

| Parte factorial: un disefio factorial 2%, completo o fraccional, en el que los
niveles estan codificados en la forma habitual como *I.

2 n, (2 1) puntos centrales.

3 Parte axial: dos puntos axiales en los ejes correspondientes a cada uno de

los factores, situados a una distancia a del centro del disefio.

De manera que el nimero total de puntos del disefio es N = 2“ + 2k + n,. El
valor de a depende del nimero de variables, k, y puede ser calculado mediante a =

2Y%; que para tres variables es 1,682.
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Cube Expt.
v

Figura 3.7 Disefio compuesto central para 3 factores [145].

La Figura 3.7 muestra el disefio experimental utilizado en este trabajo: disefio
DCC en el que se estudian 3 factores. Se han realizado un total de 20
experimentos, los 8 que indica el disefo (2°), los seis puntos axiales y las 6
repeticiones del punto central del disefo necesarias para la estimacion del error

experimental. Los experimentos deben realizarse en un orden aleatorio.

La Tabla 3.1 resume las caracteristicas del disefo experimental elegido,
indicando los niveles codificados de los factores estudiados para cada uno de los

experimentos.
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Tabla 3.1 Diseno experimental factorial con 3 niveles para 2 factores.

Nivel Codificado

Experimento

X X3 X3
| -1 -1 -1
2 | -1 -1
3 -1 | -1
4 | | -1
5 -1 -1 |
6 | -1 |
7 -1 | |
8 | | |
9 0 0 0
10 0 0 0
Il 0 0 0
12 0 0 0
13 0 0 0
14 0 0 0
15 -1.682 0 0
16 1.682 0 0
17 0 -1.682 0
18 0 1.682 0
19 0 0 -1.682
20 0 0 1.682

Como ya se ha mencionado, en este trabajo se ha aplicado la Metodologia de
Superficies de Respuesta para optimizar la capacidad de adsorciéon de CO, de
adsorbentes biomasicos en funcion de los parametros de activacion de los mismos.
Asi, se han seleccionado como variables independientes para este estudio: la
temperatura de activacion, el rendimiento de sélido y la velocidad de calentamiento.
Los niveles o valores de cada factor dependen del material estudiado. La variable
respuesta seleccionada ha sido la capacidad de captura de CO, correspondiente a
cada material biomasico estudiado. Las condiciones de los experimentos realizados

se detallan en el Capitulo 4.
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3.3.1 ANALISIS ESTADISTICO

La Metodologia de Superficies de Respuesta se basa en el ajuste de los datos
experimentales a una ecuacién polindbmica que relaciona la variable respuesta y las
variables independientes (factores). En este trabajo, la ecuacion resultante esta

representada por un modelo cuadratico de segundo orden, con la forma siguiente:

Y = Bo + Brxy + Xz + B3xs + Br11x] + x5 + B33xd + Braxix; y

+ B13X1X3 + BazXzX3 + PrazX1Xox3 + € Feuacion 3.3
donde y es la variable respuesta, x|, X, ¥ x; son las variables independientes, 3, es el
término independiente, B,, B,y B; son los coeficientes lineales, 3,,, By, ¥ B;; son los
coeficientes cuadraticos, 5, B3, By Y Bi; son los coeficientes que reflejan la
interaccién entre las variables x;, X,y x;; y € es el error residual asociado con los

experimentos.

La forma de calcular los coeficientes de la ecuacion de la superficie de
respuesta es ajustando los datos experimentales de la variable respuesta al modelo
propuesto, mediante un procedimiento de regresién lineal mltiple por el método de
minimos cuadrados. El andlisis de regresion lineal es una técnica estadistica que se
usa para estudiar la relacién entre una variable dependiente y una o mas variables
independientes. En este trabajo, esta herramienta ha sido utilizada para el ajuste de
los datos experimentales de la variable respuesta al modelo cuadratico de segundo

orden. El analisis se realizé con el software estadistico SPSS Statistics 21.0.

Por otro lado, para evaluar el ajuste del modelo se realizé un anilisis de
varianza (ANOVA), a partir del cual se puede concluir si el modelo obtenido explica
de forma satisfactoria los datos experimentales, es decir, si el modelo es
estadisticamente significativo con un nivel de confianza del 95 % (Sig. < 0,05). Se
calculé también el coeficiente de determinacion y el coeficiente de determinacion
ajustado, R* y R’ ajustado, respectivamente, que representan la proporcién de la

variabilidad de los datos experimentales que es explicada por el modelo.
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El ANOVA calcula también la suma de cuadrados para cada uno de los
términos del modelo, lo que permite determinar cudles de estos términos son
estadisticamente significativos (Sig. < 0,05), pudiendo eliminar del modelo los demas

sin perder informacion sustancial.

Ademas, se estimo el error experimental a partir de las réplicas del punto
central del disefo, para realizar una prueba de falta de ajuste del modelo. La falta de
ajuste deberd, por tanto, ser no significativa (Sig. > 0,05). Si el modelo de regresion
resulta significativo y la falta de ajuste no lo es, se podra concluir que el modelo

obtenido es una aproximacion adecuada a la superficie de respuesta real.

También se calculé la Desviacion Media Absoluta (MDA) con el fin de evaluar
la precision del modelo. MDA describe las desviaciones entre los valores
experimentales y los calculados. Su valor debe ser el minimo posible y es calculado

mediante la siguiente expresion:

n

yi,ex - yi,calc .,

MDA(%) = 100 [z | P | /n Ecuacion 3.4
=1 yl,exp

donde y;.,, € ;. Son los datos experimentales y calculados, respectivamente, y n es

el nUmero de experimentos.

En el modelo resultante las variables independientes codificadas fueron
sustituidas por las variables reales para asi obtener la ecuacion que relaciona el valor
de la respuesta con los valores reales de los factores. Esta ecuacién fue
representada en un grafico tridimensional (y versus x,, x, Yy x;) que mostrara la
superficie de respuesta en funcion de los factores estudiados. Los graficos
tridimensionales (y sus respectivos graficos de contorno) se generaron con el

software SigmaPlot 10.0.

Finalmente, también fueron calculados los valores de los factores estudiados que
maximizan el valor de la variable respuesta. Estos representan las condiciones

optimas de las variables de operacion (condiciones de activacion) que permiten
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obtener la maxima respuesta (capacidad de captura de CO,) en la region
experimental estudiada. En base al optimo obtenido para cada agente activante, se

produjeron los carbones activados a partir de huesos de cereza.

3.4 CARACTERIZACION DE CARBONES ACTIVADOS

Los adsorbentes se suelen caracterizar en funcion de sus propiedades
superficiales, como son el area especifica y la polaridad. Para que la capacidad de
adsorcion sea elevada es conveniente que también lo sea el area superficial. Sin
embargo, conseguir un area superficial elevada implica un aumento del nimero de
poros de pequeno tamano. El tamano de estos poros determina la accesibilidad de
las moléculas de adsorbato a la superficie de adsorcion, por lo que la distribucion de
tamanos de poro es otra variable importante a la hora de caracterizar las

propiedades de un adsorbente [146].

3.4.1 CARACTERIZACION QUIMICA

La caracterizacion quimica de las muestras se llevo a cabo mediante analisis

inmediato y elemental.

El andlisis inmediato determina la humedad (UNE 32002, 1995), el contenido
en cenizas (UNE 32004, 1984) y en materia volatil (UNE 32019, 1984) de una

muestra en base seca.

El analisis elemental determina el contenido global de carbono, hidrégeno,
nitrégeno, azufre y oxigeno en base seca. En este trabajo el contenido de oxigeno
se determino directamente mediante un equipo LECO VTF-900. La determinacion
de carbono, hidrogeno y nitrogeno se realizé en un equipo LECO CHN-2000, y

mediante un LECO S 144DR, se midio el contenido de azufre.

3.4.2 CARACTERIZACION TEXTURAL

Ademas de proporcionar informacion relevante sobre la adsortividad de un

gas o vapor sobre un adsorbente dado y de la magnitud del calor de adsorcion, la
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adsorcion fisica de gases puede utilizarse para determinar el area superficial de un

adsorbente, su volumen de poros, y su distribucion de tamanos de poro.

En el presente trabajo, se han determinado los parametros texturales de los
adsorbentes biomasicos preparados a partir de las isotermas de adsorcion de N, a
-196 °C y de CO, a 0°C. Las isotermas fueron medidas en sendos equipos
volumétricos, ASAP 2010 y TriStar 3000, de Micromeritics. En estos equipos el
volumen de gas adsorbido a la presion de equilibrio se calcula por diferencia entre
el volumen de gas introducido y el que se requiere para llenar el espacio muerto a
una determinada presién. Introduciendo sucesivas cargas de gas y dejando tiempo
suficiente para alcanzar el equilibrio, la isoterma se construye punto a punto en el

rango de presiones evaluado.

La eleccion de estos dos adsorbatos se debe a que aportan informacion
complementaria. La isoterma de adsorcion de N, a -196 °C aporta informacion
acerca de los mesoporos y microporos anchos, mientras que la adsorcion de CO, a
0 °C aporta informacion acerca de los microporos de tamano inferior a | nm. La
diferencia entre ambos adsorbatos reside en el tamano ligeramente inferior de la
molécula de CO, (3,3 A frente a los 3,65 A del N, [147]), asi como en la
temperatura de la isoterma. La baja temperatura que se utiliza para el N, hace que
disminuya su difusion a través de los poros, por lo que se dificulta su acceso a los
microporos de menor tamano; sin embargo, la temperatura a la que se realiza la
adsorcion de CO,, a 0 °C, facilita su difusion en los microporos mas estrechos. Para
la determinacion de dichas isotermas las muestras fueron previamente

desgasificadas a 100 "C durante 12 h.

A continuacion se describen las ecuaciones aplicadas a las isotermas de
adsorcion-desorcién para el cédlculo de los parametros mas significativos de la

caracterizacion textural de materiales adsorbentes.
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3.4.2.1 DETERMINACION DE LA SUPERFICIE ESPECIFICA

El cdlculo de la superficie especifica de un solido a partir de su isoterma de
adsorcion se basa en la determinacion indirecta del nimero de moles de adsorbato
que completan una monocapa (n,) sobre su superficie libre. El area superficial (A)
puede calcularse usando el valor de area que ocupa el adsorbato seglin su
empaquetamiento en la superficie (a,) tal y como se muestra en la Ecuacion 3.5
donde N, es el numero de Avogadro. El area superficial especifica (A, es el area

superficial referida a la masa del adsorbente.
As =1, X Ny X ap, Ecuacion 3.5

El método de Brunauer, Emmet y Teller (BET) [148], es el mas ampliamente
utilizado para la determinacion de la superficie especifica, a pesar de las
simplificaciones de la teoria del modelo. Esta ecuacién se basa en la consideracion
de que las uUnicas responsables del proceso de adsorcion son fuerzas de atraccion
de tipo van der Waals. Estas fuerzas, de naturaleza fisica, hacen que la ecuacion

BET sea nicamente aplicable a fendmenos de adsorcion fisica.

El calculo del area BET se realiza a partir de la isoterma de adsorcion de
nitrogeno a -196 °C y se asume que a, tiene un valor de 0,162 nm?, debido al

empaquetamiento del adsorbato en la monocapa.

En la ecuacion BET (Ecuacion 3.6), n es el nimero de moles adsorbidos a la
presion p, p° es la presion de saturacion del gas a la temperatura a la que se efectla

la medida y C es un parametro definido por la Ecuacién 3.7, donde AH,, es la

ads

entalpia de adsorcién en la primera capa, AH, el calor de condensacioén, A una

constante, R la constante de los gases ideales y T la temperatura de la isoterma.

1 c—-1
p = + X P Ecuacion 3.6
n X (pO - p) nmC nmC p
AH .
C = Aexp <AHads1 - R_TL) Ecuacion 3.7
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La energia de adsorcién en microporos es considerablemente mayor que en
los poros de mayor tamano, debido a la proximidad de las paredes opuestas. Como
consecuencia, los poros se llenan a presiones relativas bajas sin que se produzca el
fenomeno de condensacion capilar. Asi, el llenado multicapas, asumido en el modelo
BET, pierde su significado fisico, por lo que este método aporta sub o
sobreestimaciones del area especifica para sélidos microporosos. Para indicar que
podemos estar cometiendo error en la determinacion del area especifica, la [IUPAC
recomienda utilizar el término superficie BET (Sg;) indicando el intervalo de

presiones relativas en el que se ha aplicado la ecuacion.

3.4.2.2 DETERMINACION DEL VOLUMEN DE POROS

En solidos microporosos, el término superficie especifica pierde su significado
fisico, ya que los microporos parecen llenarse con el adsorbato como liquido,
debido al potencial de adsorcion creado en los mismos. La evaluacion de la
microporosidad de carbones activados constituye uno de los puntos mas
conflictivos. Por un lado, la microporosidad constituye mas del 90 % de la porosidad
del carbon; por otro lado, dependiendo de la distribucion de la porosidad de
carbones, los diferentes métodos que permiten el calculo del volumen de

microporos dan resultados dispares.

De acuerdo con la Regla de Gurvitch, para un mismo adsorbente, la cantidad de
gas adsorbido, expresado en volumen de liquido, a presiones préximas a la
saturacion, es aproximadamente independiente del adsorbato. Por tanto, el volumen
del liquido adsorbido a saturacion representa el volumen de poros del adsorbente
[114]. En este trabajo se ha estimado el volumen total de poros de los adsorbentes
a partir de la isoterma de adsorcién de nitrogeno a -196 °C, determinando el
volumen de nitrogeno adsorbido a una presion relativa de 0,99 y asumiendo que la

densidad del nitrégeno adsorbido es la del nitrogeno liquido (factor de correccidn

de densidad 0,0015468).
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El volumen de microporos se ha estimado mediante el método de Dubinin-
Radushkevich (DR) [149]. Se trata de un método semiempirico basado en la teoria
del llenado del volumen de microporos, que difiere del modelo teérico BET de

adsorcion multicapas.

La ecuacion DR se puede expresar como:

2
InW = InW, — (ﬂ) In? <ﬁ> Ecuacién 3.8
BE, p
donde W (cm’/g) es el volumen de adsorbato condensado en los microporos a la
temperatura T y a la presién relativa p/p% W, (cm’/g) es el volumen total de los
microporos accesibles al adsorbato; B es el factor de afinidad adsorbato-adsorbente
respecto del benceno, que en el caso del nitrégeno toma un valor de 0,34 y para el
dioxido de carbono 0,36; y E, (kJ/mol) es la energia caracteristica de adsorcion. De
esta forma, la representacion grifica de InW frente a In*(p°/p) debe ser una linea
recta, cuya ordenada en el origen es InW,. A partir de la pendiente de la recta se

obtiene el valor de E,, parametro relacionado con la anchura media de los poros.

Stoeckli y Ballerini propusieron una ecuacion empirica que relaciona la energia
caracteristica, E, y el tamano medio de poro, L, vdlida en el intervalo 0,35-1,5 nm
[150]:

10,8

= E ion 3.9
Lo(nm) Eo (k] mol-1) — 114 cuacién

La ecuacion DR se ha aplicado tanto a la adsorcion de N, como de CO,,
siempre en la zona de bajas presiones relativas, correspondiente al llenado de
microporos. Aunque Dubinin establecié originalmente que su ecuacién sélo era
aplicable a presiones relativas por debajo de 10 el intervalo prictico de
aplicabilidad de la ecuacion DR para carbones activados oscila entre presiones
relativas de 0,00001 y 0,2-0,4. Los carbones activados con distribucion estrecha de
microporosidad, dan lugar a representaciones DR practicamente lineales en todo el

intervalo de presiones relativas. Sin embargo, a medida que se ensancha la

83



Capitulo 3

distribucién de tamafno de poros, la representacién de la ecuacion DR se hace mas

curvada, y se aleja de la linealidad [ 14].

Ademas, asumiento que los poros presentan una geometria en forma de

rendija o hendidura, el area superficial de los microporos (S,,) puede ser expresado

mic

en funcion del volumen de microporos (W,) y del tamano de los mismos (L)

mediante la siguiente ecuacion:

Wo(ecm3g™)
Lo(nm)

Spmic (m?g~1) = 2000 Ecuacién 3.10

3.4.3 DETERMINACION DE LA DENSIDAD

3.4.3.1 DENSIDAD REAL

La densidad real considera el volumen de la muestra excluyendo los poros y
los huecos interparticulares. Para la determinacion de la densidad real, se requiere
el llenado completo de la estructura porosa, con un fluido inerte, para evitar la
interaccién con el solido. El Helio es el gas mas apropiado para la realizacion de esta
medida debido a su pequefio tamafo molecular y a su caracter inerte. Por ello,
generalmente se prefiere el uso del término densidad de Helio, en lugar de densidad

real.

Las medidas de densidad de He se realizaron en un picnémetro Accupyc 1330
de la marca Micromeritics. Previamente, las muestras fueron desgasificadas a vacio y

100 °C durante aproximadamente 12 h.

3.4.3.2 DENSIDAD APARENTE

La densidad aparente considera el volumen aparente del sélido, es decir, el
volumen geométrico, sin considerar la existencia de porosidad. El volumen aparente
siempre sera superior al real para solidos porosos. La determinacion de la densidad
aparente se realiza mediante porosimetria de mercurio, puesto que a presion
atmosférica, el mercurio, debido a su gran tension superficial, no penetra en los

poros que pudiera tener el solido.
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Las medidas de la densidad aparente se realizaron con un picnémetro

Autopore IV 9500 de la marca Micromeritics, tras la desgasificacion de las muestras

a vacio y a una temperatura de 100 °C, durante aproximadamente 10 h.

3.5 EVALUACION DE LA CAPACIDAD DE CAPTURA DE CO,

3.5.1 EXPERIMENTOS ESTATICOS

3.5.1.1 PRESION ATMOSFERICA

Tras los tratamientos de activacion, tanto en termobalanza como en horno, a

los que se sometieron las muestras, se evalué su capacidad de captura de CO, a

temperatura ambiente (25 °C) y presion atmosférica en termobalanza. A

continuacion se detalla el programa utilizado en este trabajo para estos

experimentos de captura:

Etapa de secado: calentamiento desde temperatura ambiente hasta
100 °C, temperatura a la que se mantiene la muestra durante
aproximadamente 30 min, bajo atmosfera inerte de N, (flujo de
50 mL min). Durante esta etapa se eliminan la humedad y otras
especies que pudieran estar fisisorbidas en la muestra.

Etapa de adsorcion isotérmica: enfriamiento desde 100 hasta 25 °C. Se
mantiene el fluyjo de N, durante el tiempo necesario para que se
estabilice la temperatura a 25 °C. A continuacién, se cambia el flujo a
100 mL min" de CO, y se mantiene el tiempo necesario hasta alcanzar
una masa de muestra constante. En esta etapa se produce un aumento
de masa debido a la adsorciéon de CO,, de modo que la diferencia entre
la masa inicial de la muestra seca (al finalizar la etapa de secado con N,)
y la masa final, sera el parametro de medida de la capacidad de captura
de la muestra, debida a la adsorcion de CO, sobre la superficie del

solido.
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Il Etapa de regeneracion: calentamiento hasta 100 °C en atmosfera inerte
de N, para regeneracion de la muestra. Durante esta etapa el CO,

adsorbido en la etapa anterior se desorbe al aumentar la temperatura.

En la Figura 3.8 se muestra el esquema del experimento de captura de CO,
isotérmico. A partir de éste se obtiene el porcentaje en masa de CO, adsorbido
para cada muestra, a presion atmosférica y temperatura ambiente (25 °C). La

capacidad de captura de cada muestra se determina con la siguiente expresion:

) My — M; .
CO,adsorbido (% en masa) = v 100 Ecuacion 3.11
i

donde M; es la masa inicial de la muestra seca a 25 "C y M; es la masa final de la

muestra tras la etapa de adsorcién de CO, a 25 °C.
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Figura 3.8 Experimento de captura isotérmica de CO,: (1) Secado, (2) Enfriamiento, (3) Captura

isotérmica, (4) Regeneracion.

De los resultados obtenidos en estos experimentos se obtiene informacion
preliminar sobre la capacidad de captura de CO, de las muestras preparadas en este

trabajo.
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3.5.1.2 PRESION ELEVADA

Las isotermas de adsorcién de CO, y CH, hasta presiones de 10 bar se
determinaron en una balanza de suspension magnética mediante experimentos de
adsorcion estaticos. En dichos experimentos la entrada del gas se realiza a pulsos vy,
tras el tiempo necesario para alcanzar el criterio de equilibrio establecido (variable
en funcién de la muestra), se toma un punto de medida. Esto supone un punto de
equilibrio que formara parte de la isoterma final. Este protocolo experimental se
repite hasta obtener la isoterma completa, donde se representa la capacidad
maxima de adsorcioén que presenta la muestra, para cada presién, y a la temperatura
establecida. Previamente a la determinacion de las isotermas, las muestras se
desgasificaron a vacio y 100 ‘C. Asimismo, se determinaron las isotermas de
adsorcion de He, el cual se considera como gas no adsorbible en la muestra, con el
fin de determinar el volumen del adsorbente y de la celda, lo que permite evaluar el
efecto del empuje en las medidas, derivado de la variacion de la densidad del gas por
efecto de la presion. Asi, la cantidad de gas adsorbida se determina mediante la

siguiente expresion:
m(P,T) = Am(P,T) + (Vsc + V)p(P,T) Ecuacién 3.12

donde Am es la lectura de la balanza, p es la densidad del gas que rodea la muestra,
V es el volumen desplazado por efecto del empuje y V. es el volumen de los
componentes de la balanza (se obtiene mediante calibracion). Asumiendo que al
valor de V contribuye unicamente el adsorbente y no el gas adsorbido, m

proporcionaria la cantidad de gas adsorbida en exceso.

El dispositivo experimental utilizado en este trabajo para la determinacién de
las isotermas a presion, es una balanza Rubotherm-VTI, cuyas condiciones de
operacion son: presion maxima de 90 bar, temperaturas entre 0 y 100 °C, masa de

muestra maxima 8 g, sensibilidad de | pg, y un vacio de 10 mbar (Figura 3.9a).
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Figura 3.9 a) Balanza de suspension magnética empleada en este estudio, b) esquema comparativo

de una termobalanza convencional y una balanza de suspension magnética, adaptado de [I51].

La balanza de suspension magnética presenta una diferencia fundamental con
respecto a la termobalanza convencional, ya que el mecanismo de la balanza esta
completamente aislado de la muestra. La balanza, en la parte superior del equipo,
tiene suspendido de uno de sus brazos un iman permanente, mientras la muestra
cuelga de un hilo unido a un electroiman (Figura 3.9b). Asi, las medidas de las
variaciones de masa de la muestra en estudio se registran mediante cambios en el
campo magnético. De este modo, mientras la muestra esta sometida a las
condiciones de operacion, el mecanismo de la balanza se encuentra a temperatura

ambiente y presion atmosférica [151].

Con este equipo se elimina una de las principales desventajas que presenta la
técnica gravimétrica convencional, gracias a la separacion fisica existente entre la
balanza y el resto de componentes, y se incrementa la resolucion de la pesada (*
0,1 pg). La Figura 3.9a muestra una imagen de la balanza de suspensiéon magnética,
utilizada en este trabajo para la realizacién de isotermas de adsorcién de CO, y
CH,, a distintas temperaturas (30, 50 y 70 °C) y a presiones de hasta |0 bar. La
Figura 3.9b representa un esquema comparativo de una termobalanza convencional

y una balanza de suspension magnética.
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3.5.2 EXPERIMENTOS DINAMICOS DE ADSORCION EN LECHO FIjo

3.5.2.1 DISPOSITIVO EXPERIMENTAL

Los experimentos ciclicos de adsorcién-desorcion de CO, y CH, han sido
llevados a cabo en un dispositivo experimental disenado y puesto a punto por el
Grupo de Investigacion y que se denomina Ciclador. Su esquema simplificado puede

verse en la Figura 3.10.

El lecho de adsorcién se compone de un reactor de acero inoxidable, de |3
mm de diametro interno y 180 mm de altura, colocado en posicién vertical. En su
interior se encuentra una placa porosa de 20 micras de luz de malla, sobre la que se
coloca el lecho de adsorbente, que puede alcanzar una altura maxima de
aproximadamente 133 mm. La alimentacion de gas se introduce por su parte
superior y la salida de gases tiene lugar por su parte inferior. El reactor esta
disenado para operar en condiciones de presion de hasta 230 bar y 300 °'C de

temperatura.

El seguimiento de la temperatura del sélido durante el proceso se realiza con
un termopar tipo K, de Inconel, de 166 mm de longitud, embebido en el lecho a una
altura de 36 mm por encima de la placa porosa (cerca de la salida del lecho). La
temperatura del solido se controla mediante la accién de un controlador PID con
dos salidas de control, la primera salida regula la potencia de una resistencia
eléctrica de 800 W que se encuentra arrollada sobre el reactor, y la segunda
acciona una electrovalvula que permite el paso de una corriente de aire

comprimido.

La presion del lecho se regula con la ayuda de un transductor de presion
(10 kPa), que actia sobre una valvula de aguja de microcaudal de alta precision,

situada aguas abajo del reactor.
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Figura 3.10 Esquema del dispositivo experimental de adsorcion en lecho fijo usado para la

evaluacion de los adsorbentes en condiciones dindmicas y operacion ciclica (Ciclador).

La corriente de alimentacion del proceso consta de tres lineas de gas, cuyo
caudal se regula mediante controladores de flujo masico (CFM), de la marca
Bronkhorst High-Tech, con flujos de | a 200 mL min" en condiciones normales.
Dichos controladores de flujo masico tienen una precision constante del | % en
todo el intervalo de flujo en el que operan y una repetibilidad de 0,1 %. Una de las
lineas de gas se usa para alimentar un gas inerte, He, y las otras dos lineas alimentan
CO, y CH,, respectivamente. Las tres corrientes alimentan un distribuidor
helicoidal que asegura una mezcla adecuada de los gases antes de la entrada al lecho.
Los elementos anteriormente descritos se controlan desde un ordenador al cual
estan conectados mediante un sistema SCADA (acréonimo del inglés, Supervisory

Control and Data Acquisition).

La composicion del gas de salida se analiza mediante un micro-cromatografo
CP-4900 de dos canales de Varian, que permite un analisis semicontinuo de los
gases de salida. El cromatografo tiene una columna de tamiz molecular de 5 A que
se emplea para seguir la concentracion de He, y una columna Hayesep A, que

permite el seguimiento de la concentracion de CO, y CH, en los gases de salida,
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durante los experimentos de captura de CO,. El calibrado del detector TCD se

llevo a cabo con mezclas gaseosas de concentracion conocida.

Como material del lecho de adsorcién se han empleado tres carbones
activados, los dos preparados a partir de huesos de cerezas mediante activacion en
una sola etapa con diéxido de carbono y vapor de agua, y el carbon activado

comercial Calgon BPL 4x10, utilizado a efectos comparativos y de referencia.

3.5.2.2 EXPERIMENTOS CicLIcOS DE ADSORCION-DESORCION. CURVAS

DE RUPTURA

Estos experimentos permitieron evaluar la idoneidad de los adsorbentes para
su aplicacion en procesos de purificacion de una corriente de biogds mediante
tecnologia de adsorcion. Para ello, se utilizo la cantidad maxima de muestra
permitida por el dispositivo experimental, entre 4y 7 g en funcion de la densidad de
empaquetamiento de cada adsorbente, de manera que la columna estuviese ocupada
por el lecho del material adsorbente en su mayor parte y la altura del lecho fuese

constante para todos los experimentos y adsorbentes evaluados.

El biogas es normalmente generado a bajas presiones y por tanto, necesita

ser comprimido entre 4 y |10 bar antes de una unidad de PSA [14].

Con el objetivo de estudiar diferentes composiciones y condiciones de biogas,
se han llevado a cabo experimentos a distintas concentraciones y presiones de
operacion. Como ya se ha mencionado en el Apartado I.| el biogis presenta
pequenas cantidades de impurezas como sulfuro de hidrégeno, amoniaco, vapor de
agua, etc. Dichas impurezas son eliminadas en etapas previas. Por lo tanto, este
trabajo se ha enfocado en mezclas binarias de CO, y CH, representativas de
corrientes de biogas. No obstante, en un futuro se prevé la evaluacion de la
presencia de otros componentes que influirian en el proceso, como por ejemplo

vapor de agua.

Las condiciones para los experimentos realizados en este trabajo se resumen

en la Tabla 3.2.
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Tabla 3.2 Condiciones de las diferentes etapas de los experimentos en lecho fijo para la obtencién

de las curvas de ruptura.

T P Qtotal

Etapas ('C) (bar)  (mLN min") [He] [CH,] [CO,] (;:T';:)
Secado 180 | 50 100 - - 60
Acondicionamiento 30 * 50 100 - - 20
Adsorcién 30 * * - * * 607
Desorcion 180 | 50 100 - - 60t

[He] = gas de purga; * P = [-10 bar; 1 ¢t

etapa

=120-180 min para experimentos al0 bar

Como variables de operacion se han considerado la presion total de

adsorcion, el caudal total y las concentraciones de CO, y CH, en la corriente de

alimentacion. En la Tabla 3.3 se resumen los experimentos realizados en base a las

condiciones de la etapa de adsorcion.

Tabla 3.3 Condiciones de la etapa de adsorcion de los experimentos en lecho fijo para la obtencion

de las curvas de ruptura.

N° experimento (b:r) (mLQNto;::in") [CH.] [CO,]
| | 30 50 50
2 | 15 50 50
3 | 50 50 50
| | 30 50 50
4 30 50 50
5 5 30 50 50
6 10 30 50 50
7 | 30 35 65
| | 30 50 50
8 | 30 70 30

En la Figura 3.11 se ilustran, esquematicamente, los experimentos ciclicos de

adsorcion-desorcién con oscilacion de presion y temperatura (PTSA), realizados

para determinar las curvas de ruptura, y sus etapas fundamentales. Inicialmente,

durante la etapa de secado, se hace pasar un flujo de He de 50 mL min" por el
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lecho adsorbente a 180 'C y presion atmosférica durante 60 min. A continuacion,
se inicia la etapa de acondicionamiento bajo el mismo flujo de He durante 20 min,
que tiene como finalidad alcanzar las condiciones de presién y temperatura en las

que se va a llevar a cabo la adsorcion.

Alimentacién Purga
co, (inerte)

He CH, He
el
[y
: &
P S o
o % 2
S < 5 P’
o
3
<

He CH, Co,

R efinado E xtracto

Figura 3.11 Esquema de las etapas de los ciclos PTSA de adsorcion-desorcion realizados para

determinar las curvas de ruptura.

Durante la etapa de adsorcién se alimenta la mezcla binaria CO,/CH, al lecho
de adsorbente, en las condiciones de concentracién y presion de cada experimento,
de acuerdo a la Tabla 3.3. La duracién de esta etapa es de 60 minutos (120-180 min
para los experimentos a |0 bar) para todos los adsorbentes, debido a que se debe
garantizar la saturacion del lecho para obtener las correspondientes curvas de
ruptura. El flujo total de entrada en esta etapa varia entre 15, 30 y 50 mL min" y la
temperatura es constante, 30 ‘C. Estos caudales se han elegido de forma que el

tiempo de residencia fuese suficiente para la obtencion de las curvas de ruptura.

Las curvas de ruptura representan la evolucion de la relacion entre la
concentracion de un componente a la salida del lecho y la concentracion del mismo
en la alimentacion (C/C;) con respecto al tiempo, hasta el momento en el que la
concentracion del componente a la salida del lecho es la misma que a la entrada

(C/C,=1), debido a la saturacion del lecho de adsorbente. Los tiempos de ruptura
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fueron tomados a una concentracion relativa (C/C;) de 0,05. En las condiciones
experimentales de la etapa de regeneracion (180 °C, | bar) el CO, adsorbido se
desorbe completamente y abandona la columna al ser arrastrado por un flujo de
50 mL min" de He. El tiempo de esta etapa se ha fijado de modo que tuviese la
misma duracion que la etapa de adsorcion, con objeto de simular una operacion con
dos lechos. Un proceso industrial de adsorciéon consta de, al menos, dos lechos, de
modo que mientras uno de los lechos se encuentre en la etapa de regeneracion el
otro lecho se encuentre en la etapa de adsorcion, y se garantice una alimentacion
continua al proceso. En la practica industrial, el nUmero minimo suele ser de tres

lechos.

Cada adsorbente fue sometido a una media de 6 ciclos de adsorcion-
desorcién consecutivos, en los que se obtiene el tiempo de ruptura (tiempo en el
que cada componente adsorbido empieza a ser detectado a la salida del lecho), y se
determinan las capacidades maximas de adsorcion de CO, y CH, por parte de cada
adsorbente, bajo las diferentes condiciones experimentales. Las capacidades de
adsorcion en el equilibrio y el tiempo de ruptura fueron calculados como una media

de los diferentes ciclos.

También se llevaron a cabo experimentos con He y bajo las diferentes
condiciones con objeto de medir el volumen muerto de la instalacién,
correspondiente a los huecos existentes tanto en el lecho una vez cargado con el
adsorbente como en las lineas por las que circulan los gases. Para ello el lecho se

rellen6 con perlas de vidrio de 3 mm de diametro.

3.5.2.3 TRATAMIENTO DE LOS DATOS

Las cantidades especificas de CO, y CH, adsorbidas en unas condiciones
determinadas de temperatura y presion parcial de CO, y CH,, respectivamente, se

puede calcular aplicando el siguiente balance de materia al lecho:
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—————————————————————————— P=—————-

1 1

1 it ' 1 YiEPbeTVh 1 YiEPpVai .

q =+ [:f (Fi,E — Fi,S) dti— PrT R a —— Ecuacion 3.13
ads 4 1 :_ b "o b

donde g; es la capacidad especifica de adsorcion del componente i ( donde i = CO,,

CH,) por el adsorbente, m,,

S

es la masa de adsorbente en el lecho, F;y F; se
refieren al flujo molar de CO, o CH, a la entrada y a la salida del lecho,
respectivamente, t es el tiempo de la etapa de adsorcion durante el que se alimenta
la mezcla gaseosa, y,; es la fraccion molar de CO, o CH, en la corriente de
alimentacion, P, y T, son la presion y la temperatura del lecho en el equilibrio, &; es
la porosidad total del lecho, V, es el volumen del lecho, V, es el volumen muerto del
lecho, Z es el factor de compresibilidad del CO, o CH,a P, y T,, y R es la constante

universal de los gases.

En los experimentos para la determinacion de las curvas de ruptura, t es el
tiempo necesario para que el lecho esté completamente saturado (t,), y al alcanzar
la saturacion, la concentracion de CO, o CH, a la salida del lecho es igual a la

concentracién de CO, o CH, a la entrada, y;s= y,..

La porosidad total en el lecho, &, se calcula mediante la siguiente ecuacion

[152]:
er =&+ (1—¢,)g Ecuacion 3.14

donde ¢, es la porosidad del lecho y ¢, es la porosidad de la particula. El valor de ¢,

se determina mediante la siguiente relacion:

&g=1- <P_p) Ecuacion 3.15
Pr
donde p, es la densidad aparente que ha sido determinada experimentalmente

mediante porosimetria de mercurio, y p, es la densidad real, determinada mediante

picnometria de helio.
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La porosidad del lecho, &, se ha calculado utilizando la siguiente expresion:

Ecuacion 3.16

donde V, (volumen del lecho) ha sido calculado mediante la formula general para el
célculo del volumen de un cilindro (Ecuacion 3.17), pero teniendo en cuenta que se
ha tomado como altura de lecho, el valor medido para cada adsorbente al final de

los experimentos, h,.
Vy = mr?h, Ecuacién 3.17

Por lo tanto, la densidad del lecho, p, (relacion entre la masa de adsorbente y
el volumen de lecho) varia en funcion de la masa de adsorbente introducido en la

columna, y de la altura del lecho correspondiente.

En la Ecuacion 3.13 el término A representa el nimero total de moles de CO,
o CH, retenidos en el lecho en cada ciclo de adsorcion, y puede ser calculado
mediante un método grafico, que utiliza las curvas de evolucion de la concentracion
de cada componente a la salida frente al tiempo. Esta metodologia simplifica los
célculos de la masa total de CO, o CH, retenida en la columna, como un porcentaje
de la cantidad alimentada (relacién entre el area correspondiente a la cantidad de
CO, o CH, retenida, con respecto al area total correspondiente a la cantidad de
CO, o CH, alimentada en cada ciclo) [47]. Los términos B y C son factores de
correccion, y se corresponden con la cantidad de CO, o CH, acumulada en los
huecos inter e intraparticulares y en el volumen muerto del lecho, respectivamente.
El volumen muerto del lecho, V,, se ha obtenido a partir de la diferencia entre la

altura total de la columna y la altura del lecho de adsorbente.

El procedimiento utilizado para el calculo del término A de la Ecuacion 3.13 se
esquematiza en la Figura 3.12. En ella se muestran las areas en las que se divide la

curva de ruptura de cada componente para realizar los calculos.
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Figura 3.12 Areas en las que se divide una curva de evolucién de la concentracion de cada

componente frente al tiempo para el cilculo del término A de la Ecuacion 3.13.

El area total, A,,,, es la suma de las areas por encima y por debajo de la curva

de ruptura, y se corresponde con la siguiente expresion:
Atotar = Vig taas = As + Ap Ecuacion 3.18

El area total se calcula multiplicando y,;, que es la concentracion de CO, o
CH, en la alimentacion durante la etapa de adsorcion (% vol/vol), por el tiempo
total de la etapa de adsorcion (t,,, min). El area bajo la curva, A, (% vol/vol min), se
corresponde con el CO, o CH, no adsorbido que abandona el lecho durante la
etapa de adsorcién. El drea sobre la curva, A, se corresponde con el CO, o CH,

retenido en el lecho adsorbente durante la etapa de adsorcion:
As = Avoral — 4p Ecuacion 3.19

El cdlculo de la masa total de CO, o CH, que se alimenta al lecho en cada

ciclo, se determina mediante la siguiente expresion:
mtotal,i = Fi,E tads Pm,i Ecuacion 3.20

donde F es el flujo molar de CO, o CH, alimentado (mol min™), y P, es la masa

molecular del CO, (44 g mol"') o CH, (16 g mol™).
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La masa de CO, o CH, que queda retenida, m, se calcula a partir de la
relacién entre el area sobre la curva con respecto al area total, multiplicada por la

masa total de CO, o CH, que se alimenta al lecho (Ecuacion 3.21):

A ,
m; = <A—S) Miotali (Término A) Ecuacién 3.21
total

De forma que la capacidad de adsorcion de CO, o CH, del lecho, g, se

determina mediante la relacion:

1

Mags

qi = (m; — Término B — Término C) Ecuacion 3.22

El valor de m; se calcula como la media de las cantidades de CO, o CH,
retenidas durante la etapa de adsorcion, de los ciclos de adsorcién-desorcion
llevados a cabo en cada experimento. Hay que tener en cuenta que m; se
corresponde con la masa de CO, o CH, retenida en el lecho, por lo que para
realizar una estimacion de la capacidad real de adsorcion de CO, o CH, del material
adsorbente durante el proceso ciclico, g, es necesario descontar la masa de CO, o
CH, retenida en los huecos inter e intraparticulares del adsorbente, y en el volumen

muerto del lecho (términos By C de la Ecuacion 3.13).

