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RESUMEN 

En el escenario energético actual, el compromiso hacia la reducción de la 

dependencia de los combustibles fósiles ha hecho crecer el interés por la 

investigación en fuentes de energía alternativas; tal es el caso del biogás, cuyo valor 

comercial ha aumentado en los últimos años.  

El presente trabajo se enmarca dentro de la temática de captura de CO2 

mediante adsorción con sólidos. En concreto, en la separación de CO2 de 

corrientes de biogás (CO2/CH4) a diferentes presiones y concentraciones. La 

adsorción con sólidos se plantea como una tecnología prometedora frente a otros 

procesos como la absorción física.  

En esta Tesis Doctoral se propone el uso de adsorbentes sostenibles y de 

bajo coste preparados a partir de huesos de cereza mediante activación física en una 

sola etapa con dos agentes activantes: dióxido de carbono y vapor de agua. La 

optimización de las condiciones de activación se ha llevado a cabo mediante la 

aplicación de la Metodología de Superficies de Respuesta, estudiando el efecto 

combinado de la temperatura, el rendimiento de sólido y la velocidad de 

calentamiento del proceso de activación sobre la capacidad de captura de CO2 a 

25 ˚C y presión atmosférica. Para ello, se ha aplicado un diseño estadístico de 

experimentos y se han identificado aquellas condiciones que maximizan la capacidad 

de captura de CO2 para cada uno de los agentes activantes. Una vez identificadas 

dichas condiciones, los carbones activados se prepararon en cantidad suficiente para 

realizar estudios de adsorción a mayor escala. 

Seguidamente, los adsorbentes fueron caracterizados química y texturalmente, 

y se evaluó su capacidad de adsorción de CO2 en condiciones estáticas, por 

termogravimetría, y dinámicas, en lecho fijo. Se determinaron las isotermas de 

adsorción de CO2 y CH4 a diferentes temperaturas (30, 50 y 70 ˚C) y hasta 10 bar 

de presión, con objeto de evaluar la selectividad de los adsorbentes para la 

separación de CO2 de mezclas CO2/CH4. Los resultados obtenidos indicaron 

selectividades y capacidades de adsorción de CO2 elevadas. Las isotermas fueron 
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ajustadas a los modelos de Sips y Toth cuyos parámetros de ajuste permitieron 

estimar el equilibrio de adsorción de una mezcla binaria CO2/CH4. A partir de estos 

resultados se determinó un indicador de rendimiento (API, acrónimo del inglés 

Adsorption Performance Indicator) el cual corroboró el potencial de los carbones 

activados biomásicos para la purificación de biogás.  

El comportamiento de los adsorbentes en condiciones dinámicas se evaluó en 

un lecho fijo, mediante ciclos múltiples de adsorción y desorción, obteniendo las 

curvas de ruptura de CO2 y CH4. Para ello, se trabajó con una mezcla binaria 

equimolar de CO2 y CH4 a distintas presiones (1, 3, 5 y 10 bar) y a 30 ˚C, como 

alimentación al lecho. El comportamiento mostrado por los carbones activados 

preparados a partir de huesos de cereza fue superior al del carbón activado 

comercial Calgon BPL, utilizado como referencia en este trabajo. 

Asimismo, se evaluó el comportamiento cinético de los adsorbentes para lo 

cual se realizaron experimentos dinámicos a presión atmosférica y a 30 ºC 

alimentando mezclas binarias CO2/CH4 de distinta composición. Los datos 

experimentales fueron ajustados a modelos cinéticos (pseudo-primer orden, 

pseudo-segundo orden, y Avrami) y se estudió el mecanismo de transferencia de 

materia durante el proceso de adsorción mediante modelos difusionales (intra-

particular y Boyd). Los resultados obtenidos indican que no existe una única etapa 

controlante en el proceso de adsorción de CO2 de mezclas CO2/CH4 en los 

adsorbentes biomásicos preparados. Por otro lado, la cinética de adsorción es 

significativamente más rápida en los carbones activados biomásicos que en el carbón 

comercial, Calgon BPL.  
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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 CO2 capture by means of 

adsorption on solid sorbents. More precisely, it focuses on the separation of CO2 

from representative biogas streams (CO2/CH4 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 CO2 uptake at 25 ˚C and at atmospheric pressure. 

An experimental design was pursued and the activation conditions that maximize 

CO2 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 CO2 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 CO2 and CH4 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 CO2 from 

CO2/CH4 mixtures. The results indicate that the biomass-based carbons are highly 

selective, high-capacity CO2 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 CO2/CH4 mixtures. From these data an 
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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 CO2 and CH4. For this purpose, a binary 

equimolar mixture of CO2 and CH4 was fed into the bed at different pressures (1, 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 CO2/CH4 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 CO2 from CO2/CH4 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 está estructurada en cinco capítulos. 

Los dos primeros recogen una introducción general así como los fundamentos 

teóricos del proceso de adsorción. El tercer capítulo consta de la descripción de la 

sistemática experimental y de tratamiento de los resultados. El cuarto capítulo 

resume los resultados y discusión del trabajo desarrollado en el marco de esta 

Tesis, distribuido en cuatro bloques que se corresponden con los trabajos 

publicados en revistas científicas SCI, pues esta Tesis Doctoral se presenta como 

compendio de publicaciones científicas. El último capítulo recoge las conclusiones 

principales. El contenido de los capítulos es el siguiente:  

Capítulo 1: En la Introducción se expone una visión global del planteamiento 

de la Tesis. Se resumen las tecnologías existentes para la purificación de biogás. Así 

como la variedad de materiales disponibles. Este capítulo finaliza con la presentación 

de los objetivos de esta Tesis Doctoral.  

Capítulo 2: Se describen los Fundamentos Teóricos del proceso de 

adsorción.  

Capítulo 3: Corresponde al Experimental, primeramente se hace un breve 

repaso de las propiedades del carbón activado, se describe el procedimiento para la 

preparación, así como las técnicas analíticas y las metodologías seguidas en este 

trabajo para su caracterización. También se describen los dispositivos 

experimentales empleados durante la realización de la Tesis.  

Capítulo 4: La sección destinada a Resultados supone el núcleo central de la 

Tesis. Estos resultados se presentan como un compendio de publicaciones en 

revistas científicas. El capítulo se divide en bloques y en cada uno se resumen los 

objetivos y los resultados más relevantes incluidos en dichas publicaciones.  

Capítulo 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 
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propósito de obtener la mención de Doctor Internacional, las conclusiones y el 

resumen se han redactado en inglés y en español.   

Finalmente, se recogen todas las Referencias Bibliográficas citadas a lo 

largo de la memoria. Y un Anexo donde se incluyen otras publicaciones realizadas 

y las contribuciones presentadas a Congresos Científicos. 
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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 (año 

que habitualmente se considera como inicio de las actividades industriales) y 2011, 

las emisiones antropogénicas acumuladas de dióxido de carbono (CO2) a la 

atmósfera fueron de 2040 ± 310 GtCO2. Las estimaciones de las emisiones de GEI 

mundiales más recientes que están disponibles corresponden a 2014. En ese año se  

alcanzaron cerca de 52,7 Gt CO2-equivalente (rango: de 47,9 a 57,5), de las que las 

emisiones de dióxido de carbono (CO2) debidas al uso de combustibles fósiles para 

generación de energía y en la industria supusieron en torno  a 35,5 Gt CO2 (rango: 

de 32,5 a 38,5) [1, 2].  

El Gas de Efecto Invernadero más importante es el CO2 y sus emisiones, 

debido a la utilización de combustibles fósiles (carbón, petróleo, gas natural) y a los 

procesos industriales, se han incrementado a un ritmo medio anual de 1,9 % en los 

últimos 30 años. Además del CO2, el metano (CH4), el óxido nitroso (N2O), los 

hidrofluorocarbonosos (HFC), los perfluorocarbonosos (PFC) y el hexafluoruro de 

azufre (SF6) son también GEI sobre los que se hace hincapié en el Protocolo de 

Kioto. Según el 5º informe de evaluación (AR5) del Panel Intergubernamental de 

Expertos sobre el Cambio Climático (IPCC), el calentamiento global está asociado 

al aumento de la concentración de GEI antropogénico [3].   

La situación en España, según los datos del Inventario Nacional de Emisiones 

de Gases de Efecto Invernadero (1990-2014), publicados por el Ministerio de 

Agricultura, Alimentación y Medio Ambiente, indican que las emisiones mayoritarias 

en 2014 fueron debidas a CO2 (77 % del total), seguido de CH4 (12 %) y de N2O 

(6 %) (véase Figura 1.1). El conjunto de gases fluorados supuso en 2014 un 5 % del 

global de las emisiones en términos de CO2-equivalente.  
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Año 2014: Total CO2 equivalente = 328,925 kt 

Figura 1.1 Contribución por gas a las emisiones de GEI en España 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 atmósfera.  

 
Figura 1.2 Contribución por sector a las emisiones de GEI en España en 2014 [4]. 

En relación con estas tendencias y a falta de medidas correctoras adicionales, 

se prevé un incremento considerable de las emisiones mundiales de GEI a lo largo 

del presente siglo debido a la continuidad en el uso de combustibles fósiles. Según 

las previsiones de la Agencia Internacional de la Energía de acuerdo al escenario de 

referencia (proyección de las emisiones de GEI y los factores que las impulsan en 

ausencia de políticas climáticas específicas) se espera que las emisiones de GEI 

aumenten de 70 a 90 Gt CO2 eq año-1 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 
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siglo XXI debe estar el satisfacer las necesidades energéticas de una población 

mundial en continuo aumento y, al mismo tiempo, reducir la contaminación 

conforme a los acuerdos alcanzados en el Protocolo de Kioto y posteriores 

Cumbres sobre Clima. 

La última Conferencia de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climático tuvo 

lugar en Paris, en diciembre de 2015. En esta conferencia, donde participaron 195 

países, se acordaron una serie de medidas con objeto de implementar un plan de 

acción 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 dióxido de carbono deberán 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 París, que entrará en vigor en 

2020 no es, por sí solo, suficiente para lograr el objetivo marcado de limitar el 

aumento de temperatura a 2 ºC. Sin embargo, la Agencia Internacional de la Energía 

en su informe sobre perspectivas sobre tecnología energética de 2012 estimó que 

las tecnologías de energía limpia ofrecerían la posibilidad de alcanzar dicho objetivo 

[5].  

Los combustibles fósiles constituyen, desde el siglo XIX, la fuente de energía 

primaria dominante en el sistema energético mundial. A finales del siglo XX los 

combustibles fósiles comenzaron a ser cuestionados debido, entre otras razones, a 

sus nocivos efectos medioambientales responsables del progresivo cambio climático 

global. Además, el aumento de la demanda energética, ligado al aumento de la 

población mundial, al desarrollo económico y al objetivo de conseguir el acceso 

universal a la energía, es un impulsor de primer orden para la expansión del sistema 

energético.  

Una de las alternativas más plausibles para sustituir a los combustibles fósiles 

como fuente de energía primaria la constituyen las energías renovables. La Directiva 

2009/28/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 23 de abril de 2009, relativa 

al fomento del uso de energía procedente de fuentes renovables, fija como 
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objetivos generales conseguir una cuota del 20 % del consumo final de energía de la 

Unión Europea (UE)  y una cuota del 10 % del consumo de energía en el sector del 

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

[6].  

Una de las principales fuentes de energía renovable es aquella proveniente de 

la biomasa y, particularmente, el biogás. Se estima que el cumplimiento de una parte 

importante del objetivo sobre energía renovable impuesto en la UE para el año 

2020 será debido a la bioenergía, del cual al menos un 25 % será gracias al biogás 

[7]. Además, la capacidad mundial de generación de energía a partir de instalaciones 

comerciales de biogás se duplicará durante la próxima década, desde 14,5 GW en 

2012 a 29,5 GW en el año 2022 [8]. Los aspectos positivos más significativos del 

biogás son su producción descentralizada en todo el mundo y los beneficios 

ambientales que supone el uso de bio-metano como sustitutivo de los combustibles 

fósiles, dado que el dióxido de carbono emitido durante la combustión es 

considerado neutro en carbono [9].  

El biogás es una mezcla de gas producida por la fermentación de la materia 

orgánica en condiciones anaerobias por la acción de un grupo de microorganismos. 

Este proceso de fermentación, llamado metanización, puede ser espontáneo y 

natural o provocado y controlado. El biogás consiste principalmente en una mezcla 

de metano (CH4) (35-75 % vol.) y de dióxido de carbono (CO2) (25-65 %), aunque 

también presenta pequeñas cantidades de sulfuro de hidrógeno (H2S), amoniaco 

(NH3), hidrógeno (H2), nitrógeno (N2), monóxido de carbono (CO) y vapor de agua 

[10, 11]. La composición depende de la fuente de la materia orgánica y del proceso 

de digestión [12]. En cualquier caso, el contenido de CH4 y la presencia de algunos 

compuestos indeseables juegan un papel decisivo en la valorización de biogás.  

El valor comercial del biogás ha aumentado en los últimos años por dos 

razones principales:  

• El metano, como el dióxido de carbono, contribuye significativamente a la 

acumulación de gases de efecto invernadero. El impacto del CH4 en 
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términos de calentamiento global es mucho mayor (~21 veces) que el de 

CO2, aunque las emisiones de dióxido de carbono son cuantitativamente 

más importantes [13, 14].  

• Su contenido energético es alto (15-30 MJ Nm-3) y es proporcional a la 

concentración de CH4, por lo que su explotación da lugar a importantes 

ingresos [10].  

Por lo tanto, una adecuada captura y utilización del metano contenido en el 

biogás evita importantes emisiones de CH4 a la atmósfera y permite la 

transformación de éste en una fuente de energía renovable, con emisiones menores 

que los combustibles tradicionales (p.ej., gasolina/diésel) [15], a la vez que se 

minimiza la problemática relacionada con la gestión de residuos orgánicos. De 

hecho, en torno al 25 % de las emisiones mundiales actuales de metano 

antropogénico podrían reutilizarse como biogás [11].  

El aprovechamiento del metano contenido en el biogás pasa por una etapa 

necesaria de purificación para eliminar el resto de componentes, fundamentalmente 

CO2 por ser el mayoritario. La primera instalación de purificación de biogás fue 

construida en la década de los 80 pero no fue hasta 2006 cuando su desarrollo 

cobró relevancia, especialmente en Alemania [16]. Hoy en día existen 

aproximadamente 367 plantas de purificación de biogás en Europa, con una 

producción de bio-metano alrededor de 15 millones de m3 en el año 2014 [17]. En 

la Figura 1.3 se puede ver que la mayoría de estas plantas se encuentran ubicadas en 

Alemania y Suecia [18].  
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Figura 1.3 Localización geográfica de las plantas de purificación de biogás identificadas por IEA 

Bioenergy Task 37. 

1.1.1 USOS DE BIO-METANO Y DIÓXIDO DE CARBONO 

El biogás, a pesar de su bajo poder calorífico, puede ser quemado 

directamente y convertido en energía eléctrica, mientras que el biogás purificado o 

bio-metano puede ser inyectado en la red de gas natural, utilizado como 

combustible para vehículos, como materia prima para la industria química o bien 

como combustible con un mayor poder calorífico para generar electricidad y calor 

[14, 19]. 

El CO2, una vez separado, tiene múltiples aplicaciones en la industria química 

[20], ya sea en estado sólido (hielo seco), líquido (refrigerante), gaseoso (equipos de 

extinción de incendios) o supercrítico (extracción supercrítica). El dióxido 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 algún tipo de 

biocombustible a partir de esta biomasa [22]. Otras posibles aplicaciones se 

encuentran en la industria alimentaria, la producción de algunos tipos de plásticos, el 



Introducción 

9 

procesado de metales y la fabricación de agentes de limpieza alternativos a los 

hidrofluorocarbonos, entre otros [23]. Así como agente activante en el proceso de 

activación para producir carbones activados [24]. Gracias a estas aplicaciones, es 

posible reutilizar al menos una parte del dióxido de carbono separado y cubrir 

parte de los costes de la etapa de purificación.  