En este trabajo, utilizando el dispositivo experimental descrito, se han llevado
a cabo experimentos ciclicos de adsorcion-desorcion alimentando mezclas binarias
CO,/CH,. En estos experimentos se ha alcanzado la saturacion del lecho, con el
objetivo de determinar el tiempo de ruptura (curvas de ruptura) y, por tanto, la
capacidad maxima de adsorcion de CO, y CH, en condiciones dinamicas y

representativas de corrientes de biogas.
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Bloque I. PREPARACION Y CARACTERIZACION DE ADSORBENTES

PrRoDUCIDOS A PARTIR DE HUESOS DE CEREZA

En este Bloque | se incluye el trabajo desarrollado en la produccion de
carbones activados a partir de huesos de cereza mediante activacion fisica en una

sola etapa.

Se hace una comparativa del uso de dos agentes activantes, didoxido de
carbono y vapor de agua; ademas de optimizar el proceso de activacion para cada
agente activante mediante la aplicacion de la Metodologia de Superficies de
Respuesta (véase Apartado 3.3). Con esta metodologia se ha estudiado el efecto
combinado de las condiciones de activacion (temperatura, rendimiento del solido y
velocidad de calentamiento) sobre la capacidad de captura de CO, a 25°C y
presion atmosférica y se han identificado aquellas condiciones que maximizan la
capacidad de adsorcion de CO, de los adsorbentes biomasicos. Asi mismo, con
objeto de evaluar el potencial de los carbones activados para separar el CO,
procedente de una corriente de biogds, se han llevado a cabo experimentos

estaticos de adsorcion de CO, y CH,.

4.1 PRODUCCION DE ADSORBENTES A PARTIR DE HUESOS DE

CEREZA

Como se indico en el Capitulo 3 el disefio de experimentos es una
herramienta estadistica, destinada al andlisis y planificacion de una sistematica
experimental, que se utiliza para poder aplicar la Metodologia de Superficies de
Respuesta. Uno de los objetivos que se persigue con esta metodologia consiste en
determinar la influencia de un nimero de variables independientes o factores, sobre
una o mas variables respuesta, de forma que, si se introducen cambios controlados
en los factores, sea posible cuantificar los cambios que éstos generan en las
variables respuesta. Otro de los objetivos cominmente buscados es optimizar una

respuesta, es decir, encontrar los valores de los factores que proporcionan el valor
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optimo de una variable respuesta del proceso dentro de la region experimental

estudiada.

Trabajos anteriores desarrollados en el Grupo de Investigacién, han
demostrado la importancia que ejerce la presencia de microporosidad estrecha en
el adsorbente, sobre su capacidad de adsorcion de CO, a presion atmosférica [153-
I55]. Como ya se ha indicado, la activacion es la etapa critica en el desarrollo de la
porosidad del carbon activado. Por ello, en este trabajo se ha aplicado la
Metodologia de Superficies de Respuesta, mediante el planteamiento de un disefio
estadistico de experimentos (descrito en el Capitulo 3) con el objetivo de, por un
lado, estudiar el efecto combinado de los parametros de activacion, temperatura,
rendimiento de solido y velocidad de calentamiento (para cada agente activante,
CO, y vapor de agua), sobre la capacidad de captura de CO, del carbdn activado
resultante y, por otro lado, determinar los valores de dichos parametros que

maximizan la capacidad de captura de CO, del carbén activado.

Con el fin de acometer el diseho de experimentos de una manera sistematica
se utilizd un analizador termogravimétrico o termobalanza. En primer lugar se
realizé un perfil no isotérmico para cada agente activante (véase Apartado 3.2.1)
con el objetivo de identificar las temperaturas idoneas de activacion. En la Figura 4.1
se muestra la pérdida de masa que experimenta la muestra en diferentes atmosferas

(CO, y vapor de agua) a medida que aumenta la temperatura.

En el perfil de pérdida de masa se pueden distinguir tres zonas bien
diferenciadas. La primera zona, desde 100 ‘C hasta 200 °C aproximadamente,
corresponde a la deshidratacion o pérdida de humedad del material, y a la pérdida
de volitiles asociados a sustancias de masa molecular baja, gases ocluidos en la
superficie de la muestra y, en general, especies adsorbidas en la superficie del
material. La segunda tiene lugar entre 200 “C y 400-500 °C, y es en la que tiene
lugar la mayor pérdida de masa del material, debido al desprendimiento de los
volatiles y a la degradacién de los polimeros estructurales de la biomasa. A partir de

850-950 °C es donde comienza a tener lugar la gasificacion del material.
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Por tanto, atendiendo a la curva de pérdida de masa, se seleccionaron como
temperaturas de activacion, 930 °C y 850 ‘C en atmoésfera de CO, y vapor de agua,
respectivamente. Como se puede observar, el vapor de agua es un agente mas
reactivo que el CO,. El resto de valores de temperatura que requiere el disefio
deben ser equidistantes de los seleccionados; por lo tanto, para la realizacién del
diseno de experimentos se seleccionaron, aparte de la temperatura de activacion
experimental, una temperatura inferior y otra superior (750, 850 y 950 'C para

ambos agentes activantes).

100 1100
90 - 1000
= 80 900
E"\;— 20 800 G
é 60 700 ‘é’
L 50 600 ‘3
. 500 5
D 40 400 ¢
g 30 300 ©
20 200
10 100
0 0
0 20 40 60 80 100 120
Tiempo (min)
vapor de agua =—=dioéxido de carbono

Figura 4.1 Perfiles no isotérmicos en atmosfera de CO, y vapor de agua.

Una vez definido el intervalo de temperaturas de activacién se realizaron
perfiles isotérmicos (véase Apartado 3.2.1) a dichas temperaturas para evaluar los
rendimientos de solido. En la Figura 4.2 se puede ver una curva de pérdida de masa
en atmosfera de CO, a 850 °C. La rampa de calentamiento hasta la temperatura de

consigna fue de 10 °C min™.
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Figura 4.2 Perfil isotérmico en atmésfera de CO, a 850 °C.

Se observa que la pérdida de masa se produce durante los 250 primeros
minutos del experimento vy, en concreto, la pérdida de masa en atmésfera de CO,
tiene lugar a partir del minuto 33, aproximadamente, una vez finalizada la etapa de
inertizacion. A partir de la curva de pérdida de masa es posible determinar el
tiempo necesario para alcanzar los rendimientos de solido deseados. Se escogieron
tres valores de rendimiento de sélido 7, 12y 17 %. Asi, por ejemplo, para obtener
un rendimiento de sélido del 12 %, el tiempo total del experimento debe ser de
210 min, lo que supone un tiempo en atmoésfera de CO, de 175 min. Este tiempo
sera valido siempre y cuando se mantenga la masa inicial de muestra (~ 40 mg) y no
se modifique el experimento (temperatura y tiempo de inertizacién). Este
procedimiento se siguid también para el vapor de agua. Siendo los rendimientos de

solido seleccionados de 7, 14,5y 22 %.

Una vez definido el intervalo de temperaturas y los rendimientos de soélido,
quedaria definir las rampas de calentamiento para el disefo con tres variables
independientes. En este trabajo se eligieron 10, 15y 20 °C min™' para ambos agentes

activantes.
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4.1.1 APLICACION DE LA METODOLOGIA DE SUPERFICIES DE

RESPUESTA

Tras seleccionar los niveles de las distintas variables para cada agente
activante, se procedié con el diseno de experimentos. Con objeto de poder
comparar variables con diferentes unidades y diferentes ordenes de magnitud,

previamente fueron codificadas en valores adimensionales.

En la Tabla 4.1 se muestran los valores reales y codificados (entre paréntesis),
de las variables temperatura de activacion, T, rendimiento de sélido, Y, y velocidad
de calentamiento, HR, de cada material, asi como los resultados experimentales
obtenidos para la variable respuesta (captura de CO,) para los 20 experimentos
realizados, correspondientes a un diseno compuesto central para tres factores
(DCC). Seis de los niveles corresponden a las réplicas del punto central del disefio y

el resto corresponden al disefo experimental seleccionado, segun lo descrito en el

Apartado 3.3.

La capacidad de captura de CO, en cada uno de los experimentos del disefio
se evalué a 25 °C y presion atmosférica en la termobalanza Setaram TAG24. El

protocolo experimental se ha descrito en el Apartado 3.5.1.1.

A continuacion, la variable respuesta, capacidad de captura de CO, a 25 °C, y
las variables independientes, temperatura, rendimiento de sélido y velocidad de
calentamiento, fueron relacionadas entre si mediante una ecuacion polindmica, a

través de un analisis de regresion lineal mdaltiple (véase Apartado 3.3.1).

Por otro lado, para evaluar el ajuste del modelo obtenido se ha realizado, tal y
como se explico en dicho Apartado, un analisis de varianza, a partir del cual se

puede determinar si cada término del modelo es o no estadisticamente significativo

(Sig. < 0,05).
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Tabla 4.1 Niveles de las variables independientes y valores experimentales de la variable respuesta

para el diseno compuesto central para tres factores.

N° Exp Variables independientes Respuesta
T (°C) HR (°C min™') Y (%) Captura CO, (%)

Cs-CO,

I 790,5 (-1) 12,03 (-1) 9,03 (-1) 10,57
2 909,5 (+1) 12,03 (-1) 9,03 (-1) 11,52
3 790,5 (-1) 17,97 (+1) 9,03 (-1) 10,61
4 909,5 (+1) 17,97 (+1) 9,03 (-1) 10,97
5 790,5 (-1) 12,03 (-1) 14,97 (+1) 10,54
6 909,5 (+1) 12,03 (-1) 14,97 (+1) 10,95
7 790,5 (-1) 17,97 (+1) 14,97 (+1) 10,44
8 909,5 (+1) 17,97 (+1) 14,97 (+1) 10,97
9 850,0 (0) 15,00 (0) 12,00 (0) 11,24
10 750,0 (-1.682) 15,00 (0) 12,00 (0) 9,60
I 950,0 (+1.682) 15,00 (0) 12,00 (0) 11,22
12 850,0 (0) 10,00 (-1.682) 12,00 (0) 11,89
13 850,0 (0) 20,00 (+1.682) 12,00 (0) 11,35
14 850,0 (0) 15,00 (0) 7,00 (-1.682) 10,03
15 850,0 (0) 15,00 (0) 17,00 (+1.682) 10,99
CS-H,0

I 790,5 (-1) 12,03 (-1) 10,04 (-1) 9,64
2 909,5 (+1) 12,03 (-1) 10,04 (-1) 9,72
3 790,5 (-1) 17,97 (+1) 10,04 (-1) 9,56
4 909,5 (+1) 17,97 (+1) 10,04 (-1) 9,58
5 790,5 (-1) 12,03 (-1) 18,96 (+1) 10,10
6 909,5 (+1) 12,03 (-1) 18,96 (+1) 10,15
7 790,5 (-1) 17,97 (+1) 18,96 (+1) 9,83
8 909,5 (+1) 17,97 (+1) 18,96 (+1) 10,54
9 850,0 (0) 15,00 (0) 14,50 (0) 10,50
10 750,0 (-1.682) 15,00 (0) 14,50 (0) 9,95
I 950,0 (+1.682) 15,00 (0) 14,50 (0) 10,13
12 850,0 (0) 10,00 (-1.682) 14,50 (0) 10,44
13 850,0 (0) 20,00 (+1.682) 14,50 (0) 10,66
14 850,0 (0) 15,00 (0) 7,00 (-1.682) 8,42
15 850,0 (0) 15,00 (0) 22,00 (+1.682) 8,90

*Punto central de seis repeticiones; T: temperatura de activacion, HR: velocidad de calentamiento,
Y: rendimiento de sdlido
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Tabla 4.2 Resultados del analisis de regresion lineal multiple y de varianza para los materiales

obtenidos a partir de huesos de cereza.

Coceficiente codificado ~ Suma de cuadrados gl Sig.
CS-CO,
Interseccion 11,235 758,836 | 0,000
T 0,364 1,812 | 0,002
HR -0,110 0,164 | 0,229
Y 0,062 0,052 | 0,485
T? -0,292 1,229 | 0,006
HR? 0,136 0,265 | 0,135
Y? -0,257 0,950 | 0,013
THR -0,059 0,028 | 0,609
TY -0,046 0,017 | 0,687
HR Y 0,054 0,023 | 0,640
THRY 0,089 0,063 | 0,445
Modelo 4,647 10 0,014
Residual 0,887 9
Total 5,535 19
Falta de ajuste 0,641 4 0,114
Error puro 0,247 5
R? 0,840 o
R%ajustado 0,662 MDA (%) 2,070
CS-H, 0
Interseccion 10,494 662,037 | 0,000
T 0,085 0,099 | 0,125
HR 0,020 0,627 | 0,704
Y 0214 0,005 | 0,002
T? -0,124 0,220 | 0,033
HR? 0,057 5,387 | 0,276
Y? -0,611 0,046 | 0,000
THR 0,075 0,054 | 0,283
TY 0,083 0,045 | 0,241
HR Y 0,043 0,014 | 0,534
THRY 0,090 0,065 | 0,204
Modelo 6,578 10 0,000
Residual 0,311 9
Total 6,889 19
Falta de ajuste 0,189 4 0,243
Error puro 0,122 5
R? 0,955 o
R%ajustado 0,905 MDA (%) 1,310
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En la Tabla 4.2 se muestran los resultados del anilisis de regresion lineal
multiple y del andlisis de varianza para los diferentes carbones activados preparados,

junto con los valores de R? R*ajustado y MDA (%).

Analizando las tablas se puede observar que el modelo de regresién resulta
estadisticamente significativo, con un nivel de confianza del 95 %, mientras que la
falta de ajuste no lo es. Por lo tanto, el modelo obtenido puede ser considerado una

aproximacion adecuada a la superficie de respuesta real.

Los términos que no son estadisticamente significativos pueden ser eliminados
del modelo, sin que éste pierda informacion sustancial. Se aprecia que la variable
velocidad de calentamiento (HR) no presenta un efecto estadisticamente

significativo en la capacidad de captura de CO, para ninguno de los materiales.

Segln los valores presentados en la Tabla 4.2 y fijandonos en los valores
codificados de los coeficientes de T e Y, la capacidad de captura de CO, para la
muestra CS-CO, esta mas influenciada por la temperatura que por el rendimiento
de solido. Sin embargo, ocurre lo contrario para la muestra activada con vapor de

agua, CS-H,O.

Por ultimo, en el modelo polindbmico resultante se sustituyeron los valores
codificados de las variables por sus valores reales, y de esta manera se obtuvo una
ecuacion que relaciona el valor de la capacidad de captura de CO, a 25 °C y presion
atmosférica, con la temperatura y el rendimiento de solido, para cada uno de los

adsorbentes preparados.

En la Tabla 4.3 se muestra el modelo polinébmico obtenido para la capacidad
de captura de CO, en funcioén de la temperatura y rendimiento del sélido. Ademas,
se incluyen también los valores 6ptimos de cada variable de operacion estudiada

que maximizan la capacidad de captura de CO,.
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Tabla 4.3 Modelo polinémico resultante para la capacidad de captura de CO, en CS-CO, y CS-
H,O.

Parametro Resultado
CS-CO,

Captura CO, =-60,71300 + 0,15307 T +
0,73377 Y — 0,00009 T*>- 0,03057 Y2

Ecuacién del modelo

R? 0,840
R? ajustado 0,662
T 6ptima ("C) 885
Rendimiento de sdlido (%) 12
Velocidad de calentamiento ("C min™) No afecta
CS-H,0
Ecuacion del modelo Captura CO, = -23,07866 + 0,06211 T
+0,94793 Y — 0,00004 T>-0,03103 Y?
R? 0,995
R? ajustado 0,905
T 6ptima ("C) 850
Rendimiento de sdlido (%) 15,3
Velocidad de calentamiento ("C min™) No afecta

Como puede observarse, en las ecuaciones aparecen los términos cuadraticos
T* e Y? esto indica que el valor maximo de la variable respuesta (captura de CO,)

para estos materiales se encuentra dentro de la regién estudiada.

Segln el modelo polinémico, para CS-CO, la maxima capacidad de captura de
CO, (11,45 % en masa) se alcanza a una temperatura de activacion de 885 ‘C y a un
rendimiento de sélido de 12 %. En el caso de CS-H,O, la maxima capacidad de
captura (10,56 % en masa) se alcanza a una temperatura de 850 ‘C y con un

rendimiento de solido de 15,3 %.

El valor de capacidad de captura de CO, a temperatura ambiente (25 °C) y
presion atmosférica mas elevado corresponde a la muestra activada con diéxido de
carbono, CS-CO,. Esto indicaria que el CO, como agente activante proporciona un
mayor volumen de microporos comparado con el vapor de agua, ya que

adsorbentes con volimenes de poros elevados, en el rango de los microporos
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estrechos, maximizan la capacidad de captura de CO, a bajas presiones y

temperatura ambiente [154].

Cuando se usa vapor de agua como agente activante, la capacidad maxima de
captura de CO, se logra a una temperatura determinada, indicando que se ha
alcanzado el optimo desarrollo textural para la aplicacion en estudio. Por encima de
dicha temperatura se produciria una gasificacion excesiva, eliminando con ello la
porosidad creada y reduciendo la capacidad de captura. Por debajo de Ila
temperatura optima, el proceso de activacion es muy débil y, por tanto, el
desarrollo microporoso del material es muy pobre. Por el contrario, cuando se
trabaja con un agente menos reactivo, como es el caso de didoxido de carbono, el
proceso de activacion es mas lento y se requieren mayores temperaturas para
alcanzar el optimo desarrollo textural del material. Ademas, se requieren mayores
tiempos de activacion (menores rendimientos de soélido) para alcanzar el 6ptimo.
Seglin Gergova y Esser [156], la evolucion de la porosidad es mucho mas dificil de
controlar durante la activacion con vapor de agua que con didéxido de carbono,

debido a la reactividad del vapor.

Una vez finalizado el estudio estadistico propuesto en este trabajo, se ha
llevado a cabo la activacion con CO, y vapor de agua en horno tubular siguiendo las
condiciones 6ptimas obtenidas mediante esta metodologia. Para la activacion en
horno tubular se utilizaron 10 gramos de precursor. En la Tabla 4.4 se resumen las

condiciones de activacion en horno de los huesos de cereza.

Tabla 4.4 Condiciones 6ptimas de activacion de huesos de cereza.

Agente activante T Rendimiento de sélido Velocidad de calentamiento
8 (‘0) (%) ("C min")

Dioéxido de carbono 885 12 15

Vapor de agua 850 15,3 15
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4.2 CARACTERIZACION DE LOS CARBONES ACTIVADOS DE HUESOS

DE CEREZA

Tras la preparacion de los carbones activados en horno tubular bajo las
condiciones 6ptimas de activacién obtenidas, se procedid a la caracterizacion de los
mismos. Los resultados obtenidos se muestran a continuacion, incluida la

caracterizacion quimica del material precursor, huesos de cereza.

4.2.1 CARACTERIZACION QUIMICA

El analisis inmediato y elemental de los huesos de cereza, CS (1-3 mm), se
puede ver en la Tabla 4.5. La biomasa original presenta un contenido elevado de
materia volatil (por encima del 80 %) y un contenido bajo de cenizas (0,40 %) al
igual que de azufre (0,02 %), presentando a priori unas buenas cualidades como
precursor carbonoso de carbones activados. También presenta un elevado
contenido de carbono (52,76 %), oxigeno (40,28 %) e hidrogeno (6,11 %) debido a

los componentes estructurales de la biomasa [157].

Tabla 4.5 Analisis inmediato y elemental de los huesos de cereza, CS.

Analisis Inmediato (%, bs) Analisis Elemental (%, cp)
Muestra
Materia volatil Cenizas C H N S o
Cs 82,78 0,40 52,76 6,18 0,76 0,02 40,28

bs: expresado en base seca; cp: expresado en base combustible puro

4.2.2 CARACTERIZACION TEXTURAL

La textura porosa de los carbones activados optimos obtenidos a través de la
Metodologia de Superficies de Respuestas ha sido determinada mediante adsorcién

fisica de N, a-196 °Cy de CO, a 0 °C (véase Apartado 3.4.2).
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4.2.2.1 ISOTERMAS DE ADSORCION DE N,

* El volumen total de poros (V,), se ha calculado a partir del volumen total
de N, adsorbido como liquido, a presiones relativas (p/p°) de
aproximadamente 0,99.

* Por otra parte, el area superficial (Sg;), ha sido obtenida a partir de la
ecuacion BET, en un intervalo de presiones relativas comprendido entre
0,01-0,1.

* Ademas, se ha aplicado la ecuacion DR a las isotermas de adsorcion de N,
en un intervalo de presiones relativas comprendido entre 0,0001-0,018
para la determinacion del volumen total de microporos (W,).

* El tamano medio de microporo (L,) se ha calculado mediante la ecuacion
empirica de Stoeckli-Ballerini, aplicada en el intervalo de valores de E, que
dichos autores determinaron empiricamente, 17-35 k] mol™.

* El drea superficial de microporos (S,;) se ha calculado a través de una

mic,
relacién geométrica entre el volumen de microporos (W,) y el tamanho
medio de los mismos (L;), asumiendo que los poros tienen forma de

rendija o hendidura.

En la Figura 4.3 se muestran las isotermas de adsorcién de N, a -196 'C de los
carbones activados de huesos de cereza preparados en este trabajo. La Tabla 4.6

resume los parametros texturales calculados a partir de dichas isotermas.
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Figura 4.3 Isotermas de adsorcion de N, a -196 °C de los carbones activados preparados a partir

de huesos de cereza.

Comparando la forma de las isotermas de N, de los dos carbones activados
(Figura 4.3), se aprecia que la muestra activada con diéxido de carbono (CS-CQO,) es
estrictamente microporosa. Muestra una isoterma de adsorcion de Tipo | [56],
caracteristica de sélidos microporosos, en la que practicamente todo el N, es
adsorbido a bajas presiones y, a medida que aumenta la presion, el volumen
adsorbido se mantiene constante. En cambio, la muestra activada con vapor de agua
(CS-H,0) muestra un pequefo bucle de histéresis por encima de p/p’ = 0,4 que
denota la presencia de mesoporosidad (poros comprendidos entre 2 y 50 nm). La
presencia de mesoporosidad en la muestra podria mejorar la dinamica del proceso
de adsorcion ya que esos poros pueden actuar como poros canalizadores (en inglés
feeding pores). Esto hace que la muestra activada con vapor de agua presente un
volumen de N, adsorbido mayor a presiones relativas altas. Sin embargo, en lo que
respecta al intervalo de presiones relativas bajas, ambas muestras presentan
microporosidad estrecha, caracterizada por el codo pronunciado que dibuja la

isoterma a estas presiones bajas.
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Tabla 4.6 Parametros texturales calculados a partir de las isotermas de adsorcion de N, de los

carbones activados preparados a partir de huesos de cereza.

Adsorciéon de N, a -196 °C

MUEStra sBET Vp WO,NZ LO,N?. EO,NZ Smic,NZ
(m*g") (cm’ g") (cm’ g) (nm) (k) mol') (m*g")

CS-CO, 1045 0,48 0,40 093 23,0 848

CS-H,0 998 0,53 0,38 0,89 236 847

La microporosidad, representada por W,,, representa mas del 83 % del
volumen total de poros, V,, para la muestra CS-CO, y mas del 70 % en el caso de
CS-H,0, lo cual confirma la habilidad superior del dioxido de carbono para crear

microporosidad durante el proceso de activacion del material [158].

4.2.2.2 ISOTERMAS DE ADSORCION DE CO,

La representacion de las isotermas de adsorcion de CO, a 0°C hasta
presiones relativas de 0,035 permite evaluar la microporosidad mas estrecha,

caracterizada por tamanos de poro menores de | nm.

A partir de las isotermas de CO, y mediante la aplicacion de la ecuacion de

Dubinin-Radushkevich (DR) se han calculado los siguientes parametros:

¢ Volumen total de microporos accesibles al adsorbato, W, (cm’ g").
 Energia caracteristica de adsorcion, E, (k] mol™).
* Tamano medio de microporo estrecho, L, (nm).

* El area superficial de microporos (S,.)-

En la Figura 4.4 se muestran las isotermas de adsorcion de CO, de los
carbones activados preparados en este trabajo. En la Tabla 4.7 se resumen los

parametros texturales calculados a partir de las isotermas de CO,.
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Figura 4.4 Isotermas de adsorcion de CO, a 0 °C de los carbones activados preparados a partir de

huesos de cereza.

Como se aprecia en la Figura 4.4 las isotermas de adsorcion de CO, para
ambos carbones activados, practicamente coinciden hasta presiones relativas de
0,02 y, a partir de ahi, divergen ligeramente, presentando la muestra CS-CO, mayor

volumen adsorbido de CO,,.

Tabla 4.7 Parametros texturales calculados a partir de las isotermas de adsorcion de CO, de los

carbones activados preparados a partir de huesos de cereza.

Adsorciéon de CO, a0 °C

MUEStra WO,COZ LO,COZ EO,COZ Smic,COZ
(cm’ g") (nm) (J mol™) (m*g")

CS-CO, 0,35 0,78 25,3 906

CS-H,0 0,33 0,74 26,0 899

En lo que respecta a la microporosidad estrecha (menos de | nm) (Tabla 4.7)
se aprecia que ambos adsorbentes muestran caracteristicas similares, siendo un
poco mayores los valores de volumen de microporos estrechos, W,y y de
superficie de microporos estrechos, Sy, para la muestra CS-CO,. Esto explica la
ligera mayor adsorcion de CO, en el rango de presiones relativas altas observado

en la Figura 4.4.
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Figura 4.5 Distribucion de tamanos de poros establecida a partir de NLDFT-CO2 de los carbones

activados optimos.

La distribucion de tamafos de poro en el rango de los microporos estrechos
(Figura 4.5) revela también grandes similitudes entre ambos carbones activados. Sin
embargo, el carbon activado con didxido de carbono, CS-CO,, muestra una
distribucién mas ancha en el rango de poros entre 0,5 y 0,7 nm. Esto se traduce en
un valor de L, mas grande y un valor menor de la energia caracteristica, E, (Tabla

4.7), que indica una menor interaccion del adsorbente con CO,.

4.3 EVALUACION PRELIMINAR DEL RENDIMIENTO DE LOS
ADSORBENTES DE HUESOS DE CEREZA PARA PURIFICACION DE

BIOGAS

Tras la preparacién y caracterizacion de los adsorbentes 6ptimos preparados
siguiendo las condiciones determinadas por la Metodologia de Superficies de
Respuesta, se procedid a una primera evaluacion del rendimiento de los mismos

para el proceso de purificacion de biogas, es decir, separacion CO,/CH,.

Para ello, se determinaron las isotermas de adsorcion de CO, y CH,a 30 °Cy
hasta 10 bar en una balanza de suspensién magnética (véase Apartado 3.5.1.2).

Dichas isotermas se ajustaron al modelo de Sips para predecir el equilibrio en cada
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punto. Los parametros obtenidos del ajuste de las isotermas de los componentes
puros, se emplearon para estimar la adsorcién de CO, y de CH, de mezclas binarias
CO,/CH, a 30 °C y a 3 bar mediante el modelo de Sips extendido (véase Apartado
2.1.1.4). Estas condiciones han sido seleccionadas como representativas de la
separacion de CO, de una corriente de biogas. La Figura 4.6 muestra los resultados

de la prediccién binaria para ambas muestras.

El ajuste de los parametros del modelo se llevé a cabo mediante una
optimizacion no lineal utilizando la herramienta SOLVER de Microsoft Excel. Como

funcion objetivo se selecciono la minimizacion del error cuadratico relativo:

Zi[(%xp,i - Qmod,i)/%xp,i]z Ecuacion 4.1

SRE (%) = T 100

donde q.,,; ¥ Gmoq; SON las cantidades adsorbidas experimentales y estimadas por el

modelo, respectivamente, y N es el nimero total de puntos experimentales.

El ajuste del modelo de Sips para los componentes puros se realizo
asumiendo que la capacidad de saturacion, q, y el parametro que caracteriza la
heterogeneidad del adsorbente, n, son iguales para ambos adsorbatos (CO, y CH,).
Este criterio viene determinado por la aplicacion del modelo de Sips extendido para
la prediccion de la adsorciéon de mezclas binarias, para el cual se utilizaron los

parametros de ajuste de los componentes puros.

La evaluacion preliminar del rendimiento de los adsorbentes para la
separacion CO,/CH, se realizé a través de la selectividad de equilibrio de adsorcion
CO,/CH,. Las isotermas de adsorcion de los componentes puros a 30 ‘C y hasta
10 bar, mostraron que ambos adsorbentes presentan una adsorcién preferente de
CO, sobre CH, en el rango de presiones evaluado. Esto indica una elevada
selectividad de equilibrio CO,/CH,, parametro relevante para la aplicaciéon de estos

adsorbentes en un proceso PSA.
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La selectividad de equilibrio de adsorcion de un adsorbente, S, hacia un

componente en una mezcla de gases se define de la siguiente manera [104]:

_ QCOZ/QCH4

S = Ecuacion 4.2
€02/ CHa Yco, / YcH,

donde g, ¥ qcus SON las capacidades de adsorcion de CO, y CH, de la mezcla
binaria, estimadas a partir del modelo de Sips extendido para diferentes fracciones

molares de CO, (yc0,) Y CH, (Ycua) €n la mezcla binaria.

La selectividad se puede estimar a priori a partir de los datos de equilibrio de
los componentes puros, con objeto de comparar el potencial de distintos
adsorbentes para su aplicacion en captura de CO, de una corriente de biogas. No
obstante, es mas correcto evaluar la selectividad mediante experimentos de
adsorcion multicomponente ya que suele existir adsorcion competitiva entre las

especies presentes en la fase gas.

Asi, utilizando los datos estimados de equilibrio de adsorcion
multicomponente y considerando mezclas binarias CO,CH, de distinta
composicion, se estimaron las selectividades de equilibrio de los dos adsorbentes de
huesos de cereza a 30 °C y 3 bar, usando la Ecuacion 4.2. Los resultados se
muestran en la Figura 4.6 junto con las isotermas de adsorcién multicomponente

estimadas mediante el modelo de Sips extendido.
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Figura 4.6 Isotermas de adsorcion estimadas mediante el modelo de Sips extendido y selectividad

para mezclas binarias CO,/CH, a 30 °C y 3 bar, para los adsorbentes CS-CO, y CS-H,0.

Como cabria esperar, para ambos componentes se observa una tendencia
decreciente en la capacidad de adsorcion al incrementarse la fraccion molar del
otro componente en la mezcla binaria. Por otro lado, el comportamiento de los dos
carbones activados es muy similar en términos de captura de CO, y CH,. Sin
embargo, el material mas selectivo para separar CO, de una mezcla CO,/CH, es
CS-H,0O. Este comportamiento se puede explicar por el hecho de que este
adsorbente presenta una microporosidad mas estrecha que el material obtenido

mediante activacion con CO,.

El trabajo desarrollado en este primer bloque se describe y se discute en mas

detalle en la Publicacién |I.
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Cherry-stones-based activated
carbons as potential adsorbents for
CO,/CH, separation: effect of the
activation parameters

Noelia Alvarez-Gutiérrez, M. Victoria Gil, Fernando Rubiera, and Covadonga Pevida, Instituto
Nacional del Carbén, INCAR-CSIC, Oviedo, Spain

Abstract: A low-cost biomass, cherry stones (CS), was used as a carbon precursor to synthesize two
activated carbons to be used for CO,/CH, separation. Single-step activation with two activating
agents, carbon dioxide and steam, was used. The activation conditions that maximize the CO, adsorp-
tion capacity by the adsorbents at 25°C and atmospheric pressure were determined by response
surface methodology (RSM). The optimum values were 885°C and 12% of solid yield when activating
with carbon dioxide, but 850°C and 15.3% of solid yield when activating with steam. Heating rate did
not show a significant effect on the CO, uptake. CO, adsorption capacity values up to 11.45 and
10.56 wt.% were achieved under such conditions using carbon dioxide and steam as activating
agents, respectively. Carbon dioxide activation promoted the development of microporosity, whereas
both micropores and mesopores were developed during steam activation. The CO,/CH, separation
performance at 3 bar of the optimum adsorbents indicated that both cherry-stones-based activated
carbons could have great potential as CO, adsorbents for CO,/CH, separation. The adsorbent acti-
vated with carbon dioxide, CS-CO,, showed a slightly higher adsorption capacity, but the steam-acti-
vated sample, CS-H,0, had an enhanced selectivity to separate CO, from CO,/CH, binary mixtures.
© 2015 Society of Chemical Industry and John Wiley & Sons, Ltd

Keywords: activated carbon; cherry stones; CO,/CH, separation; CO, uptake; response surface
methodology

Introduction exploitation involves significant revenues or avoided

costs.!
iogas is produced from the decomposition CQO, is present in the biogas in large quantities
B of organic wastes, and is rich in CH, (35-75 (almost balanced to the percentage of CH,), and as it
vol.%). Its release into the atmosphere largely is an inert gas in terms of combustion, it decreases
contributes to greenhouse gas (GHG) concentra- the energetic content of the biogas. The main tech-
tion. However, the energetic content of the biogas is nology used for enriching biogas in CH, by means of

high (higher heating value of 15-30 MJ Nm~?) and its CO, separation is pressure swing adsorption (PSA)
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on zeolites, due to their high selectivity towards CO,.
Nevertheless, activated carbons (ACs) can be promis-
ing materials for CO,/CH, separation due to their
high adsorption capacity at atmospheric pressure,
hydrophobic character, significant lower cost than
zeolites, high surface area, and amenability to pore
structure modification and surface functionaliza-
tion.> Moreover, a lower amount of energy is needed
to regenerate activated carbons compared to zeolites.
Some of the requirements that need to fulfil the ACs
in order to be competitive materials for CO,/CH,
separation purposes are availability, high stability,
ease of regeneration, and low cost, as well as high
CO, selectivity and adsorption capacity. Carbon
adsorbents can be obtained at low cost if a renew-
able, relatively abundant and globally available
source, such as biomass, is used as precursor
material.

The production of carbon adsorbents from biomass
precursors can involve physical or chemical activation
to develop the porosity.® The adsorption capacity of an
AC is mainly dependent on its pore structure. In the
present work, physical activation was selected due to
its lower energy consumption and processing time, as
well as it has a lower environmental impact when
using CO,, H,O, or air as activating agent. Physical
activation is generally carried out in a two-step
procedure: carbonization and activation. Single-step
activation has been less explored, although good
adsorption characteristics for removal of NO, from
air or pollutants from water have been reported in
literature after biomass activation by a single-step
procedure using CO, or steam as activating agents.*-’
Single-step activation was therefore selected in the
present work for preparing cherry-stones-based
activated carbons.

Every carbon precursor requires specific activation
conditions, and so an increase in the activation degree
could only be justified if a significant improvement in
the adsorption capacity of the adsorbent was ob-
served. Therefore, CO, adsorption on the activated
carbons prepared in the present work was optimized
in relation to temperature, heating rate and solid yield
during the single-step activation by means of response
surface methodology (RSM). RSM is a statistical
technique which has lately been applied in research
related with CO, capture to evaluate the effects of
several factors and determine the optimum conditions
for the studied process.*® It uses the design of experi-
ments and the multiple regression analysis to model

© 2015 Society of Chemical Industry and John Wiley & Sons, Ltd | Greenhouse Gas Sci Technol. 5:812-825 (2015); DOI: 10.1002/ghg
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the relationship between several independent vari-
ables and a response variable.'®

The commercial synthesis of activated carbons is
currently demanding cheap, easily accessible and
widely available precursors. An agricultural by-prod-
uct, such as cherry stones, is abundant in Spain,
especially in the regions of Extremadura and Aragon,
from the industrial production of Kirsch (cherry
brandy) and jam. The cherry stones could be recycled
by means of the production of activated carbons, since
they constitute a source of renewable carbon with a
low cost. In addition, they are suitable for preparing
microporous activated carbons due to their low ash
content. To the best of our knowledge, few studies
have been published on the preparation of activated
carbons from cherry stones, which were synthesized
by conventional two-step activation and they were
characterized and evaluated for adsorbing gases such
as NO, or H,S and liquid impurities."'~'* However,
studies on one-step CO, or steam activation of cherry
stones have not been reported in literature. Therefore,
in the present work two microporous activated
carbons were prepared for the first time from cherry
stones by single-step activation with carbon dioxide
and steam for application in CO,/CH, separation.
CO, adsorption on these adsorbents was optimized in
relation to the activation conditions (temperature,
heating rate, and solid yield) by means of RSM.
Afterwards, two activated carbons were produced on a
larger scale using the resulting optimum activation
conditions and were texturally characterized. The
performance to separate CO, from CO,/CH binary
mixtures, representative of biogas streams, was
evaluated.

Experimental

Single-step activation with CO, or steam
A low-cost biomass, cherry stones (CS), was used as
starting material. Cherry stones were ground and
sieved, and samples with a particle size between 1 and
3 mm were selected. The proximate and ultimate
analyses of the raw material are collected in Table 1.
The single-step activation with carbon dioxide or
steam was carried out in a Setaram TAG24 thermo-
balance, methodology previously validated in our
laboratory.'® Accordingly, in order to choose the
activation temperature range, non-isothermal mass
loss profiles of raw cherry stones under carbon
dioxide and steam up to 1000°C were conducted

00}
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Table 1. Proximate and ultimate analyses of

the raw cherry stones (CS) used as carbon
precursor in the present work.