1.2 PURIFICACIÓN DE BIOGÁS 

La purificación de biogás implica una etapa previa conocida como limpieza de 

biogás mediante la cual se eliminan los productos corrosivos, principalmente los 

compuestos de azufre, el agua y otros contaminantes. El CO2 es un inerte en 

términos de combustión por lo que reduce el contenido energético del biogás, 

además de su carácter corrosivo en presencia de agua [10]. La purificación 

propiamente dicha, consiste en eliminar el contenido de dióxido de carbono con el 

objetivo de conseguir un bio-metano con un poder calorífico y una densidad relativa 

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

Normalmente, la eliminación de compuestos de azufre es la primera etapa del 

proceso. El orden de separación de vapor de agua y CO2 depende de la tecnología 

específica empleada para la purificación. El bio-metano obtenido como producto 

debe tener cierta pureza y la cantidad máxima de CO2 permitido se sitúa entre 2-

3 %, dependiendo de la legislación de cada país [25]. De todas las etapas, la 

separación de CO2 es la más costosa debido a su alto contenido (> 25 % vol.) Así 

por ejemplo, la purificación de corrientes pequeñas de biogás puede costar hasta 

10 € GJ-1 [19].  

Existen tecnologías comerciales para la separación de dióxido de carbono de 

una corriente de biogás [26, 27]. Entre ellas se distinguen: adsorción, absorción 

física y química, separación con membranas y destilación criogénica. En el marco de 

la presente Tesis se estudia la separación de CO2 de corrientes de biogás mediante 

tecnología de adsorción con sólidos.  
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1.2.1 TECNOLOGÍAS DE PURIFICACIÓN DE BIOGÁS  

A continuación se presenta una descripción breve de las principales 

tecnologías para la purificación de biogás, con especial hincapié en la etapa de 

separación de CO2.  

1.2.1.1 ABSORCIÓN  

Absorción física con agua 

La absorción física con agua se utiliza habitualmente para la purificación de 

biogás ya que es efectiva incluso para pequeños caudales. Además requiere poca 

infraestructura y, en general, su coste es bajo. Se basa en que el CO2 tiene mayor 

solubilidad que el CH4 en el agua utilizada como absorbente. Además el H2S también 

puede ser eliminado mediante la absorción, aunque por lo general se retira antes 

del proceso de purificación junto con otros contaminantes. El biogás crudo es 

comprimido (normalmente a una presión de 5-20 bar) y alimentado a una columna 

de absorción en sentido ascendente y el agua presurizada es rociada desde la parte 

superior, permitiendo el contacto agua-biogás 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 biogás. CO2 y/o H2S se disuelven en agua,  se eliminan 

por la base de la columna y se alimentan a una columna de regeneración donde CO2 

y/o H2S se recuperan mediante la adición de aire a presión atmosférica. El agua se 

recircula a una torre donde se purifica mediante el aumento de la temperatura o la 

despresurización del sistema. Mientras, el biogás 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 día, la absorción con 

agua es la tecnología más empleada para la purificación de biogás. Sin embargo, 

entre las desventajas de esta tecnología cabe destacar el elevado requerimiento de 

agua y los problemas de corrosión [15]. Actualmente están en operación plantas 

procesando de 80 a 10000 Nm3 hora-1 (véase Figura 1.4) [14].  
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Figura 1.4 Planta de absorción física con agua para purificación de biogás en Nauen (Alemania). 

Capacidad: 1250 Nm3 h-1. Imagen de Malmberg Water [28]. 

Absorción física con solventes orgánicos 

El proceso de absorción con solventes orgánicos y con agua es muy parecido. 

La diferencia principal radica en que en lugar de usar agua se usa un solvente 

orgánico para disolver el CO2 como, por ejemplo, polietilenglicol. Selexol® (UOP 

LLC) y Genosorb® 1753 (Clariant) son los nombres con los que se comercializa 

este absorbente, aunque su composición química no es completamente 

polietilenglicol, sino que también incluye otros compuestos químicos como el 

dimetil éter [29]. El CO2 tiene una solubilidad de 0,18 M atm-1 en Selexol, 

aproximadamente cinco veces mayor que en agua, lo cual permite recuperar CH4 

con una pureza del 97 %. El absorbente puede ser regenerado térmicamente o 

mediante despresurización. Dado que el polietilenglicol absorbe más CO2 que el 

agua, la cantidad requerida de absorbente es menor para tratar la misma cantidad 

de biogás, resultando en una instalación con menor tamaño [19]. Sin embargo, 

debido a la complejidad de operación, su utilización no está ampliamente extendida 

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

de operación [30].  

 

Figura 1.5 Instalación de absorción con solventes orgánicos para purificación de biogás en Suecia. 

Capacidad de 1100 Nm3 h-1. Imagen de Haase Energietechnik [27]. 

Absorción química 

La absorción química funciona bajo el mismo principio que la absorción con 

agua. La principal diferencia es que utiliza soluciones químicas para absorber, 

formando enlaces químicos reversibles entre el soluto y el solvente. La 

regeneración del solvente, por tanto, comprende la ruptura de esos enlaces y el 

correspondiente aporte de energía. Los solventes químicos generalmente emplean 

soluciones acuosas de aminas (ej., mono, di o trietanolamina) o soluciones acuosas 

de sales alcalinas (ej., hidróxido de sodio, potasio y calcio). Industrialmente, la 

absorción de CO2 de una corriente de biogás se lleva a cabo mediante una mezcla 

de metildietanolamina y piperazina (aMDEA). En términos generales, la tecnología 

consiste en un absorbedor, en el que se absorbe el CO2 presente en el biogás, y un 

lavador o stripper en el que se libera el CO2 de la solución de amina. La presión de 

funcionamiento del absorbedor es de 1-2 bar mientras que la presión del stripper es 

ligeramente superior a la presión del absorbedor, por lo general de 1,5 a 3 bar. Con 
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esta tecnología se consigue metano de pureza superior a la absorción 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 evaporación [31]. Actualmente están en operación plantas procesando 

de 55 a 13000 Nm3 h-1 [14]. Las principales desventajas de este proceso son los 

problemas de corrosión en las torres de absorción, la degradación del absorbente y 

el elevado consumo energético asociado a su regeneración [15]. Un ejemplo 

industrial de esta tecnología se muestra en la Figura 1.6. 

 

Figura 1.6 Instalación de absorción química para purificación de biogás en Suecia. Imagen de Purac 

Puregas [27].  
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1.2.1.2 SEPARACIÓN CON MEMBRANAS  

En esta tecnología la corriente de gases se hace circular por una de las caras 

de la membrana, que realiza la separación según la afinidad químico-física hacia los 

diferentes componentes del biogás. El transporte de cada componente se debe a la 

diferencia de presión parcial sobre la membrana y depende ampliamente de su 

permeabilidad. La membrana retiene el metano mientras que la mayor parte de 

dióxido de carbono pasa a través de ella. Una sola unidad de separación no permite 

una separación completa de metano y dióxido de carbono. Sin embargo, los 

procesos de separación multietapas pueden lograr un metano con una pureza 

superior a 96 % aunque la presión necesaria para esta operación puede ser tan alta 

como 40 bar. La membrana sólida construida a partir de polímeros de celulosa-

acetato tiene una permeabilidad para CO2 y H2S, 20 y 60 veces superior al CH4, 

respectivamente. Una de las primeras plantas industriales de este tipo fue 

construida en Bruck (Austria) en 2007 con membranas de Air Liquide MedalTM. La 

principal desventaja de los sistemas que utilizan membranas radica en la necesidad 

de presurizar la alimentación para poder llevar a cabo la separación y la durabilidad 

de la membrana que se limita a unos 5-10 años. Además se requieren altas 

concentraciones de CO2 en la corriente de biogás [12, 27, 32]. La Figura 1.7 

muestra una instalación para purificación de biogás basada en la tecnología de 

membranas situada en Poundbury (Reino Unido).  
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a) b) 

Figura 1.7 Planta de purificación de biogás mediante la tecnología de separación con membranas. 

Poundbury (Reino Unido). Capacidad: 650 Nm3 hora-1 Imagen de DMT [27]. 

1.2.1.3 SEPARACIÓN CRIOGÉNICA   

Esta tecnología se basa en que los diferentes compuestos químicos tienen 

distintos puntos de ebullición. La temperatura de ebullición del CH4 es de -160 ºC a 

presión atmosférica y la del CO2 es de -78 ºC. Esto significa que se puede separar el 

CO2 del metano en forma de líquido, enfriando la mezcla gaseosa a alta presión. 

Además, si se sigue enfriando y se condensa el CH4 se consigue separar del N2, que 

tiene un punto de ebullición aún menor. Por este motivo, esta tecnología puede ser 

interesante para la purificación de biogás de vertedero que puede tener 

concentraciones de N2 relativamente elevadas. En la separación criogénica, el biogás 

crudo es comprimido a aproximadamente 80 bar. La compresión se realiza en 

múltiples etapas. El gas comprimido se seca para evitar que se congele durante el 

proceso de enfriado. El biogás es enfriado en intercambiadores en varias etapas, en 

función de la composición de partida y el CO2 condensado es recuperado en un 

separador. El CO2 es además procesado para recuperar el metano disuelto, que es 

reciclado a la entrada de gas. A partir de este proceso se obtiene metano con más 

del 97 % de pureza. Entre las desventajas de esta tecnología están el consumo 

elevado de energía para la refrigeración, la necesidad de eliminar impurezas que 

puedan congelarse y bloquear el equipo, así como los elevados costes energéticos 
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asociados al proceso [33]. En el sistema GPP® de Gastreatment Services B.V. 

Company, el biogás se comprime a 17-26 bar y es enfriado a -25 ˚C, eliminándose 

el agua, H2S y demás contaminantes. El CO2 es eliminado en dos etapas: en la 

primera etapa, el gas es enfriado a una temperatura entre -50 ˚C y -59 ˚C donde el 

30-40 % del CO2 se condensa. En una segunda etapa, el CO2 remanente es 

eliminado como sólido. Esta compañía está desarrollando el sistema GPP plus, el 

cual permite obtener metano líquido como subproducto. Este sistema opera en una 

planta piloto en los Países Bajos desde principios de 2009. Otra planta piloto basada 

en la esta tecnología se encuentra en Victoria (Canadá) y fue diseñada en el año 

2000 por Prometheus. La primera planta a escala comercial con una producción de 

19 m3 de metano líquido al día (véase Figura 1.8) fue construida en 2006 en 

Bowerman Landfill (EEUU), bajo una colaboración entre Prometheus y Montauk 

Energy Capital [19].   

 

Figura 1.8 Planta de purificación de biogás mediante separación criogénica (EEUU) [34]. 
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1.2.1.4 ADSORCIÓN CON SÓLIDOS  

Los procesos de adsorción involucran la transferencia de un componente en 

la corriente de biogás a la superficie de un material sólido donde se concentra, 

principalmente, como resultado de fuerzas físicas de tipo van der Waals. Los 

materiales adsorbentes que se utilizan habitualmente son carbón activado, gel de 

sílica, alúmina o zeolitas. Estos materiales se caracterizan por tener una alta 

superficie específica. Industrialmente los procesos de adsorción involucran una o 

varias columnas de sólido adsorbente dependiendo de si se quiere funcionar en 

discontinuo o en continuo. Para realizar el proceso en continuo y así reducir el 

consumo energético de compresión, se necesitan normalmente tres o cuatro 

columnas de modo que cada una se encuentre en una etapa del proceso: adsorción, 

despresurización, desorción y presurización son las etapas fundamentales. En la 

etapa de adsorción se introduce el biogás presurizado (4-10 bar) en una columna; el 

CO2 se adsorbe, principalmente, aunque también cierta cantidad de CH4, y el resto 

de componentes atraviesa el lecho obteniéndose un bio-metano de gran pureza 

(CH4 > 95 %) (esta corriente se denomina refinado). Por su parte, el producto 

obtenido en la etapa de desorción está enriquecido en la especie que se adsorbe 

preferentemente (i.e., CO2), y recibe el nombre de extracto [35]. La regeneración 

del adsorbente se consigue reduciendo la presión o incluso con un ligero vacío, con 

lo que se logra la desorción de CO2 y las pequeñas cantidades restantes de CH4. 

Entre las ventajas de esta tecnología se encuentra la baja demanda energética y bajas 

emisiones. La principal desventaja es la necesidad de eliminar en una etapa previa el 

H2S ya que se adsorbe irreversiblemente en la mayoría de los adsorbentes [7]. Las 

plantas existentes para purificación de biogás basadas en tecnología de adsorción 

pueden procesar caudales desde 10 Nm3 h-1 hasta 10000 Nm3 h-1 [14]. 
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a) 

 

b) 

 
Figura 1.9 Planta de purificación de biogás mediante un proceso PSA en Suecia. Imagen de E.ON 

Gas [27]. 

Estas serían las principales tecnologías empleadas en la actualidad para la 

purificación de biogás. En el Capítulo 2 se describirá en detalle el fundamento de la 

adsorción con sólidos y, en particular, de los procesos de adsorción con oscilación 

de presión (PSA, acrónimo del inglés Pressure Swing Adsorption), ya que ésta será la 

tecnología propuesta para la separación de dióxido de carbono y metano en el 

marco de la presente tesis doctoral. En la Figura 1.9 se muestran dos imágenes de 

una planta PSA para purificación de biogás en Suecia. A continuación se resumen las 

características que debe reunir un buen material adsorbente de CO2. 

1.2.2 MATERIALES ADSORBENTES DE CO2 

La elección del material que adsorba selectivamente el dióxido de carbono de 

la corriente de biogás es crucial para el funcionamiento de la unidad de purificación 

basada en tecnología de adsorción. El adsorbente es un sólido poroso con un área 

específica elevada a fin de maximizar el contacto sólido-gas. 

Existen diversos adsorbentes capaces de llevar a cabo la separación de CO2 

de una corriente de biogás constituida, principalmente, por una mezcla CO2/CH4. 

Algunos materiales adsorbentes presentan fuertes interacciones con el CO2 y 
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adsorben grandes cantidades de este gas en comparación 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 sílice [38] y 

compuestos organometálicos (MOF, acrónimo del inglés Metal-Organic Framework) 

[39, 40]. Otros materiales tienen capacidades de adsorción de CO2 y CH4 muy 

similares, pero son capaces de separarlos gracias al tamaño 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 

adsorción de CO2 y alta selectividad CO2/CH4 [46]. Sin embargo, sus elevadas 

entalpías de adsorción de CO2 conllevan que la desorción deba realizarse a 

temperaturas más elevadas [47]. Además, aunque las zeolitas naturales presentan un 

coste reducido, las zeolitas sintéticas son significativamente más caras que, por 

ejemplo, los carbones activados.  

Los compuestos organometálicos (MOF) son una nueva generación de 

materiales híbridos, formados por estructuras tridimensionales de iones metálicos 

unidos por puentes orgánicos. Su ventaja principal es su elevada capacidad de 

adsorción de CO2 (especialmente a presiones elevadas; a presión atmosférica sus 

capacidades de adsorción de CO2 se sitúan en torno al 10 % en masa). La principal 

desventaja de estos materiales es que presentan adsorción preferencial de agua 

[48].  

Los carbones activados también han atraído mucho interés como adsorbentes 

de CO2. Son carbones porosos amorfos que pueden ser preparados por pirólisis de 

diversas resinas carbónicas, carbón mineral, cenizas volantes, o biomasa [49]. Las 

principales ventajas de los carbones activados frente a otros materiales adsorbentes 

de CO2 son: 

  



Capítulo 1 

20 

• Presentan adsorción preferencial de CO2 frente a CH4. 

• Su química superficial puede ser modificada para potenciar aún más su 

afinidad por el CO2. 

• Su naturaleza hidrófoba hace que tengan una menor sensibilidad frente al 

agua que otros adsorbentes.  

• El calor de adsorción de CO2 se sitúa en torno a 30 kJ mol-1, 

significativamente menor que el que presentan otros adsorbentes. Por 

tanto, son energéticamente menos intensivos para su regeneración. 

• Son materiales con un coste reducido comparado con otros adsorbentes 

de CO2. 