Sample Cs
Proximate analysis®

Moisture (wt.%) 3.90
Volatile matter (wt.%, db) 82.78
Ash (wt.%, db) 0.40
Fixed carbon (wt.%, db)® 16.82
Ultimate analysis (wt.%, daf)®

C 52.76
H 6.18
N 0.76
S 0.02
0P 40.28

db: dry basis; daf: dry ash free basis.

aThe proximate analysis was conducted in a LECO TGA-601, and
the ultimate analysis in a LECO CHNS-932.

bCalculated by difference.

(data not shown). The temperature of commencement
of mass loss, after the loss of moisture and volatile
matter, was taken as the minimum activation tem-
perature. Thus, a range of activation temperature of
750-950°C was selected for the subsequent statistical
study with both activating agents.

Given that single-step activation does not include a
preliminary carbonization step, the term ‘solid yield’
instead of ‘burn-off degree’” was preferred in the
present work. The solid yield was calculated by
dividing the mass of the resulting activated carbon by
the initial mass of the dried precursor. Samples of
approximately 40 mg were used. In the case of the
carbon-dioxide-activated adsorbents, the cherry
stones samples were physically activated in a
100 mL min~! stream of CO,, whereas for the steam-
activated carbons, the activation was carried out
under a 100 mL min~! stream containing 35 vol.% of
H,O (balance N,). Prior to activation the samples
were dried at 100°C under an inert atmosphere of N,.
The duration of the activation process was dependent
on the solid yield targeted in each experiment.

The preparation of the two optimum activated
carbons on a larger scale following the experimental
conditions determined from the above study was
carried out in a vertical furnace from Carbolite.
Samples of approximately 10 g were activated under
the same conditions used in the thermobalance.
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Response surface methodology

Response surface methodology was used to optimize
the activation variables that maximize the CO,
adsorption capacity at 25°C and atmospheric pressure
of each cherry-stones-based activated carbon. Three
independent variables were evaluated: activation
temperature (T) between 750 and 950°C, heating rate
(HR) between 10 and 20°C min~"' and solid yield after
activation (Y) between 7 and 17% for CS activated
with carbon dioxide and between 7 and 22% for CS
activated with steam. The response or dependent
variable, which is measured during the experiments,
was the CO, uptake.

The experimental design selected in this study was
the central composite design (CCD), which consists of
the following parts: (i) a full factorial design; (ii) a star
design in which experimental points are at a certain
distance, o, from its center; and (iii) a replicated
central point. The o-value depends on the number of
variables, k, and can be calculated by o. = 254 for
three variables, it is 1.682. The CCD design involved
20 experiments, including eight factorial points (2*
full factorial design), six axial points and six replicates
of the centre of the design. The experiments were
conducted in a random order. Prior to the application
of RSM, the independent variables were coded in
dimensionless values so that variables with different
units or of different orders of magnitude could be
compared. The coded (in parentheses) and the de-
coded values of the independent variables (T, HR and
Y), together with the experimental results obtained
for the response variable (CO, uptake) are shown in
Table 2 for the carbon-dioxide-activated CS and
steam-activated CS adsorbents, respectively.

The experimental data collected from CCD for the
three independent variables, x; (T), x, (HR) and x5
(Y), were mathematical-statistically fitted to the
following second-order polynomial model:

y=Bo+Pixi + Boxs + Baxs + Buxi + Barxi + Praxi
+BiXi X + BiaxiXs + BosxaXs + Praxi X + € W
where y is the response variable; B is the constant
term; B, B, and B; are the coefficients of the linear
parameters; B,,, B,, and B3 are the coefficients of the
quadratic parameters; B,,, B3, B,3 and 55 are the
coeflicients of the interaction parameters and € is the
residual associated with the experiments. The experi-
mental data were fitted to Eqn (1) by multiple regres-
sion analysis (least squares) and the B coeflicients that

© 2015 Society of Chemical Industry and John Wiley & Sons, Ltd | Greenhouse Gas Sci Technol. 5:812-825 (2015); DOI: 10.1002/ghg
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Table 2. Independent variables and experimental values of the response variable for the central
composite design (CCD) using the CS adsorbents.

Run Independent variables Response
T (°C) HR (°C min™) Y (%) CO, capture (%)
Carbon-dioxide-activated CS
1 790.5 (-1) 12.03 (-1) 9.03 (-1) 10.57
2 909.5 (+1) 12.03 (-1) 9.03 (-1) 11.52
3 790.5 (-1) 17.97 (+1) 9.03 (-1) 10.61
4 909.5 (+1) 17.97 (+1) 9.03 (-1) 10.97
5 790.5 (-1) 12.03 (-1) 14.97 (+1) 10.54
6 909.5 (+1) 12.03 (-1) 14.97 (+1) 10.95
7 790.5 (1) 17.97 (+1) 14.97 (+1) 10.44
8 909.5 (+1) 17.97 (+1) 14.97 (+1) 10.97
9 850.0 (0) 15.00 (0) 12.00 (0) 11.24
10 750.0 (-1.682) 15.00 (0) 12.00 (0) 9.60
1 950.0 (+1.682) 15.00 (0) 12.00 (0) 11.22
12 850.0 (0) 10.00 (-1.682) 12.00 (0) 11.89
13 850.0 (0) 20.00 (+1.682) 12.00 (0) 11.35
14 850.0 (0) 15.00 (0) 7.00 (-1.682) 10.03
15 850.0 (0) 15.00 (0) 17.00 (+1.682) 10.99
Steam-activated CS
1 790.5 (-1) 12.03 (-1) 10.04 (-1) 9.64
2 909.5 (+1) 12.03 (-1) 10.04 (-1) 9.72
3 790.5 (-1) 17.97 (+1) 10.04 (-1) 9.56
4 909.5 (+1) 17.97 (+1) 10.04 (-1) 9.58
5 790.5 (-1) 12.03 (-1) 18.96 (+1) 10.10
6 909.5 (+1) 12.03 (-1) 18.96 (+1) 10.15
i 790.5 (-1) 17.97 (+1) 18.96 (+1) 9.83
8 909.5 (+1) 17.97 (+1) 18.96 (+1) 10.54
[ 850.0 (0) 15.00 (0) 14.50 (0) 10.50
10 750.0 (-1.682) 15.00 (0) 14.50 (0) 9.95
1 950.0 (+1.682) 15.00 (0) 14.50 (0) 10.13
12 850.0 (0) 10.00 (-1.682) 14.50 (0) 10.44
13 850.0 (0) 20.00 (+1.682) 14.50 (0) 10.66
14 850.0 (0) 15.00 (0) 7.00 (-1.682) 8.42
15 850.0 (0) 15.00 (0) 22.00 (+1.682) 8.90

2Central point mean of six replicates.
T: activation temperature; HR: heating rate; Y: solid yield.

generate the lowest possible residual were determined. level of 95%) and a non-significant lack of fit (p-value
The fitness of the quadratic model to the experimen- > 0.05 to a confident level of 95%). The accuracy of
tal data was evaluated by analysis of variance the fitted polynomial model was expressed by the
(ANOVA) and lack-of-fit tests. A model was consid- coefficient of determination R? and by Adj-R?, which
ered to fit the experimental data well when it showed penalizes the statistic R? as extra variables are in-
a significant regression (p-value < 0.05 to a confident cluded in the model. The absolute average deviation
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(AAD) was also calculated in order to check the
accuracy of the model. AAD describes the deviations
between the experimental and calculated values. It
must be as small as possible and is calculated as
follows:'

AAD(%)= 100[i[|y"““,_;)"““|]]/:1 ®

S\ Viep

where y; exp and y; cac are the experimental and
calculated responses, respectively, and » is the num-
ber of experiments. The statistical analyses were
carried out using SPSS Statistics 21.0 software.

To visualize the combined effects of two factors on
the response, the three-dimensional plot of the model,
i.e,, response surface plot, was obtained. The two-
dimensional display of the surface plot generates the
contour plot, where the lines of constant response are
drawn on the plane of the two independent variables.
Response surface and contour plots were generated
using the SigmaPlot 10.0 software. Then, the optimum
values for each independent variable that would
produce the best response in the experimental region
under study were determined.

CO, uptake

The CO, capture capacity of the adsorbents was
evaluated in a Setaram TAG24 thermogravimetric
analyzer at 25°C and atmospheric pressure. Prior to
the adsorption measurements, the samples (approxi-
mately 40 mg) were dried in situ. Afterward, a CO,
adsorption test was conducted under a CO, flow rate
of 100 mL min™ at 25°C up to constant mass. The
maximum CO, uptake at atmospheric pressure and
25°C was evaluated from the increase in mass experi-
enced by the sample and it was expressed in terms of
mass of CO, per mass of dry adsorbent.

Textural characterization of the optimum
activated carbons

The porosity in the optimum cherry-stones-based
ACs was determined by means of physical adsorption
of N, at -196°C and CO, at 0°C in volumetric
devices from Micromeritics. This allows the assess-
ment of the porosity in the samples from the meso-
pores (sizes between 2 and 50 nm) down to the
narrowest micropores (sizes smaller than 0.7 nm).
The usefulness of both adsorptives to characterize the
porosity of carbon materials has been previously

16
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reported.'” Moreover, considering the wide range of
micropore size distributions that could be achieved
during physical activation of a carbonaceous precur-
sor, the combination of the two adsorptives is critical
to tailor the characteristics of the AC for a specific
application.

The apparent surface area was calculated from the
N, isotherms using the Brunauer-Emmett-Teller
equation (Sggr)'® in the relative pressure range
0.01-0.1, whereas the total pore volume (VP) was
estimated from the amount of nitrogen adsorbed at a
relative pressure of 0.99. It is known that the CO,
capture performance of carbon materials mainly
involves the microporosity in the samples, so the
Dubinin-Radushkevich (D-R) equation"’ was used to
estimate the micropore volume, W, and the charac-
teristic energy, E,, as realized by the corresponding
molecular probe, N, or CO,. The average micropore
width, Ly, of the locally slit-shaped micropores is
related to the characteristic energy by means of the
Stoeckli-Ballerini relation,? as follows:

Ly(nm)=10.8/(E,(kJmol™)—11.4) 3)

In addition, the micropore volume corresponds to
Wy = (Spic/2) Ly, assuming a slit-shaped geometry
and, consequently, the surface area of the micropore
walls can be estimated by the geometrical

relation:?!

S,,,,((mlg")=2000W°(cm’g")/Lo(nm) &)

The micropore size distributions in the range of
0.3-1 nm were estimated by means of the Non Local
Density Functional Theory (NLDFT) on a slit pore
carbon model applied to the CO, adsorption
isotherms.?

Adsorption and separation of CO,/CH,
tests on the optimum activated carbons
The adsorption isotherms of pure CO, and CHy of the
cherry-stones-based ACs prepared under the opti-
mum activation conditions were measured up to 10
bar at 30°C in a high pressure magnetic suspension
balance (Rubotherm-VTI). Details on the set-up and
the experimental procedure can be found elsewhere.?*
The absolute amounts of CO, and CH, adsorbed over
the pressure range tested were estimated following the
procedure described in Garcia ef al.?*
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The experimental CO, and CH, adsorption iso-
therms of the cherry-stones-based ACs were fitted to
the Sips model according to the following expression:

B (bp)lln

9=9; _—1+(bP)”" (5)
where g represents the concentration of the adsorbed
species and ¢, the saturation capacity, P the pressure
of the adsorptive and b the affinity constant. The
parameter n shows the heterogeneity of the system
and its value is usually greater than unity; therefore,
the larger the value of n, the more heterogeneous is
the system. The fitting of the experimental data to the
Sips model was conducted by means of the Solver
Excel tool assuming ¢, and 1 to be equal for both CO,
and CH, and departing from values of ¢, and 1 of 1
and beo, and beyy of 0. The goodness of the fit was
evaluated on the basis of the minimum squared
relative error (SRE) as given by the following
expression:

Zi[(qﬂP-' ~(mod.i )/qu,,,, ]2

N-1

%100 ©)

SRE(%)=J

where Gexp ; and gmoq,; are the experimental and
Sips-predicted adsorbed amounts, respectively, and N
is the total number of experimental data points.

Using the fitted parameters from the pure component
adsorption data, the adsorption data from a binary
mixture of CO, and CH, may be predicted by an
extended Sips model, similarly to the extended Lang-
muir equation for multicomponent adsorption.
Rudzinski et al.?® stated that the application of the
Ideal Adsorbed Solution Theory (IAST) with the
concept of hypothetical pure-component pressure for
normal activated carbons results in the following
equation:

)(m-)—x

- z],b,yip(z:;]bkykP

1 +(2f=lbkykP)lI"

Equation (7) stands for the Sips multicomponent
model where i represents the species for which the
isotherm g; is being evaluated, y is the mole fraction
of the corresponding component (denoted by
subscript i or k) in the gas phase, and N is the total
number of components in the gas mixture.

)

i
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Results and discussion

Effect of the activation parameters on CO,
adsorption capacity of activated carbons:
Response surface methodology

Table 3 shows the results of fitting Eqn (1) to the
experimental data of both activated carbons, carbon-
dioxide-activated CS and steam-activated CS, by
multiple regression analysis and those obtained from
evaluating the fitness of the model by means of
ANOVA, together with the R?, Adj-R* and AAD
values. The coefficient values of the polynomial
models presented in Table 3 are coded coefficients.
Thus comparison of these values for a given material
gives information of the relative influence of each
independent variable on the response. The ANOVA
tests showed that the models for the CO, capture
capacity obtained were statistically significant to a
95% level of confidence (p-value < 0.05), whereas their
lack of fit was found to be statistically non-significant
to a 95% confidence level (p-value > 0.05). Table 3 also
shows which terms of the models are statistically
significant to a 95% confidence level (p-value < 0.05);
those that were not statistically significant (p-value

> 0.05) were later eliminated in the final models. The
variable HR does not present a statistically significant
effect on the CO, capture capacity for any studied
material, CO, or steam activated. Lua and Guo*
prepared activated carbons from oil palm stones by
one-step CO, activation and they also found that the
heating rate had no significant effect on the porosity
development of the adsorbents. On the contrary, Yang
et al.® observed very slight increases in the texture
development when heating rate was raised from 5 to
10°C min™".

No interaction effects between T, HR and Y were
detected in the experimental region under study, since
the THR, TY, HRY and T"HRYY interaction terms in
the models proved to be statistically non-significant to
a 95% confidence level (p-value > 0.05), as it is shown
in Table 3. Once the non-significant terms were
eliminated from the models, the coded coefficient
values were decoded in order to obtain the polyno-
mial equations that address the response variables as a
function of the actual independent variables. The
models obtained for both activated carbons were the
following:

CO, uptake arpon.dioxide-activated cs (Wt.%) = =60.71300
+0.15307T +0.73377Y —0.00009T —0.03057Y> &
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Table 3. Results of multiple regression analysis and ANOVA for the fit of the polynomial model to the

CO; capture capacity experimental data of activated carbons.

Carbon-dioxide-activated CS

Steam-activated CS

Coded Sum of DF p-value Coded Sum of DF p-value
coefficient squares coefficient squares

Intersection 11.235 758.836 1 0.000 10.494 662.037 1 0.000
U 0.364 1.812 1 0.002 0.085 0.099 1 0.125
HR -0.110 0.164 1 0.229 0.020 0.627 1 0.704
) 0.062 0.052 1 0.485 0.214 0.005 1 0.002
72 -0.292 1.229 1 0.006 -0.124 0.220 1 0.033
HR? 0.136 0.265 1 0.135 0.057 5.387 1 0.276
y2 -0.257 0.950 1 0.013 -0.611 0.046 1 0.000
T-HR -0.059 0.028 1 0.609 0.075 0.054 1 0.283
TY -0.046 0.017 1 0.687 0.083 0.045 1 0.241
HR-Y 0.054 0.023 5 0.640 0.043 0.014 1 0.534
T-HRY 0.089 0.063 1 0.445 0.090 0.065 1 0.204
Model 4.647 10 0.014 6.578 10 0.000
Residual 0.887 9 0.311 9

Total 5.535 19 6.889 19

Lack-of-fit 0.641 4 0.114 0.189 4 0.243
Pure error 0.247 5 0.122 5

R? 0.840 0.955

Adj-R? 0.662 0.905

AAD (%) 2.070 1.310

CO, uptake geam activated cs (Wt.%) = —23.07866

2 9
+0.06211T +0.94793Y —0.00004T7 —0.03103Y* @

Figure 1 represents the response surface and contour
plots for the CO, capture capacity as a function of
the significant independent variables, i.e., activation
temperature and solid yield, for carbon-dioxide-
activated CS (Fig. 1(a)) and steam-activated CS

(Fig. 1(b)). For both activated carbons, the curve-
shaped response surface and contour plot isolines
clearly indicate that a maximum response is
achieved in the temperature and solid yield ranges
studied, i.e., within the experimental region
considered.

For the carbon-dioxide-activated CS adsorbent (Fig.
1(a)), the highest CO, capture capacity (11.45 wt.%)
was achieved at an activation temperature of 885°C
and a solid yield of 12%. This means that as the
activation temperature increases from 750°C, a
marked increase in the CO, capture capacity is
observed up to a maximum value. However, when the

18

29

activation temperature increases above 885°C, a slight
decrease is observed in the CO, uptake up to 950°C.
An optimum solid yield can be also identified, al-
though this parameter has a lower influence on the
response. This is indicated by the lower coded coeffi-
cient for the Y term compared to that for the T term
in Table 3. Therefore, temperature is the most influen-
tial activation parameter on the CO, uptake of the
carbon-dioxide-activated CS adsorbent. This fact
suggests that an increase in the activation temperature
(up to 885°C) is more efficient in raising the CO,
capture capacity of the synthesized adsorbent than a
similar decrease in coded units in the solid yield
between 17 and 12%.

For the steam-activated CS activated carbon
(Fig. 1(b)) the highest CO, capture capacity (10.56
wt.%) was however attained at an activation tempera-
ture of 850°C and a solid yield of 15.3%. Even though
an optimum activation temperature can be observed
for steam-activated CS, this parameter shows little
influence on the response. Thus, the CO, capture
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Figure 1. Response surface and contour plots for the CO, capture capacity as a function of the activation tempera-
ture and solid yield corresponding to the carbon-dioxide-activated CS (a) and steam-activated CS (b) adsorbents.

capacity is only slightly affected by temperature at a
given solid yield. In this case, as the solid yield
decreases from 22%, a strong increase in the CO,
uptake is observed up to a maximum value. Neverthe-
less, when the solid yield decreases below 15.3%, the
CO, adsorption capacity rapidly drops. The solid yield
is therefore the most influential activation parameter
on the CO, capture capacity for the steam-activated
CS adsorbent. This can also be inferred from the

higher coded coefficient of the Y term compared to
that of the T term in Table 3. From all these results, it
is also confirmed that, in the experimental region
studied, the activation parameters do not similarly
influence the capture capacity of both ACs.

Higher solid yields are the result of lower activation
degrees. Thus, the existence of a maximum in the CO,
capture capacity indicates that at low temperatures
and activation degrees (high solid yields) the extent of
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the activation is too weak and hence the microporos-
ity development in the materials is poor. However,
when temperature and activation degree are increased
(lower solid yields), the CO, capture capacity rises up
to the maximum value. Then, a further increase in
temperature and activation reduce the microporosity
in the samples due to the collapse of adjacent pore
walls; this results in lower CO, uptakes.

The highest CO, uptake at atmospheric pressure and
25°C corresponded to the carbon-dioxide-activated
CS adsorbent, which reached 11.45 wt.%, but a
relatively high CO, uptake value (10.56 wt.%) was also
attained by steam-activated CS. This could indicate
that a higher micropore volume might be expected by
means of CO, activation compared to steam, since it
has been shown that adsorbents with high volumes of
micropores in the narrow micropore size domain are
required to maximize CO, adsorption capacity at low
pressures and room temperature.’®%

When steam is used as activating agent, the maxi-
mum CO, uptake is achieved at a temperature of
850°C, indicating that the optimum textural develop-
ment for this application may be reached; higher
temperature values would lead to extensive gasifica-
tion, ruining the porosity created and hence reducing
the adsorption capacity. However, when a less reactive
gas such as carbon dioxide is used as activating agent,
activation proceeds slower and higher temperatures,
885°C in the present study, are needed to reach the
optimum textural development and consequently the
maximum CO, uptake. Moreover, a longer activation
time (lower solid yield) is also needed to reach the
optimum development of the carbon porosity when
activating with carbon dioxide. In single-step activa-
tion of biomass residues under oxygen atmospheres, it
has been found that the combination of a less reactive
activating agent (i.e., air with a reduced oxygen
content) together with a higher activation temperature
further develops the narrowest pores, those with
greater adsorption potential and therefore being more
effective for adsorbing CO, at ambient conditions.*®
On the other hand, Gergova and Eser” highlighted
that the evolution of porosity is much more difficult to
control during activation with steam than that with
CO, due to the higher reactivity of the solid carbons
under steam conditions compared to CO,. Therefore,
the lower reactivity of the CS precursor under a
carbon dioxide atmosphere compared to steam has
probably influenced the higher CO, uptake found
when the activation was carried out with carbon

Short Communication: Cherry-stones-based activated carbons as potential adsorbents for CO,/CH, separation

dioxide. Even at lower temperatures, the reaction rates
of the carbon material with steam might be higher
than with carbon dioxide, which would accelerate the
development of the porosity.

According to the results from the RSM study, the
temperature, heating rate and solid yield values
selected for the activation in the vertical tube furnace
were as follows: 885°C, heating rate of 15°C min™*
and 12% of solid yield for the optimum CS activated
with carbon dioxide; and 850°C, heating rate of 15°C
min~! and 15.3% of solid yield for the CS activated
with steam. These two optimum samples will be
referred to as CS-CO, and CS-H,O0, respectively,
hereafter.

Textural characterization of the optimum
activated carbons
In Figure 2, the N, and CO, adsorption isotherms at
-196 and 0 °C, respectively, are plotted. Table 4
summarizes the textural parameters calculated from
these isotherms. Both ACs are mainly microporous:
the microporosity, as represented by Wy y,, accounts
for more than 83% of the total pore volume for
CS-CO, and more than 70% in the case of CS-H,0,
which confirms the assumptions stated about the
superior ability of carbon dioxide to create micropo-
rosity during the carbon material activation. It has
been reported in the literature that carbon dioxide
activation of almond shells and olive and peach
stones mainly results in the creation of microporosity,
whilst steam activation widens the microporosity
from the early stages of the activation process,
lowering the micropore volume in the resulting
activated carbons.?”*” Likewise, according to the
shape of the N, adsorption isotherms (Fig. 2(a)),
CS-CO, is nearly strictly microporous and displays a
pronounced elbow at low relative pressures whereas
CS-H,0 shows a linear increase in the N, uptake over
the middle section of the isotherm and a characteris-
tic hysteresis loop that denotes the presence of
mesoporosity. The presence of mesoporosity could
benefit the adsorption process dynamics as these
pores could act as feeding pores. Average micropore
widths around 0.9 nm and characteristic energies
over 23 k] mol! were obtained for both cherry-
stones-based ACs (Table 4).

Regarding the assessment of the narrow microporos-
ity (of less than 1 nm in size), the CO, adsorption
isotherms of both ACs nearly overlapped up to

Q0
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Figure 2. N, adsorption isotherms at -196°C (a), CO, adsorption isotherms at 0°C
(b) and micropore size distributions assessed from the NLDFT-CO, slit shaped carbon
model (c) for the optimum cherry-stones-based activated carbons.

relative pressures of 0.02 and slightly diverged from
there, where the adsorbed volume was slightly higher
for CS-CO, (Fig. 2(b)). Table 4 shows that similar
features in terms of narrow micropores are encoun-
tered in both ACs, although slightly higher values of
narrow micropore volume, W ¢, and narrow
micropore surface, Sy cop» Were obtained for CS-
CO,. The characteristic energy also addresses a slight

Table 4. Textural characteristics of the optimum

difference between both ACs, pointing out a stronger
interaction with CO, in the case of CS-H,0. The
average narrow micropore width, Ly cop, for both
adsorbents was between 0.7-0.8 nm. The micropore
size distributions in the narrow microporosity range
(Fig. 2(c)) reveal great similarities between both ACs.
Nevertheless, the CO, activated carbon shows a
broader distribution in the 0.5-0.7 nm range and the

cherry-stones-based activated carbons.

Sample N, adsorption at -196°C
Sger Vo Wone Lone
(m?g") (em®g’) (em®g")  (m)
CS-CO, 1045 0.48 0.40 0.93
CS-H,0 998 0.53 0.38 0.89

© 2015 Society of Chemical Industry and John Wiley & Sons, Ltd | Greenhouse Gas Sci Technol. 5:812-825 (2015); DOI: 10.1002/ghg

Eone Smicn2 ~ Wocoz
(kdmol) (m?gT) (emig)

CO, adsorption at 0°C

Locoz Eocoz Smiccop
(nm) (kd mol!)  (m2g™)
0.78 253 906
0.74 26.0 899

23.0
23.6

848
847
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steam-activated carbon presents a higher volume of
micropores of approximately 0.5 nm.

It has been demonstrated that different porosity
features (micro, meso, and macroporosity) are devel-
oped during the activation of biomass precursors
according to the activation conditions. This is in
agreement with, previous works on biomass-derived
adsorbents.*>7

From the textural characterization of the cherry-
stones-based ACs it may be concluded that differences
in the activation agent have an impact in the porosity
development, although to a small extent, given that
the preparation conditions were optimized in terms of
a maximum CO, uptake at atmospheric pressure. The
results showed that carbon dioxide activation pro-
motes the development of microporosity whereas
during steam activation micropores as well as meso-
pores are developed.

Adsorption and separation of CO,/CH,

The CO, uptakes obtained in the TGA at atmospheric
pressure are higher than those of commercial acti-
vated carbons previously reported for CO, adsorption
under similar conditions.*! Moreover, they are in
good agreement or are higher than the CO, uptakes of
biomass-based carbon adsorbents evaluated for
post-combustion capture.?”?® Those results therefore
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show the potential of the produced activated carbons
from cherry stones to be used as CO, adsorbents.

As a first step in the characterization of the two
cherry-stones-based ACs for CO,/CH, separation
purposes the pure component CO, and CH, adsorp-
tion isotherms were measured. Figure 3(a) plots the
experimental CO, and CH, adsorption isotherms at
30°C on both cherry-stones-based ACs. The iso-
therms are Type I in IUPAC classification. Both
CS-activated carbons showed preferential adsorption
of CO, over CHy in the pressure range tested. The
microporosity in both samples seems large enough to
neglect shape selectivity effects based on the kinetic
diameters of the two gas molecules (3.30 A for CO,
and 3.80 A for CH,)**. However, the large quadrupo-
lar moment of CO, (CH, does not hold a quadrupole
moment) may account for such a difference in adsorp-
tion performance. The quadrupole moment produces
a strong attraction to the adsorbent surface that
results in an increased uptake. The polarizability
could also influence the adsorption performance.
Nevertheless, both CO, and CH, show high polariz-
ability (31 x 1072° cm? for CO, and 26 x 10%° cm® for
CH,)*? and this attraction force is much weaker than
the quadrupole moment.

The performance of both materials to CO, and CH,
adsorption presents great similarities: the isotherms
nearly overlapped at sub-atmospheric pressures but
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Figure 3. CO; and CH, adsorption isotherms at 30°C (a) and predicted CO, and CH, adsorption and selectivity for
binary CO,/CH, mixtures at 3 bar and 30°C (b) for the cherry-stones-based activated carbons.
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Table 5. Optimal parameters calculated from
the fitting of the pure component CO, and

CH, adsorption isotherms at 30°C to the Sips
model.

gs SRE
Sample (mmolg™) n beoz beus (%)

CS-CO, 10.45 140 17x10° 47x10% 327
CS-H,0 9.31 139 21x102 52x10% 242

CS-CO, attains greater uptakes in the higher pressure
range.

The fittings of the pure component CO, and CH,
adsorption data at 30°C to the Sips model (Eqn (6)) are
also plotted (lines) in Figure 3(a). The optimal param-
eters and squared relative errors from the performed
fittings are listed in Table 5. Figure 3(a) shows that the
Sips model fitted with good accuracy the experimental
CO, and CH, adsorption data over the tested pressure
range. However, small deviations of the model from the
experimental CH, adsorption data occur in the pres-
sure range above 5 bar. It has to be borne in mind that
during the optimization procedure, the saturation
loading and the parameter n (heterogeneity) for both
adsorbates, CO, and CH,, were considered equal. This
may impact to a greater extent the adsorbate with the
weaker affinity, i.e., CH,. The goodness of the fitting is
corroborated by the small values of the SRE reported in
Table 5. The affinity constants for CO, (bcq,) are one
order of magnitude greater than those for CHy (bcyy)-
The stronger affinity towards CO, is clearly reflected in
the greater experimental CO, uptakes from the adsorp-
tion isotherms and may account for this difference. The
values of the parameter n show certain heterogeneity in
the system that would not be adequately represented by
the more conventional and theoretical Langmuir
equation.

Table 5 shows that the fitting of the adsorption data
to the Sips model for both cherry-stones-based ACs
delivers similar values of the optimized parameters.
Nevertheless, a small difference is seen in the value of
the saturation loading, g, which is higher in the case
of the CS-CO, activated carbon. The fitted values of
the saturation loading, g, of both adsorbents are in
good agreement with those found in the literature for
commercial activated carbons.®

Based on the fitted parameters from the pure com-
ponent adsorption data, the multicomponent Sips
equation (Eqn (7)) was used to predict the adsorption

© 2015 Society of Chemical Industry and John Wiley & Sons, Ltd | Greenhouse Gas Sci Technol. 5:812-825 (2015); DOI: 10.1002/ghg 8 -

performance of CO, and CHj in binary mixtures at
30°C and 3 bar. These conditions were selected to be
representative of CO, separation from biogas streams.
Figure 3(b) shows the predicted isotherms for both
cherry-stones-based activated carbons. The selectivity
of both ACs to separate CO, from CO,/CH, binary
mixtures was estimated from the following expression:

G = qco2/qcis

'CO2/CH4 Yoz /)’Cl“ (]0)
where gco; and gcy4 Were estimated from the multi-
component Sips model for the different molar frac-
tions of CO, (yco,) and CHy (ycpy) in the binary
mixtures.

The pure component CO, and CH, uptakes at 3 bar
for both cherry-stones-based ACs are represented by
the predicted multicomponent uptakes at CH; mole
fractions of 0 and 1, respectively. As expected, both
components show a decreasing trend in the uptake
with increasing mole fraction of the other component
in the binary mixture. On the other hand, the adsorp-
tion of CH, from a binary mixture seems to be more
affected than that of CO,: CH, only holds a 27% of
the pure component uptake when mixed with CO, in
a 50:50 binary mixture whereas CO, keeps a 65% of
the pure component adsorption capacity at 3 bar. On
the other hand, the performance of both cherry-
stones-based ACs is very similar in terms of the
predicted CO, and CH, uptakes from binary mixtures
at 3 bar in agreement with the pure component
experimental adsorption data at this pressure. More-
over, both carbons show a decreasing trend in the
selectivity to separate CO, with increasing CH, mole
fraction. At 3 bar the selectivity of the cherry-stones-
based ACs for CO, remains in the range of 3.2-4,
which is higher than the values reported from experi-
mental data of mesocarbon microbeads® and acti-
vated carbon beads* as well as from molecular
simulations in slit shaped pores.*® On the other hand,
the values of the selectivity for both carbons differ
and CS-H,0 shows enhanced selectivity to separate
CO, from CO,/CH, binary mixtures at 3 bar than
CS-CO,. The narrower character of the microporosity
in CS-H,0 could account for such a difference.

Conclusions

Two low cost carbon adsorbents, CS-CO, and CS-
H,0, were produced from cherry stones by single-step
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activation with CO, and steam, respectively. The effect
of activation temperature, heating rate and solid yield
on the CO, uptake of the biomass-based activated
carbons was evaluated by means of the Response
Surface Methodology. The most influential variable on
the CO, uptake was the activation temperature for the
CS-CO, adsorbent and the solid yield for the CS-H,0O
activated carbon.

The highest CO, uptakes achieved at 25°C and
atmospheric pressure were: 11.45 wt.% when the
precursor was activated with carbon dioxide and 10.56
wt.% when the precursor was activated with steam.
Carbon dioxide activation promoted the development
of microporosity whereas during steam activation
both micropores and mesopores were developed. Pure
and multicomponent adsorption tests at 3 bar on the
optimum activated carbons showed a similar CO,/
CH, separation performance for CS-CO, and CS-
H,0. Even though the adsorbent activated with
carbon dioxide showed a slightly higher adsorption
capacity, the activation with steam led to a slightly
more selective activated carbon to separate CO, from
CHy,. In summary, due to their textural development
and low cost, the cherry-stones-based activated
carbons prepared are deemed as good adsorbents in
CO, adsorption based applications; more precisely for
the separation of CO, from CO,/CH, mixtures.
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Bloque Il. EVALUACION DE ADSORBENTES DE HUESOS DE CEREZA
MEDIANTE UN INDICADOR DE RENDIMIENTO BASADO EN

DATOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCION

Como paso previo al estudio de la separacion de didxido de carbono y
metano mediante un proceso de adsorcion con variacion de presion (PSA), es
necesario conocer el equilibrio de adsorcion de cada uno de los componentes de la
mezcla sobre los distintos adsorbentes. Por tanto, tras obtener y caracterizar los
distintos carbones activados de huesos de cereza, en este Bloque Il se han estudiado

los principales parametros implicados en el equilibrio de adsorcion de CO, y CH,.

El equilibrio se representa mediante isotermas de adsorcion, en las que se
relaciona la cantidad de adsorbato retenido por el solido adsorbente en funciéon de
la presion parcial de cada componente en la fase gaseosa. Las isotermas de
adsorcion de CO, y CH, fueron medidas gravimétricamente hasta presiones de
10 bar y a diferentes temperaturas (30, 50 y 70 °C) en los dos carbones activados
previamente preparados. Dichas isotermas fueron ajustadas con modelos empiricos
que permiten reproducir los datos experimentales con ecuaciones relativamente

sencillas.

Si bien es cierto que la informacion basica para simular y disefar un proceso
PSA es el equilibrio de adsorcion de gases puros, un proceso PSA centrado en la
purificacion de biogas implica una mezcla de gases y, por tanto, existencia de co-
adsorcion. Debido a la presencia de mas de un adsorbato con afinidad hacia la
superficie del adsorbente, se establece una competencia entre ellos y entran en
juego, tanto la afinidad de cada componente hacia el sélido adsorbente, como su

concentracion en la mezcla gaseosa.

Mediante los parametros del ajuste de las isotermas de adsorcién de gases
puros se pueden predecir los equilibrios de adsorcion de sistemas
multicomponente. En este trabajo se ha empleado la teoria de la Solucion Ideal

Adsorbida (IAST, acronimo del inglés Ideal Adsorbed Solution Theory). Asimismo, con

137



Capitulo 4

objeto de validar los resultados predichos por esta teoria, se realizaron

experimentos con mezclas binarias CO,/CH, en un lecho fijo de adsorcion.

Finalmente, a partir de los datos de adsorcion competitiva o
multicomponente se ha estimado un indicador de rendimiento (API, acronimo del
inglés Adsorption Performance Indicator) con el objetivo de establecer el potencial de
los carbones activados biomasicos para la purificacion de biogas. Dicho indicador
evalla los distintos materiales en términos de selectividad, capacidad de trabajo y

entalpia de adsorcion.

4.4 ISOTERMAS DE ADSORCION DE LOS COMPONENTES PUROS

En la Figura 4.7 se muestran las isotermas de adsorcion de los componentes
puros (CO, y CH,) medidas a 30, 50 y 70 °C y hasta una presién maxima de 10 bar

en una balanza de suspension magnética (véase Apartado 3.5.1.2).

Los valores de capacidad de adsorcion de CO, y CH, que proporcionan las
isotermas representan las capacidades determinadas en el equilibrio, es decir, los
valores maximos de captura de CO, y CH, que cada material puede alcanzar en

dichas condiciones de presién y temperatura.

En la Figura 4.7 se aprecia que la cantidad adsorbida en el equilibrio para
ambos adsorbatos aumenta con la presién, aunque a presiones elevadas se produce
una disminucion de la pendiente de la isoterma ya que los sitios de adsorcion estan
préoximos a saturarse. El efecto de la temperatura sobre la capacidad de adsorcion
también es visible y, como cabria esperar en un proceso de fisisorcion, la cantidad

total de CO,y CH, adsorbido disminuye con el aumento de temperatura.

Las isotermas de adsorcién también muestran que para las mismas
condiciones de presion y temperatura, la cantidad de CO, adsorbido es
significativamente mayor que la cantidad adsorbida de CH,. Este fendmeno puede
ser atribuido al momento cuadrupolar que presenta la molécula de CO, (-1,43 x

10** Cm? comparado con el CH, (no posee momento cuadrupolar). Dicha
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propiedad hace que la superficie del adsorbente presente mayor afinidad por el CO,
lo cual resulta en mayores capacidades de adsorcion. Por otro lado, esto implica
selectividad de los adsorbentes hacia el CO, y potencial de los materiales para su

aplicaciéon en separacion de mezclas CO,/CH,.

Comparando el rendimiento de ambos carbones activados, se observa que no
hay diferencias significativas entre ellos. Solamente en la region de presiones
elevadas la muestra CS-CO, presenta mayores capacidades de adsorcion. Este
comportamiento se relaciona con la similitud en el volumen de microporos de
ambas muestras (0,40 cm’ g' para el carbén activo CS-CO, y 0,38 cm® g' para CS-
H,O) (véase Apartado 4.2.2).
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Figura 4.7 Isotermas de equilibrio de adsorcidon de CO, (a) y CH, (b) a 30, 50 y 70 °C y hasta 10
bar. Las lineas solidas representan el ajuste del modelo de Sips, las lineas discontinuas corresponden

al ajuste llevado a cabo con el modelo de Toth y los puntos son los datos experimentales; CS-CO,

(¢) y CS-H,0 (m).