La selección de un adsorbente adecuado para la separación CO2/CH4 

responde a criterios termodinámicos (equilibrio de adsorción) y cinéticos. Se deben 

considerar las isotermas de adsorción de todos los componentes de la mezcla, en 

las condiciones de presión y temperatura de operación. La adsorción es un proceso 

exotérmico y, como tal, las variaciones de temperatura en el lecho de adsorción van 

a influir tanto en el equilibrio de adsorción como en la transferencia de materia. La 

regenerabilidad también es un parámetro determinante a la hora de seleccionar un 

adsorbente de CO2, ya que solamente se va a aprovechar la fracción de la capacidad 

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

La presente Tesis se ha desarrollado en el marco del proyecto ENE2011-

23467 titulado Aplicación y optimización de procesos de adsorción para la captura de 

CO2 en corrientes de biogás y biohidrógeno (CABIOGASHIDRO), financiado por el 

Programa Nacional de Investigación y por el Fondo Europeo de Desarrollo Regional 

(FEDER). 

El Objetivo Principal del trabajo se ha enfocado hacia la obtención de 

adsorbentes de bajo coste a partir de residuos biomásicos, con elevada capacidad 

de adsorción y capaces de separar el CO2 de mezclas binarias CO2/CH4 

representativas de una corriente de biogás.  

En el Bloque 1 del Capítulo 4 de la presente memoria se describe el proceso de 

obtención de los adsorbentes de bajo coste a partir de huesos de cerezas. Los 

objetivos específicos de esta parte del trabajo se resumen a continuación:  

• Preparación, mediante procedimientos sencillos y respetuosos con el 

Medio Ambiente, de carbones activados a partir de residuos biomásicos 

con un elevado desarrollo textural.  

• Determinación de las condiciones óptimas de activación (temperatura, 

rendimiento del sólido, velocidad de calentamiento), con objeto de 

obtener adsorbentes con capacidades elevadas de captura de CO2. En 

este sentido, se ha evaluado la influencia de esos tres parámetros 

mediante la aplicación de la Metodología de Superficies de Respuesta.  

• Caracterización físico-química de dichos carbones activados. 

• Determinación de la capacidad de adsorción de CO2 de los carbones 

preparados mediante la determinación de isotermas de 

adsorción/desorción de CO2 y CH4 a 30 ˚C y hasta 10 bar de presión, 

usando una balanza de suspensión magnética de alta presión. Evaluación 

de la selectividad en mezclas gaseosas CO2/CH4.  
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En el Bloque II del Capítulo 4 se describe el equilibrio de adsorción de los 

carbones activados óptimos obtenidos previamente. Los objetivos específicos de 

esta etapa han sido los siguientes: 

• Evaluación de la adsorción en el equilibrio de los principales componentes 

del biogás (CO2 y CH4) a diferentes temperaturas (30, 50 y 70 ˚C) y hasta 

10 bar de presión en condiciones estáticas.  

• Predicción de la adsorción multicomponente de una mezcla equimolar 

CO2/CH4 a través del empleo de un modelo teórico.  

• Evaluación de la selectividad, capacidad de trabajo y entalpía de adsorción 

de los adsorbentes para la separación de CO2 en una mezcla equimolar 

CO2/CH4.  

• Estimación del potencial de los adsorbentes para la purificación de biogás 

a través de indicadores de rendimiento en adsorción (API, acrónimo del 

inglés Adsorption Performance Indicator).  

En el Bloque III del Capítulo 4 se describe la evaluación del comportamiento 

dinámico de los adsorbentes biomásicos preparados en condiciones representativas 

de un proceso PSA para purificación de biogás, alimentando mezclas equimolares 

CO2/CH4 a distintas presiones y en condiciones isotermas. Los objetivos específicos 

de esta etapa han sido los siguientes: 

• Obtención de curvas de ruptura con mezclas binarias CO2/CH4 en 

condiciones variables de presión y a temperatura constante, para 

determinar el tiempo de ruptura así como la capacidad máxima de 

adsorción de CO2 y CH4 en condiciones dinámicas. 

• Determinación de las condiciones óptimas de presión para cada carbón 

activado biomásico que permiten llevar a cabo la separación CO2/CH4 

mediante un proceso PSA.  

Por último, cabe resaltar que los estudios cinéticos de adsorción son 

igualmente necesarios que los estudios termodinámicos de cara a la evaluación de la 

efectividad del proceso de adsorción. Por ello, en el Bloque IV del Capítulo 4 se 
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presenta un estudio cinético sobre la influencia de la composición inicial de la 

mezcla CO2/CH4 sobre la cinética de adsorción de CO2 en los carbones biomásicos. 

De entre los objetivos específicos se destacan: 

• Obtención de curvas de ruptura con mezclas binarias CO2/CH4 en 

condiciones variables de composición y a presión y temperatura 

constantes, para determinar las cinéticas de adsorción de CO2 para cada 

carbón activado biomásico.  

• Determinación de parámetros cinéticos mediante aplicación de modelos 

basados en las cinéticas de reacción de adsorción.  

• Identificación de mecanismos de transferencia de materia en el proceso 

de adsorción de CO2 mediante aplicación de modelos difusionales.  
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2.1 FUNDAMENTOS DE LA ADSORCIÓN  

La adsorción implica la concentración de uno o más componentes de un gas o 

un líquido en la superficie de un sólido. El sólido se denomina adsorbente y las 

moléculas adsorbidas en la superficie del sólido, en mayor concentración que en la 

fase fluida, se conocen como adsorbato (véase Figura 2.1). La adsorción se establece 

debido a las fuerzas de atracción entre las moléculas de fluido y la superficie sólida 

[50]. La superficie de los sólidos es una región singular, que es responsable o al 

menos condiciona muchas de sus propiedades. Los átomos que se encuentran en la 

superficie no tienen las fuerzas de cohesión compensadas, como ocurre con los 

átomos situados en el seno del sólido [51].  

 

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

El proceso de adsorción transcurre en una serie de etapas sucesivas como se 

muestra en la Figura 2.2: 

I Difusión externa. El adsorbato se aproxima a la superficie externa del 

sólido; para ello debe vencer la resistencia de una fina capa 

acumulada alrededor del adsorbente (interfase sólido-fluido). 

II Difusión interna. Debido a que la superficie externa expuesta por las 

partículas tiende a ser inferior al 1 % del total, el adsorbato migra a 

través de la red porosa del sólido. 

III Adsorción del adsorbato. En esta etapa el adsorbato se adhiere a la 

superficie del adsorbente. 
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Figura 2.2 Etapas del proceso de adsorción [53].  

El tipo de adsorción 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 área superficial del adsorbente, de la temperatura y de la presión de 

adsorción. Existen dos tipos de adsorción:  

• Fisisorción. Las moléculas de fluido son adsorbidas en el sólido a través de 

fuerzas débiles, de tipo dispersivo, dipolar o interacciones de van der 

Waals, similares a las responsables de la condensación de vapores. 

• Quimisorción. Implica reacción química entre el adsorbato y el adsorbente, 

por lo que la unión entre ambos es mucho más fuerte. 

La diferencia fundamental entre ambos es que en el caso de la fisisorción la 

especie adsorbida (fisisorbida) conserva su naturaleza química, mientras que durante 

la quimisorción, la especie adsorbida (quimisorbida) sufre una transformación más o 

menos intensa para dar lugar a una especie distinta. Como consecuencia, fisisorción 

y quimisorción presentan diferencias significativas tales como las que se resumen en 

la Tabla 2.1. 
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Tabla 2.1 Diferencias entre adsorción física y química [54, 55]. 

FISISORCIÓN QUIMISORCIÓN 

- La adsorción se produce en mono 
o multicapa. 

- La adsorción se produce en 
monocapa. 

- Entalpía de adsorción similar a la 
del calor de licuefacción: 10-20 kJ 
mol-1. 

- Entalpía de adsorción 
característica de una reacción 
química: 40-400 kJ mol-1. 

- Inespecífico: tiene lugar en 
cualquier sistema sólido-gas. 

- Especifico. 

- Exotérmica. - Exotérmica o endotérmica. 

- Proceso reversible: el adsorbato 
mantiene su identidad.  

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

 

En ocasiones no es sencillo distinguir entre ambos tipos de adsorción, 

ocurriendo situaciones intermedias [51]. En el caso de que tanto la fisisorción como 

la quimisorción sean apreciables, se recomienda usar el término sorción. La mayoría 

de los procesos de separación basados en adsorción se basan en la adsorción física, 

ya que la quimisorción se produce en una monocapa y las capacidades de adsorción 

alcanzables son limitadas para conseguir una operación económicamente viable [35]. 

Asimismo, el proceso de adsorción física puede revertirse con facilidad; por el 

contrario, la quimisorción es difícil de revertir y generalmente transcurre con 

mayor lentitud que el proceso físico. 

El calor de adsorción proporciona una medida directa de la fortaleza del 

enlace entre el adsorbente (superficie) y el adsorbato. La adsorción física es 

invariablemente exotérmica, como se deduce de los argumentos termodinámicos. 

Así, para que tenga lugar la adsorción física en una cantidad significativa, la variación 

de energía libre (∆G) del proceso de adsorción debe ser negativa: 

∆� = ∆� − �∆� Ecuación 2.1 

Teniendo en cuenta que la molécula adsorbida tiene a lo sumo dos grados de 

libertad en movimientos de traslación, 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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entropía de adsorción es necesariamente negativo (∆S = ∆Sads – ∆Sgas), por lo que 

para que la energía libre de Gibbs sea negativa la variación de entalpía debe ser 

necesariamente negativa (proceso exotérmico). 

Un proceso de adsorción viene determinado por la termodinámica y/o la 

cinética. En la mayoría de los casos, los procesos están controlados por el equilibrio 

de adsorción. Sin embargo, incluso en estos casos, la resistencia a la transferencia 

de materia juega un papel importante, ya que reduce el rendimiento en 

comparación con el caso ideal predicho por el equilibrio. Por tanto, el conocimiento 

de la cinética y del equilibrio de adsorción es necesario para estimar la viabilidad de 

un material como adsorbente para una aplicación determinada. 

2.1.1 EQUILIBRIO DE ADSORCIÓN  

La adsorción y desorción se producen simultáneamente y de manera continua. 

Mientras el soluto se va acumulando en la superficie del material sólido adsorbente, 

se produce una disminución en la concentración del adsorbato en la solución, 

provocando una disminución de la velocidad de adsorción a medida que disminuye 

la diferencia de concentraciones entre ambas fases. Al tiempo que disminuye la 

velocidad de adsorción, aumenta la de desorción, y viceversa.  

El equilibrio de adsorción se alcanza cuando existe una proporción definida de 

soluto repartida entre las dos fases, fluida y sólida; en ese momento, las velocidades 

de adsorción y de desorción se igualan y ya no se produce más acumulación de 

adsorbato en la superficie del sólido. Se trata de un equilibrio dinámico que es 

característico de cada sistema: adsorbente, adsorbato y adsortivo.  

El objetivo del presente trabajo es el estudio de una separación basada en el 

equilibrio de adsorción, por lo que, a continuación,  se explicarán algunos conceptos 

generales que serán útiles para la interpretación y discusión 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 

adsorción. La accesibilidad de un adsorbato al sistema de poros del adsorbente 

depende del tamaño molecular del adsorbato y del tamaño de poro. La IUPAC 

clasifica los poros según su tamaño en tres grupos: microporos, mesoporos y 

macroporos [56]: 

Microporos Tamaño inferior a 2 nm. La adsorción en ellos ocurre a través de 

su llenado, sin producirse efectos de condensación capilar. La 

energía de adsorción es mayor que en los mesoporos o en 

superficies no porosas, debido al solapamiento de las fuerzas de 

adsorción 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 tamaño de poro en el rango de 2 a 50 nm. 

Macroporos Tamaño superior a 50 nm. No contribuyen significativamente al 

área superficial del adsorbente, en contraposición a los 

mesoporos y fundamentalmente a los microporos. 

2.1.1.2 ISOTERMAS DE ADSORCIÓN 

Si la temperatura se mantiene constante, la cantidad adsorbida para un sistema 

adsorbente-adsorbato dependerá sólo de la presión. La representación gráfica de la 

cantidad adsorbida frente a la presión se conoce como isoterma de adsorción. 

Generalmente la presión se expresa en términos de presión relativa (p/p0), donde p0 

es la presión de vapor (o de saturación) del adsorbato a la temperatura de 

adsorción.  

La mayoría de las isotermas de adsorción han sido clasificadas, según su forma, 

en seis tipos. Esta clasificación, recomendada por la IUPAC, procede de la 

clasificación original de Brunauer, Deming, Deming y Teller (BDDT) [57]. Sin 
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embargo, durante los últimos 30 años se han identificado varios nuevos tipos de 

isotermas. La clasificación actualizada propuesta para las isotermas de adsorción se 

muestra en la Figura 2.3. 

 

Figura 2.3 Clasificación de las isotermas de adsorción recomendada por la IUPAC [58]. 

A continuación se resumen las principales características de cada uno de los 

tipos de isotermas: 

Tipo I 

Representada por la ecuación de la isoterma de Langmuir, puede 

ser debida a la existencia de quimisorción, adsorción en 

microporos, adsorción en disolución, o adsorción física en 

superficies muy homogéneas. La cantidad adsorbida tiende a un 

valor asintótico que depende del volumen de microporos 

accesible al adsorbato. Tipo Ia representa materiales con 

microporos muy estrechos (< 1 nm); Tipo Ib es una variante 

donde los microporos son microporos anchos y, por ello, la 

concavidad es mucho más marcada en este caso que en el 

anterior, llegando igualmente a alcanzar una meseta de adsorción.   
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Tipo II 

En este tipo de sistemas se da la formación de una monocapa de 

adsorbato sobre la superficie cuando las presiones relativas son 

bajas. A medida que se incrementa la presión relativa, se origina la 

formación de una multicapa. Tipo IIa es frecuente en sólidos meso 

y macroporosos, que presentan heterogeneidad superficial. Se 

caracteriza porque la isoterma de desorción se superpone 

exactamente sobre la de adsorción; la adsorción-desorción es 

totalmente reversible. Tipo IIb es típica de agregados no-rígidos, 

como cementos o pigmentos. La desorción origina un ciclo de 

histéresis, a presiones relativas altas y aparece un bucle tipo H, 

generalmente debido a condensación intra-particular.  

Tipo III 

Representativa de sistemas en los cuales las interacciones 

adsorbato-adsorbente son muy débiles. Característica de sólidos 

macroporosos o no porosos.  

Tipo IV 

Tipo IVa es característica de sólidos mesoporosos. Presenta un 

ciclo de histéresis debido a la condensación capilar en los 

mesoporos. Tipo IVb, por el contrario, no presenta bucle de 

histéresis sino un único escalón en la adsorción y en la desorción. 

Se obtiene en sólidos mesoporosos ordenados.  

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

adsorbente-adsorbato.  

Tipo VI 

Isoterma escalonada. Asociada a una adsorción capa a capa sobre 

superficies uniformes. Se trata de procesos de adsorción 

cooperativa, en la que cada capa contribuye positivamente a la 

formación 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 dinámica de adsorción en lecho fijo es conveniente clasificar 

las isotermas de adsorción como favorables, lineales o desfavorables, dependiendo 

de la forma que tenga la representación gráfica de la cantidad adsorbida frente a la 

presión parcial (o concentración, en el caso de líquidos).  

En las isotermas favorables, la cantidad adsorbida adimensional siempre es 

mayor que la concentración adimensional en la fase fluida, mientras que en las 

desfavorables ocurre lo contrario (véase la Figura 2.4). Esta clasificación asume que 

la dirección de la transferencia de materia es desde la fase fluida hacia el sólido 

(proceso de adsorción). En caso contrario, los estados inicial y final se intercambian, 

por lo que una isoterma favorable para la adsorción es desfavorable para la 

desorción, y viceversa.  

 

Figura 2.4 Representación de equilibrio lineal, favorable y desfavorable [59]. 