Los datos de equilibrio fueron ajustados de forma conjunta a los modelos de
Sips y Toth para las tres temperaturas evaluadas. El ajuste de los parametros de los
modelos se llevd a cabo mediante una optimizacion no lineal utilizando la
herramienta SOLVER de Microsoft Excel. Como funcién objetivo se seleccioné la
minimizacion de la suma de cuadrados residual (SSR, acréonimo del inglés Sum of

Squared Residuals):
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T3

N a — . 2
SSR(%) = Z ZFl(qexp’]lV qud’l) 100 Ecuacion 4.3

1

donde q,,; ¥ Gmoq; SON las cantidades adsorbidas experimentales y estimadas por el
modelo, respectivamente, T, a T; son las tres temperaturas evaluadas, j es el
numero de puntos por isoterma y componente de la mezcla gaseosa, i representa el
componente en la mezcla binaria (CO, 6 CH,) y N es el nimero total de puntos

experimentales medidos para cada isoterma.

El ajuste de los modelos se realizd asumiendo que la capacidad de
saturacion, q,, es constante e independiente de la temperatura, mientras que el valor
de la constante de afinidad, b, y los parametros que caracterizan la heterogeneidad
del adsorbente, n y t en los modelos de Sips y Toth, respectivamente, fueron
considerados dependientes de la temperatura de acuerdo a las expresiones
presentadas en el Apartado 2.1.1.3 Por tanto, en ambos modelos los parametros de

ajuste fueron: q,, by, Q, n,/ty y Q.

En la Figura 4.7 se muestran los resultados del ajuste mediante el modelo de
Sips (lineas continuas) y el modelo de Toth (lineas discontinuas). Se puede observar
que existe un buen ajuste en todo el intervalo de presiones estudiado con ambos
modelos, y que esto ocurre a las tres temperaturas evaluadas. Esto se debe a las
pequenas desviaciones existentes entre los datos experimentales y los valores
calculados por los modelos de ajuste. Asi, se pone de manifiesto que ambos
modelos son validos para la estimacion o ajuste de los datos experimentales de
adsorcion de CO, y CH, a presion elevada. Por tanto, los parametros determinados
en cada modelo podran ser utilizados para la estimacion del comportamiento de los

adsorbentes en mezclas binarias CO,/CH,,.
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4.5 ISOTERMAS DE ADSORCION DE UNA MEzcLA EQUIMOLAR
CO,/CH,

Los resultados de la prediccién multicomponente para una mezcla equimolar
CO,/CH,, a partir de los valores de los parametros del ajuste monocomponente de
los modelos de Sips y Toth quedan reflejados en la Figura 4.8. Para llevar a cabo la
prediccion se empled la teoria de la Solucion Ideal Adsorbida (véase Apartado

2.1.1.4) mediante codigo escrito en Matlab y construido por Do [66].
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Figura 4.8 Diagramas de capacidad de adsorcion vs. presion absoluta para una mezcla binaria
equimolar CO,/CH, a 30 °C para CS-CO, (a) y CS-H,O (b). Puntos experimentales (m), predicciéon
IAST-Sips (lineas solidas) y prediccion IAST-Toth (lineas discontinuas). Los datos de CO, en color

rojo y los de CH, en color azul.

Con el objetivo de evaluar la precision de la prediccién binaria, se llevaron a
cabo experimentos ciclicos en el dispositivo experimental descrito en el Apartado
3.5.2. En dichos experimentos se empled una mezcla equimolar CO,/CH,, 2 30 °Cy
una presion total durante la etapa de adsorcién de 3 bar (datos experimentales
representados por el simbolo m en la Figura 4.8). La Tabla 4.8 resume las

caracteristicas de cada uno de los lechos de adsorcion.
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Tabla 4.8 Caracteristicas de los lechos de adsorcion.

Carboén activado

CsS-CO, CS-H,O

Masa de adsorbente (g) 4,10 4,80
Tamano de particula (mm) 1-3 1-3

Porosidad total, & 0,86 0,84
Densidad de helio (g cm™)? 1,98 1,99
Densidad aparente (g cm™)° 0,53 0,64
Diametro del lecho (cm) 1,30 1,30
Altura del lecho (cm) 11,55 11,65
Densidad del lecho (g cm™) 0,27 0,31

* determinado por picnometria de He; ® determinado por porosimetria de Hg

En la Tabla 4.9 se recogen los valores de la capacidad de adsorcién de CO, y
CH, en el equilibrio obtenidos a partir de la prediccion IAST-Sips e IAST-Toth a
30 °C y 3 bar. Se incluye, ademas, el valor de la capacidad de adsorcién obtenida
experimentalmente. El error relativo entre los valores estimados por los modelos y

los valores experimentales se ha calculado mediante la siguiente expresion:

RE(%) _ IQmeas - QCalcl 100 Ecuacion 4.4

meas

donde, q,.. es la capacidad de adsorcién experimental y q.. es la capacidad

estimada por IAST.

Tabla 4.9 Comparacion entre las cantidades adsorbidas de CO, y CH, de los experimentos en

lecho fijo y las estimadas por IAST, a 30 ‘Cy 3 bar.

Cs-CO, CS-H,0
mol kg CO, RE(%) CH, RE(%) CO, RE(%) CH, RE (%)
Experimental 2,69 0,62 2,41 0,72
IAST-Sips 2,60 3,3 0,68 9,7 2,50 7,1 0,72 16,1
IAST-Toth 2,48 29 0,62 13,8 2,51 4,1 0,64 1,1
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Los resultados obtenidos indican que IAST estima adecuadamente las
capacidades de adsorcion de CO, en ambos adsorbentes biomasicos. Sin embargo,
en el caso de CH, se observan desviaciones mas significativas entre los valores
experimentales y los estimados. Comparando ambas muestras, la prediccion con
IAST-Sips parece mas precisa para CS-CO,, en términos de capacidad de adsorcién
de CO, (desviacion maxima de hasta + 3,3 %) y CH, (desviacion maxima de hasta +
9,7 %). En el caso de CS-H,O ambos modelos predicen la adsorcién binaria con el
mismo grado de precision. No obstante, Valenzuela y Myers [159] demostraron que
las predicciones mediante IAST son independientes del modelo adoptado para las
isotermas de los componentes puros. Lo que se requiere es que el ajuste entre los
datos experimentales de los componentes puros y el modelo seleccionado tenga

una buena precision.

4.6 INDICADOR DE RENDIMIENTO EN ADSORCION (API)

Un adsorbente ideal debe tener una gran selectividad, gran capacidad de
adsorcion y baja entalpia de adsorcion. Por tanto, la seleccion de un adsorbente
implica un compromiso entre dichos factores. Con el fin de llevar a cabo una
evaluacion preliminar basada en datos de equilibrio y por lo tanto una apropiada
comparativa y seleccion de adsorbentes, en este trabajo se ha estimado un
indicador de rendimiento [160], el cual esta basado en tres factores: selectividad de
equilibrio, S,,, capacidad de trabajo, WC, y calor isostérico de adsorcién, Q.. La

siguiente expresion relaciona estos tres factores segun el indicador API:

PGV V2712
| Qst,l |C

Ecuacion 4.5

En la ecuacion anterior, el subindice | indica la especie mas fuertemente
adsorbida, en nuestro caso CO,. Con el fin de poder adaptar dicho indicador de
rendimiento a cualquier proceso de adsorcion, la ecuacién incorpora exponentes
que permiten balancear la importancia de cada factor. En nuestro caso, purificacion

de biogas, la corriente gaseosa a tratar contiene gran cantidad de CO, (componente
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), por lo que la capacidad de trabajo es de suma importancia. Es por ello, que en
este trabajo se han adoptado los siguientes valores de los exponentes: B=2 y A y

c=1.
4.6.1 CALOR ISOSTERICO DE ADSORCION

El estudio energético del proceso de la adsorcion de un gas es una etapa
obligada para conocer el comportamiento de un adsorbente en procesos ciclicos de
separacion de mezclas gaseosas. En este sentido, el calor isostérico de adsorcion de
los componentes de una mezcla de gases es una variable importante para describir
el proceso de adsorcion [161] y es un aspecto clave para disenar un proceso de
separacion de gases, tales como los PSA [162]. El calor isostérico de adsorcion
permite caracterizar las interacciones que tienen lugar entre el adsorbato y el
adsorbente, asi como la heterogeneidad energética de la superficie del adsorbente
[163, 164]. Un valor alto del calor isostérico de adsorcion implica una fuerte
interaccién adsorbente-adsorbato. Ademas el calor de adsorcion es un parametro
relevante para el diseho de procesos de adsorcion, ya que el aumento de
temperatura del adsorbente, como consecuencia del calor desprendido durante la
adsorcion, influye tanto en el equilibrio como en la cinética de adsorcion y, por

ende, en la eficacia de la separacion [165-167].

El calor isostérico, Q, se define como el cociente entre el cambio
infinitesimal en la entalpia del adsorbato y el cambio infinitesimal en la cantidad
adsorbida [66]. Puede estimarse a partir de las isotermas de adsorcién obtenidas a

distintas temperaturas, por medio de la ecuacion de Clausius-Clapeyron:

P,  RT

— Ecuacion 4.6
T T,

Q¢ dinP\  InP  Qu(1 1
RT? ( )n*_ < )

—\ar

donde P es la presion, T es la temperatura, R es la constante universal de los gases, y

n" la cantidad adsorbida.

De acuerdo con la Ecuacidn 4.6, el calor isostérico de adsorcion se estimaria

a partir de la pendiente de la recta resultante de representar In P frente a |/T para
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. . * . .
una cantidad adsorbida constante, n. La representacion de la relacion de P-T para

una cantidad adsorbida constante, se conoce como isostera de adsorcion.

En la Figura 4.9 se muestran, a modo de ejemplo, cuatro isosteras de

adsorcion de CO, correspondientes al carbon activado CS-CO,,.
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Figura 4.9 Isosteras de adsorcion para la muestra CS-CO,.

A partir de la pendiente de las isosteras se han estimado los calores
isostéricos de adsorcion de CO, y de CH, para los dos carbones activados, en el
intervalo de presiones cubierto por las isotermas de adsorcion determinadas a tres

temperaturas (30, 50 y 70 °C), mediante la aplicacion de la Ecuacion 4.6.

En la Figura 4.10 se muestran los calores isostéricos de adsorcion de CO,
correspondientes a los dos adsorbentes frente a la cantidad de CO, adsorbida (mol
kg'). Los valores estimados por los modelos de Sips y Toth también se representan
mediante lineas continuas y discontinuas, respectivamente. Las ecuaciones analiticas

usadas para el célculo son las siguientes [66]:

N

Sips: Qs = Q — (aRTy)n?%In <L) Ecuacion 4.7
e

1 e l el Ys y
Toth: Q, =0Q — ?(aRTO) {ln [(qst _qqg)l/t] - :l((‘lqe//Qqs))t} Ecuacion 4.8
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donde g, es la capacidad de adsorcion en el equilibrio, g, es la capacidad de
adsorcion en condiciones de saturacion, ny t son los parametros que caracterizan la
heterogeneidad del adsorbente, T, es la temperatura de referencia, @ es un
parametro de ajuste que carece de fundamento tedrico, R es la constante universal
de los gases y Q es el calor isostérico de adsorcién a cobertura 0,5 y 0 en el caso

del modelo de Sips y Toth, respectivamente.

30

28
26 o

24 4

22 X .

20 S

18
16

Calor isostérico de CO, (k) mol?)

14

12
10 14 18 22 26 30 34 38
Cantidad adsorbida CO, (mol kg™)

Figura 4.10 Evolucion del calor isostérico de adsorcion de CO, con la capacidad de adsorcion de
CO, para los carbones activados CS-CO, (color azul) y CS-H,O (color rojo) estimados con la
ecuacion de Clausius-Clapeyron (simbolos). Las lineas solidas representan el ajuste del modelo de

Sips y las lineas discontinuas corresponden al ajuste del modelo de Toth.

Se observa que el calor isostérico de adsorcion segin los modelos de Sips y
Toth es independiente de la cantidad adsorbida para la muestra CS-H,O mientras
que es dependiente para CS-CO,. Los valores estimados por ambos modelos de los
calores isostéricos de adsorcion de CO, para la muestra CS-H,O, son
practicamente coincidentes con la media estimada a partir de los datos
experimentales de los componentes puros (Clausius-Clapeyron). Sin embargo, en el
caso de CS-CO,, el modelo de Toth se desvia de los valores estimados con la

ecuacion de Clausius-Clapeyron.

Centrandonos en los calores isostéricos de adsorcion estimados a partir de

la ecuacion de Clausius-Clapeyron, se observa que para la muestra CS-CO, hay una
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tendencia decreciente a medida que se incrementa la cantidad de CO, adsorbida.
Este comportamiento se asocia a la heterogeneidad energética del adsorbente, y es
debido a que los primeros sitios en los que tiene lugar la adsorcién son los sitios
mas energéticos. Por otro lado, el calor isostérico de adsorcion de CO, en la
muestra CS-H,O muestra una disminucion inicial, para posteriormente permanecer
constante con el grado de cobertura de la superficie, sugiriendo homogeneidad

energética para la adsorcién de CO, en este adsorbente.

La Tabla 4.10 muestra los valores promedio de los calores isostéricos de
adsorcion de CO, y CH,. Puesto que ambos materiales son de la misma naturaleza,
las diferencias observadas son probablemente debidas a la distribucion de tamanos
de microporos. Cuanto mas estrecha sea la microporosidad, mayor sera el calor de
adsorcion. Asi, por ejemplo, CS-H,O presenta un tamaino medio de microporo de

0,89 nm, menor que el de la muestra CS-CO,, 0,93 nm (véase Apartado 4.2.2).

Tabla 4.10 Calores isostéricos promedio de adsorcion de CO, y CH, en los carbones activados de

huesos de cereza. Valores calculados a partir de la ecuacion de Clausius-Clapeyron.

Muestra Qqicor (K mol) Qs () mol™)
Cs-CO, 21,50 18,40
CS-H,O 23,03 18,52

Los valores de la Tabla 4.10 corroboran que CO, interacciona con CS-CO,
y con CS-H,O mas fuertemente que CH,, de acuerdo con lo observado en las
isotermas de los componentes puros. Los calores isostéricos de ambos carbones
activados preparados a partir de huesos de cereza tienen unos valores entre 18-
23 k) mol”, que pueden ser considerados caracteristicos de procesos de fisisorcion.
En el caso de CO, los valores obtenidos son menores que los de otros
adsorbentes comerciales, como las zeolitas, cuyos valores rondan los 40 kJ mol’!
[168]. Por ello, el coste energético de la regeneracion mediante procesos de
separacion por adsorcion sera menor, ya que los efectos térmicos que tienden a

reducir la productividad del adsorbente se minimizan.
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4.6.2 SELECTIVIDAD DE EQUILIBRIO

Otro de los parametros de suma importancia a la hora de comparar
adsorbentes para su aplicacion en procesos PSA es la selectividad o factor de
separacion (Ecuacion 4.2). Cuanto mayor es el factor de separacion, mayor es la

pureza del producto [35].

Al igual que en el trabajo desarrollado en el Bloque I, con el objetivo de
representar adecuadamente la selectividad hacia un componente de una mezcla
binaria de gases, se han utilizado los resultados de la prediccion binaria estimada
con el modelo IAST-Sips (dado que presentd mejor estimacion), en lugar de los

datos de las isotermas de los componentes puros.

Como se ha observado anteriormente, el CO, presenta una interaccion con
el adsorbente mucho mas fuerte que el CH,. Ademas, la capacidad de equilibrio de
adsorcion de CO, es superior a la de CH,. Todo ello indica una elevada selectividad

de equilibrio CO,/ CH,.

En la Tabla 4.11 se representan los valores maximos de selectividad de
equilibrio de adsorcion de CO, de una mezcla binaria CO,/CH, para ambos
carbones activados, a las temperaturas de 30, 50 y 70 °C y considerando una mezcla

CO,/CH, equimolar.

Tabla 4.11 Selectividades CO,/CH, a 30, 50 y 70 °C de los carbones activados considerando una

mezcla binaria equimolar CO,/CH, y utilizando los datos de equilibrio multicomponente IAST-Sips.

Selectividad CO,/CH,

Muestra

30 °C 50 °C 70 °C
CS-CO, 4,35 3,26 3,01
CS-H,0 4,39 3,55 3,10

En la Tabla 4.1 1 se observa que la selectividad es inversamente proporcional
a la temperatura. Los valores mas elevados de selectividad se alcanzan a 30 °C para

ambas muestras. Los resultados obtenidos indican que la muestra mas selectiva en
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todo el intervalo de temperaturas estudiado es CS-H,O, aunque las diferencias
entre ambos adsorbentes no son muy notables. Como se comenté en la discusion
de los calores isostéricos de adsorcion, este comportamiento también se puede
explicar por el hecho de que CS-H,O presenta una microporosidad mas estrecha
que el material obtenido mediante activaciéon con CO,, haciendo que la adsorcion

de CH, esté mas limitada.

4.6.3 CAPACIDAD DE TRABAJO

Como se indico al inicio de este Bloque Il, un adsorbente ideal debe tener
también una capacidad de trabajo elevada. Esta se define como la diferencia entre la
cantidad adsorbida en las etapas de adsorcion y regeneracion (en este trabajo |
bar). Cuanto mayor es la capacidad de trabajo, mayor es la productividad; es decir,
mayor es la cantidad de alimentacion que puede ser tratada para una misma

cantidad de adsorbente en el lecho.

Al igual que la selectividad, la capacidad de trabajo ha sido determinada a
partir de los datos de adsorcion binaria estimados con el modelo IAST-Sips. En la
Tabla 4.12 se representan los valores maximos de capacidad de trabajo para el CO,
en ambos carbones activados, a las temperaturas de 30, 50 y 70 °C para una mezcla
equimolar CO,/CH,. Como se puede observar, en este caso el carbon activado CS-

CO, presenta capacidades de trabajo superiores a CS-H,O.

Tabla 4.12 Capacidad de trabajo para CO, de los carbones activados considerando una mezcla

binaria equimolar a 30, 50 y 70 °C y utilizando los datos de equilibrio multicomponente IAST-Sips.

Capacidad de trabajo, CO, (mol kg')

Muestra

30 °C 50 °C 70 °C
CS-CO, 2,83 2,39 2,09
CS-H,0 2,60 2,18 1,79

Los valores de los tres factores evaluados muestran que ninguno de ellos es

concluyente, por si solo, a la hora de identificar el mejor adsorbente para llevar a
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cabo la separaciéon CO,/CH,. Es por tanto preciso establecer un método simple
basado en datos de adsorcion de equilibrio que permita evaluar y comparar

adsorbentes.

Con este propésito, se han integrado el calor isostérico de adsorcion de
CO,, la selectividad y la capacidad de trabajo de CO, en la Ecuacién 4.5; obteniendo
asi los valores del indicador de rendimiento APl propuesto en este trabajo para una
rapida y precisa comparacion de adsorbentes a partir de datos de equilibrio. La
Tabla 4.13 resume los valores del indicador APl para cada carbén activado biomasico

a cada temperatura de estudio (30, 50 y 70 °C).

Tabla 4.13 Valores del indicador de rendimiento APl para los carbones activados biomasicos.

Indicador de rendimiento AP/

Muestra

30 °C 50 °C 70 °C
CS-CO, 1,27 0,61 0,42
CS-H,0 1,00 0,53 0,29

Segln los valores de la Tabla 4.13, el material con mayor rendimiento y, por
tanto, mas prometedor para la separacion CO,/CH, en todo el intervalo de

temperaturas evaluado es CS-CO,.

Como comparacion, se ha estimado otro parametro de seleccion basado
solo en las capacidades de adsorcién en el equilibro. Se trata del parametro §,
ampliamente empleado en la bibliografia [169]. La expresion para el calculo de dicho

parametro tiene la siguiente forma:

wWce, -
S= W_C251/2 Ecuacion 4.9

donde, WC, y WC, son las capacidades de trabajo del componente mas y menos
fuertemente adsorbido, respectivamente, y S, es la selectividad del componente |

sobre el 2.
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Tabla 4.14 Valores del parametro de seleccion S para los carbones activados biomasicos.

Parametro de seleccion S

Muestra

30 °C 50 °C 70 °C
CS-CO, 3,61 2,51 2,62
CS-H,0 3,62 2,78 2,33

Segun los valores de la Tabla 4.14, el indicador S senala a CS-H,O como el
material mas adecuado para la separaciéon CO,/CH,, al contrario que los resultados
del indicador API. Parece, por tanto, que la incorporacion del calor isostérico de
adsorcion al analisis del rendimiento de los adsorbentes, es relevante en la

evaluacion de adsorbentes para una aplicaciéon especifica.

El trabajo desarrollado en este segundo bloque se describe y se discute en

mas detalle en la Publicacién II.
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A deep understanding of the interaction and competition between different gases on adsorption processes is
essential for the design and optimization of industrial units. Two biomass-derived activated carbons (CS-CO,
and CS-H,0), synthesized in our laboratory, were evaluated as selective adsorbents for the separation of CO,
from CO,/CH,4 mixtures. Adsorption isotherms of the pure gases (i.e., CO, and CH4) were performed in a high-
pressure magnetic suspension balance at three different temperatures (303, 323 and 343 K) up to 1000 kPa
and the data were correlated using the Sips and Toth models. The Ideal Adsorbed Solution Theory (IAST) was

Adsorp:in applied to predict the binary adsorption equilibrium. The results were validated by means of experimental break-
C0,/CH; separation through tests in a fixed-bed set-up. The isosteric heats of adsorption were estimated from the pure component
Adsorption performance indicator adsorption data by means of the Clausius-Clapeyron equation and the Sips and Toth equations. All of the equilib-
Biomass rium data were integrated in a performance indicator defined so as to be able to evaluate the adsorbent in terms
of selectivity, working capacity and adsorption enthalpy under conditions relevant to the specific application.
Although both CS activated carbons had similar textural features, CS-CO> showed a better overall performance
than CS-H,0 for the separation of CO, from CO,/CH, mixtures. Our results highlight the importance of carrying
out a deep analysis of the adsorption equilibrium under conditions relevant to the foreseen application in

order to identify the most suitable adsorbent.
© 2015 Elsevier B.V. All rights reserved.
1. Introduction for this purpose, such as absorption processes [8], membrane separa-

Carbon dioxide and methane are the main gases responsible for
global warming; the impact of methane in terms of global warming
potential is greater than that of carbon dioxide, although CO, emissions
are quantitatively more important. Both gases are commonly found in
gas mixtures such as natural gas, landfill gas, coalbed methane and
biogas [ 1]. Upgrading biogas is commonly utilized. With minor cleanup,
biogas can be used to generate electricity and heat. When processed to a
higher purity standard, biogas is called renewable natural gas and can
be used as an alternative fuel for natural gas vehicles or to produce
hydrogen via steam reforming for fuel cells. Another alternative for
the valorization of biogas is the production of syngas to be used as the
basis for manufacturing valuable chemicals [2]. It is generally accepted
that the utilization of biogas will help to minimize the amount of CHy4
released to the atmosphere. However prior to use, the carbon dioxide
content of the biogas must be reduced in order to increase the heating
value of the methane and to avoid pipeline and equipment corrosion
in the presence of water |3-5]. The separation of carbon dioxide to
upgrade methane is of critical economic importance and is still a sub-
ject of intensive research [6,7]. Different technologies are available

* Corresponding author.
E-mail address: cpevida@incar.csices (C Pevida).

http://dx.doi.org/10.1016/j fuproc.2015.10.038
0378-3820/© 2015 Elsevier B.V. All rights reserved.
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tion [9-11], cryogenic distillation [12-14] and adsorption [15-17].
Adsorption-based processes that employ microporous materials consti-
tute a very promising cost-efficient technology. In a Pressure Swing
Adsorption (PSA) process the adsorbent is regenerated by lowering
the pressure, whereas in a Temperature Swing Adsorption (TSA)
operation the regeneration is carried out by increasing the temperature
[18]. Due to its simple control, low operating and capital investment
costs and higher energy efficiency, PSA is commonly considered to
be the most attractive and efficient process for biogas upgrading
[15,19-22].

A variety of microporous materials, such as activated carbon (AC),
zeolites, and metal-organic frameworks (MOFs) have been considered
for carrying out CO, separation [23-28]. The use of activated carbons
has been widely investigated [29-36] due to their large surface area,
high micropore volume, suitable pore size distribution and hydrophobic
character [37].

One of the main challenges in the commercial manufacture of
activated carbons is to identify new precursors that are cheap, acces-
sible and available in abundant quantities. Agricultural by-products,
such as fruit stones, are for these reasons particularly appealing and
they may be a source of substantial economic rewards. In Spain, large
amounts of cherry stones are generated as wastes in the industrial
production of Kirsh (cherry brandy) and jam, especially in the region
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of Extremadura (production of cherry >36 t per year) and in the region
of Aragon (production of cherry >25 t per year) [38]. Previous studies
have shown that cherry stones are attractive as precursors of high po-
rosity carbons with yields similar to those reported for other fruit stones
[39-42]. Adsorption on cherry stone-based activated carbons in the lig-
uid phase has found application in the food industry [43], in the water
and wastewater treatment [44-46], in the chemical and pharmaceutical
industry [47] and in the textile industry [48]. Moreover, cherry stones
have been tested for specific applications such as electrode materials
[49-51]. However, to the best of our knowledge, there are no reports
on the application of cherry stone-based activated carbons to the sepa-
ration of CO,/CHy.

Extensive work is being undertaken on the adsorption equilibrium
of pure gases (e.g. CH4 and CO,) on different adsorbents at pressures
below 1000 kPa mainly because it is relatively easy to evaluate in
commercial laboratory appliances [52-55]. However, experimental
measurement by means of multi-component adsorption isotherms
over wide ranges of pressure, temperature and feed gas composi-
tions, which is necessary to predict the competitive adsorption
behavior of gas mixtures, is time-consuming and sometimes difficult
to carry out experimentally with sufficient accuracy. To this end,
empirical models have been developed to predict multi-component
adsorption on the basis of single-component adsorption data [56,
57]. Nevertheless, validation of the model with experimental multi-
component adsorption data is required, particularly in the case of high
pressure adsorption [58].

Herein we present a systematic study of the main parameters
involved in the equilibrium of CO, and CH,4 adsorption, which is the
basis of most adsorption processes. We have gravimetrically mea-
sured pure component adsorption isotherms of COz and CHg, on
two cherry stone-based activated carbons previously prepared in
our laboratory: a pressure range of up to 1000 kPa and three different
temperatures (303, 323 and 343 K) have been evaluated. The Ideal
Adsorbed Solution Theory (IAST) has been applied to predict the bi-
nary adsorption of CO,/CH, on the basis of single component gas ad-
sorption fittings to the Sips and Toth models. In addition, the heat of
adsorption and the selectivity of the cherry stone-based activated
carbons for separating CO, from a biogas representative CO,/CHg4
mixture have been calculated. All these parameters have been inte-
grated in a performance indicator so as to establish the potential of
the produced biomass-based activated carbons for biogas upgrading
under real conditions.

2. Materials and methods
2.1. Materials

Two activated carbons, CS-CO, and CS-H,0, previously obtained in
our laboratory from a low-cost biomass precursor, cherry stones, were
evaluated as adsorbent materials. CS-CO, was prepared in a single-
step activation using carbon dioxide, whilst CS-H,0 was prepared
using steam as activating agent. Details on the preparation protocol as
well as the chemical and textural characterization can be found else-
where [59].

Table 1 summarizes the main characteristics of the evaluated
adsorbents. CS-CO, and CS-H,0 present apparent BET surface areas of
1045 and 998 m? g~ ', respectively, and well-developed microporosity
(N2 micropore volume of 0.40 and 0.38 am’g?, respectively). Narrow
micropore volumes account for the majority of the microporosity
(73-62%) in the produced carbons.

CO, and CH4 were evaluated as adsorptive gases and were both
supplied by Air Products with purities higher than 99.995%. Helium
was used as a non-adsorptive gas in the gravimetric measurements to
correct the buoyancy effect and also as a purge gas in the breakthrough
experiments.

Table 1
Characteristics of the CS-based activated carbons.
(5-CO, CS-H,0

N, adsorption at 77 K
BET surface area (m* g~ ') 1045 998
Total pore volume (cm*g~") 048 053
Micropore volume (cm®g~")* 0.40 038
Average micropore width (nm)® 093 0.89
€O, adsorption at 273 K
Narrow micropore volume (cm®g ™' )* 035 033
Average narrow micropore width (nm)” 078 0.74
Bed characteristics
Mass of adsorbent (g) 4.08 4.80
Particle size (mm) 1-3 1-3
Total porosity, &r 0.86 0.84
Helium density (g cm™>)° 1.98 1.99
Apparent density (g cm™?)? 053 0.64
Bed diameter (cm) 130 130
Bed height (cm) 11.55 11.65
Bed density (gcm™) 027 031
= with the Dubini ich equation.

b Assessed from the Stoeckli-Ballerini relation.
© Determined by He pycnometry.
¢ Determined with Hg porosimetry.

22. Experimental devices

2.2.1. Pure gas component adsorption isotherms

Adsorption isotherms of CO, and CH, were performed in a high-
pressure Rubotherm-VTI magnetic suspension balance. This instrument
compensates for most of the drawbacks of the gravimetric technique by
physically separating the sample from the high resolution balance by
means of magnetic suspension coupling [60]. Three different tempera-
tures (303, 323 and 343 K) in a pressure range from 0 to 1000 kPa
were selected for the evaluation. Prior to adsorption, the sample was
dried in situ under vacuum at 373 K for 120 min. Experiments with
helium were carried out in order to determine the volume of the
adsorbent and cell system, enabling the effect of buoyancy on the mea-
surements to be evaluated. The absolute amounts of CO; and CHs
adsorbed over the pressure range tested were estimated following the
procedure described in previous works [58,61].

2.2.2. Binary gas mixture adsorption measurements: breakthrough
experiments

Binary breakthrough adsorption experiments of CO,/CH4 were con-
ducted in a fixed-bed set-up packed with the biomass activated carbons
(approximately 4 g). The stainless steel fixed-bed column is 13.3 cm in
height, 1.3 cm in diameter (i.d.) and is equipped with a porous plate
located 4.7 cm from the base of the column. More details about the
set-up can be found elsewhere [62]. A mass flow meter, M13 mini
CORI-FLOW meter from Bronkhorst, was incorporated to the set-up to
measure the flow rate of the effluent through the adsorbent bed.

A simulated biogas, CO,/CH4 mixture (50/50 vol.%), was fed
(30 mL/min STP) to the adsorption unit and the adsorption perfor-
mance of the samples was evaluated at 300 kPa and at 303 K. The
amounts of CO; and CHy adsorbed at equilibrium under different
temperatures and CO, and CHy4 partial pressures can be determined
by applying a mass balance equation to the bed but taking into con-
sideration the gas accumulated in the intraparticle voids and dead
spaces of the bed. More details about the calculation procedure can be
found in Gil et al. [63].

2.3. Theoretical
2.3.1. Single component adsorption

Adsorption models are very useful as they can predict the behavior
of the equilibrium of adsorption over a wide temperature and pressure
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range. Two empirical models were selected to fit the single component
adsorption data (absolute loadings) of CO, and CH,4 on the cherry stone-
based activated carbons: the Sips and Toth models. These two models
are widely used, as they apply to a wide range of pressure and temper-
ature sorption data.

The general form of the Sips model is represented in Eq. (1):

(bp)'/»

q q’l+(bl’)”'~ (1)

In this equation, g represents the concentration of the adsorbed
species, P is the equilibrium pressure and gs, b and n are the maximum
adsorption capacity, the adsorption equilibrium constant and the
parameter indicating the heterogeneity of the system, respectively.
This heterogeneity (n), which may have originated from the solid struc-
ture, the solid energy properties or the adsorbate, is usually greater than
unity. Therefore the larger it is, the more heterogeneous the system is.
When n is unity, the model assumes the appearance of the Langmuir
equation. As a first approximation, g, was considered to be temperature
independent and b, and n were considered to be temperature depen-
dent [56]:

el 1)
1 i Ty
H_Hﬂx(l T) (3)

In the above equations, by, 1o,  are the constants associated to the
temperature dependent equations; R is the universal gas constant and
Tis the temperature. Q is the isosteric heat at a fractional loading of
0.5 and Tg is the reference temperature which, in this case, is 303 K.

The Sips model may not be accurate in the low pressure range as it
does not follow the Henry law pattern of behavior. An alternative
model for fitting the pure component data that satisfies both the low
and high pressure ranges is the Toth model, which has the following
form:

_br
[ +(b'P)’]"’

T =q (4)

where g* represents the concentration of adsorbed species, g: the
saturation capacity and P the pressure of the adsorptive. The parameters
b* and t are specific for adsorbate-adsorbent pairs. When t = 1, the Toth
isothermis simplified to the Langmuir equation. Hence, like nn in the Sips
equation, the parameter t is said to characterize the system's heteroge-
neity. However, t is usually less than unity.

As in the Sips equation described so far, the temperature depen-
dence of the equilibrium parameters in the Toth equation also needs
to be considered [56]:

t=ty +a'(l—TLO) (5)

In the above equation, tp and " are the constants associated to
the temperature dependence of t. The b* dependence with tempera-
ture is similar to the b dependence in the Sips model but in this
model, Q is a measure of the isosteric heat of adsorption at zero frac-
tional loading.

The temperature dependence of each parameter in the Sips and Toth
models was determined by simultaneous fitting of the adsorption iso-
therms at the three temperatures studied. For this purpose the Excel
tool Solver (Microsoft Office Excel 2007) was used departing from
values of gs.coz and ¢ coz 0f 2, Gscra and Gs.cua of 1, ng and to of 1, & of
1 and bg and bg of 0. The goodness of the fit was evaluated on the
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basis of the minimum residual sum of squares (SSR) at the three evalu-
ated temperatures, as follows:

2
5 (X1 (Gepi = Imodi
SR = 2 M

T

% 100 (6)

where ey and gpoq; are the experimental and predicted amounts
adsorbed, respectively, Ty to T3 are the three tested temperatures, j is
the number of points per isotherm and gas component, i represents
the component in the binary mixture (CO, and CH4) and N is the total
number of experimental data points. Hence, the goodness of the fit of
each model is assessed from the minimum SSR value.

2.3.2. Multicomponent adsorption

Using the fitted parameters from the pure component experimental
adsorption data, predicted adsorption data for a binary mixture of CO,
and CH, were generated by means of the Ideal Adsorbed Solution The-
ory (IAST) of Prausnitz and Myers [64,65]. Based on thermodynamics,
IAST is a predictive model which does not require any gas mixture
data and is independent of the actual model of physical adsorption.
IAST is analogous to Raoult's law for the vapor-liquid equilibrium,
which assumes an ideal behavior to represent the relationship between
the bulk gas phase and adsorbed phase. The Matlab IAST code construct-
ed by Do [56] was used to predict multicomponent CO,/CH, adsorption
using the pure component Sips and Toth model fittings.

2.3.3. Isosteric heat of adsorption

The isosteric heat of adsorption of the components of a gas mixture
is an important parameter for the proper design and operation of any
gas-phase adsorption process. It is defined as a partial derivative of
the change in the enthalpy of the system with respect to the amount
adsorbed at a certain temperature, pressure, amount adsorbed and sur-
face area [66]. This parameter reveals the degree of energetic heteroge-
neity of the gas-solid interactions. An increase in heat of adsorption
with gas loading is characteristic of homogeneous adsorbents with con-
stant gas-solid energies of interaction. This increase is due to coopera-
tive interactions between the molecules adsorbed. On the other hand,
adecrease in the heat of adsorption with gas loading is ascribed to high-
ly heterogeneous adsorbents with a wide distribution of gas-solid ener-
gies of interaction. Finally, a constant heat of adsorption with gas
loading indicates a balance between the strength of cooperative gas-
gas interactions and the degree of heterogeneity of gas-solid interac-
tions [67].

For any given isotherm model, the isosteric heat of adsorption, Qg is
typically estimated using the Clausius-Clapeyron equation as follows:

O e e Dl i
RZ - \0T ), Py RT\T Ty

where n" is the specific amount adsorbed at a pressure P and tempera-
ture T. A plot of In P against 1/T gives a straight line whose slope repre-
sents Qg/R.

The heat of adsorption determines the temperature changes inside
the adsorber during the ad/desorption steps of the process, which, in
turn, govern the local adsorption equilibria and kinetics, and, conse-
quently the overall performance of the process [68]. The Clausius—
Clapeyron equation has been applied to estimate the heat of adsorption
of CO, and CH4 on CS-CO; and CS-H0.

3. Results and discussion
3.1. Pure component CO, and CH4 adsorption on activated carbon

The single-gas adsorption isotherms of CO, and CH4 measured at
303, 323 and 343 K up to 1000 kPa on samples CS-CO, and CS-H,0
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are shown in Fig. 1. The solid lines correspond to the Sips model, the
dashed lines correspond to the Toth model and the solid points repre-
sent the experimental data for CS-CO, (circles) and CS-H,0 (squares).

For both CO, and CH,4 the equilibrium adsorbed amounts increase, as
the pressure in the system increases although the slope decreases at
higher pressures since the adsorption sites are then approaching satura-
tion. The adsorption isotherms also show that at under similar process
conditions of pressure and temperature, the amount of CO, adsorbed
is significantly greater than the quantity of CH4 adsorbed. This phenom-
enon can be ascribed to the large quadrupole moment of CO, compared
to CHa (CH4 does not have a quadrupole moment). This property leads
to a higher affinity of the adsorbent surface for CO, which results in an
increased uptake. As can be seen in Fig. 1, temperature strongly affects
the equilibrium adsorption capacity ata given pressure. In an adsorptive
separation process, the temperature is increased during the adsorption
step due to the exothermic nature of the adsorption process, whereas it
is diminished during desorption, which is an endothermic process. This
thermal effect tends to undermine the performance of the adsorbent, as
it reduces the equilibrium capacity during the adsorption step whereas
it increases it during the regeneration step. If the performance of both
samples towards CO, and CH adsorption is compared, striking similar-
ities can be observed: CS-CO, only attains slightly greater uptakes in the
higher pressure range that may be in agreement with the small differ-
ences in the volume of micropores (0.40 cm® g~' for CS-CO, and
0.38 cm® g~ ! for CS-H,0).

The goodness of the fittings between the experimental values and
the Sips and Toth models at the three different temperatures for CO,
and CHy4 adsorption on CS-CO; and CS-H,0 have been plotted (lines)
in Fig. 1. The estimated fitting parameters and the sum of the squared
residuals (SSR) are tabulated in Table 2.