El hecho de que la isoterma sea favorable o desfavorable influye en la forma 

del frente de concentración que avanza a lo largo del lecho durante el proceso de 

adsorción. Cuando la isoterma es favorable se forma un frente brusco durante la 

adsorción, en forma de escalón, que permite un mayor aprovechamiento de la 

capacidad de adsorción del sólido, pero durante la desorción el frente formado es 



Fundamentos teóricos 

35 

disperso, y esto provoca que la desorción sea más difícil. En el caso en estudio, 

separación CO2/CH4 mediante adsorbentes biomásicos, la adsorción es reversible y, 

por tanto, una isoterma demasiado favorable aunque facilitaría el proceso de 

adsorción, dificultaría la posterior desorción.  

2.1.1.3 MODELOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCIÓN DE GASES PUROS  

Existen diversos modelos para tratar de describir las isotermas de adsorción, 

tanto teóricos como empíricos. En muchos casos los modelos teóricos (modelo de 

Langmuir, teoría 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 empíricos, que 

permitan reproducir los datos experimentales con ecuaciones relativamente 

sencillas.  

En el diseño de equipos de adsorción se emplean frecuentemente dichos 

modelos empíricos, debido a que por su sencillez facilitan el tratamiento 

matemático. Los modelos empíricos disponibles en la bibliografía 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 combinación 

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

La ecuación del modelo de Sips tiene la siguiente forma:   

�	 = �
��
�� ��

1 + ��
�� ��  Ecuación 2.2 
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donde qe es la capacidad de adsorción en el equilibrio, P es la presión en cada punto 

de la isoterma, b es una constante de equilibrio que define la afinidad por la 

adsorción, qs es la capacidad de adsorción en condiciones de saturación y n es un 

parámetro que caracteriza la heterogeneidad del sistema adsorbato-adsorbente, y 

suele tomar un valor superior a la unidad. Cuanto más alejado de la unidad más 

heterogéneo es el sistema [66]. El modelo de Sips supone una mejora respecto al 

modelo de Freundlich, ya que predice un límite superior para la capacidad de 

adsorción. 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 adsorción física es un proceso exotérmico que se ve favorecido por las 

bajas temperaturas, al contrario que la desorción, que se favorece con el 

incremento de la temperatura. Cuando se trata de concentraciones lo 

suficientemente bajas, la relación de equilibrio tiende a una forma lineal (Ley de 

Henry) [66]: 

�	 = ��
 Ecuación 2.3 

siendo qe la cantidad adsorbida en el equilibrio, P la presión parcial del adsorbato y 

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

Modelo de Toth 

Toth modificó en 1971 el modelo de Langmuir para reducir el error entre los 

datos experimentales y los predeterminados por el modelo [68, 69]. Esta ecuación, 

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

�	 = �
��
�
�1 + ��
���� ��

 Ecuación 2.4 

donde, al igual que en el modelo de Sips, qe es la capacidad de adsorción en el 

equilibrio, P es la presión en cada punto de la isoterma, b es una constante de 

equilibrio que define la afinidad por la adsorción, qs es la capacidad de adsorción en 

condiciones de saturación, y t es un parámetro 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 más heterogéneo. Cuando el sistema es homogéneo, el 

parámetro de heterogeneidad t es igual a la unidad, y la ecuación de Toth se reduce 

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

Dada su simplicidad y el buen ajuste que proporciona, tanto en la región de 

bajas como de altas presiones [70], la ecuación de Toth es ampliamente utilizada 

para el ajuste de datos empíricos de adsorción de numerosos adsorbatos (CH4, CO, 

CO2, H2S, etc.) en carbones activados y zeolitas [66].  

Como ocurre con otras ecuaciones de ajuste, es necesario establecer la 

dependencia de los parámetros de equilibrio con la temperatura, para la 

extrapolación del equilibrio a distintas temperaturas, así como para el cálculo del 

calor isostérico de adsorción. Por lo tanto, el ajuste de la ecuaciones de Sips y Toth 

es dependiente de la temperatura, y los parámetros b y n/t también lo son (los 

parámetros b y n/t son, además, específicos de la combinación adsorbato-

adsorbente). Teniendo en cuenta dicha dependencia con la temperatura, los 

modelos se completan con las siguientes expresiones: 

� = ��	��� � � �� !
��
� − 1"# Ecuación 2.5 

�
 = �
�	��� �$ !1 − �
��"# Ecuación 2.6 

1
% =

1
%� + & !1 − ��

� " Ecuación 2.7 

' = '� + & !1 − ��
� " Ecuación 2.8 

donde b0 es la constante de afinidad de adsorción a la temperatura de referencia, T0, 

α y χ son parámetros de ajuste que carecen de fundamento teórico, n0 y t0 indican 

la heterogeneidad del sistema a la temperatura de referencia (T0) y Q es el calor 
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isostérico de adsorción 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 adsorción a cualquier temperatura, dentro del intervalo 

de temperaturas estudiado [71-73].  

2.1.1.4 MODELOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCIÓN DE MEZCLAS DE GASES  

La investigación académica se ha centrado en estudiar mecanismos de 

adsorción de gases puros. Sin embargo, la mayoría de aplicaciones industriales 

implican mezclas de gases y, por tanto, complejos fenómenos de co-adsorción. En el 

caso de que exista más de un adsorbato con afinidad hacia la superficie, se establece 

una competencia entre ellos por unirse al adsorbente. Aquí entran en juego tanto la 

afinidad de cada componente hacia el sólido como su concentración en la mezcla. 

Para describir el equilibrio en estos casos, se deben utilizar isotermas 

multicomponente. Los modelos multicomponente pueden tener una base teórica, 

como es el caso de la Teoría de la Solución Ideal Adsorbida (IAST, acrónimo del 

inglés Ideal Adsorbed Solution Theory) [74, 75]; o ser de naturaleza empírica, 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 Teoría de la 

Solución Ideal Adsorbida (IAST) para describir la adsorción de mezclas de dióxido 

de carbono y metano en adsorbentes biomásicos. A continuación se presenta una 

descripción más detallada de dichos modelos. 

Modelo de Sips extendido 

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

adsorción multicomponente, presenta la siguiente forma [66]:  

�( = �
��()(
��/�
1 + ∑ ,�-)-
./-0�

� ��  Ecuación 2.9 
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donde i representa el componente de la mezcla cuya adsorción se va a representar, 

y es la fracción molar de cada componente en la mezcla (denotada por el subíndice i, 

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 número total de componentes de la mezcla de gas.  

Teoría de la Solución Ideal Adsorbida (IAST)  

La Teoría de la Solución Ideal Adsorbida (IAST) fue propuesta por Myers y 

Prausnitz en 1965 [75]. Esta teoría se fundamenta en la equivalencia termodinámica 

de la tensión superficial de cada soluto en el equilibrio y permite predecir la 

adsorción de una mezcla a partir de las isotermas de adsorción de los componentes 

individuales sobre el mismo adsorbente.   

Se basa en el concepto de solución ideal adsorbida y, utilizando la 

termodinámica clásica superficial, se obtiene una expresión análoga a la ley de 

Raoult. La idea esencial del cálculo reside en asumir que en una solución ideal, la 

presión parcial de un componente adsorbido está determinada por el producto de 

la fracción molar en la fase adsorbida y la presión que podría ejercer como 

componente adsorbido puro a la misma temperatura y presión superficial de la 

mezcla [75].  