CH, uptake (mol/kg)

Absolute pressure (kPa)

Fig. 1. Adsorption equilibrium isotherms of CO, (a), and CH; (b) on CS-CO; (circle sym-
bols) and on CS-H;0 (square symbols) at 303, 323 and 343 K. Solid points represent exper-
imental data. The solid lines show the fitting to the Sips model and the dashed lines the
fitting to the Toth model.

As can be seen from Fig. 1, the excellent agreement between the fit-
tings of both models and the experimental data demonstrates that these
isotherm models can be employed to accurately correlate the adsorp-
tion equilibria of the two adsorbates. This goodness of fitting is corrob-
orated by the small values of the SSR reported in Table 2. The amounts
adsorbed at saturation conditions, as predicted by the models for both
samples, are always greater for CO, than for CHs. This implies selectivity
of the adsorbents towards CO,.

It is worth noting that the amounts adsorbed at saturation esti-
mated by the Toth model (g:) are greater than those predicted by
the Sips model (gs). This discrepancy is probably due to the fact
that the experimental adsorption data only spanned fractional loadings
(q/gsor q°/g:) of up to about 0.5 [69]. The use of the Sips equation gen-
erally results in higher fractional loadings for any given pressure.

The parameters n (Sips model) and t (Toth model) reflect the het-
erogeneity of the system. Comparison of these values in Table 2 reveals
that the deviation of n and t from unity is more noticeable for CO, than
for CH. This suggests more spedific interactions of CO, on CS-CO, and
CS-H30. In the same way, the estimated values for the CS-CO; and
CS-H,0 systems suggest similar heterogeneity in both systems.

The affinity parameters, b and b, decrease with the increase in ad-
sorption temperature. This could be ascribed to the higher coverage
and stronger affinity of the adsorbate towards the adsorbent surface at
lower temperatures.

32. Prediction of binary adsorption equilibria from single component data

Fig. 2 shows the uptake versus total pressure of multicomponent gas
adsorption equilibria, as predicted from the IAST-Sips and IAST-Toth
(solid and dashed lines, respectively) models for a binary gas mixture
of CO; and CH4 (50/50 vol.%).

The single-gas fitting parameters in Table 2 were used for these
predictions. To evaluate the reliability of the prediction, breakthrough
experiments with a feed gas of the same composition were carried out
at 300 kPa and at 303 K (square symbols in Fig. 2). The predicted CO,
and CHs loadings under these conditions are compared to the experi-
mental values estimated from the dynamic experiments in Table 3.
The relative error (RE) is estimated as follows:

RE(%) = I"—"':'—"““1 %100 ®)
meas

where, (meqs is the experimental uptake from the breakthrough
experiments and G is the value predicted by IAST.

According to the values in Table 3 IAST adequately estimates the CO,
uptakes on samples CS-CO, and CS-H,0. Greater deviations between
the experimental and predicted values are observed in the CH4 uptakes.
Regarding the two CS samples, the IAST-Sips prediction seems to be
more precise for CS-CO,, in terms of the loading of CO, (maximum
deviations of up to +3.3%) and CHs (maximum deviations of +9.7%).
In the case of CS-H20 both models seem to predict binary adsorption
with a similar degree of accuracy. Globally, IAST models predict the
experimental performance at 300 kPa with a good degree of accuracy
for both samples.

Valenzuela and Myers [70] who tested the combination of the IAST
with the Toth and Sips equations stated that the IAST predictions are in-
dependent of the particular equation adopted for the pure gas iso-
therms. The requirement is a high fit quality between the single gas
experimental data and those calculated with the selected model.

Fig. 2 also displays the pure component adsorption prediction as
estimated by the Sips (circular symbols) and the Toth model ( triangular
symbols) for reference purposes. The binary adsorption isotherms of the
mixture of CO, and CH,4 are well below those of the pure components.
The adsorptive performance is greatly influenced by the gas mixture
firstly due to the reduction in the partial pressures of the components
when mixed. The extent to which CO, and CH, adsorption is reduced
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Table 2
Fitting parameters of the Toth and Sips models to the single CO; and CHy4 for CS-CO, and CS-H,0.
Sample Model Component T(K) gs and ¢} (mol/kg) bandb* (kPa™") n (Sips) Q (kJ/mol) aand o' SSR (%)
t(Toth)
CS-CO, Sips CO, 303 10.88 0.0017 138 19.12 037 030
323 0.0010 134
343 0.0007 130
CHy 303 625 0.0014 1.26 16.32 043 007
323 0.0010 121
343 0.0007 1.18
Toth Co, 303 18.07 0.0059 039 29.60 047 022
323 0.0028 042
343 0.0015 045
CHy 303 8.90 0.0029 051 23.12 0.52 006
323 0.0016 054
343 0.0010 057
CS-H,0 Sips Co, 303 9.90 0.0018 140 23.04 0.02 025
323 0.0010
343 0.0006
CHs 303 5.96 0.0014 124 18.71 0.00 005
323 0.0009
343 0.0006
Toth €O, 303 14.45 0.0065 043 2333 0.02 018
323 0.0037
343 0.0022
CHy 303 836 0.0026 053 18.30 0.00 003
323 0.0017
343 0.0011

from the single to the binary adsorption system is different: the presence
of CO, (strongly adsorptive) drastically reduces the adsorption of CH,
(weakly adsorptive) in the equimolar CO,/CHy4 binary mixture. In this

70

a

Absolute pressure (kPa)

Uptake (mol/kg)

w07
e

Absolute pressure (kPa)

Fig. 2.n"-P diagrams for the CO,/CH, (50/50 vol.%) adsorption at 303 K on CS-CO; (a) and
CS-H,0 (b). Experimental points at 300 kPa (squares), Sips fitting pure (circles), Toth
fitting pure (triangles), binary IAST-Sips (solid lines) and binary IAST-Toth (dashed
lines). The red color corresponds to CO2 and the blue to CHa. (For interpretation of the ref-
erences to color in this figure legend, the reader is referred to the web version of this
article.)
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sense, CO, adsorption from the binary mixture at 300 kPa accounts for
more than 85% of the adsorption capacity of the pure component at a sim-
ilar partial pressure (150 kPa) whereas CH, only accounts for about 50%.

3.3. Isosteric heats of adsorption

As well as isotherm data, isosteric heats of adsorption are
required since they influence the equilibrium of adsorption and are
crucial to the energy and mass balances of the adsorption process.
The isosteric heat of adsorption as a function of the loading or
amount adsorbed was estimated by applying the Clausius-Clapeyron
equation (Eq. (7)) to the single component adsorption data obtained
with the high-pressure magnetic suspension balance. The results are
shown in Fig. 3a and b. The values predicted by the Sips and Toth
models are also plotted in Fig. 3. The analytical equations used for
these calculations can be found elsewhere [56].

According to the Sips and Toth models the isosteric heat of adsorp-
tion is independent of the loading for CS-H,0 whereas it is dependent
for CS-CO. In this sense, even though the Sips model resulted in higher
fractional loadings than the Toth model, the values estimated for the
heats of CO, and CH4 adsorption on CS-H,0 by both models are nearly
coincident and in good agreement with the average isosteric heat of
adsorption estimated from the experimental pure gas adsorption data.
On the other hand, for CS-CO, the dependency on the loading accounts
for the differences between the estimation of both models: values ob-
tained using the Sips equation are approximately + 2 kj/mol (CO,)
and + 1 kJ/mol (CH,) than those from the Toth model. This is consistent
with the aforementioned higher fractional coverage obtained for any
given pressure by means of the Sips equation. On the other hand, Sips
estimation shows good correspondence to the experimentally-derived
data, particularly in the higher CO, and CH, loading range. Toth esti-
mation for CS-CO; significantly deviates from the heats of CO, and
CH,4 estimated from the Clausius-Clapeyron equation.

In Fig. 3a the isosteric heat of adsorption of CO; for CS-CO,, as
estimated from the experimental pure component data, displays a
decreasing trend with increasing loading which suggests energetic het-
erogeneity. For CS-H,0 the isosteric heat of CO, adsorption shows an
initial decreasing trend at low coverage (< 1.2 mol/kg) but then remains
practically constant with loading (=23 kJ/mol). However, the heat of
adsorption of CO, for CS-H,0 is shifted approximately +2 kj/mol
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Table 3

Comparison between the adsorbed amounts of CO, and CH, from dynamic experiments and those obtained from the IAST model prediction at 303 K and 300 kPa.

Experimental uptake (mol/kg)

IAST-Sips model (mol/kg)

IAST-Toth model (mol/kg)

(€0 CH, co, RE CH, RE €0, RE CH,y RE

(%) (%) (%) (%)
(5-C0, 269 062 2,60 33 068 9.7 250 71 072 16.1
CS-H,0 241 072 248 29 062 138 251 41 064 1.1

above that of CS-CO,. Likewise, the isosteric heat of adsorption for CHy
follows different trends for the two adsorbents, as can be observed in
Fig. 3b. In the case of CS-CO, it increases with the amount of gas
adsorbed up to about 1.4 mol/kg and then decreases. This maximum
suggests that there exist no specific adsorption sites for the adsorption
of CHy in CS-CO,. The isosteric heat of adsorption of CH4 on CS-H,0 re-
mains practically constant (= 18 kJ/mol) in the evaluated loading range.
Once again the average heat of adsorption of CH, for CS-H,0 has shifted
to above that of CS-CO, (approximately + 1 kj/mol).

Thus, from Fig. 3a and b it is clear that two adsorbents with very
close adsorption uptakes can exhibit vastly different gas-solid interac-
tions. Whilst CS-CO, shows energetic heterogeneity for the adsorption
of CO; and CHg, CS-H,0 acts homogeneously.

The significantly higher adsorption enthalpy of CO, corroborates
that carbon dioxide interacts with CS-CO, and CS-H,0 much more
than CHa, in agreement with the pure component adsorption isotherms.

From an engineering point of view, the heat of adsorption is a mea-
sure of the energy required to regenerate an adsorbent as it provides an
indication of the temperature variations that might be expected on the

Isosteric heat €O, (k//mol)

ACsC02
*C5H20

10 14 18 22 26 30 34 38
‘Amount adsorbed CO, (mol/kg)

Isosteric heat CH, (KJ/mol)
<

ACSC02
®CsH20

10 12 14 16 18 20 22
Amount adsorbed CH, (mol/kg)

Fig. 3. Isosteric heats of adsorption of CO, (a) and CH, (b) on CS-CO; (blue triangles) and
CS-H,0 (red circles) as estimated by the Clausius-Clapeyron equation. The solid lines rep-
resent the value from the Sips model and the dashed lines from the Toth model. ( For inter-
pretation of the references to color in this figure legend, the reader is referred to the web
version of this artide.)

bed during adsorption (and desorption) under adiabatic conditions.
Therefore, although high adsorption energies are associated with high
selectivities, it is generally desirable for the strongly adsorbed compo-
nent to have a relatively low adsorption enthalpy in order to reduce
the regeneration requirements.

It can also be noticed that there is agreement between our estima-
tions of Qs and the values reported in the literature for CO2 and CH4
adsorption on activated carbons [55,69].

34. Selectivity for separating CO2 from CO2/CH,4 mixtures

The selectivity or separation factor (the preferred term in engineer-
ing) is another important parameter for evaluating adsorbents. To ob-
tain reliable values it should be estimated from multicomponent
(binary in the present case) adsorption data instead of being assessed
from pure component adsorption data, which is the more common
practice. Selectivity for a binary mixture of CO, and CH,4 may be defined
by Eq. 9, where x refers to the molar fraction in the adsorbed phase, es-
timated, in our case, from the multicomponent IAST-Sips model (it was
selected because ofits better prediction) and where y refers to the molar
fraction in the gas phase (50/50 vol.%). The separation factor is the key
for the screening of adsorbents for use in a PSA process, since, the higher
the separation factor is, the greater the purity of the product [71].

Sip= 9)

Fig. 4 shows the selectivities estimated for both CS adsorbents at
three temperatures (303, 323 and 343 K) and over the 0 to 1000 kPa
pressure range.

As can be seen in the figure, selectivity is inversely proportional to
temperature. The highest selectivity for both samples is observed at
the lowest temperature, 303 K. An increase in temperature reduces
the adsorption levels of both gases but increases the gas diffusion
of both CO, and CH4. On the other hand, small variations in

6.0
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Selectivity CO,/CH,
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Absolute pressure (kPa)

Fig. 4. IAST selectivities for CS-CO; (solid lines) and CS-H,0 (dashed lines) at 303 (red),
323 (blue) and 343 K (green) up to 1000 kPa for a CO»/CHa (50/50 vol%) binary mixture.
(For interpretation of the references to color in this figure legend, the reader is referred to
the web version of this article.)
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adsorption selectivity with pressure can be observed. It is worth to
note that at 303 K selectivity slightly increases with pressure. This
behavior may not be accounted for by the non-idealities occurring
in the gas phase with increasing pressure. The separation factor in-
creases similarly as the partial loading of carbon dioxide, namely
with increasing pressure, decreasing temperature and increasing
mole fraction of carbon dioxide in the gas mixture. Apparently a
high separation factor exists in conjunction with a high partial load-
ing of carbon dioxide on the adsorbents [29].

Small differences between both adsorbents are observed: CS-H,0
presents a greater selectivity than CS-CO; at low pressures at the three
temperatures studied but at 1000 kPa the difference in the selectivities
of both carbons is less noticeable.

According to these results the maximum selectivity for separating
CO, as estimated from the adsorption of binary CO,/CH, (50/50 vol.%)
is reached at 303 K and 1000 kPa: 4.3 for CS-CO, and 4.4 for CS-H,0.
These values are significantly higher than those reported for carbon
adsorbents under similar conditions. Dreisbach et al. reported a selectiv-
ity of around 2.7 for a mixture of 42% CO, on AC Norit R1 Extra at 298 K
[31]; Peng et al. a selectivity of around 2 for a 50% CO, mixture on
mesocarbon microbeads at 298 K [72]; Shao et al. reported values of
around 2.3 for a mixture of 30% CO, on activated carbon beads at
298 K [35], while Kumiawan et al. obtained a selectivity of approxi-
mately 3 for a 50% CO, mixture on carbon slit-shaped pores at
318K (73]

3.5. Working capacity

The performance of a PSA unit is not only dictated by the separation
factor since this does not reflect the cyclic PSA process. For this reason,
another important parameter to be assessed is the working capacity,
which is the difference between the amount adsorbed at high pressures
and the amount adsorbed at the lowest purge pressure, here assumed to
be 100 kPa. The higher the working capacity is, the higher the produc-
tivity, i.e., the larger the amount of feed that can be treated with a
given amount of adsorbent within a given period of time. This parame-
ter must be estimated under conditions relevant to the separation pro-
cess and so in this work the binary adsorption equilibrium data from the
IAST-Sips model have been used. Fig. 5 compares the working capacities
for CS-CO, and CS-H,0 at the three studied temperatures (303, 323 and
343 K) over the 100 to 1000 kPa pressure range.

30
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Fig. 5. IAST working capacities for CS-CO, (solid lines) and CS-H,0 (dashed lines) at 303
(red), 323 (blue) and 343 K (green) up to 1000 kPa for a COz/CHs (50/50 vol.%) binary
mixture. (For interpretation of the references to color in this figure legend, the reader is
referred to the web version of this article.)
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The working capacities are directly correlated to the pressure and
inversely correlated to the temperature as might be expected for an
adsorption process. The maximum working capacities are then reached
at 303 K assuming a pressure of 1000 kPa: 2.8 mol/kg for CS-CO, and 2.6
mol/kg for CS-H,0. Thus, in terms of working capacity CS-CO, provides
a slightly better performance than CS-H,0.

3.6. Screening the best adsorbent

A set of parameters associated with the equilibrium of adsorption
were analyzed and evaluated for the two cherry stone-based activat-
ed carbons. The results show that no one parameter by itself is valid
for identifying the best adsorbent for the specific application under
study, CO,/CH,4 separation. Thus it is necessary to establish a simple
method for evaluating and comparing adsorbents based on readily
available adsorption data so as to be able to make an appropriate ini-
tial selection of adsorbents upon which more extensive tests can be
carried out. The ideal adsorbent must have a high selectivity, a high
capacity and a low adsorption enthalpy. Therefore, selection of the
adsorbent(s) will often involve a compromise between two or
more of the above factors, and this makes it all more difficult to com-
pare the adsorbents. For a preliminary evaluation based on equilibri-
um adsorption data it is useful to define a parameter as simply as
possible. For this purpose, the following adsorption performance in-
dicator (API), which balances the three aforementioned parameters
(selectivity, S /2, working capacity, WC, and isosteric heat of adsorp-
tion, Q) has been estimated [74]:

A
apr = Sz =0'wdi

(10)
[Qsea|

In Eq. 10 the subscript 1 indicates the most adsorbed species, in our
case, CO,. The isosteric heat of adsorption of the strong adsorbate, Q5 is
in the denominator because the heat generated during adsorption is
detrimental to the performance of the process. In order to be able to
adapt the API to each separation process, exponents were added so as
to be able to adjust the relative importance of each factor. By default,
all of the exponents (A, B and C) are set to 1 and they can then be refined
based on the objectives of the separation process. For example, for bulk
separations the working capacity is of greater importance, whereas for
purifications, involving the removal of small amounts of component 1,
Si12 is of prime importance. In this work, the primary aim is bulk removal
so the exponent for the working capacity (B) has been set to 2 while the
rest of the exponents (A and C) have been set to 1. The adsorbent perfor-
mance indicator has been calculated for each adsorbent using the average
of the isosteric heat of adsorption obtained from the Clausius-Clapeyron
equation. The values of the parameters together with the estimations of
the API values are listed in Table 4.

The most promising performance corresponds to the adsorbent with
the highest calculated API for all the evaluated temperatures. So, as can
be seen in Table 4, this indicator suggests that CS-CO, is the preferred
adsorbent and is likely to perform better than CS-H,0. Other authors,

Table 4
Selectivity, CO, working capacity, average CO, adsorption enthalpy, APl indicator, and
selection parameter S, for the CS adsorbents.

Temperature Scoz/a01a WC, €O, Q.. CO, APL S
(K) (mol/kg)  (kJ/mol)

CS-CO, 303 435 283 2115 127 3.61
323 3.26 239 0.61 251
343 3.01 2.09 042 226

CS-H,0 303 439 2,60 23.03 1.00 3.62
323 3.55 218 0.53 278
343 3.10 1.79 0.29 233
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however, have established selection parameters according to the
equilibrium adsorption capacities [75]:

S=W—Sm (11
2

where WC, and WG, are the working capacities of the most and least
adsorbed components, respectively, and S; 2 is the selectivity of compo-
nent 1 over component 2. This selection parameter has a serious
drawback in that it cannot be adapted to account for different objectives
in a given process, for instance, depending on whether the principal
requirement is high purity or bulk separation.

The values of the selection parameter S, listed in Table 4, indicate
that there is not a preferred CS sorbent for the CO,/CHy4 separation,
contrary to what the AP results suggest. Thus, it appears that the incor-
poration of the heat of adsorption to the analysis of the equilibrium per-
formance of the adsorbents is of critical importance for the selection of
the adsorbent for a specific application.

4. Conclusions

Two low-cost cherry stone-based adsorbents, CS-CO, and CS-H,0,
were evaluated for the separation of CO; from a 50/50 vol.% CO,/CH4
mixture, representative of a biogas stream. For this purpose a systematic
study based on the evaluation of the parameters that strongly influence
the equilibrium of adsorption was undertaken. Experimental single gas
adsorption isotherms for CO, and CH, at three different temperatures
(303, 323 and 343 K) over a pressure range of 0 to 1000 kPa were
recorded gravimetrically and fitted to the Sips and Toth models. IAST
in conjunction with the Sips and Toth equations was used to predict
binary adsorption equilibrium data that were validated with experi-
mental breakthrough adsorption tests for a mixture of CO,/CH, (50/50
vol.%) at 303 K and 300 kPa. The isosteric heats of adsorption of CO,
and CH,4 were evaluated, given the great importance of evaluating this
parameter under conditions relevant to the separation, and good agree-
ment to those reported in the literature for activated carbons was found.
The CS carbons showed a more enhanced selectivity for separating CO,
compared to other carbons in the literature evaluated under similar
conditions. The adsorption performance indicator (API) showed to be
the most adequate indicator and pointed out the importance of the
heat of adsorption in the screening of adsorbents for particular applica-
tions. Despite the great similarities of both CS carbons in terms of
adsorption capacities, CS-CO, showed higher performance indicator
values than CS-H,0, suggesting that it would be a more promising acti-
vated carbon for the separation of CO, from a CO,/CH, mixture typical of
biogas streams.
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Resultados. Bloque Il

BLOQUE Ill. COMPORTAMIENTO DINAMICO DE LOS CARBONES
ACTIVADOS DE HUESOsS DE CEREZA PARA LA

SEPARACION CO,/CH,

En los dos Bloques anteriores se ha evaluado la idoneidad de materiales
biomasicos como adsorbentes para la separacion de una mezcla CO,/CH,, tanto
por sus caracteristicas texturales como por su comportamiento en condiciones de
equilibrio. Sin embargo, para estudiar su eficacia en una operacién de separacion de
gases mediante un proceso de adsorciéon con variacion de presién (PSA) es
necesario evaluar su capacidad de adsorcién en mezclas gaseosas, y su rendimiento
tras ciclos consecutivos de adsorcidon-desorcion, es decir, su comportamiento en
condiciones dinamicas. Ademas, el paso de escala en una operacion de adsorcion

requiere la obtencién previa de datos experimentales a escala de laboratorio.

En este caso, se ha trabajado con una mezcla binaria equimolar de CO, y
CH, a distintas presiones (I, 3, 5y 10 bar) y a 30 °C, como alimentacion a un lecho
de adsorcion, que permite la operacién en continuo, mediante la realizacion de
multiples ciclos de adsorcion y desorcion, lo que permite conocer el
comportamiento real del carbon activado en un lecho de adsorcién y determinar su

viabilidad para un proceso a escala comercial.

Utilizando el dispositivo experimental descrito en el Apartado 3.5.2.1 se han
llevado a cabo experimentos dinamicos donde el lecho se llevé a saturacion durante
la etapa de adsorcion, para asi determinar el tiempo de ruptura (curvas de ruptura)
y, por tanto, la capacidad maxima de captura de CO,. Por su parte, la etapa de
desorcidon se prolongé hasta garantizar la regeneracién completa del adsorbente
antes de iniciar el siguiente ciclo. Con la realizacion de estos ciclos largos se
establecen las condiciones idoneas en que se llevarian a cabo experimentos ciclicos
PSA cortos, simulando condiciones mas proximas a un proceso real a escala

industrial. En los procesos PSA operando a escala comercial no se llega a alcanzar la
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saturacion del lecho durante la etapa de adsorcion, ni tampoco se regenera por

completo el lecho durante la desorcion.

En este Bloque se ha evaluado también un carbén activado comercial (Calgon
BPL 4x10) a titulo comparativo. Se trata de un carbon activado granular, obtenido
mediante activaciéon con vapor a alta temperatura de un carbon bituminoso. Se
aplica fundamentalmente en adsorcién en fase gas (recuperacion de solventes, en
sistemas de ventilacion de climatizaciones, en control de olores, en control de
COV, como soporte de catalizadores y en purificacion de gases) [170]. Su
distribucién de tamano de poro interno y de particula permite una cinética de
adsorcion rapida para una caida de presion media-baja a lo largo del lecho. Sus
principales caracteristicas texturales son: Sger = 1129 m? g', V, = 0,50 em® g, Ly, =
1,40 nm, W, = 0,46 cm’ g, L, 5, = 0,70 nm, W, ,, = 0,22 cm’ g, y una densidad
real de 2,14 g cm?. Se trata, por tanto, de un carbdn activado microporoso con

caracteristicas adecuadas para la adsorcién de CO,.

4.7 CURVAS DE RUPTURA

Los experimentos ciclicos de adsorcién-desorcion de CO, han sido llevados
a cabo en un dispositivo experimental disefado por nuestro Grupo de Investigacion,

cuya descripcion y esquema se muestran en el Apartado 3.5.2.2.

Se obtuvieron las curvas de ruptura de los carbones activados preparados a
partir de huesos de cereza asi como del carbén activado comercial Calgon BPL, en
mezclas binarias equimolares CO,/CH,. Los experimentos de adsorcion fueron
llevados a cabo en condiciones isotermas, a 30 ‘C, y a diferentes presiones totales
durante la etapa de adsorcion (I, 3, 5 y 10 bar). La regeneracion se realizé a 180°C
y presion atmosférica. Se realizaron seis ciclos consecutivos de adsorcion-desorcion
para evaluar la reproducibilidad del sistema. Las caracteristicas de los distintos
lechos de adsorcidon se muestran en la Tabla 4.15. Como premisa se establecié que
la altura del lecho fuese similar en todos los experimentos para los tres adsorbentes

evaluados.
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Tabla 4.15 Caracteristicas de los lechos de adsorcion.

Carbén activado

Cs-CO, CS-H,0 Calgon BPL
Masa de adsorbente (g) 4,08 4,80 7,00
Tamano de particula (mm) 1-3 1-3 2-4,75
Porosidad total, &; 0,86 0,84 0,79
Densidad de helio (g cm'3)a 1,98 1,99 2,10
Densidad aparente (g cm™)° 0,53 0,64 0,83
Diametro del lecho (cm) 1,30 1,30 1,30
Altura del lecho (cm) 11,55 11,65 11,90
Densidad del lecho (g cm'3) 0,27 0,31 0,44

a determinado por picnometria de He; ® determinado por porosimetria de Hg

La Figura 4.1 1 muestra el detalle de seis ciclos de adsorcion-desorcion hasta

saturacion para una de las muestras (CS-CO,), a modo de ejemplo grafico para la

visualizacion de cada parametro (concentracion de cada componente gaseoso,

presion y temperatura), durante cada una de las etapas de los experimentos ciclicos

realizados. Los resultados representados en esta figura corresponden a una presion

de la etapa de adsorcion de 3 bar.
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Figura 4.11 Evolucion de la presion, temperatura y composicion de los gases a la salida del lecho

durante un experimento ciclico a 3 bar y 30 °C para la muestra CS-CO,,.
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La primera etapa es la de secado, en la que se mantiene el adsorbente a
180 °C bajo un flujo de 50 mL min"' de He a presidn atmosférica. Esta etapa sélo

tiene lugar una vez, al inicio de cada experimento.

A continuacion transcurre la etapa de acondicionamiento, en la que se enfria
el lecho hasta alcanzar 30 °C y la presion se eleva hasta alcanzar la presion en la que
se va a llevar a cabo la adsorcién (I, 3, 5 6 10 bar). Para alcanzar tales presiones, el
control de presiéon cierra la valvula situada a la salida del lecho. Por ello, en la
primera fase de la etapa de acondicionamiento el porcentaje de He desciende, ya
que el micro-cromatégrafo no esta detectando ningun gas a la salida del lecho. La

duracion de esta etapa es de aproximadamente 20 minutos.

A partir de este momento, comienza la etapa de adsorcion en la que se
introduce la mezcla binaria: 50 % de CO, y 50 % de CH,. No se detecta CO, a la
salida del lecho hasta pasados unos minutos del comienzo de esta etapa, cuando se
alcanza la saturacion del lecho de adsorbente. Sin embargo, la deteccion de CH, a la
salida comienza antes que la de CO,. Esto es debido a la mayor selectividad de los
adsorbentes hacia el CO,. En esta etapa el flujo de alimentacion se mantuvo en

30 mL min" durante 60 min (120-180 min para los experimentos a 10 bar).

En la siguiente etapa tiene lugar la desorcion, en la que se calienta el lecho
hasta una temperatura de 180 °C, y la presion se reduce hasta | bar. El CO, y el
CH, se detectan al inicio de esta etapa, ya que se dan las condiciones que favorecen
la desorcion rapida. Se realiza con una corriente de He (50 mL min™') y tiene una
duracion similar a la etapa de adsorcion, con objeto de simular una operacidn

continua con dos lechos.

A continuacion, se analizan las curvas de ruptura para los tres adsorbentes
estudiados, obtenidas a partir de los experimentos ciclicos llevados a cabo a I, 3, 5
y 10 bar (Figura 4.12). Cada punto de las graficas representa un cromatograma, y
cada color representa una curva de ruptura distinta (un total de seis,

correspondientes a los ciclos adsorcion-desorcion realizados). La reproducibilidad
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de las curvas de ruptura correspondientes a ciclos consecutivos indica que la

adsorcion de CO, es totalmente reversible en todos los casos estudiados.

a)

1bar
2 Aomo
. 1
16 7
A
S 12 L
o A Fewea
08 | f
A
04 - . S
¢
0 e S d
0 3 6 9 12 15
Tiempo (min)
5 bar
r4
1,6 *
A
<
S 12 A
S~
O
08 - B
0,4 n f
*
. L |
0 5 100 15 20 25 30 35
Tiempo (min)
2 -0 g 1bar
A
2
1,6 5
© 1,2 Gy
(@) 7" n
) %o e
.
08 - o
%
04 -
. [ ]
©
0 teemomonod om om it
0 3 6 9 12 15

Tiempo (min)

2 3 bar
! &
| |
1,6 A 8
A
° 1,2
o - 4
o . Tatnow
08 - »
A
04 - A
A
o £
0 4 8 12 16 20 24
Tiempo (min)
2 10 bar
16 1
<
o 12 ¢
o .
08 B
o o'
0,4 i
*
0
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (min)
3bar
2 ™""n
A A
1,6 s
S 12 %
< LY
() &M
0,8 p
*
04 2 4
<
<
0 e & T

0 4 8 12 16 20 24

Tiempo (min)

169



Capitulo 4

2 m 5 bar
2
16 - i
° éﬁ
S 12 . .
S~
O - }I
0,8 a
N ] ]
@
04 3
*
A J}
0
0 5 10 15 20 25 30 35
Tiempo (min)
<)
1bar
2
] ‘I)ﬁ
<
A
16 A a
g 1,2 .
Iy L TV
038 5 i
f
0,4 o
A
k4
0 mmﬂ“d ; T
0 3 6 9 12 15 18
Tiempo (min)
2 5 bar
o
8]
S
O

60

50

20 30 40
Tiempo (min)

0 10

2 10 bar
1,6
£
*
S 12 .
L
O
0,8
&
&
04 »
*
0 0
0 10 20 30 40 50
Tiempo (min)

60

c/C,

4 8 12 16 20 24 28 32

Tiempo (min)

36

10 bar

c/C,

100

80
Tiempo (min)

0 20 40 60

120

Figura 4.12 Curvas de ruptura de CO, (color azul) y CH, (color rojo) de los carbones activados:

(a) CS-CO,, (b) CS-H,0O, (c) Calgon BPL. Mezcla binaria equimolar CO,/CH,a I, 3,5y 10 bar y a

30 °C. Los seis ciclos quedan representados por diferentes simbolos: 4 ciclo I, A ciclo 2, m ciclo 3,

O ciclo 4, A ciclo 5, o ciclo 6.

Como se aprecia en la Figura 4.12, el primer componente que se detecta a la

salida del lecho es CH,, mientras que el CO, no se detecta hasta transcurrido un

tiempo, debido a su adsorcion preferencial en el lecho de adsorbente. Esto indica

que el lecho es capaz de separar CO,/CH,. Sin embargo, la calidad de la separacion
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llevada a cabo con el carbon activado comercial Calgon BPL, se ve comprometida
debido a la escasa diferencia entre los tiempos de ruptura de CO, y CH,, en
comparacién con los adsorbentes biomasicos. El tiempo de ciclo de un proceso PSA
operando en continuo estara influenciado por la diferencia entre los tiempos de
ruptura de ambos componentes en la mezcla, los cuales delimitan, en el caso de la
aplicacién que nos ocupa, la cantidad de CH, puro que puede ser producido por
ciclo. A 10 bar se observa que el lapso de tiempo entre las curvas de ruptura de
CO, y CH, se reduce para todos los adsorbentes evaluados, lo que indica que una
cantidad significativa de CH, es co-adsorbida con el CO, limitando la eficacia de la

separacion de CO,/CH,.

También se puede apreciar que durante los primeros minutos de adsorcion,
antes de que el frente de CO, alcance la salida del lecho, se produce un aumento
brusco en el caudal de salida de CH, de forma que, durante un cierto tiempo,
supera al caudal de CH, alimentado. Este efecto se denomina roll-up y es debido a la
mayor afinidad del adsorbente hacia el CO, que hace que parte del CH, que habia
sido adsorbido inicialmente sea desplazado por la adsorcion preferencial de CO,.
Dicho fenomeno se explica por la diferencia entre las fuerzas de adsorcion de las
dos moléculas. Como ya se ha indicado anteriormente, el momento cuadrupolar de
CO, (-1,43 x 10 C m?) provoca una fuerte adsorcion, mientras que la molécula de
CH, (que no posee momento cuadrupolar) no es capaz de tales interacciones y, por

tanto, el metano es adsorbido en menor cantidad.

Se observa también el efecto que ejerce la presion de la etapa de adsorcion
en el tiempo y en la forma de la curva de ruptura. Una mayor presion de la etapa de
adsorcion hace que se incremente la presion parcial de los componentes en la fase
gas y, por tanto, la capacidad de adsorcién aumenta y también el tiempo que

requiere el frente de concentracion para alcanzar la salida del lecho.

Los valores del tiempo de ruptura para cada adsorbente en funcion de la

presion total de la etapa de adsorcion estan representados en la Figura 4.13.
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Figura 4.13 Tiempos de ruptura de CO, (simbolos sélidos) y CH, (simbolos huecos) en funcion de
la presion: CS-CO, (verde), CS-H,O (azul) y Calgon BPL (color rojo). Alimentacion: mezcla
equimolar CO,/CH, a 30 °C.

A presiones inferiores a 5 bar practicamente no se observan diferencias
significativas entre los tiempos de ruptura de los carbones biomasicos y del carbon
activado comercial. Sin embargo, por encima de 5 bar, las diferencias se hacen mas
notables y, por ejemplo, CS-H,O presenta mayores tiempos de ruptura de CO,. En
términos de adsorcion de CH,, se observa que los tiempos de ruptura de Calgon

BPL son ligeramente mayores para todo el rango de presiones evaluado.

En la Figura 4.14, las curvas de ruptura de CO, de los diferentes carbones

activados a las distintas presiones, han sido superpuestas a modo comparativo.
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Figura 4.14 Comparacion de las curvas de ruptura de CO, a las distintas presiones evaluadas para

cada carbon activado: CS-CO, (a), CS-H,O (b), Calgon BPL (c). Alimentacién: mezcla equimolar
CO,/CH, 230 C.

En estas figuras se puede apreciar que la zona de transferencia de materia

(entre el punto de ruptura y el de saturacion) presenta una anchura mayor con el

incremento de la presion. En el caso de los carbones activados biomasicos solo es

visible a 10 bar, sin embargo, para Calgon BPL se observa incluso a bajas presiones.

Las curvas de ruptura del carbon activado comercial son las que muestran

una pendiente menor, particularmente a presiones elevadas y, por tanto, presenta la

zona de transferencia de materia de anchura mayor, lo que conlleva una resistencia

mayor a la transferencia de materia dentro del lecho.
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Como se comentd en el Apartado 2.2.1, es deseable que la zona de
transferencia de materia sea lo mas estrecha posible para hacer un uso eficiente del

lecho de adsorcion y reducir el coste asociado a la energia para su regeneracion.

Estos resultados indican que, bajo las mismas condiciones experimentales y a
pesar de la similitud en los tiempos de ruptura, los carbones activados preparados a
partir de huesos de cereza se comparan favorablemente frente al carbéon activado

comercial Calgon BPL.

4.7.1 CAPACIDAD DE ADSORCION A PARTIR DE EXPERIMENTOS

DINAMICOS

Los valores promedio de capacidad de captura de CO, y CH, de cada
adsorbente, estimados a partir de cada curva de ruptura isotérmica a 30 'C, se
resumen en la Tabla 4.16. Se trata de las capacidades maximas de adsorcion de cada
adsorbente, calculadas siguiendo el procedimiento descrito en el Apartado 3.5.2.3 y
se presentan en las unidades mas frecuentemente utilizadas, capacidad en masa (mol
kg' de adsorbente) y capacidad en volumen (mol m? de adsorbente), calculada a
partir de la densidad del lecho. La densidad del lecho depende de la densidad
intrinseca del material, pero también de su empaquetamiento. El valor de densidad
de lecho mostrado en la Tabla 4.16 se ha calculado en las condiciones
experimentales, dividiendo la masa de adsorbente (regenerado) utilizada, entre el
volumen del lecho, que esta determinado por su altura, ya que el diametro del
reactor es constante. La altura del lecho, como ya hemos indicado, se ha tratado de

mantener aproximadamente constante para todos los adsorbentes y experimentos.
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Tabla 4.16 Capacidades de adsorcion de los carbones activados determinadas a partir de las curvas

de ruptura. Condiciones: T=30 °C, P =1, 3, 5 y 10 bar, alimentacién = CO,/CH, 50/50 % vol.

Capacidad de adsorcion de CO, Capacidad de adsorcién de CH,

Adsorbente (mol kg™) (mol m?) (mol kg™) (mol m?)
I bar

CS-CO, 1,63 440,1 0,47 126,9

CS-H,0O 1,49 461,9 0,37 114,7

Calgon BPL 1,18 519,2 0,33 145,2
3 bar

CS-CO, 2,80 756,0 0,67 180,9

CS-H,O 2,60 806,0 0,64 198,4

Calgon BPL 2,02 888,8 0,53 233,2
5 bar

CS-CO, 3,60 972,0 0,95 256,5

CS-H,O 3,53 1094,3 0,76 235,6

Calgon BPL 2,70 1188,0 0,8l 356,4
10 bar

CS-CO, 514 1387,8 1,55 418,5

CS-H,O 4,48 1388,8 1,05 3255

Calgon BPL 4,14 1821,6 1,30 572,0

Los resultados mostrados en la Tabla 4.16 indican, como cabia esperar, que
la capacidad de adsorcién aumenta con la presion. Asi, por ejemplo, la capacidad
maxima de adsorcion de CO, de CS-CO, a 30 °C se incrementa de 1,63 a 5,14

mol kg' cuando la presion aumenta de | a 10 bar.

Los adsorbentes biomasicos presentan mayores capacidades de adsorcion de
CO, y CH, que el carbon activado comercial, expresadas por unidad de masa. Este
comportamiento puede ser atribuido al volumen de microporos estrechos en los
adsorbentes: 0,35 cm’ g' (CS-CO,), 0,33 cm’ g' (CS-H,0) y 0,22 cm’ g' (Calgon
BPL). En cambio, si se refiere la cantidad de CO, adsorbida al volumen del lecho, la
muestra Calgon BPL presenta mayor capacidad. Ha de tenerse en cuenta que la
densidad del lecho de Calgon BPL es mayor a igualdad de altura de lecho. En este
sentido, una adecuada conformacion de los adsorbentes biomasicos para su

aplicacion en proceso comercial podria incrementar significativamente la densidad
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del lecho y mejorar su capacidad volumétrica. Por otro lado, la mayor capacidad
volumétrica de adsorcién de CO, de Calgon BPL va acompanada de una importante

adsorcion de CH, que reduce la selectividad de este adsorbente.

4.8 OPTIMIZACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION DE UN

PROCESO CicLICcO DE ADSORCION

Para estimar el rendimiento de un proceso ciclico de adsorcién-desorcion se
han seleccionado tres parametros, como son: la capacidad de trabajo de CO,, la
productividad de CH, y la pureza de CH,. Este Ultimo estd limitado por las

condiciones operacionales del proceso.

Generalmente, en un proceso PSA uno de los componentes de la
alimentacion se adsorbe preferentemente en el lecho (en este caso CO,), mientras
que el resto lo hacen débilmente y abandonan el lecho formando el refinado.
Durante la etapa de regeneracion, el CO, retenido se desorbe y es recuperado
como extracto. Por tanto, interesa recuperar la mayor parte del componente de
interés (en este caso CO,) y con la mayor pureza posible. Sin embargo, en el caso
particular de la purificaciéon de biogas, tanto el refinado (CH,) como el extracto
(CO,) son componentes de alto valor por lo que, ademas de una recuperacién y
pureza de CO, elevadas, se pretende conseguir también una pureza elevada de CH,

en el refinado.

La capacidad de trabajo de un adsorbente, g, (mol CO, kg adsorbente™),
definida en el Bloque I, representa la diferencia entre las cantidades de CO,
adsorbidas durante las etapas de adsorcion y desorcién o purga que en este trabajo
se realiza a | bar. Dado que en un proceso real PSA no se alcanza la saturacion ni la
regeneracion completa del lecho, la capacidad de trabajo real es menor que la
capacidad maxima determinada a partir de las curvas de ruptura. La cantidad
producida de CH, por kg de material o productividad esta directamente relacionada
con el coste del adsorbente [I71]. Cuanto mayor sea la capacidad de trabajo y la

productividad, menor volumen de lecho adsorbente y menor coste de operacion.
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Mientras que para una separacion determinada, la pureza del producto estd

predefinida por el propio proceso de separacion.

4.8.1 PARAMETROS DE DISENO DE UN PROCESO PSA PARA

PURIFICACION DE BIOGAS

En la Figura 4.15 se muestran los valores de la capacidad de trabajo de CO,
obtenidos calculando la diferencia entre la cantidad adsorbida de CO, en las
condiciones de adsorcion (3, 5 y 10 bar) y la cantidad adsorbida de CO, en
condiciones de desorcion (| bar). Como cabia esperar, la capacidad de trabajo
aumenta con la presion y los valores maximos para los tres adsorbentes se
obtuvieron a 10 bar. Sin embargo, como se ha mostrado en el Apartado 4.7, a 10
bar la eficacia de la separacion CO,/CH, disminuye ya que una gran cantidad de CH,
es también co-adsorbida con CO,. Dado que esta presidon no seria, por tanto, la
mas indicada para llevar a cabo la etapa de adsorcion, se ha descartado para

posteriores analisis.

4,0

3,5 A
3,0 .
2,5

2,0 ?

1,5 *

1,0

0,5

Capacidad de trabajo CO, (mol kg?)

0,0
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Presion (bar)

Figura 4.15 Capacidad de trabajo de CO, en funcién de la presion para CS-CO, (color verde), CS-
H,O (color azul) y Calgon BPL (color rojo). Los valores han sido estimados a partir de las curvas de

ruptura (Ciclador).

Por otro lado, en la Figura 4.15 también se observa que la capacidad de
trabajo del carbon activado comercial Calgon BPL es menor que las

correspondientes para CS-CO, y CS-H,0.
177



Capitulo 4

A partir de los datos presentados en la Figura 4.12 se estimé la cantidad de
CH, en la corriente de salida. Como ejemplo, la Figura 4.16Figura 4.16 muestra
graficamente el procedimiento llevado a cabo para tal estimacion. Durante el
intervalo de tiempo entre t, y t, se puede obtener CH, con una pureza de
aproximadamente 95 %. La productividad de CH,, con el 95 % de pureza, puede ser
estimada a partir de un balance de materia integrando el perfil del flujo molar de
CH, en la corriente de salida entre t, y t,:

t2

1
CH, productivity = —f Fep, exicdt Ecuacion 4.10
ads t t

1

donde Fg,.. s el flujo molar de CH, en la corriente de salida, m_, es la masa de
adsorbente y t es el intervalo de tiempo (t,-t;). La productividad, estimada mediante

la Ecuacién 4.10, estd expresada en mol kg adsorbente™ tiempo™.

100
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20
10

t, <>t
0
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Figura 4.16 Curva de ruptura de CH, para una mezcla binaria CO,/CH, (50/50 % vol.)a 30 "C y a
5 bar para CS-CO,,.

La Figura 4.17 muestra los valores de productividad de CH, estimados para
cada uno de los carbones activados a las distintas presiones evaluadas. Se aprecia
que no hay una correlacion directa entre la productividad de CH, y la presion total
de adsorcion. Sin embargo, parece claro que el carbon activado comercial presenta

menores productividades que los carbones biomasicos.
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Figura 4.17 Productividad de CH, frente a la presion para CS-CO, (color verde), CS-H,O (color
azul) y Calgon BPL (color rojo). Valores estimados a partir de los experimentos de ruptura
(Ciclador). Nota: t, y t, han sido seleccionados para cada adsorbente a cada presion siguiendo el

criterio de obtencion de maxima pureza de CH, en la corriente de salida.

El nivel de pureza alcanzado en cada uno de los experimentos para cada una
de las muestras queda representado en la Figura 4.18. Se aprecia claramente que la
concentracion de CH, disminuye con el aumento de presién, siendo este
comportamiento destacable para las curvas de ruptura de Calgon BPL, donde la

concentracion de CH, en la corriente de salida es menor de 85 % a 5 bar.
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Figura 4.18 Pureza de CH, en la corriente de salida como funcion de la presion para CS-CO,
(color verde), CS-H,O (color azul) y Calgon BPL (color rojo). Valores estimados a partir de los

experimentos de ruptura (Ciclador).

179



Capitulo 4

Como se ha mencionado con anterioridad, el tamano del adsorbedor esta
intimamente relacionado con la capacidad de trabajo y la productividad. Para CS-
CO, y CS-H,0O los mejores resultados se obtuvieron a 5 bar. Los resultados
experimentales muestran que a dicha presion el rendimiento de la muestra CS-H,O
es ligeramente superior al de CS-CO,. A pesar de mostrar una capacidad de captura
similar, CS-H,O presenta mejor tiempo de ruptura, capacidad de trabajo de CO,,
productividad y pureza de CH,. Por el contrario, el rendimiento de Calgon BPL en
términos de capacidad de trabajo de CO,, productividad y pureza de CH, es muy

bajo con respecto al de los adsorbentes preparados a partir de huesos de cereza.

En el trabajo llevado a cabo en el Blogue II, se identificé la muestra CS-CO,
como la mas adecuada para la separacion de CO, de una mezcla CO,/CH,
representativa de una corriente de biogas. Dicho estudio se basé en un indicador de
rendimiento [160] que tiene en cuenta la selectividad, la capacidad de trabajo y el
calor isostérico de adsorcion. Sin embargo, el presente estudio se basa en
experimentos de ruptura llevados a cabo en un lecho fijo bajo condiciones
isotermas, por lo que se omite el efecto térmico sobre el rendimiento de los
distintos materiales. No obstante, estos resultados coinciden con los valores
calculados del parametro de seleccidn S, estimado también a titulo comparativo en
el Bloque Il, el cual esta basado en la diferencia de las capacidades de trabajo de CO,
y CH, y en la selectividad de equilibrio. Por tanto, en condiciones isotermas, como
las evaluadas experimentalmente en este trabajo, el adsorbente CS-H,O presenta

mejor rendimiento para la purificacion de biogas a 5 bar de presion.

El trabajo desarrollado en este tercer bloque se describe y se discute en mas

detalle en la Publicacion IlI.
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Dynamic Performance of Biomass-Based Carbons for CO,/CH,
Separation. Approximation to a Pressure Swing Adsorption Process
for Biogas Upgrading

Noelia Alvarez-(]utiérrez, Susana Garcia,':' Maria Victoria Gil,'l' Fernando Rubiera, and Covadonga Pevida™

Instituto Nacional del Carbon, INCAR-CSIC, Apartado 73, 33080 Oviedo, Spain

ABSTRACT: Physical adsorption-based processes such as pressure swing adsorption (PSA) constitute an alternative to
selectively adsorb CO, from biogas streams. There is abundant work regarding the equilibrium of adsorption of pure CH, and
CO, on different adsorbents. However, to design an adsorption process with a selected adsorbent it is very important to account
for its dynamic behavior in a packed-bed. Thus, the performance of two biomass-based activated carbons (CS-CO, and CS-H,0)
previously prepared in our laboratory to separate CO,/CH, has been evaluated. Full adsorption—desorption cycles were
conducted at 30 °C (isothermal conditions) and different pressures (1, 3, 5, and 10 bar) feeding binary CO,/CH, (50/50 vol %)
mixtures to a purpose-built fixed-bed setup. A commercial activated carbon, Calgon BPL, was also evaluated for reference
purposes. CO, equilibrium uptakes were obtained from dynamic breakthrough curves and proved to be maximum at 10 bar
(5.14, 4.48, and 4.14 molkg™" for CS-CO,, CS-H,O, and Calgon BPL, respectively). However, the CO,/CH, separation
efficiency, according to the difference in breakthrough times between CH, and CO,, is very limited at 10 bar. A combined
analysis of the productivity and purity of CH, along with CO, working capacity derived from dynamic experiments indicates that
our biomass-based activated carbons would be better candidate materials for the CO,/CH, separation at a pressure of S bar than
the commercial activated carbon Calgon BPL.

H INTRODUCTION methods include adsorption,” absorption,” membranes,” and
P! Ip

The European Union passed the Directive on Renewable cryogenic separation.'’ Among these methods, pressure swing

Energy on December 9, 2009 as part of the EU-Climate adsorption (PSA) processes have become increasingly com-

Change and Energy Strategy. The directive establishes an petitive.

Biogas is usually delivered at low pressure, so it needs to be

overall policy for the production and promotion of energy from
compressed to a pressure between 4 and 10 bar before the PSA

renewable sources in the EU with the aim of fulfilling at least

20% of its total energy needs with renewables by 2020. Tt unit."" The main goal of the PSA process is to produce fuel
specifies national renewable energy targets for each country, grade methane (methane purity > 97%)." It is however most
taking into account its starting point and overall potential for likely that in the future more stringent specifications will apply
renewables. These targets range from values as low as 10% for to the methane recovery given its high global warming
Malta to values as high as 49% for Sweden.' Therefore, biogas potential."*'* The PSA process relies on the fact that under
demand is expected to increase continuously in the coming pressure, gases tend to be attracted to solid surfaces, or
years because of its ability to produce CO, emissions lower “adsorbed”. The higher the pressure, the more gas is adsorbed;
than that of fossil fuels. In addition, the global capacity for when the pressure is reduced, the gas is released, or desorbed.
power generation from commercial biogas facilities will more Despite the remarkable growth in practical applications of
than double over Ehc next decade, from 14.5 GW in 2012 to adsorptive gas separation processes, their commercial design
29.5 GW in 2022.7 and optimization still require a significant experimental effort.

Because biogas contains a significant amount of CO, (30—
65%),” its heating value is very low compared to natural gas.
Upon removal of water (vapor), hydrogen sulfide, siloxanes,
hydrocarbons, ammonia, and dust particles, biogas calorific
value and relative density need to be adjusted to meet the
specifications of the Wobbe Index,* ie., biogas upgrade to
natural gas quality. Toward that purpose and also to avoid
pipeline and equipment corrosion, the CO, content for pipeline
grade biomethane should be less than 2-3%.° On the
economic side, the removal of CO, is the most critical step
in biogas upgrading. The upgrading of biogas takes between 3
and 6% of the energy of biogas and may cost up to 10 €/G]J for

After original work by Sircar in the late 1980s,"° many studies
have been performed on PSA processes aimed at separating
CO, from gaseous streams containing CH,.'*"*' Most studies
have focused on zeolites,”” ** metal—organic frame-
works,"***~*7 and activated carbons.**~*°

Knowledge of the dynamic fixed-bed behavior is an elemental
tool to validate the model used to describe the PSA
performance.”’ Literature on the dynamic performance of
adsorbent beds for CO,/CH, separation is scarce,”” " and
specific data on biomass-based activated carbons for biogas

small streams.” Received:  March 21, 2016
Currently, several methods are commercially available for the Revise May 6, 2016
removal of carbon dioxide and other gases from biogas. These Published: May 9, 2016
ACS Publications  © 2016 American Chemical Society 5005 DOK; 10.1021/acs.energyfuels. 6b00664
4 Energy Fuels 2016, 30, 5005-5015
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upgrading under operational conditions similar to those
presented here is lacking.

Two biomass-based activated carbons (CS-CO, and CS-
H,0) previously prepared in our laboratory have shown great
potential for the above application based on their CO, and CH,,
equilibrium capture capacities (static) at high pressures.*
However, as previously mentioned, the dynamic fixed-bed
behavior is required to ascertain the extent to which the
equilibrium uptake may be translated into breakthrough
capacity. In this work, the performance of these biomass-
based materials has been evaluated under dynamic conditions.
Hence, breakthrough experiments were performed with a
simulated binary gas stream consisting of CO, and CH, (50/50
vol %) at 30 °C and varying total pressures (1, 3, 5, and 10 bar).
A commercial activated carbon, Calgon BPL, was also evaluated
for comparison purposes.

Finally, the performance of the tested adsorbents over
consecutive adsorption—desorption long cycles (120 to 300
min) has been used to evaluate a set of parameters for the
design and optimization of a PSA process applied to biogas
upgrading.

B MATERIALS AND METHODS

Materials. Two biomass-based activated carbon samples (CS-CO,
and CS-H,0) previously prepared in our lak y from cherry
stones, a low cost biomass residue from the Spanish food industry,
have been evaluated as adsorbent materials. CS-CO, and CS-H,0
samples were activated in a CO, and H,O single-step process,
respectively. A fully detailed chemical and tn.xtural characterization of
these carbons has been reported prevmusly Moreover, in this study,
a commercial activated carbon, Calgon BPL, was chosen for
comparison purposes. Details on its chemical and textural character-
ization can be found elsewhere.”” All gases used in this work were
obtained from Air Products with purities higher than 99.995%. Table 1
summarizes the main characteristics of the evaluated adsorbents.

Table 1. Physical Properties of the Activated Carbons

activated carbon
cs- Cs-
CO,  H,0 CalgonBPL
BET surface area (m* g™') 1045 998 1129
total pore volume (cm* g™) 048 0.53 0.50
micropore volume (cm® g™')” 0.40 0.38 0.46
average micropore width (nm)” 093 0.89 1.40
narrow micropore volume (em® g™')* 035 0.33 0.22
average narrow micropore width (nm)” 078 0.74 0.70
“Evaluated with the Dubinin—Radushkevich equation. “Determined

with the Stoeckli—Ballerini relation.

Dynamic Column Breakthrough Measurements. Experimen-
tal Setup. All experiments were conducted in a lab-scale fixed-bed
reactor packed with the adsorbent material. The main characteristics of
the adsorbent beds are summarized in Table 2. It is worth pointing out

Table 2. Characteristics of the Adsorbent Beds

activated carbon
CS-CO, CS-H,0 Calgon BPL

mass of adsorbent (g) 4.10 4.80 7.00
particle size (mm) 1-3 1-3 2-4.75
total porosity, £y 0.86 0.84 079
helium density (g em™)" 1.98 1.99 210
apparent density (g cm™)" 053 0.64 083

bed diameter (cm) 130 1.30 1.30

bed height (cm) 1155 1165 11.90
bed density (g cm™) 027 031 044

“Determined by He pycnometry. “Determined with Hg porosimetry
at 1 bar.

that almost double the amount of BPL activated carbon sample (7 g)
was required for the experimental runs when compared to the
biomass-based samples (4.1 g of CS-CO, and 4.8 g of CS-H,0), which
was derived from targeting a similar bed height in all the experiments.
The detailed description of the system can be found elsewhere.””
The stainless steel fixed-bed reactor is 13.3 cm in height and 1.3 cm in
diameter and is equipped with a porous plate located 4.7 cm from the
base of the column. The gas manifold system consists of three lines
fitted with mass flow controllers from Bronkhorst High-Tech with
flows ranging between 1 and 200 mL min~" STP. The controllers have
an accuracy of 1% full scale and a repeatability of 0.1% full scale. One
of the lines is used to feed in an inert gas, He, to dry the sample before
each experiment. The other two lines feed in CO, and CH, To
monitor the column temperature, a K-type thermocouple with an
accuracy of #1.5 °C was used, which is located at a height of 3.6 cm
above the porous plate (exit end of the column). The mass flow rate of
the effluent from the adsorbent bed was measured using a mini CORI-
FLOW meter from Bronkhorst. Effluent gas analysis was performed by
means of a dual channel microgas chromatograph, Varian CP-4900,
fitted with a thermal conductivity detector (TCD) in which He and Ar
were used as the carrier gases.
Breakthrough Tests. Prior to each experiment, the TCD was
calibrated employing CO,/CH,/He of known ¢
The bed was packed with activated carbon to measure the dynamics of
the CO, and CHy in the column. A simulated biogas CO,/CH,
mixture (50/50 vol %) was fed (30 mLmin™ STP) to the adsorption
unit and the adsorption performance of the samples was evaluated at a
temperature of 30 °C under isotk ditions and four diffe
pressures (1, 3, S, and 10 bar). For each sample six consecutive
dwrption-—desorption cycles were conducted to test the reproduci-
bl.llly of the system, where adsorption proceeded until saturation and
was ded to full of the activated carbon

Static Measurements. CO, and CH; adsorption isotherms at 30
°C and up to 10 bar were determined in a high-pressure magnetic
suspension balance, Rubotherm-VTI. The initial mass of a sample used
for the adsorption isotherms was approximately 0.5 g and the
equilibrium criteria was set to 0.0050 wt % change in 10 min. Prior to
adsorption, the sample was dried in situ under vacuum at 100 °C for
120 min. The cell holding the sample is then cooled to the measuring
temperature, and pressurization is attained with the desired adsorbate
in a stepwise mode; therefore, the change in the weight of the

sample\

Each experi I run d the
the adsorbent before each experiment by ﬂowmg He (50 mL min™
STP) for 60 min at 180 °C and atmospheric pressure; (ii)
pressurization and cooling to the adsorption temperature (30 °C) in
a preconditioning step of 20 min, where 50 mL min™' (STP) of He
was allowed to flow through the system; (iii) feed gas switch to a
CO,/CH, gas mixture for a duration of 60 min (120—180 min for the
experiments at 10 bar) so adsorption takes place until complete
s, i is achieved; and (iv) depressurization of the unit and

1 foll.

g steps: (i) drying of
1

adsorbent sample as well as pressure and e are
and recorded when equilibrium is reached.

Experiments with helium were carried out to determine the volume
of the adsorbent and cell system, enabling the effect of buoyancy on
the to be evaluated. The absolute amount of CO, and
CH, adsorbed over the pressure range tested were estimated followi

atmospheric pressure purge with 50 mL min™" (STP) of He at 180 °C
for 60 min (120 min for experiment at 10 bar) to fully desorb the
adsorptive gases from the column. During the adsorption stage, the
(,02 and LH, cun«.entmuun\ in the column effluent gas were

g
the procedure described in a previous work.™
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d as a function of time (breakthrough curve),
and maximum or equilibrium dynamic adsorption capacity of the
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Figure 1. CO, (blue) and CH, (red) breakthrough curves of the experiments with CO,/CH, mixture (50/50 vol %) in feed gas for CS-CO, (a), CS-
H,0 (b), and Calgon BPL (c) at 1, 3, §, and 10 bar and at 30 °C. The six consecutive cycles are represented by the different symbols: #, cycle 1; A,

cycle 2; W, cycle 3; O, cycle 4; A, cydle 5, 0, cydle 6.

adsorbents was calculated after the outlet CO, concentration equaled
that of the inlet stream. However, in a typical operation, the flow
would be stopped or diverted to a fresh adsorbent bed once the CO,
concentration reached that limit.*’

The equilibrium CO, adsorption capacity and breakthrough time, #,,
or time it takes for CO, to be detected at the adsorption column
outlet, were calculated as an average of values obtained from six
consecutive adsorption—desorption cycles. Also, as adsorbents were
fully regenerated, the repeatability of breakthrough curves could be
assessed. Equilibrium adsorption capacities were determined by
applying a mass balance equation to the bed as well as accounting
for gas accumulated in intraparticle voids and dead space of the bed.”’

Blank experiments were also conducted at 30 °C and at the different
pressures with a bed packed with glass beads of approximately 3 mm
diameter. With these experiments extra-column effects (eg., gas
holdup) during the breakthrough tests at the different pressures could
be accounted for.

B RESULTS AND DISCUSSION

Breakthrough Curves from Binary CO,/CH, Adsorp-
tion Experiments. The CO, and CH, concentration at the
outlet of the bed were measured for the adsorbents at the
selected adsorption pressures and C/C, (ratio between the
outlet CO, or CH, concentration at a given time and that in
the feed) was plotted versus time (Figure 1). The breakthrough
times were taken at a relative concentration (G gyper/Cigeea) 0
0.05.

It is abserved that after an initial period during which both
components are fully adsorbed, CH, always breaks first, and its
breakthrough curve exhibits a so-called roll-up or roll-over,
which means that the molar flow rate of CH, in the effluent is
temporarily higher than that fed to the adsorption bed. The
explanation for this phenomenon is that CH, is first adsorbed
and thereby concentrated in the adsorbent, but then it is

DOI: 10.1021/acs.energyfuels 6500664
Energy Fuels 2016, 30, 5005-5015

185



Article

Energy & Fuels

a) 1 21
) —f"?z—"?—‘ ~
a g 18 . i
08 : H & os ° ‘
o 5 ¢ 15 ¢ R
° g * a 0% e
06 9 * B S
6 R ~ 12 4 4 \
g Pl AR N
o
04 g 3 ‘J 09 - O —
v 3
% i ii 06 - .
a <
02 1 s ¥ ald 03 . & i
. i S
0 M . — 0 iodsesssshannd
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60
Time (min) Time (min)
b) ! 7 AR » —— 2.1
H o
. - 4 18 - 4
08 |
. ] . [ ] & 4 \
ki 9 224 | B Y
N IR L)
06 . . s 4% 8 .
g - ¥ "’ S, S
o . o hungunet
04 + . 0e
. T E
. = e 06 —
02 1 H
° A 03 +—+ 24
! s K
[ 0
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60
Time (min) Time (min)
21
)
18 —ody
Al
15
i
12 + b1
s 1
09 §
o t
06 |
03 8 ;
L
X
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100110120 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100110 120
Time (min) Time (min)
et B e
- ~
Cd L4
e % 3 .. o
A R °
08 gy 7 08 " b
06 2 . 06 z
g s g .
S . : Bl
04 - 4 04 -
- ' ¥
02 . 02 =
- .
. . ¥ -
0 et om s’ 0 St
0 3 6 9 12 15 18 21 24 o 3 6 9 12 15 18 21 24
Time (min) Time (min)

Figure 2. Comparison of CO, (left graphs) and CH, (right graphs) breakthrough curves at the evaluated pressures for CS-CO, (a), CS-H,0 (b),
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30 °C.
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Figure 3. Adsorption isotherms at 30 °C and up to 10 bar of CO, (a) and CH, (b) on CS-CO, (green), CS-H,0 (blue), and Calgon BPL (red).

displaced by CO, whose concentration front advances slower
through the column than that of CH, The so-induced
desorption of CH, is responsible for a CH, flow rate rise
above the feed flow rate. As time goes by, the concentration of
both components at the outlet evolves to feed concentration
level, indicating that the column is saturated. The preferential
adsorption of CO, over CH, can be explained by the different
adsorption strength of the two molecules. The permanent
quadrupole moment of CO, (—1.4 X 107 cm) leads to strong
adsorption; CH,, in contrast, is not capable of similar
interactions and is therefore adsorbed less strongly.‘” The
amplitude of the roll-up is a measure of the competition
between CO, and CH, for adsorption sites: it is high when a
large amount of CH is rapidly replaced by incoming CO,. An
adsorbent may be selective because it intrinsically adsorbs very
litle CH, (early breakthrough of CH,, weak roll-up); strongly
prefers CO, over CHy, in spite of a fairly strong interaction
with CH, (late breakthrough of CH,, strong roll-up); or by a
combination of both effects.”*

As shown in Figures la—c, consecutive breakthrough curves
(identified by the same color and different symbols) practically
overlap showing that adsorbents were fully regenerated and
samples remained stable after six consecutive adsorption—
desorption cycles. On the basis of observed CH, and CO,
concentration fronts, CO,/CH, separation might be feasible on
CS-CO, and CS-H,0 samples because a clear difference in
breakthrough time between CO, and CH, is observed.
However, the ability to separate CO,/CH, is reduced for the
commercial activated carbon Calgon BPL (Figure Ic) given the
closer breakthroughs of CO, and CHj. This indicates that
Calgon BPL is less selective than our carbons.

It is well-known that pressure affects the shape of the
breakthrough curve as well as the breakthrough time. Higher
adsorption pressures (ie., higher CO, and CH, partial
pressures) lead to increase adsorbed amounts; therefore, the
concentration front of each adsorptive takes more time to reach
the bed outlet. For instance, the CO, adsorption front reaches
the bed outlet after approximately 9 min at 1 bar and after 25
min at 10 bar for carbon CS-CO, (see Figure la).

In Figure 2 the CO, and CH, breakthrough curves for the
activated carbons at each pressure studied (1, 3, S, and 10 bar)
have been overlapped for comparison purposes.

The mass-transfer zone (between the break point and
saturation) where most of the change in concentration occurs
becomes wider with increasing pressure (see Figure 2). For the

5009

cherry stones-based carbons this is remarkable only at 10 bar,
but in the case of Calgon BPL the broadening of the
breakthrough curves is also observed at lower pressures. The
width and shape of the mass-transfer zone depend on the mass-
transfer rate, flow rate, and shape of the equilibrium adsorption
isotherm. Breakthrough curves are usually S-shaped because of
the role of internal diffusion resistance that tends to increase
when the solid becomes nearly saturated. However, if pore
diffusion is controlling the rate of adsorption, the breakthrough
curve has the opposite shape. This could be the case for CO,
adsorption on Calgon BPL at 5 and 10 bar where concave
downward curves are encountered.

In the case of CHy, the breakthrough curves at the different
pressures present similar slopes for the cherry stones activated
carbons. It is observed that at 10 bar the height of the roll-up
decreases but it becomes broader. Calgon BPL shows a
different pattern in the CH, breakthrough curves: at pressures
> S bar, the slopes and the roll-up are remarkably different.

Blank experiments with glass beads (nonadsorbent solid) are
also included in Figure 2d. As expected, breakthrough times are
considerably reduced with respect to the adsorption experi-
ments and no roll-up is observed. It can be seen that the
sharpness of the curves drastically changes at 10 bar. This could
be a result of the volume of gas accumulated in the voids of the
bed. At higher pressures the holdup of gas in the bed could be
significant relative to the amount adsorbed, and this gas volume
must be considered in designing the adsorption cycle.

The equilibrium adsorption isotherms of CO, and CH, for
the evaluated carbons are plotted in Figure 3 for discussion
purposes. Detailed description and discussion of the equili-
brium of adsorption of CO, and CH; on the CS-carbons has
been reported elsewhere.*> When adsorption is characterized
by linear isotherms, broad breakthrough curves are encoun-
tered. The CO, isotherm of Calgon BPL presents a more linear
pattern than the CS-carbons; the CO, uptake is below that of
the CS-carbons up to pressures of around 6 bar, but at higher
pressures Calgon BPL exceeds that of CS-H,O and eventually
reaches the uptake of CS-CO, at 10 bar. CH, adsorption
follows a similar pattern for the three carbons.

The width of the mass-transfer zone is related to the bed
length, meaning that very long beds might be required to make
the transfer zone a small fraction of the bed in contrast to
adsorption with favorable isotherms. A narrow mass-transfer
zone is desirable to make efficient use of the adsorbent bed and
to reduce the energy cost associated with its subsequent

DOK: 10.1021/acs.energyfuels 6500664
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1‘cg¢:ncr:|t1'on."3 In fact, an ideal sorbent would have a vertical
breakthrough curve, which would be representative of
negligible mass-transfer resistance and minimal axial dispersion.
Nevertheless, differentiation between dispersion and mass-
transfer coefficients contributions to the spreading break-
through curves is not straightforward and will require dedicated
experiments and detailed modeling calculations.

The time elapsed between the CH, and the CO,
breakthrough is indicative of the separation performance of
the solids bed: the greater the difference in breakthrough times
between both adsorbates, the higher the separation effective-
ness. Moreover, it is observed in Figures la—c that there is a
time interval when high-purity CH, can be recovered at the bed
outlet. Cycle times in a continuous process, such as a PSA
process, will be influenced by this breakthrough time difference
which, in turn, would affect the amount of pure CH, that can
be produced per cycle.

The values of the breakthrough time for each sample versus
the total pressure have been represented in Figure 4. Little

30

Breakthrough time (min)
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Figure 4. CO, (solid symbols) and CH, (open symbols) breakthrough
times as a function of pressure: CS-CO, (green), CS-H,O (blue), and
Calgon BPL (red). Feed: CO,/CH, mixture (50/50 vol %) at 30 °C.

differences are encountered between the biomass-based
activated carbons and the commercial activated carbon Calgon
BPL in the lower-pressure range (< § bar). At S and 10 bar,
differences between samples become apparent with CS-H,0
showing the longest CO, breakthrough times. In terms of CH,
adsorption, Calgon BPL shows slightly higher breakthrough
times at all pressures.

At 10 bar, the time lag between the CH; and CO,
breakthrough curves is reduced and a significant amount of
CH, is coadsorbed with CO, on samples CS-CO, and Calgon
BPL, limiting the CO,/CHj separation. Peter et al. studied the
dynamic adsorption—desorption behavior of CO, and CHj in
amino-MIL-53(Al) at different temperatures (30, 45, and 60
°C) and pressures (1, 5, and 30 bar). They also observed that at
30 bar the time lag between the breakthrough curves for both
gases decreased significantly with respect to 1 and $ bar."*

Therefore, it is inferred from our experimental results that
despite the similarities in breakthrough time the samples
produced from a biomass waste present potential advantage
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over the commercial activated carbon Calgon BPL to separate
CO,/CH, mixtures.

Equilibrium Adsorption Capacity from Dynamic
Experiments. The adsorbed amounts of CO, and CH,
calculated from the breakthrough experiments are tabulated
in Table 3. The amounts of CO, and CH, adsorbed at

Table 3. Adsorbed Amounts for Breakthrough

M of a Simulated Biogas CO,/CH, Mixture
(50/50 vol. %) at 30 °C and Different Pressures on CS-CO,,
CS$-H,0, and Calgon BPL

CO, adsorption capacity CH, adsorption capacity

adsorbent (molkg™)  (molm™)  (molkg™")  (molm™)
1 bar
CS-CO, 1.63 440.1 047 1269
CS-H,0 149 461.9 0.37 1147
Calgon BPL 1.18 5192 033 1452
3 bar
CS-CO, 2.80 756.0 0.67 180.9
CS-H,0 2.60 806.0 0.64 198.4
Calgon BPL 2.02 888.8 0.53 2332
S bar
Cs-Co, 3.60 972.0 095 256.5
CS-H,0 353 1094.3 0.76 2356
Calgon BPL 270 1188.0 0.81 356.4
10 bar
CS-CO, 5.14 1387.8 1.55 4185
CS-H,0 4.48 1388.8 1.05 3255
Calgon BPL 4.14 1821.6 1.30 5720

equilibrium were determined as an average of the capture
performance of the adsorbents after conducting six consecutive
adsorption—desorption cycles. A mass balance equation to the
bed was applied to each adsorption—desorption cycle, which
considered the gas accumulated in the intraparticle voids and
dead spaces of the bed. More details about the calculation
procedure can be found in Gil et al.’”*’

While adsorption capacities are usually reported in the
literature on a mass basis (e.g, moles of CO, adsorbed per
kilogram of adsorbent), the volumetric capacities (e.g., moles of
CO, adsorbed per cubic meter of adsorbent) were also
calculated, because both parameters are critical in designing
adsorption separation processes.

The uptakes obtained from the breakthrough experiments
indicate that, as expected, the adsorption capacity of the
activated carbons increased with pressure. For instance, the
capacity values obtained at 30 °C for the CS-CO, sample rose
from 1.63 to 5.14 mol kg™' adsorbent as the pressure increased
from 1 to 10 bar.

The CO, adsorption capacity on a mass basis followed the
order CS-CO, > CS-H,0 > Calgon BPL (Table 3). The
greatest CO, adsorption capacity (5.14 molkg™") corresponds
to the biomass-based activated carbon CS-CO, at 10 bar. The
CH, adsorption capacity on a mass basis showed similar trend,
although the difference among the uptakes of the adsorbents is
less noticeable than in the case of the CO, adsorption capacity.
The greatest CH, uptake on a mass basis (1.55 molkg™)
corresponds to CS-CO, at 10 bar.

It has been previously reported that at high pressure, the total
micropore volume, determined by N, adsorption isotherms at
—196 °C, is the textural parameter more directly related to the
CO, adsorption capacity of the materials.** In fact, Wiersum
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et al. observed that at high pressure the solid with the largest
pore volume also exhibited the highest uptakes while the solid
with the smallest pore volume adsorbed the least.’” However,
in this work we encounter the opposite trend. On the basis of
textural properties of the materials (Table 1), Calgon BPL is
the sample with largest micropore volume (0.46 cm’g™)
compared to CS-CO, (040 cm’g™') and CS-H,0 (0.38
em*g™"). This may be attributed to the significantly narrower
average micropore width of the biomass-based carbons (Table
1) that also plays a significant role in high-pressure
adsorption.*

When the calculated capacities are compared on a volumetric
basis, the previous trend is reversed. The CO, adsorption
capacity follows the order Calgon BPL > CS-H,0 > CS-CO,
(Table 3). This is mainly attributed to a different bed weight for
breakthrough tests with Calgon BPL (see bed density in Table
2) because a constant bed height was targeted for the
experiments with three different adsorbents. This is a
disadvantage of the biomass-based carbons that could be
overcome with tailored conformation during the production
process. It should be noted, however, that the large CO,
adsorption capacity on a volumetric basis of Calgon BPL is
also accompanied by significant CH, adsorption that may lead
to reduced adsorption selectivity.

Optimization of Adsorption Conditions. Generally, in a
PSA process one of the feed components is preferably adsorbed
in the bed (in this case CO,), while the rest of them are weakly
adsorbed and leave the bed forming the raffinate. During
subsequent regeneration, the CO, retained is desorbed and it is
recovered as extract. Therefore, the target is to recover the
most, in this case CO,, as part of the extract and with the
highest possible purity. Nevertheless, in biogas upgrading both
raffinate (CH,) and extract (CO,) are valuable products that
might be recovered at high purity. Therefore, the purity level of
the CH, will be dictated primarily by the breakthrough of CO,
that is first eluted from the adsorbent bed.

The dynamic experiments were conducted until saturation,
and complete regeneration of the solids bed was reached in
each cycle. In a real PSA process the feed step is normally
terminated before the most strongly adsorbed component
breaks through the bed (saturation), while the regeneration
step is generally terminated before the bed is fully regenerated.

The analysis of transient breakthroughs has proved useful to
evaluate the separation performance of adsorbents.* By
analyzing the performance of these long cycles we can identify
conditions that would be feasible in short cyclic experiments to
be applied to a real PSA process aimed for biogas upgrading.

Therefore, in this work, three different parameters have been
selected to account for the process performance. These are
CO, working capacity, CH, productivity, and CHy purity. The
last one is defined through the operating conditions of the
process. As we mentioned in the Introduction, the present
study does not intend to conduct a detailed design and/or
optimization of a PSA unit.

The working capacity is defined herein as the difference
between the loading of the component that needs to be
preferentially adsorbed, expressed in moles per kilogram of
adsorbent, at the “adsorption” pressure and the corresponding
loading at the “desorption”, or purge, pressure, here assumed to
be 1 bar. The higher the working capacity, the larger the
amount of feed that can be treated with a (ﬁivcn amount of
adsorbent within a given period of time. "%
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The amount produced per kilogram of material or
productivity is relevant for grass-roots design of PSA units;
this metric is directly a reflection of the adsorbent cost.’!

Maximum values of CO, working capacity and productivity
are desired as a smaller adsorbent bed volume would be then
required. Therefore, capital and operating costs would decrease.

To determine the pressure level for the adsorption stage, one
should keep in mind that the larger the difference between the
capacities of the competing adsorbates, the purer the raffinate
will be. For a given separation, the product purity is
predetermined and the size of the adsorbent bed is inversely
proportional to the adsorbent productivity. It is important to
keep in mind that these parameters are interrelated for any
given PSA process.”

Design Parameters. Discussion and Implication for Biogas
Upgrading. As we previously mentioned, one of the parameters
that we have taken into account to compare our materials is the
working capacity. The experimental working capacity of CO,
was obtained by calculating the difference between the
adsorbed amounts of CO, under adsorption and desorption
conditions (here assumed to be 1 bar). The calculated values
assuming adsorption pressures of 3, 5, and 10 bar are
represented in Figure 5. As might be expected, working
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Figure 5. Working capacity of CO, as a function of pressure for CS-
CO, (green), CS-H,0 (blue), and Calgon BPL (red). Values
estimated from binary breakthrough tests.

capacity increases with pressure and the highest values for the
three adsorbents are obtained at 10 bar. This is in agreement
with the equilibrium adsorption capacities from static single-
component adsorption isotherms (Figure 3) and dynamic
binary breakthrough tests (Table 3). At 10 bar it was observed
previously that the efficiency of the CO,/CH, separation
decreases and a great amount of CH, is also coadsorbed with
CO,. Thus, this may not be the pressure that best suits the
adsorption step in this process, and it will be discarded in
following analysis. On the other hand, it is observed in Figure 5
that the working capacity of Calgon BPL is lower than that of
CS-CO, and CS-H,0.

From the data presented in Figures la—c we can determine
the amount of CH, in the exit gas stream. As an illustration,
Figure 6 shows the experimental breakthrough for CO,/CH,
mixture (50/50 vol %) at 30 °C and at 5 bar in the fixed bed

DOI: 10.1021/acs.energyfuels.6b00664
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Figure 6. CH, breakthrough for CO,/CH, mixture (50/50 vol %) at
30 °C and at § bar in the fixed bed packed with CS8-CO,.

packed with CS-CO,. The y-axis represents the percent CH, in
the exit gas stream. During the time interval between t; and t,,
CH, can be produced with a purity of approximately 95%.
Thus, the productivity of CHy, with the selected 95% purity
level, can be estimated from a material balance by integrating
the CH, molar flow rate profile in the outlet gas between the
time interval f, to t, as follows:

! / " Pt dt
mads' 4 CHexit “)

where Fry ey 1s the molar flow rate of CH, that exits the bed,

CH,, productivity =

my, the mass of adsorbent packed in the bed, and t the time
interval (t, — f,) when CH, leaves the bed at the selected purity
(~95%). Productivity, as estimated from eq 1, is then reported
in moles per kilogram of adsorbent and unit of time.

Figure 7 shows the amount of CH, produced in the outlet
stream, per kilogram of adsorbent material and minute, versus
pressure. There not a direct correlation between the
productivity of CH, and total pressure. However, it seems
clear that Calgon BPL has productivities significantly lower
than that of our adsorbents. Maximum CH, productivity of
0.26 mol kg™" min™" is achieved for C$-CO, and CS-H,0 at 3
and § bar, respectively.

In Figure 8 the purity of CH, in the outlet gas stream is
presented as a function of the total pressure in the
breakthrough experiments for the three adsorbents. The
concentration of CH, tends to decrease with increasing
pressure and more remarkably for Calgon BPL, where the
concentration of CH, is below 85% at 5 bar. However, the
purity of CH, in the outlet stream remains practically constant
(~95%) for carbon CS-H,O in the evaluated pressure range.

As mentioned above, maximum values of CO, working
capacity and CH, productivity must be sought because they are
closely related to the size of the adsorber. Figure 9 shows CH,

is

productivity versus CO, working capacity for the studied
carbons, As can be observed, CH, productivity slightly varies
with CO, working capacity for each carbon. Thus, maximum
CO, working capacity is the prevailing criteria. For CS-CO,
and CS-H,0, this condition is achieved at the maximum
pressure of § bar at which CO,/CH, separation is still feasible.
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Figure 7. CH, productivity versus pressure for CS-CO, (green
symbols), CS-H,O (blue symbols), and Calgon BPL (red symbols).
Values were estimated from binary breakthrough tests (see Break-
through Curves from Binary CO,/CH,; Adsorption Experiments).
Note: t; and f, were selected for each adsorbent at each pressure
according to the criteria of maximum CH, purity in the outlet gas
stream.
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Figure 8. Purity of CHy in the outlet gas stream as a function of
pressure for CS-CO, (green symbols), CS-H,0 (blue symbols), and
Calgon BPL (red symbols). Values estimated from binary break-
through tests.

On the other hand, Calgon BPL shows poor performance in
terms of CH, productivity and CO, working capacity when
compared to our biomass-based carbons.

The experimental results show that at a pressure of 5 bar the
performance of CS-H,0 is slightly superior to that of CS-CO,.
Despite the similar adsorption capacities on a mass basis of
both CS-carbons, CS-H,0 shows slightly better breakthrough
time, CO, working capacity, and CH, productivity and purity.
Moreover, it shows enhanced adsorption capacity on a
volumetric basis, which would allow a reduced size of the
required equipment.
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Figure 9. Productivity of CH, versus the CO, working capacity for
C8-CO; (green symbols), CS-H,0 (blue symbols), and Calgon BPL
(red symbols). Values estimated from binary breakthrough tests.

In a previous work™ we focused on the analysis of the
equilibrium of adsorption of CO, and CH, from static
gravimetric isotherms up to pressures of 10 bar. Despite the
great similarities of both CS-carbons in terms of adsorption
capacities, we identified CS-CQO, as the preferred adsorbent for
the separation of CO, from a CO,/CHg4 mixture representative
of a biogas stream. That conclusion was based on the enhanced
values of an adsorption performance indicator that accounts for
the selectivity, the working capacity, and the isosteric heat of
adsorption of CO,. Herein, breakthrough tests were conducted
under isothermal operation; therefore, heat effects on the
adsorption performance of the adsorbents are deliberately
avoided. Therefore, comparison is not straightforward.
However, in the aforementioned work it was also clearly
concluded that in terms of the selection parameter § (which
accounts for the ratio of the working capacities of the two gases
and the equilibrium selectivity to CO,), CS-H,O was slightly
superior to CS-CO,. This is in good agreement with the
isothermal breakthrough experiments carried out in this work
that also indicate that CS-H,0O presents better performance for
biogas upgrading at a pressure of 5 bar.

W CONCLUSIONS

Analysis of CO, and CH, coadsorption on two biomass-based
activated carbon (CS-CO, and CS-H,0) materials has been
performed by means of dynamic breakthrough experiments in a
packed-bed. A commercial activated carbon Calgon BPL was
also studied for comparison purposes.

The evaluated adsorbents showed good cyclability and
regenerability over consecutive adsorption—desorption cycles.
CO,/CH, separation is feasible on CS-CO, and CS-H,O
according to the difference in breakthrough time between CO,
and CH,. However, this ability is reduced for Calgon BPL,
indicating that it is less selective than our carbons.

The adsorption pressure in a PSA process should be carefully
chosen considering the process performance. It is observed that
when adsorption pressure increases, so does CO, working
capacity. However, at 10 bar the efficiency of the CO,/CH,
separation drastically decreases for the evaluated adsorbents.
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CS8-CO; and C§-H,0 have good adsorption capacities with
measured CO, working capacities of 1.96 and 2.04 mol kg™ for
CS-CO, and CS-H,0, respectively, when adsorbents are cycled
between § bar of adsorption pressure and 1 bar of regeneration
pressure. Maximum CH, productivities of 0.26 mol kg™ min™
are achieved for CS-CO, and CS-H,O at 3 and 5 bar,
respectively. On the other hand, the purity of CH, in the outlet
stream for both biomass-based activated carbons is above 95%.
These values are higher than those of the commercial Calgon
BPL. From the results presented it can be concluded that our
biomass-based activated carbons, CS-CO, and CS-H,0, are
promising adsorbents for CO,/CH, separation operating at a
pressure of 5 bar.
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Resultados. Bloque IV

BLOQUE IV. COMPORTAMIENTO CINETICO DE LOS CARBONES
ACTIVADOS DE HUESOsS DE CEREZA PARA LA

SEPARACION CO,/CH,

Como se indico en el Apartado 2.1.2, para el diseho de los equipos de
adsorcion es necesario conocer, no sélo el equilibrio del proceso sino la velocidad
con la que se alcanza ese equilibrio, es decir, la cinética de adsorcion. Dicha cinética,
en la mayoria de los procesos de adsorcion sobre sélidos porosos, suele venir

determinada por la difusion de las moléculas de adsorbato en el sistema poroso.

Para una determinada aplicacion industrial, como es la purificaciéon de biogas
mediante un proceso PSA, se requiere que el adsorbente posea una capacidad de
adsorcion de CO, y selectividad altas, ademas de una rapida velocidad de adsorcion.
El equilibrio proporciona informacion sobre la capacidad maxima de adsorcién de
un material, mientras la cinética determina las resistencias a la transferencia de
materia debidas a la difusion de los adsorbatos a través de la pelicula gaseosa que
rodea al adsorbente y a la difusion en los macro, meso y microporos del adsorbente

[172].

Tras evaluar los adsorbentes a través de su capacidad de adsorcién en el
equilibrio, mediante experimentos estaticos en termobalanza y dinamicos en un
lecho fijo, se estudid su comportamiento cinético. Para la estimacion de los
parametros cinéticos durante la adsorcion de CO, en los diferentes carbones
activados, se han seleccionado varios modelos sencillos como son el modelo de
pseudo-primer orden, el de pseudo-segundo orden, y el de Avrami. Finalmente, se
ha llevado a cabo un andlisis del mecanismo controlante de la transferencia de

materia a través del modelo de difusion intra-particular y del modelo de Boyd.

195



Capitulo 4

4.9 EFeECTO DE LA COMPOSICION DE LA ALIMENTACION

El biogas contiene, principalmente, CH, y CO,, y otros componentes
minoritarios (H,S, O,, H,, etc.). Debido a que la corriente de biogas puede contener
concentraciones variables de CO, (30-65 % vol.), se han evaluado mezclas binarias

CO,/CH, de diferente composicion (30/70, 50/50 y 65/35 % vol.).

Se obtuvieron las curvas de ruptura de los carbones activados biomasicos asi
como del carbén activado comercial Calgon BPL, en las mezclas binarias CO,/CH,.
Los experimentos de adsorcion fueron llevados a cabo en condiciones isotermas, a
30 °C, y presion atmosférica en el reactor de lecho fijo descrito en el Apartado
3.5.2. Al igual que en los experimentos anteriores (Bloque Ill), se realizaron seis
ciclos consecutivos de adsorcion-desorcion hasta saturacidn y regeneracion
completa del adsorbente, respectivamente. Las caracteristicas de los distintos

lechos de adsorcion se han indicado en la Tabla 4.15 del Blogue Ill.

La Figura 4.19 muestra los perfiles de las curvas de ruptura de CO, y CH, a
30 °C y presion atmosférica en funcion de la composicién de la alimentacion para

los tres carbones activados.

a) b) <)

4 6 8 10 12 14 16 18 20 4 6 8 10 12 14 16 18 20 4 6 8 10 12 14 16 18 20
Tiempo (min) Tiempo (min) Tiempo (min)

Figura 4.19 Curvas de ruptura de CO, (lineas sélidas) y CH, (lineas discontinuas) para CS-H,O (a),
CS-CO, (b) y Calgon BPL (c). 30/70 % vol. CO,/CH, (color azul), 50/50 % vol. CO,/CH, (color
rojo), 65/35 % vol. CO,/CH, (color verde).
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Al igual que en las curvas de ruptura obtenidas para una mezcla equimolar
CO,/CH, a distintas presiones (véase Apartado 4.7) se pueden diferenciar
claramente tres fases: i) la fase de ruptura, donde el componente mas débil (CH,)
rompe rapidamente a través del lecho; ii) la fase de competicion, donde CH, exhibe
el llamado roll-up debido a la adsorcién preferencial de CO, sobre CH, y, por
altimo, iii) la fase de saturacidon, donde los adsorbentes alcanzan la capacidad
maxima de adsorcion. La amplitud del roll-up es una medida de la competicién por
los sitios de adsorcion entre el CO, y CH,: es mayor cuando una gran cantidad de
CH, es reemplazada por CO,. En nuestro caso, se observa que el roll-up es mayor
pero mas estrecho cuanto mayor es la presion parcial de CO, en la corriente de

alimentacion.

El tiempo transcurrido entre la ruptura de ambos adsorbatos, indicativo de la
calidad de la separacién, decrece en el siguiente orden. 30/70 > 50/50 > 65/35 %
vol. CO,/CH,.

Analizando la forma de las curvas de ruptura de CO, en mas detalle, se
observa que la muestra Calgon BPL presenta una zona de transferencia de materia
mas ancha que los carbones activados biomasicos (entre el punto de ruptura y el de
saturacion) en todo el rango de composiciones evaluadas. Por lo tanto, la
transferencia de materia de CO, dentro de los poros de CS-CO, y CS-H,O podria
verse favorecida con respecto a la de Calgon BPL. En relacion a CH,, practicamente
no hay diferencias entre los tres carbones activados indicando que la cinética de
adsorcion de CH, no es particularmente relevante para la separacion CO,/CH, en

estudio.

4.10MoDELOS CINETICOS DE ADSORCION DE CO,

A través de estos estudios se ha analizado la cinética de adsorcion de CO,
asociada a la separacion CO,/CH, mediante adsorcion en CS-CO,, CS-H,O y

Calgon BPL. Los valores experimentales de la capacidad de adsorcién de CO, se
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han ajustado a tres modelos cinéticos: pseudo-primer orden, pseudo-segundo

orden y el modelo de Avrami.

Con el fin de evaluar la bondad de los ajustes se han empleado dos funciones
diferentes: el coeficiente de determinacién no lineal (R’) y la desviacién relativa
entre los datos experimentales de adsorcion de CO, y los valores calculados por
cada modelo (Aq (%)). El coeficiente de determinacion se ha calculado de la

siguiente forma:

R2=1- Ecuacion 4.1 1

2

Z?:l(qt(exp) - Qt(model)) <TL - 1)
2 —

27 (Gecex) — Qt(exp)) nop

Mientras que la desviacion existente entre los datos que estima el modelo, y

los datos experimentales, ha sido calculada mediante la siguiente expresion:

2
Z?=1(Qt(exp) - Qt(model))i Ecuacion 4.12

Aq(%) = — x 100

donde los subindices “exp” y “model” representan los valores experimentales y

estimados, respectivamente, y(.xp) €S la media de la capacidad de adsorcion

obtenida experimentalmente, n representa el nimero de datos experimentales

ajustados para cada muestra desde el inicio de la etapa de adsorcién hasta alcanzar

el equilibrio (q/q.=1) y p es el nimero de parametros del modelo [I73]. Cuanto
, . 2 . e

mas cercano a la unidad sea R° y menor sea la desviacion entre los datos

experimentales y los estimados, mejor sera la prediccion realizada por el modelo.

En la Figura 4.20 se muestra la evolucion con el tiempo de las cantidades
adsorbidas de CO, en los tres carbones activados durante los experimentos
dinamicos y los perfiles resultantes del ajuste de los datos experimentales a los
modelos cinéticos. Para dicho ajuste el tiempo t=0 fue seleccionado como el punto

de inflexion (dg/dt # 0) de las curvas de ruptura de CO, (véase Figura 4.19).
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Figura 4.20 Comparacion de las cantidades adsorbidas de CO, experimentales y estimadas sobre

CS-H,0 (a), CS-CO, (b) y Calgon BPL (c) a 30 °C y presién atmosférica en funcién de la

composicion de la corriente de entrada. Valores experimentales (puntos solidos) y valores estimados

por los modelos cinéticos (lineas discontinuas).
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El modelo de Avrami es que el mejor ajusta los datos experimentales. Los
modelos de pseudo-primer y pseudo-segundo orden presentan limitaciones para
ajustar adecuadamente los perfiles de adsorcion de CO, en los distintos
adsorbentes. A pesar de que el modelo de pseudo-primer orden reproduce los
valores experimentales con buena precision en las ultimas etapas de la curva de
ruptura, a tiempos bajos el modelo sobreestima la capacidad de adsorcion de CO, y
la subestima al aproximarse al equilibrio. Por otro lado, el modelo de pseudo-
segundo orden sobreestima los valores experimentales en las primeras etapas de
adsorcion y los subestima en las uUltimas etapas, de forma que estima valores de

capacidad de adsorcion en el equilibrio inferiores a los reales.

Los valores de los parametros cinéticos calculados para cada modelo y los
correspondientes coeficientes de correlacién (R?) y errores asociados (Aq(%)) se

muestran en la Tabla 4.17.

Tabla 4.17 Parametros y ajustes de los modelos cinéticos.

co, Pseudo-primer orden Pseudo-segundo orden  Avrami

(% vol.) Muestra ke Aq R? k, Aq R? ky n, Aq R?
CS-H,O 0465 7622 0960 0829 14737 0849 0441 1,556 0,444 1,000

30 Cs-CO, 0433 9243 0976 0,703 17579 0915 0410 1,643 1,333 0,999
BPL 0,280 5239 0966 0,660 10334 0869 0267 1,529 0833 0,999
CS-H,O 0511 17,034 0919 0618 27,172 0,795 0489 2,049 3,621 0,995

50 CS-CO, 0,548 18,980 0,920 0,547 30,738 0,790 0540 1,894 3,840 0,995
BPL 0314 10,649 0943 0464 19208 0814 0301 1,663 2847 0,995
CS-H,O 0499 32,872 0843 0,408 37,732 0,680 0505 2,334 0443 1,000

65 CS-CO, 0,542 22,768 0871 0412 31,959 0,746 0556 1,957 0,000 1,000
BPL 0425 16,069 0902 0,521 24484 0,773 0421 1,929 4725 0,987

Los valores de los coeficientes de correlacion obtenidos para el ajuste de los
datos experimentales a través de los modelos de pseudo-primer orden y pseudo-

segundo orden, son bajos comparados con los obtenidos para el modelo de Avrami,
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préoximos a la unidad. Ademas, este modelo presenta menor desviacion entre los
datos experimentales y los estimados, corroborando el buen ajuste observado
graficamente. Por tanto, el modelo de Avrami se ha seleccionado para continuar
con el estudio de la cinética de adsorcion de CO, sobre los distintos carbones

activados.

Los valores de los parametros cinéticos mostrados en la Tabla 4.17 indican
que para cada adsorbente, la constante cinética (k,) aumenta con la presién parcial
de CO, en la corriente de alimentacion, debido al mayor gradiente de
concentracion, provocando que las moléculas de CO, se muevan mas rapido hacia
la superficie del adsorbente. El incremento de las constantes de transferencia de
materia con el aumento de la concentracién de CO, en la mezcla CO,/CH, queda

reflejado en la pendiente mas pronunciada de los perfiles de la Figura 4.20.

Por otro lado, los valores de las constantes de transferencia de materia (k,)
para la adsorcion de CO, en CS-H,0 y CS-CO, son mayores que para el carbon
comercial Calgon BPL. Por ejemplo, cuando la concentracion de CO, en la
corriente de alimentacion es del 30 % vol. las constantes cinéticas son 0,441 y 0,410
min™ para CS-H,0 y CS-CO,, respectivamente, mientras que para Calgon BPL se
limita a 0,267 min"'. Estos valores confirman la observacién previa de que los
carbones activados de origen biomasico presentan mejor comportamiento cinético

que el carbon activado comercial.

4.1 1 MECANISMO DE ADSORCION

En los modelos cinéticos evaluados anteriormente todas las resistencias a la
transferencia de materia estan agrupadas en una Unica constante cinética, por lo que
es dificil identificar la etapa controlante y el mecanismo de transferencia de materia
asociado a la adsorcion de CO, en los distintos adsorbentes. Por lo tanto, con el
objetivo de profundizar en el mecanismo de adsorcidn, los datos experimentales
han sido analizados mediante dos modelos difusionales: el modelo de difusién intra-

particular y el modelo de Boyd (véase Apartado 2.1.2.1).
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La Figura 4.21 muestra los resultados del ajuste de los datos experimentales al

modelo de difusion intra-particular. La constante de difusion intra-particular, k; (mol

kg' min""?) ha sido estimada a partir de la pendiente de la representacion de g, (mol

"2 (min"). Cuando la difusién intra-

kg') frente a la raiz cuadrada del tiempo, t
particular tiene lugar, la representacion de g, frente a t'” es lineal y, si pasa por el
origen, la etapa limitante del proceso se debe uUnicamente a la difusion intra-

particular [174].

a) b) <)
24 24 24
21 2,1 2,1
18 1,8 1,8
o = ER
w15 ®15 /" 215
5 S g
g 1,2 é 1,2 . k‘/‘/ é 1,2
5 09 g 09 5 09
0,6 0,6 0,6
0,3 0,3 / 0,3
0,0 0,0 0,0 T
05 08 11 14 17 20 23 26 0508 11 14 1,7 20 23 26 08 11 14 1,7 20 23 2,6 29 3,2

t1/2 (min/2) t1/2 (min?/2) t1/2 (min1/2)

Figura 4.21 Cantidad adsorbida de CO, frente a t'”. CS-H,0O (a), CS-CO, (b) y Calgon BPL (c). Los
diferentes colores representan las concentraciones de CO, en la alimentacion: 30 % vol. (color azul),

50 % vol. (color rojo) y 65 % vol. (color verde).

Se observa que las representaciones del modelo de difusion intra-particular no
son lineales para todo el intervalo de tiempos y, por tanto, la difusion intra-
particular no es la Unica etapa limitante en el proceso de adsorcion. De hecho, se
identifican dos regiones lineales diferentes que sugieren que la adsorcion de CO,
transcurre por difusion de CO, en la pelicula fluida o capa limite (primer tramo
lineal) y por difusién intra-particular (segundo tramo lineal). Sin embargo, cuando la
concentracion de CO, en la corriente de entrada es del 65 % vol. solo se aprecia
una region lineal para los carbones activados biomasicos, aunque no pasa por el
origen. Esto apunta que el modelo intra-particular es aplicable pero el proceso de

adsorcion se debe a diferentes mecanismos difusionales.

202



Resultados. Bloque IV

Con el fin de corroborar los resultados e identificar si la etapa controlante de
la transferencia de materia durante la adsorcion es la difusion en la pelicula fluida
(capa limite) o la difusion en la particula (difusion en el interior del entramado de

poros), se ha aplicado el modelo de Boyd.

En la Figura 4.22 se muestran las graficas correspondientes a la representacion

f(F) frente al tiempo en funcidn de las distintas presiones parciales de CO,.

0 5 6 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Tiempo (min) Tiempo (min) Tiempo (min)

Figura 4.22 Resultados del modelo difusional de Boyd para la adsorcion de CO, en CS-H,0 (a),
CS-CO, (b) y Calgon BPL (c). Los diferentes colores representan las concentraciones de CO, en la

alimentacion: 30 % vol. (color azul), 50 % vol. (color rojo) y 65 % vol. (color verde).

Todas las representaciones del modelo difusional de Boyd exhiben
comportamiento lineal pero no pasan por el origen indicando, al igual que el modelo
intra-particular, que el proceso de adsorcion no esta solamente influenciado por la

difusién intra-particular.

Por tanto, a partir de los resultados obtenidos del ajuste a los distintos
modelos se puede concluir que la transferencia de materia durante el proceso
global de adsorcién de CO, en CS-H,0, CS-CO, y Calgon BPL esta controlada por
dos mecanismos principales. Sin embargo, solamente un mecanismo controla el
proceso de adsorcién a un determinado tiempo: durante las primeras etapas, la
difusion de CO, a través de la capa limite es la principal resistencia a la transferencia

de materia; tras esta etapa, la difusion en la particula (difusion en el interior del
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entramado de poros) es la etapa controlante del proceso de adsorcion de CO,

hasta que se alcanza el equilibrio.

El trabajo desarrollado en este cuarto bloque se describe y se discute en mas

detalle en la Publicacion IV.
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evaluated by means of transient breakthrough experiments at different
CO2/CH4 feed concentrations, at atmospheric pressure and 30 °C. 2
commercial activated carbon, Calgon BPL, has also been evaluated for
reference purposes. Three models have been applied to estimate the rate
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pseudo-second and Avrami’s fractional order kinetic models. Avrami’s
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18 Abstract

20 Most practical applications of solids in industry involve porous materials and
23 adsorption processes. A correct assessment of the equilibrium and kinetics of adsorption
25 is extremely important for the design and operation of adsorption based processes. In
our previous studies we focused on the evaluation of the equilibrium of CO./CHy
30 adsorption on cherry stone-based carbons. In the present paper the kinetics of adsorption
of CO; on two cherry stone-based activated carbons (CS-H,O and CS-CO,), previously
35 prepared in our laboratory, has been evaluated by means of transient breakthrough
37 experiments at different CO,/CHy4 feed concentrations, at atmospheric pressure and
40 30 °C. A commercial activated carbon., Calgon BPL. has also been evaluated for
42 reference purposes. Three models have been applied to estimate the rate parameters
during theadsorption of CO, on these carbons, pseudo-first, pseudo-second and
47 Avrami’s fractional order kinetic models. Avrami’s model accurately predicted the
dynamic CO, adsorption performance of the carbons for the different feed gas
52 compositions. To further investigate the mechanism of CO, adsorption on CS-H,O, CS-
54 CO; and Calgon BPL, intra-particle diffusion and Boyd’s film-diffusion models were
57 also evaluated. It was established that mass transfer during the adsorption of CO, from

59 CO,/CHj s a diffusion-based process and that the main diffusion mechanisms involved

62 1
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are intra-particle and film diffusion. At the initial stages of adsorption, film diffusion
resistance governed the adsorption rate, whereas intra-particle diffusion resistance was

the predominant factor in the following stages of adsorption.

*Corresponding author. Tel.: +34 985 119 090: Fax: +34 985 297 662

E-mail address: cpevida(@incar.csic.es (C. Pevida)

Keywords: Biomass-based activated carbon; Biogas; CO, capture; Breakthrough test;

Kinetic model

1. Introduction

Pressure swing adsorption (PSA) has become very prominent in the purification
of gases for multiple applications, namely air purification [1, 2], hydrogen separation
and purification [3-6], and CO; capture [7, 8]. Due to their ability to separate carbon
dioxide from methane, PSA processes are currently being extended to areas like biogas
and landfill gas upgrading. This separation technology might reduce  energy
consumption without the need for using toxic and corrosive chemicals as in chemical
absorption [9, 10].

Many types of porous media have been developed for CO./CH, separation such
as carbon molecular sieves [11]. zeolites [12], metal-organic frameworks [13]. and
activated carbons [14]. The main PSA technology for enriching biogas in CHj 1s based
on zeolites, due to their high selectivity towards CO,. However, some interesting
properties of activated carbons such as their high adsorption capacity at moderate

pressure, hydrophobic character, significantly low cost compared to zeolites and
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amenability to pore structure modification and surface functionalization make them
highly suitable materials for gas adsorption [15]. Moreover, they can be prepared from a
large variety of low cost raw materials [16-18]. Previous research conducted in our
laboratory has successfully demonstrated the great potential of cherry stone-based
carbons for biogas upgrading. They were tested for their CO, and CHy equilibrium
adsorption capacities at high pressures under static [19] and dynamic conditions in a
purpose-built lab-scale fixed-bed unit [20].

For industrial application, a promising adsorbent must exhibit not only a high
CO; adsorption capacity and selectivity, but also a rapid adsorption rate. Such
requirements make it necessary to have an adequate understanding of adsorption
kinetics [21]. In other words, a knowledge of both equilibrium and kinetic studies is
necessary to evaluate the effectiveness of any adsorption process. Equilibrium studies
give an insight into the maximum gas storage capacity attainable by an adsorbent, while
kinetic parameters provide information about mass transfer resistances arising from the
diffusion of sorbates through the external film, macropores and micropores of the
adsorbent [22].

Currently. the literature provides a wide number of kinetic models [23, 24]
which can generally be classified as adsorption reaction models and adsorption
diffusion models. Because of the complexity involved in the prediction of kinetic
parameters, a typical approach consists in fitting experimental data to a series of
established models, and selecting the one that provides the best fit. These models lump
the mass transfer resistances that can retard the adsorption process (i.e.; external
diffusion in the film surrounding the particle, diffusion into the pore system, and surface

diffusion) into a single overall mass transfer coefficient.
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To assess the suitability of our adsorbents for the separation of CO»/CHj the current
contribution investigates the kinetic performance of CS-H,O and CS-CO,, two cherry
stone-based activated carbons, a detailed characterization of which is provided
elsewhere [25] and of a commercially available activated carbon Calgon BPL..
Dynamic adsorption experiments were carried out in a purpose-built lab-scale fixed-bed
unit at different CO,/CH, feed concentrations, at atmospheric pressure and at 30°C.
Three kinetic models were used to estimate the rate parameters during the adsorption of
CO; on these carbons: pseudo-first order, pseudo-second order and Avrami’s fractional
order kinetic models. Finally, a fundamental analysis of the mass transfer mechanism
controlling CO;, adsorption on these carbons was performed on the basis of the intra-

particle diftusion and the Boyd’s film-diffusion models.

2. Materials and methods
2.1. Materials

Two biomass-based activated carbons (CS-H,O and CS-CO;) previously
prepared in our laboratory from cherry stones, a low-cost biomass residue from the
Spanish food industry, have been evaluated as adsorbent materials. Moreover, a
commercial activated carbon, Calgon BPL (4x10), has been chosen as a reference for
comparison purposes.

CS-H,0O and CS-CO; were prepared following a single-step procedure using
steam (CS-H,0) or CO; (CS-CO,) as activating agents. A fully detailed chemical and
textural characterization of these carbons has been reported elsewhere [25]. The CS-
H,O presents an apparent BET surface area of 998 m* g™, a total pore volume (V) of

0.53 em’ g'l and micropore (W y2) and narrow micropore (W co2) volumes of 0.38 and
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0.33 cm’ g'l. respectively; whereas CS-CO> shows an apparent BET surface area of
1045 m” g, a total pore volume of 0.48 em® g™'and - micropore and narrow micropore
volumes of 0.40 and 0.35 cm® g'l, respectively. Calgon BPL 1s a bituminous coal-based
carbon that is activated at high temperature with steam. Its main textural characteristics
are: Sprr= 1129 m* g, 7, = 0.50 em’ g, Wonz = 0.46 em’® g7, Wco0= 022 em’ g
and a real density of 2.14 g em™. It is therefore a microporous activated carbon with
suitable characteristics for CO, adsorption. More details about its chemical and textural

characteristics can be found elsewhere [20, 26].

2.2. Fixed bed adsorption-desorption experiments

In order to evaluate the dynamic performance of the studied adsorbents for
separating CO» from CO,/CHy gas streams, breakthrough experiments with binary gas
mixtures were conducted in a lab-scale fixed-bed reactor with a length of 13.3 em and
an internal diameter of 1.3 cm. A detailed description of the system can be found
elsewhere [20, 26].

The column was packed with the activated carbons in order to assess the
dynamics of adsorption of CO; and CHy during the experiments. The breakthrough tests
consisted of six consecutive two-step adsorption-desorption cycles in which the
adsorbent reached saturation point (maximum adsorption capacity of the adsorbed
components) during the adsorption step and - was completely regenerated during the
desorption step. Simulated biogas streams with different CO,/CH, compositions (30/70,
50/50, and 65/35 vol. %, respectively) were fed into the adsorption unit and the
adsorption performance of the samples was evaluated at a temperature of 30 °C and at

atmospheric pressure.
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In a representative cyclic adsorption-desorption experiment the adsorbent was
initially dried by flowing He (50 mL min ' STP) for 60 min at 180 °C and at
atmospheric pressure. After the drying step, the bed was cooled down to the adsorption
temperature (30 °C) in a preconditioning step of 20 min, during which 50 mL min" STP
of He was made to flow through the system. Adsorption was then begun by feeding the
selected CO»/CH,4 mixture into the pre-conditioned column for 60 min. A total feed gas
flow rate of 30 mI min ' STP was kept constant during the adsorption step. The CO,
and CH, concentrations in the gas stream exiting the adsorption column were
continuously monitored as a function of time (breakthrough curve) by means of a micro
gas chromatograph until the composition approached the inlet gas composition set
point, i.e., until saturation was reached. Afterwards, the adsorbed CO, was completely
desorbed by raising the temperature of the bed to 180 °C for 60 min at a He flow rate of
50 mL min~" STP. The equilibrium CO, adsorption capacity and breakthrough time, 7,
were calculated on the basis of an average of six consecutive cycles. The repeatability
of the breakthrough curves was also assessed. The equilibrium adsorption capacities of
CO, and CH4 were determined by applying a mass balance to the bed as well as
accounting for the gas accumulated in intraparticle voids and dead space [26].

Blank experiments were also conducted at 30 °C and at the different CO; feed
concentrations using a bed packed with glass beads of approximately 3 mm diameter.
By means of these experiments it was possible to account for extra-column effects (e.g.,
gas holdup) during the breakthrough tests. The breakthrough curves of the carbons were

also corrected with these blanks to determine the kinetic parameters.

2.3. Kinetic studies
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2.3.1. Adsorption rate

Among the properties expected of a good adsorbent, fast adsorption kinetics is
one of the most critical since the residence time required for the completion of the
adsorption process, adsorption bed size and, consequently, unit capital costs are all
intrinsically associated with the rate of adsorption [27, 28]. Most kinetic studies are
directed at predicting the rate-limiting step and obtaining a conceptual understanding of
the mechanism associated with the adsorption [29]. Among the existing empirical
kinetic models, we have considered two of the most extensively applied, namely,
Lagergen’s pseudo-first and pseudo-second order kinetic models. In addition, a recently
developed fractional order kinetic model . based on Avrami’s kinetic model of particle
nucleation was also evaluated [30]. It is worth noting that this model has already been
applied to predict the adsorption kinetics of CO» on amine-functionalized adsorbents
[31], and is therefore relevant to our research.

In these models, all the mass transfer resistances to adsorption such as external
diffusion, pore diffusion and surface adhesion are lumped together [32]. It is assumed
that the difference between the equilibrium concentration and the average adsorbed-
phase concentration is the driving force for adsorption. These models are based on
kinetic and diffusion observations at laboratory scale and have been strategically
selected since all of them have been identified as suitable for describing the
performance of fixed-bed adsorbers [33]. To determine the characteristic kinetic
parameters, the experimental data are fitted to the previously mentioned kinetic models.
The transformation of nonlinear kinetic equations into linear forms is dependent on the

method used to linearize the kinetic equation and it is generally prone to error [34].
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Therefore, to estimate the kinetic parameters we have employed the original form of
each kinetic model.

2.3.1.1. Pseudo-first order model

The earliest work reporting a kinetic study was carried out by Lagergren in 1898
[35]. This pseudo-first order model is based on the assumption that the adsorption rate is
proportional to the number of free adsorption sites. The model which is often applied to
liquid phase adsorption is represented by Equation 1:

dq./dt = ke(ge — q¢) Equation 1

where ¢, and ¢; (mol kg™) represent the amount of CO, adsorbed at equilibrium and at a
given time, respectively and kr (min™) is the first order rate constant. With the boundary

conditions of /=0, ¢/~0 and =0, ¢/=¢., Equation 1 can be expressed as follows:
Gi.=d. (1 —exp (—kft)) Equation 2

The pseudo-first order model represents a reversible interaction between
adsorbent and adsorbate which is suitable for predicting the physical adsorption of CO,
on solid sorbents [28, 36].

2.3.1.2. Pseudo-second order model

Apart from the pseudo-first-order, the pseudo-second-order model is also often
encountered in the literature [24]. The mathematical form of the pseudo-second order
equation was first proposed by Blanchard et al. to describe the kinetics of heavy metal
removal by natural zeolites [37].

This model is based on the assumption that the adsorption rate is proportional to
the square of the number of vacant adsorption sites. The model can be expressed as:

dq./dt = ks(qe — qc)* Equation 3
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where, k, (kg mol”’ min™) is the second order kinetic constant. With the boundary
conditions of =0, g~0 and =ec, g~=¢.. the adsorption capacity at a given time can be
expressed as follows:

qakst

=— Equation 4
1+ qgekst

qe

The pseudo-second-order model assumes that the interaction between adsorbent
and adsorbate is caused by the strong binding of gas molecules to the surface of the
adsorbent and has been found suitable for predicting CO» sorption behavior based on
chemical interactions [38]. This model is also useful for describing solids diffusion rate
controlled processes that cannot be properly described by the pseudo-first order model.
The high efficiency of the equation for correlating a broad spectrum of kinetic data
originating from diverse systems suggests that more than one single kinetic model may
be involved. This is obviously related to the fact that each known theoretical ground of
the pseudo-second order model is based on fundamental theories of surface reactions
[39].

2.3.1.3. Avrami’s fractional model

Avrami’s fractional order kinetic model was originally developed to simulate
phase transition and crystal growth of materials [30]. The general form of the model 1s
written as follows:

dq,/dt = k;*t"~(q, — q,) Equation 5
where &y is the Avrami kinetic constant, and n4 is the Avrami exponent reflecting
mechanism changes that may take place during the adsorption process [40, 41]. It also

represents the dimensionality of growth of adsoption sites: ny = 2 for one-dimensional

growth, ny = 3 for two-dimensional growth, and n,; = 4 for three-dimensional growth
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[42]. In the case of homogeneous adsorption in which the probability of adsorption
occurring is equal for any region for a given time interval, 74 = 1 [43. 44]. An Avrami
exponent of exactly 2 indicates perfect one-dimensional growth for adsorption sites
which are forming continuously and at a constant rate [42]. The integrated form of
Equation 5 is:
4 = .(1 — exp(—(kst)™)) Equation 6

2.3.1.4. Validation of the kinetic model

To quantitatively evaluate the goodness of fit of the three kinetic models two
different error functions, the nonlinear coefficient of determination (R’) and the residual
sum of squares between the experimental mass uptake and that given by the model (4qg).
were evaluated. The coefficient of determination, which determines how well the data

points fit the model. was calculated as follows [31]:

Equation 7

2
P (Z;;l(qderp) = qt(madel)) )(n - 1)

=2 =
Z?:l(qt(em) - qt(exp)) i
The residual sum of squares, which reflects the deviation between the
experimental results and the values predicted by the kinetic models, can be calculated

using the following equation:

%100 Equation 8

2
pad (fh( ) — Qt(mod 1)),
Aq(()/o) _ J i=1 EX:)I — 1 moae i

where the subscripts “exp” and “model” refer to the measured and model predicted
values of the amount adsorbed. respectively: Gr(exp) is the average value of the
experimental data: » represents the number of experimental data points fitted for each
sample (from the beginning of the mass uptake up to equilibrium (g/g.=1)) and p is the

number of parameters of the model [31]. Values of R’ close to 1 and a small error
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function indicate that the model is able to successfully describe the kinetics of the
adsorption process.
2.3.2. Adsorption mechanism

The kinetic models described above are convenient for predicting the adsorption
behavior of CS-H,0O, CS-CO,, and Calgon BPL. However, because all the adsorption
resistances are lumped together, it is difficult to distinguish the rate-limiting step
occurring during the adsorption stages. For porous sorbents such as activated carbons,
diffusion effects may be quite important and so the physical meaning of the evaluated
rate constant must be determined in order to be able to know the mass transfer
mechanism involved [45]. An adsorption process can be governed by either a single
step or a combination of steps that include (i) transport of the adsorbate from the bulk
through the gas film to the exterior surface of the adsorbent (film diffusion); (i1)
transport of the adsorbate from the exterior surface into the pores of the adsorbent
(intra-particle diffusion); (iii) adsorption of the adsorbate onto the active site of the
inner and outer surface of the adsorbent. Most commonly, the rate of adsorption is
controlled by film diffusion or intra-particle diffusion or both [46].

2.3.2.1. Intra-particle diffusion model

Weber and Morris [47] postulated the intra-particle diffusion model based on
Fick’s second law, represented by Equation 9. This model can be used to identify
consecutive stages of mass transfer during the adsorption process.

qe = kigt/2 +C Equation 9

where ¢, is the amount adsorbed at any particular time (mol kg™), ky is the intra-particle
diffusion rate constant (mol kg'l min'm) and C (mol kg'l) refers to the thickness of the

boundary layer. According to the Weber-Morris model the plot of g, versus '~ should
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give a straight line if diffusion plays a role in the rate of adsorption and this line should
pass through the origin if intraparticle diffusion is the sole rate-controlling step.

Nevertheless, 1t 1s common to see multi-linearity on the ¢, - o plot, which
indicates that the adsorption mechanism consists of different stages. Most frequently,
three steps in the intra-particle diffusion model can be identified, the first one
corresponding to the external diffusion adsorption or boundary layer diffusion, the
second one to the gradual stage of adsorption (i.e., infra-particle diffusion, strictly
speaking) and the third one to the final equilibrium stage [28]. However, it is generally
accepted that the third step is very rapid and does not represent the rate-determining step
[48]. In general, the slope of the line in each stage is called the rate parameter ki,
(where 7 stands for the stage number) and the lowest slope cormresponds to the rate-
controlling step [28].

2.3.2.2. Bovd'’s film-diffusion model

Boyd’s model was originally proposed for intra-particle diffusion in a spherical
particle, although it is better known as Boyd’s film-diffusion model. Given that the CO,
molecule has to diffuse through the gas film before being adsorbed, the film-diffusion
model may be useful for distinguishing whether this external mass transfer resistance is
the rate-limiting step. Moreover, whenever two adsorbates are present in the gas
mixture, there is the possibility of external resistance to mass transfer.

Boyd’'s film-diffusion model assumes that the gas film surrounding the
adsorbent particle is the main resistance to adsorption of the adsorbate [49]. This model
is expressed as follows:

6% 1 ) :
F=1 _FZFEXP(_H Bt) Equation 10

n=1
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where F is the fractional adsorption capacity at a given time (F=g/g.). Bf is a
mathematical function of F such that:

For F>0.85, Bt = f(F) = —0.4977 —In(1—-F) Equation 11

2
For F<0.85, Bt = f (F) = (ﬁ - ln- (%)) Equation 12

This model can be used to predict the mechanism involved in the adsorption
process through the plot of Br against time 7. If the plot gives a straight line that passes
through the origin, the adsorption rate will be controlled by intra-particle diffusion.
However, if the plot is not a straight line or does not pass through the origin, it can be
inferred that adsorption is also influenced by another mass transfer mechanism: film

diffusion [50, 51].

3. Results and discussion
3.1. Effect of feed composition
Biogas, which is typically generated at atmospheric pressure, mainly comprises
CH, and CO,. The molar fraction of CO, in biogas may range from 0.30 to 0.65
depending on its source. The content of other contaminants such as H>S, O,, Ha, sulfur,
etc., in the water-saturated mixture is below 4% and highly dependent on the source [52,
53]. Since the target gas stream from which CO; has to be removed can have a variable
CO> content, the effect of the feed composition on the separation of CO./CH, needs to
be investigated. We therefore evaluated three binary CO,/CH, gas streams with the
following compositions in the present study: 30/70, 50/50 and 65/35 vol.% CO-/CH,
Figure 1 displays the breakthrough profiles of CO, and CHy at 30 °C and at
atmospheric pressure for the tested activated carbons as a function of the feed

composition.
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In general, three phases can be identified in the breakthrough curves: 1) the
breakthrough phase, where the weakest adsorbate quickly breaks through the fixed-bed
column; ii) the competition phase, where CH, exhibits a so-called roll-up or roll-over
due to the preferential adsorption of CO; over CHy. At this point, the molar flow rate of
CHj in the effluent is temporarily higher than that fed to the adsorption bed. The CHy
once adsorbed is displaced by CO, whose concentration front advances more slowly
through the column than that of CHy; and finally, iii) the saturation phase, where the
adsorbents are completely saturated with adsorbate that can no longer be adsorbed [54].
The amplitude of the roll-up is a measure of the competition between CO- and CH, for
adsorption sites: it is high when a large amount of CHy is rapidly replaced by the
incoming CO,. It is observed that at higher CO, partial pressures in the feed the height
of the roll-up increases but it becomes narrower [20].

The time elapsed between the CH,; and the CO, breakthrough is indicative of
the separating capacity of the solids bed: the greater the difference in breakthrough
times between both adsorbates, the greater the effectiveness of the separation. Visual
inspection of the curves in Figure | shows that the quality of separation decreases in the
order 30/70 > 50/50 > 65/35 vol.% CO,/CHs,.

Figure 2 compares the behavior of the different activated carbons at each CO»
partial pressure tested is compared

According to Figure 2, Calgon BPL shows longer breakthrough times of CO-
and CH, for feed compositions where CO; accounts for more than 50 vol.%. However,
when the CO» concentration in the feed is 30 vol.% (Fig. 2a), CS-H,O gives a slightly

longer breakthrough time for CO; than the other carbon materials.
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If the shapes of the CO; breakthrough curves are analyzed in more detail, it is
observed that Calgon BPL displays a more distended mass transfer zone (between the
breakthrough point and saturation) than the biomass-based activated carbons in the
whole range of CO; partial pressures tested. Therefore, mass transfer of CO, into the
pores of CS-CO, and CS-H>O may be more favored than the commercial activated
carbon. In other words, the data reveal fast kinetics for the adsorption of CO, on the
cherry stone- based activated carbons. In the case of CHy, only very small differences
are observed between the three carbons evaluated indicating that the kinetics of CHy
adsorption may not be particularly relevant for the separation of CO,/CHy.

The CO, and CH; adsorption capacities of the three carbon adsorbents at the
feed compositions tested are presented in Table 1. These values stand for the average
CO, and CH; uptakes over the six consecutive cycles conducted in each experiment.

As one might expect the adsorption of CO, and CHj is enhanced with increasing
CO, and CH4 concentrations in the feed. For instance, with the increase in CO;
concentration from 30 to 65 vol.%, CO, adsorption on CS-H>O doubles and reaches
2.12 mol CO, kg, A similar behavior is observed for all the carbon adsorbents. This is
certainly related to the enhancement of the concentration gradient that drives the

adsorption process, leading an increase in mass transfer.
3.2. Apparent kinetic model
3.2.1. Comparison of kinetic models

Throughout this section we will analyze the kinetics of CO, adsorption

associated to CO,/CHy separation by means of adsorption on CS-CO,, CS-H,O and
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Calgon BPL. In the previous section it was suggested that the kinetics of CHy
adsorption might not play a significant role in this specific CO,/CHj separation.

Three kinetic models were considered: pseudo-first order, pseudo-second order
and Avrami’s fractional models. Theoretically. the adsorption of CO; on the carbons
evaluated could be described with either one of these three models. However, not all
models may be equally suitable for this adsorption process.

Figure 3 presents the evolution with time of the amounts of CO; adsorbed on the
three carbons during the breakthrough experiments at 30°C, at atmospheric pressure and
for different feed compositions. The points represent the experimental values and the
dashed lines the amounts predicted by fitting the experimental data to the kinetic
models. Time 1 = 0 on these curves was selected as the inflection point (dgv/di # 0) of
the experimental CO- breakthrough curves (see Figures 1 and 2).

The values of the kinetic parameters calculated for each model and the
corresponding correlation coefficients (R) and associated errors (g (%)) are listed in
Table 2.

It can be seen that the pseudo-first and pseudo-second order kinetic models have
certain limitations for predicting CO, adsorption on CS-H,O, CS-CO,, and Calgon
BPL. For instance, the pseudo-first order model overestimates the uptake of CO; in the
initial stages of adsorption and underestimates the uptake when approaching the
equilibrium. Nevertheless, during the final stages of adsorption the pseudo-first order
prediction closely follows the trends of the experimental data and the equilibrium CO,
adsorption capacities are in good agreement with the experimental values. On the other
hand, the pseudo-second order model overestimates CO» uptake in the initial stages and

underestimates the uptake in the final stages since it predicts much lower equilibrium

16

223



LN S WN P

adsorption capacities than the experimental values. A comparison of the values of R’
and Aq (%) tabulated in Table 2, reveals that the pseudo-second order model gives the
worst fitting of the three models: the R values fall within the 0.680-0.915 range and
those of Aq (%) between 10 and 38%. As already mentioned in section 2.3.1, the
pseudo-first order model might accurately represent reversible adsorption between the
gas and the solid surface as equilibrium is established, while the pseudo-second order is
based on the assumption that a strong adsorbate-adsorbent interaction is the rate-
controlling step. Consequently, it can be concluded that CO, adsorption on CS-H,O,
CS-CO; and Calgon BPL does not strictly respond to any of these two mechanisms and
follows an intermediate path.

As can be seen in Table 2, Avrami’s fractional order model suitably fits the
experimental data over the range of feed composition considered, presenting the lowest
error function values (maximum g of 4. 7%) and values of R’ close to unity. Therefore,
compared with the pseudo-first and pseudo-second order kinetic models, the Avrami
equation seems the most accurate approach for describing CO, adsorption kinetics on
the carbon adsorbents studied. The excellent quality of the fit of the Avrami model to
the experimental data at low and high surface coverage is most likely associated with its
ability to account for complex reaction pathways [30, 36, 55]. A further advantage of
Avrami’s equation is that the kinetic constant is independent of the initial concentration
of the adsorbate [56]. Serna-Guerrero et al. [36] also found that the pseudo-first and
pseudo-second order kinetic models showed certain limitations for describing CO,
adsorption on amine-functionalized mesoporous silica and reported that the best kinetic

model fit was provided by Avrami’s equation. This model has already been successfully
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employed to explain kinetic processes on a wide range of adsorbents and adsorbates
[41, 55, 57].

For these reasons we chose Avrami’s model parameters for a more detailed
analysis of the CO; adsorption mechanism on CS-CO,, CS-H,O and Calgon BPL.
3.2.2. Analysis of kinetic model parameters

The values of the kinetic parameters depicted in Table 2 indicate that for each
carbon adsorbent, the adsorption rate constant k4 increases with an increase in the CO,
concentration, due to an enhancement of the concentration gradient or driving force
leading to faster transport of CO; molecules to the adsorbent surface. The increase in
the mass transfer coefficient with the rise in the concentration of CO, in the feed is
reflected in the significantly steeper concentration profiles (depicted in Figures 1-3).
The trend observed agrees well with the data reported in the literature [58].

As we mentioned in section 2.3.1.3 the Avrami exponent (14) is a fractional
number that accounts for possible changes of the adsorption mechanism during the
adsorption process. Instead of following a single integer-kinetic order the mechanism of
adsorption might follow multiple kinetic orders that change during the contact of the
adsorbate with the adsorbent. Therefore nyis the result of multiple kinetic orders
occurring in the adsorption process. A progressive increase in the values of 1, with feed
concentration was observed for the carbon adsorbents. The increase in the Avrami
exponent with the CO, feed concentration indicates that the adsorption of CO, seems to
have more contact time dependence at elevated concentrations. The Avrami exponent,
n4, as determined from our experimental data lies in the 1.529 - 2.334 range, confirming

the co-existence of different adsorption mechanisms [55].
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Furthermore, consistent with the previous observation that our biomass-based
activated carbons showed a more enhanced kinetic behavior than the commercial
activated carbon (see Figure 4), the calculated values of the global mass transfer
coefficient (k4) for CO; adsorption on CS-H,O and CS-CO; in the fixed bed are higher
than those of Calgon BPL. As shown in Table 2, the values of k, are 0.441 and 0.410
min™ for CS-H;0 and CS-CO, respectively, when feeding CO; at 30 vol.% whereas for
Calgon BPL the limit is 0.267 min"'. The same pattern was observed for the other two
feed concentrations tested in this work.

Moreover, the calculated values of the kinetic rate constants for the biomass
based activated carbons (0.2 min” <k, <06 mjn']) are consistent with values reported
in the literature for activated carbons [59].

The estimated values for the parameter ny in the Avrami model for the
commercial activated carbon were also found to be lower than those of the biomass-
based activated carbons. As previously mentioned, this parameter is related to changes
in the mechanism occurring during the adsorption process so the difference between the
biomass-based carbons and Calgon BPL may be indicative of different adsorption

pathways.

3.3. Rate-limiting adsorption stage

For porous adsorbents, such as activated carbons, diffusion-based effects may be
very important and so the physical significance of the evaluated rate constants needs to
be properly ascertained to gain an accurate insight into mass transfer mechanisms

involved.
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The possibility of intra-particle diffusion resistance controlling the adsorption of
CO; on the evaluated activated carbons was explored using Equation 9. Figure 4 shows
the intra-particle diffusion plots at the CO, feed concentrations tested for CS-H,0, CS-
CO; and Calgon BPL. The intra-particle diffusion constant, &y (mol kg™ min™?). can be
estimated from the slope of the plot of g, (mol kg™) versus the square root of time.

When intra-particle diffusion occurs, the plot ¢, versus /7 is linear and if it
passes through the origin, then the rate limiting process is only due to intra-particle
diffusion [60]. Figure 4 shows the intra-particle diffusion plot at different CO, partial
pressures for each adsorbent tested in this work.

It 1s clearly observed in Figure 4 that the plots are not linear over the whole time
range. They show multi-linearity for CO, adsorption on CS-H,O, CS-CO, and Calgon
BPL. This means that intra-particle diffusion model is not the sole rate limiting
mechanism in the adsorption process: more than one single kinetic stage is involved in
the process of CO, adsorption on these carbons and each stage can be attributed to each
linear section of the plot. Two main stages can be identified in the plots, suggesting that
the adsorption of CO, concurrently occurs by diffusion of CO; through the external
surface of the adsorbent (first linear region) and by intra-particle diffusion (second
linear region). However, at the highest CO» partial pressure (65 vol.% CO;) only one
linear region is observed for the biomass-based activated carbons (Figures 6a and 6b)
but it does not pass through the origin. This might suggest that the intraparticle diffusion
model 1s applicable but that it is not the only rate-controlling mechanism.

The values of kiy estimated from the slope of each linear region are tabulated in

Table 3 and referred to as ki, and k2, respectively. The R/ -values (with i = 1, 2)
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obtained from fitting them to each rectilinear plot were found to be close to unity,
confirming the applicability of this model.

The values of k;4 are larger than k;; > at any CO, partial pressure indicating that
film diffusion of CO, molecules towards the carbon surfaces was relatively fast [61].
The faster uptake of CO; in the first region can be attributed to the greater availability of
external surface of the activated carbons, which would assist the adsorption process
during the initial stage. When the external surface area is saturated intra-particle
diffusion will begin to take place and diffusion from the external to the inner sites, (i.e.,
macropores, mesopores and micropores) will occur. In addition, the lower k;; values in
the second region, ascribed to intra-particle diffusion, imply that this internal mass
transfer resistance may be more relevant to the rate of adsorption due to the fact that this
stage occurs at a slower pace [17].

The calculated values of k;; > (mol kg" min'm) are greater for the biomass-based
activated carbons than for commercial Calgon BPL. In addition, the value of />
increases with the increase in inlet CO, concentration. These results indicate that intra-
particle diffusion proceeds faster in CS-CO, and CS-H,O than in Calgon BPL.

As we demonstrated in our previous study [20]. the bed of Calgon BPL shows
less total porosity (0.79) than that of the biomass-based adsorbents (0.84 and 0.86 for
CS-H>0O and CS-COa, respectively). To calculate the total porosity of the bed we took
into account the packed bed porosity and the particle porosity [26]. It should also be
pointed out that a similar bed height was established in all the breakthrough
experiments. Moreover, the particle size of Calgon BPL (2-4.75 mm) is greater than that
of the biomass carbons (1-3 mm). Therefore, these two differential features might

explain the faster kinetics of CO; adsorption on the cherry stone-based carbons.
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In order to confirm our interpretations of the intra-particle diffusion model
analysis about the rate-controlling step during the adsorption process, the experimental
data were further analyzed by applying Boyd’s film model represented by Equation 10.

Figure 5 shows the plots of f{F) versus time under different CO, partial
pressures. All the plots exhibit a linear pattern but do not pass through the origin,
indicating that the adsorption process is not solely influenced by intra-particle diffusion.
This is in good agreement with our results from the intra-particle diffusion model. The
values of the kinetic parameter B are summarized in the Table 4. They follow the same
trend as that observed in the fitting of the intra-particle diffusion model: the rate
constants are higher for the biomass-based activated carbons than for commercial
Calgon BPL and they increase with the increase in the inlet CO, concentration.

From the above results it can be concluded that two main mechanisms are
involved in mass transfer during the overall process of adsorption of CO, on CS-H,O,
CS-CO; and Calgon BPL in the range of the CO, partial pressures evaluated. However,
only one mechanism governs the adsorption process at a given time: during the initial
stages, film diffusion of CO, is the main resistance to mass transfer and controls the
adsorption rate; once CO; has diffused through the gas film, the network of pores in the
adsorbent bed make intra-particle diffusion the rate-limiting step that controls

adsorption until equilibrium is attained.

4. Conclusions
This study presents for the first time a kinetic analysis of CO, adsorption on
biomass-based activated carbon for biogas upgrading. Two activated carbons, prepared

previously in our laboratory from cherry stones by physical activation in one step (CS-
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H>O and CS-CO»), have been successfully applied for studying the adsorption and
kinetics of CO,. A commercial activated carbon, Calgon BPL, was also evaluated for
reference purposes.

The kinetics of CO, adsorption on CS-H,O, CS-CO, and Calgon BPL were
evaluated by means of three adsorption reaction models (pseudo-first order, pseudo-
second order, and Avrami’s kinetic models) and two adsorption diffusion models (intra-
particle and Boyd’s film diffusion). The best fit of the experimental data for all
adsorbents over the wide range of feed compositions tested was obtained by applying
Avrami’s kinetic model, with maximum values of error function of 4.7% and values of
R’ close to unity. The adsorption rate constants, ky were found to increase with
increasing CO, concentration, due to an enhanced concentration gradient leading to the
faster transport of CO> molecules to the adsorbent surface. Adsorption diffusion models
were applied to identity the CO, adsorption mechanism on these carbons. It was found
that mass transfer during the adsorption of CO; on these carbons proceeds through a
diffusion-based process involving external (film diffusion) and internal (intra-particle
diffusion) resistances. At the initial stage of adsorption, diffusion through the film is
dominant. When the amount of CO; in the external film reaches a certain point intra-
particle diffusion takes over. In addition, the faster kinetics of CO, adsorption on the
cherry stone- based carbons was confirmed, lending support to our previous conclusions
drawn from the equilibrium of adsorption results on the suitability of these biomass-

based carbons for CO,/CH, separation.
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Figure captions

Figure 1. CO; (solid lines) and CHy (dashed lines) breakthrough curves for CS-H>O (a).
CS-CO; (b), and Calgon BPL (c) with 30/70 vol.% CO,/CH, (blue color), 50/50 vol.%
CO,/CHy (red color), and 65/35 vol.% CO,/CHj (green color).

Figure 2. CO; (solid lines) and CHy (dashed lines) breakthrough curves for CS-H,O
(green color), CS-CO; (red color), and Calgon BPL (blue color) with 30/70 vol.%
CO,/CHj; (a), 50/50 vol.% CO»/CHy (b), and 65/35 vol.% CO,/CHj (c).

Figure 3. Evolved amounts of CO, adsorbed. Comparison of predicted and experimental
CO; uptakes on CS-H,O (a), CS-CO, (b), and Calgon BPL (c¢) at 30°C and at
atmospheric pressure as a function of the feed concentration.

Figure 4. Amount of CO, adsorbed versus t'? (intra-particle diffusion model plot): CS-
H>O (a), CS-CO; (b). and Calgon BPL (c). Colors refer to CO, partial pressures in the
feed stream: 30/70 vol.% CO,/CH, (blue color), 50/50 vol.% CO,/CHy (red color), and
65/35 vol.% CO,/CHj (green color).

Figure 5. Plots of Boyd's film model for CO, adsorption on CS-H,O (a). CS-CO» (b),
and Calgon BPL (c) at different CO, partial pressures at 30°C and atmospheric pressure.
Colors refer to CO, partial pressures in the feed stream: 30/70 vol.% CO»/CH; (blue

color), 50/50 vol.% CO,/CH; (red color), and 65/35 vol.% CO,/CHy (green color).
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Table 1. Adsorbed amounts of CO, and CHy on CS-CO», CS-H,0. and Calgon BPL for

the CO,/CH,4 separations at 30°C and at atmospheric pressure.

CO; adsorption capacity ~ CHj adsorption capacity

Adsorbent q q
(mol kg™) (mol kg™)
30% CO, - 70% CH,
CS-H,O 1.04 0.68
CS-CO, 1.18 0.71
Calgon BPL 0.73 042
50% CO, - 50% CH,
CS-H,0 1.49 037
CS-CO, 1.63 0.47
Calgon BPL 1.17 0.32
65% CO, - 35% CH,
CS-H,O 2.12 0.31
CS-CO, 1.98 0.39
Calgon BPL 1.33 0.23
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Table 2. Kinetic model parameters for adsorption on CS-CO,, CS-H,0 and Calgon BPL

at 30°C and at atmospheric pressure for ditferent CO, concentrations in the feed.

Pseudo-first order Pseudo-second order Avrami
CO. Sample . . .
(vol.%) vy Ag R Iy Ag R ky N Ag R
CS-HO 0465  7.622 0960 0.829 14737 0.849 0441 1556 0444 1.000
30 CS-CO, 0433 9243 0976 0703 17.579 0915 0410 1.643 1.333 0.999
BPL 0280 5239 0966 0.660 10334 0869 0267 1529 0.833 0999
CS-H0 0511 17.034 0919 0618 27.172 0.795 0489 2.049 3.621 0.995
50 CS-CO;  0.548 18980 0920 0547 30.738 0.790 0.540 1.894 3.840 0995
BPL 0314  10.649 0943 04064 19208 0814 0301 1.663 2.847 0995
CS-HO 0499 32872 0.843 0408 37.732 0.680 0505 2334 0443 1.000
65 CS-CO, 0542 22768 0.871 0412 31959 0746 0.556 1957 0.000 1.000
BPL 0425  16.069 0902 0.521 24484 0773 0421 1929 4.725 0987
ke[=] min™, & [=] kg mol™ min™, &, [=] min™, Ag [=] %
35
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Table 3. Parameters from linear fitting of the intra-particle diffusion model.

CO; (vol %) Sample [ RS kid 2 Ry
CS-H,O 0.713 0.984 0.188 0.929
30 CS-CO;s 0.865 0.993 0.178 0.993
BPL 0.410 0.991 0.140 0.996
CS-H,0 1.696 1 0.405 0.950
50 CS-CO, 1.437 0.985 0.319 1
BPL 0.816 0.986 0.224 0.986
CS-H,0 1.958* 0.996% — —
65 CS-CO;, 2.132% = — —
BPL 1413 1 0.544 0.942

FKia g, kg > [=] mol kg~

min™"”, #k,; and R’ for the single rectilinear plot.
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Table 4. Kinetic parameter B estimated from the fitting of Boyd's film-diffusion

model.

CO; (vol %) Sample B (min™) r

CS-H,O 0.793 0971

30 CS-CO, 0.691 0.988
BPL 0.402 0.974
CS-H,0 0.850 0.999

50 CS-CO, 0.833 0.983
BPL 0.410 0.991
CS-H.0 1.032 0.902

65 CS-COs 0.977 1
BPL 0.618 0974
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Conclusiones

Del estudio realizado y expuesto en la presente Memoria de Tesis Doctoral
sobre la preparacion de adsorbentes microporosos a partir de huesos de cereza y
su evaluacion para la captura de CO, de una corriente de biogas, se pueden extraer

las siguientes conclusiones principales:

BLOQUIE |

* De acuerdo a los resultados de la Metodologia de Superficies de Respuesta,
la variable mas influyente durante el proceso de activacion en una sola
etapa, sin carbonizacién previa, utilizando dioxido de carbono ha sido la
temperatura, mientras que en el caso de utilizar vapor de agua como agente
activante la variable mas significativa fue el rendimiento de solido. La
velocidad de calentamiento no ha presentado un efecto estadisticamente
significativo sobre la captura de CO, en ninguno de los dos casos.

* Los valores maximos de capacidad de adsorcion de CO, a 25 °C y presion
atmosférica han sido: 11,45 % en masa cuando el precursor fue activado con
dioxido de carbono y 10,56 % para la muestra activada con vapor de agua.

* A partir de los resultados obtenidos de la caracterizacion textural de los
materiales se puede concluir que los dos agentes activantes tienen un
impacto ligeramente diferente en el desarrollo textural: la activacion con
dioxido de carbono promueve el desarrollo de microporosidad mientras
que el vapor de agua desarrolla micro y mesoporosidad.

* Se ha puesto de manifiesto que los adsorbentes preparados en nuestro
laboratorio, a partir de huesos de cereza, presentan capacidades de
adsorcion de CO, a presion atmosférica superiores a las de otros

adsorbentes carbonosos de referencia.

BLOQUE Il
* El estudio del equilibrio de adsorcién de CO, y de CH, entre 30 y 70 °C
mediante experimentos estaticos, indica que los adsorbentes biomasicos
presentan mayor afinidad por el CO, que por el CH,. El calor isosterico de

adsorcién de CO, de estos materiales es del orden de 18-23 k] mol”. Este
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valor es caracteristico de procesos de fisisorcion y es significativamente
inferior al presentado por otros adsorbentes como zeolitas o ciertos
MOFs.

* Los adsorbentes preparados a partir de huesos de cereza, presentan
selectividades similares, e incluso superiores, a las de otros adsorbentes
carbonosos de referencia para adsorber CO, de una corriente de biogas,.

¢ De acuerdo a los valores obtenidos del indicador de rendimiento API, la
muestra activada con didoxido de carbono (CS-CO,) presenté mejores
resultados que la muestra activada con vapor de agua (CS-H,0), indicando
que CS-CO, es mejor adsorbente para la separacion de CO, de una mezcla
CO,/CH, tipica de una corriente de biogas. Sin embargo, en términos del
parametro de seleccion S, CS-H,O mostré mejor rendimiento. Estos
resultados sugieren la importancia que presenta la incorporacién del calor
isostérico de adsorcion al andlisis del rendimiento en el equilibrio de

adsorcion.

BLOQUIE lli

* Los estudios de adsorcion dinamicos llevados a cabo en dispositivo de
adsorciéon de lecho fijo, utilizando mezclas binarias CO,/CH, a 30 °C vy
diferentes presiones (I, 3, 5y 10 bar), han confirmado que los adsorbentes
biomasicos presentan elevada selectividad por el CO,, y que es posible
separar el CO, de una mezcla CO,/CH, representativa de una corriente de
biogas. Ademas, los adsorbentes pueden ser regenerados facilmente,
recuperando su capacidad de adsorcion inicial.

* La capacidad de captura de CO, esta estrechamente relacionada con
determinadas caracteristicas texturales de los adsorbentes. Asi, del estudio
de correlacion entre los parametros texturales y la capacidad de adsorcion,
se extraen las siguientes conclusiones:

* A presiones < |0bar el parametro que mas influye sobre la
capacidad de adsorcién de CO, de los adsorbentes es el volumen

de microporos. A medida que la presion se aproxima a condiciones
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atmosféricas, el tamano de los microporos estrechos empieza a ser
también relevante.

* La capacidad de trabajo de los adsorbentes aumenta con la presién. Sin
embargo, a 10 bar el lapso de tiempo entre las curvas de ruptura de CO, y
CH, se reduce drasticamente para CS-CO, y Calgon BPL, dificultando la
separacion CO,/CH,, debido a la co-adsorcién de CH, y CO,.

* De acuerdo con los parametros analizados, bajo las mismas condiciones
experimentales y, a pesar de la similitud de los tiempos de ruptura, el
comportamiento de los carbones activados preparados a partir de huesos

de cereza fue superior al del carbon activado comercial Calgon BPL.

BLOQUE IV

* Los modelos seleccionados para evaluar la cinética de adsorcion de CO, en
los carbones activados han concluido que el mejor ajuste corresponde al
modelo de Avrami. A partir de este modelo se han estimado coeficientes
globales de transferencia de materia mediante el ajuste de las curvas de
ruptura experimentales.

* Los valores de los coeficientes de transferencia de materia confirman que
los carbones activados de origen biomasico presentan mejor
comportamiento cinético que el carbon activado comercial Calgon BPL.

* Mediante la aplicacion de modelos difusionales se encontré que la
transferencia de materia durante la adsorcion de CO, en CS-H,0, CS-CO,
y Calgon BPL esta controlada por dos mecanismos: difusion en la capa
limite y difusion intra-particular. Durante los primeros momentos, la
difusion de CO, en el film es la principal resistencia a la transferencia de
materia y; tras esta etapa, la difusion en el interior del entramado de poros
pasa a ser la etapa controlante del proceso de adsorcion de CO, hasta que

se alcanza el equilibrio.

El trabajo desarrollado tanto en el analisis pormenorizado del equilibrio de

adsorcion como en la cinética permite concluir que los adsorbentes preparados a
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partir de huesos de cereza son buenos candidatos para llevar a cabo la separacion

CO,/CH, mediante un proceso de adsorcion PSA.
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Conclusions

The present research work deals with the preparation of cherry stone-based
activated carbons and their evaluation for the capture of CO, from a biogas stream.

The main conclusions which can be drawn from this work are:

PAPER |

* According to the results obtained from the Response Surface
Methodology, the most influential variable in the activation process in a
single stage, without prior carbonization, using carbon dioxide was
temperature, while in the case of using steam as activating agent the most
significant variable was the solid yield. The heating rate did not have a
statistically significant effect on CO, capture in either case.

* The maximum CO, adsorption capacity values at 25 °C and at atmospheric
pressure were: | 1.45 wt. % when the precursor was activated with carbon
dioxide and 10.56 wt. % for the sample activated with steam.

* From the results of the textural characterization of the materials it can be
concluded that the two activating agents have a slightly different impact on
the textural development: activation with carbon dioxide promotes the
development of microporosity, while steam develops micro and
mesoporosity.

* |t was found that the adsorbents prepared in our laboratory, from cherry
stone-based activated carbons, have greater CO, adsorption capacities

than other commercial adsorbents.

PAPER I
* The study of the adsorption equilibrium of CO, and CH, between 30 and
70 °C using static experiments indicates that the biomass-based adsorbents
have a greater affinity for CO, than for CH,. The isosteric heat of
adsorption of CO, of these materials is about |18 to 23 k] mol". This value
is characteristic of physisorption processes and it is significantly lower than

those of other adsorbents, like zeolites or some MOFs.
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The adsorbents prepared from cherry stone-based activated carbons have
similar selectivities, and even higher selectivities than those of commercial
activated carbons used to adsorb CO, from a biogas stream.

According to the values obtained from the adsorption performance indicator
(API) the sample activated with carbon dioxide (CS-CO,) yielded better
results than the sample activated with steam (CS-H,O), indicating that CS-
CO, is better adsorbent for the separation of a CO,/CH, mixture
representative of a biogas stream. However, in terms of the selection
parameter S, CS-H,O showed a better performance. These results suggest
the importance of incorporating the isosteric heat of adsorption into the

performance analysis of the equilibrium of adsorption.

PAPER Il

Studies of dynamic adsorption performed in a purpose-built fixed-bed set-up
using binary mixtures of CO,/CH, at 30 °C and at different pressures (I, 3,
5 and 10 bar) have confirmed that the biomass adsorbents exhibit a high
selectivity for CO,, and it is possible to separate CO, from a CO,/CH,
mixture representative of a biogas stream. Furthermore, the adsorbents can
be easily regenerated, to the point that they recover their initial adsorption
capacity.

Their ability to capture CO, is closely related to certain textural
characteristics of the adsorbents. A study of the correlation between their
textural parameters and adsorption capacity, led to the following
conclusions:

* At pressures below 10 bar the most influential parameter affecting
the adsorbents’ CO, capacity is the micropore volume. However,
when the pressure approaches atmospheric conditions, the narrow
micropore width begins to be also important.

The working capacity of the adsorbents increases with the pressure.

However, at 10 bar the time lapse between the breakthrough curves of CO,
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and CH, is drastically reduced in the case of CS-CO, and Calgon BPL, which
impedes the separation of CO,/CH,, due to the co-adsorption of CH, and
CO,.

* According to the parameters estimated, under the same experimental
conditions and, despite the similarity of the breakthrough times, the
performance of the activated carbons prepared from cherry stones was

greater than that of the commercial activated carbon Calgon BPL.

PAPER IV

* The models selected to evaluate the kinetics of adsorption of CO, on the
activated carbons have concluded that the best fit corresponds to the
Avrami model. From this model, the global mass transfer coefficients were
estimated by adjusting the experimental breakthrough curves.

* The values of the mass transfer coefficients confirm that the biomass-based
activated carbons exhibited better kinetic behavior than the commercial
activated carbon Calgon BPL.

* By applying diffusional models it was found that the mass transfer during the
adsorption of CO, on CS-CO,, CS-H,O and Calgon BPL is controlled by
two mechanisms: film diffusion and intra-particle diffusion. During the early
stages, the diffusion of CO, through the film is the main resistance to mass
transfer but after this stage, diffusion within the network of the pores
becomes the controlling stage of adsorption of CO, until equilibrium is

reached.

A detailed analysis of the equilibrium and kinetics of adsorption has
demonstrated that the adsorbents prepared from cherry stones are good

candidates for separating CO,/CH, by means of a PSA adsorption process.
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Anexo

A.l FACTOR DE IMPACTO

Tal como senala el reglamento de Doctorado RD 1393/2007, en la Tabla A.l
se expone el factor de impacto de las revistas en las que se han publicado los
trabajos constitutivos de la presente Tesis Doctoral. La fuente utilizada ha sido el

Journal of Citation Report y los factores de impacto corresponden a los del ultimo ano

disponible, 2014.

Tabla A.l Factor de Impacto de las revistas.
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Publicacion Afo Revista

Impacto
Cherry-stones-based activated carbons as
potential adsorbents for CO./CH4 Greenhouse
separation: effect of the activation 2015 Gases: Science and 2,147
parameters. Technology
DOI: 10.1002/ghg.1534
Adsorption performance indicators for the
;OZICH4 separ.ation: Application  to 2016 Fuel Processing 3352
biomass-based activated carbons. Technology

DOI: 10.1016/jfuproc.2015.10.038
Dynamic Performance of Biomass-Based

Carbons for COy/CH4  Separation.

Approximation to a Pressure Swing 2016 Energy & Fuels 2,790
Adsorption Process for Biogas Upgrading

DOI: 10.1021/acs.energyfuels.6b00664

The importance of the adsorption kinetics

of CO, for the dynamic separation of Chemic.al
CO,/CH; on biomass-based carbons 2016 Enngneer‘IIng 4,321
ourna

Enviada

271



Anexo

A.2 PRODUCCION CIENTIFICA NO INCLUIDA EN EL COMPENDIO DE

PUBLICACIONES DE LA TESIS

Otras publicaciones en las que la doctoranda ha participado como co-autora:

N. Alvarez-Gutiérrez, S. Garcia, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida (2014).
“Towards bio-upgrading of biogas: biomass waste-based adsorbents”. Energy
Procedia 63: 6527—6533. DOI: 10.1016/j.egypro.2014.11.688

M.V. Gil, N. Alvarez-Gutiérrez, M. Martinez, F. Rubiera, C. Pevida, A. Moran
(2015). "Carbon adsorbents for CO, capture from bio-hydrogen and biogas
streams: Breakthrough adsorption study". Chemical Engineering Journal 269:
148-158. DOI: 10.1016/j.cej.2015.01.100

N. Alvarez-Gutiérrez, M.V. Gil, M. Martinez, F. Rubiera, C. Pevida (2016).
“Phenol-formaldehyde resin-based carbons for CO, separation at sub-atmospheric

pressures”. Energies 9(3):189. DOI: 10.3390/en9030189

Comunicaciones a congresos a partir del trabajo de esta Tesis Doctoral:

N. Alvarez-Gutiérrez, S. Garcia, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida. Towards bio-
upgrading of biogas: Biomass waste-based adsorbents. International conference
on greenhouse gas technologies (GHGT). Poster. Austin, Texas (USA).
Octubre 2014.

N. Alvarez-Gutiérrez, T. Chronopoulos, S. Garcia, M.M. Maroto-Valer, F.
Rubiera, C. Pevida. Biomass-based activated carbons for biogas upgrading. 1*
Chemistry in Energy Conference. Oral (ponente N. Alvarez-Gutiérrez).
Edimburgo (Escocia). Julio 2015.

N. Alvarez-Gutiérrez, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida. Optimizacion de
adsorbentes biomdsicos para purificacién de biogds mediante disefio estadistico de

experimentos. XllII Reunion del Grupo Espanol del Carbon GEC. Poster.

Alicante (Espana). Octubre 2015.

272



Anexo

e N. Alvarez-Gutiérrez, N. Querejeta, |. Duran, M.G. Plaza, F. Rubiera, C.

Pevida. Potential of low-temperature carbon-based solid sorbents in CO,

separations. Carbon 2016. Oral. Pensilvania (USA). Julio 2016.

Participacion en otras actividades a partir del trabajo realizado en esta Tesis
Doctoral:
* |EAGHG International CCS Summer School. University of Western
Australia, Perth (Australia), 6-12 de Diciembre, 2015.

273