Por lo tanto, para un componente i en una solución ideal con fracción molar 

en la fase adsorbida xi:  

�( = 
)( = �(��1��( Ecuación 2.10 

2�(
�

(0�
= 1;2)(

�

(0�
= 1 Ecuación 2.11 

donde pi es la presión parcial del componente i en fase gas, P es la presión total en 

la fase gas, yi es la fracción molar del componente i en la fase gas, y pi
0(̟) es la 

presión de cada componente i puro a la misma presión superficial ̟ de la mezcla. La 

presión superficial por unidad de área se relaciona con pi
0 de cada componente i 

mediante la isoterma de adsorción de Gibbs:  
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14 =  �5 �(��(�
�(

678

�
9�( = :;%<'=%'� Ecuación 2.12 

donde A es el área superficial por unidad de masa de adsorbente y qi(pi) es la 

isoterma de adsorción 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 Ecuación 2.13, donde qt es la cantidad 

adsorbida total: 

1
�� =2 �(

�(�
�

(>�
 Ecuación 2.13 

�( = ���( Ecuación 2.14 

Según Ahmadpour et al. [77], la ecuación del modelo de Sips extendido 

(Ecuación 2.9) sólo corresponde a un caso especial de heterogeneidad energética 

superficial. Para carbones activados normales, en los cuales los sitios energéticos 

están altamente correlacionados, se debería usar la teoría IAS. Aplicando IAST con 

el concepto de la presión de los componentes puros se obtiene la siguiente 

expresión [78]:  

�( = �
�()(
�∑ �?)?/?0� 
�,� �� .>�

1 + �∑ �?)?
/?0� �� ��  Ecuación 2.15 

La Ecuación 2.15 representa la expresión analítica del modelo IAST en 

conjunción con el modelo Sips para mezclas de gases, donde i representa el 

componente de interés, y es la fracción molar de cada componente en la mezcla 

(denotado por el subíndice i o k) en la fase gas, y N es el número total de 

componentes de la mezcla de gases. Cuando n = 1, la expresión se iguala a la del 

modelo de Sips extendido.  
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2.1.2 CINÉTICA DE ADSORCIÓN 

Debido al carácter superficial de la adsorción, los adsorbentes utilizados en la 

práctica son sólidos porosos que poseen un elevado desarrollo superficial. Tanto 

para estimar la viabilidad de un material como adsorbente como para el correcto 

diseño de los equipos de adsorción es necesario conocer, no sólo datos del 

equilibrio del proceso sino la velocidad con la que se alcanza ese equilibrio, es decir, 

la cinética de adsorción.  

 En el proceso de adsorción en fase gas (véase Figura 2.5), el soluto viaja 

desde el seno del gas hasta el centro activo en la superficie del sólido donde se 

produce la adsorción. Este proceso transcurre en varias etapas de transporte en 

serie como se resume a continuación [79]:  

a) Transporte externo del soluto desde el seno de la fase gas hacia la 

película de gas que rodea al adsorbente.  

b) Transferencia de soluto a través de la capa límite hacia la superficie del 

adsorbente.  

c) Difusión inter-particular.  

d) Difusión interna o intra-particular en el interior de la porosidad del 

sólido hasta los centros activos de adsorción.  

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

del adsorbente (etapa de adsorción). 

 

Figura 2.5 Esquema de las etapas de adsorción desde el punto de vista cinético [80].  
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Desde el punto de vista cinético, la etapa final de adsorción es la más rápida 

de todas; de hecho se considera que se alcanza el equilibrio de forma instantánea, 

de modo que la cantidad de soluto adsorbido sobre la superficie del poro se 

considera en equilibrio con la concentración de soluto en el gas. En estas 

condiciones, el transporte externo y/o la difusión intra-particular serán los factores 

limitantes que condicionarán la transferencia de materia durante el proceso de 

adsorción. 

La transferencia de materia en sólidos porosos responde, generalmente, a 

mecanismos difusionales representados por la Ley de Fick. Las etapas de difusión 

transcurren en serie, por lo que la velocidad global del proceso vendrá determinada 

por la etapa más lenta, que se denomina controlante. Sin embargo, no siempre una 

de las etapas es mucho más rápida que las otras, por lo que en estos casos la 

velocidad global del proceso estará condicionada en mayor o menor grado por 

ambas etapas.  

2.1.2.1  MODELOS CINÉTICOS  

Existen muchos modelos que permiten describir la cinética del proceso de 

adsorción en un sólido poroso. Globalmente pueden clasificarse en dos grandes 

grupos: los modelos basados en las cinéticas de reacción de adsorción y los 

modelos difusionales basados en el mecanismo de difusión descrito por la ley de 

Fick. Los primeros tratan de reproducir los datos experimentales de la 

concentración, en fase gas (Ct) o sólida (qt) y entendida como una media espacial, 

frente al tiempo (t) y estudian la cinética global. Los segundos, más complejos y con 

base física, deben ser capaces de representar las etapas de difusión externa e 

interna de las que consta el proceso global de adsorción. A continuación 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 adsorción viene determinada por la siguiente ecuación 

[81]: 

9��
9' = @���	 − ��� Ecuación 2.16 

donde k1 (min-1) es la constante de velocidad de pseudo-primer orden, qe y qt (mol 

kg-1) se corresponden con las capacidades de adsorción en el equilibrio y en un 

tiempo t, respectivamente. Integrando la Ecuación 2.16 entre las condiciones límite 

qt = 0 cuando t = 0 y qt = qe cuando t = ∞, se obtiene la Ecuación 2.17: 

ln��	 − ��� = C%�	 − @�' Ecuación 2.17 

De esta forma, representando los valores de ln(qe - qt) frente a t, se puede 

obtener el valor de la constante de velocidad del proceso de adsorción (k1) y la 

capacidad de adsorción en el equilibrio (qe) a partir de la pendiente y la ordenada, 

respectivamente. 

El modelo de primer orden representa la interacción reversible entre 

adsorbente y adsorbato, adecuada para representar la adsorción de CO2 en 

adsorbentes físicos [82].  

Modelo de pseudo-segundo orden  

El modelo de pseudo-segundo orden asume que la capacidad de adsorción es 

proporcional al número de centros activos del adsorbente y que la velocidad de 

adsorción se encuentra controlada por adsorción química. La ecuación de este 

modelo se muestra a continuación [83]: 

9��
9' = @D��	 − ���D Ecuación 2.18 
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donde k2 (kg mol-1 min-1) es la constante de velocidad de pseudo-segundo orden. 

Integrando la Ecuación 2.18 entre las condiciones límite qt = 0 cuando t = 0 y qt = qe 

en el instante t = ∞ se obtiene la ecuación: 

'
�� =

1
@D�	D +

'
�	 Ecuación 2.19 

Si se representa t/qt frente a t se puede obtener, a partir de la pendiente y de 

la ordenada en el origen, los valores de qe y k2, respectivamente. Este modelo 

representa la quimisorción o adsorción química debida a la formación de enlaces 

químicos entre adsorbente y adsorbato en una monocapa sobre la superficie del 

sólido [84, 85].  

Modelo de Avrami 

La ecuación de Avrami fue originalmente desarrollada para describir la 

transición de fase y el crecimiento de cristales de materiales [86]. La forma general 

del modelo es la siguiente: 

9�
9' = @E�F'�F>���	 − ��� Ecuación 2.20 

donde kA es la constante cinética (min-1) y nA es el exponente de Avrami. Dicho 

exponente refleja los cambios de mecanismo que pueden tener lugar durante el 

proceso de adsorción [87, 88]. El exponente nA representa el crecimiento 

dimensional de los sitios de adsorción; para nA = 2 significa crecimiento 

unidimensional, nA = 3 crecimiento en dos dimensiones, mientras que nA = 4 

representa crecimiento tridimensional [89]. Para una adsorción homogénea en la 

que existe la misma probabilidad de que la adsorción ocurra en cualquier región 

para un tiempo dado, nA = 1 [90]. La forma integrada de la Ecuación 2.20 es:  

�� = �	,1 − �>�?F��GF. Ecuación 2.21 



Fundamentos teóricos 

45 

Modelo de difusión intra-particular 

La hipótesis sobre el mecanismo de difusión intra-particular está basada en el 

transporte de soluto a través de la estructura interna de los poros de adsorbente y 

la difusión propiamente dicha en el sólido.  

El modelo de difusión intra-particular desarrollado por Weber y Morris [91, 

92] puede ser utilizado para la identificación de las etapas involucradas en el 

proceso de adsorción. Establece que si la difusión intra-partícula es la etapa 

controlante del proceso de adsorción, la capacidad de adsorción variará con la raíz 

cuadrada del tiempo, según la ecuación: 

�� = @(H'� D� + I Ecuación 2.22 

donde kid (mol kg-1 min-1/2) es la constante de velocidad de difusión intra-particular y 

C (mol kg-1) es una constante que da idea del espesor de la película fluida (también 

denominada capa límite por traducción del término inglés, boundary layer) que rodea 

la superficie del adsorbente. 

Teóricamente, si la difusión intra-particular es la única etapa controlante del 

proceso de adsorción, la representación de qt frente t1/2 es una línea recta que pasa 

por el origen. Sin embargo, es común encontrar multilinealidad, lo cual revela 

diferentes etapas en el mecanismo de adsorción [79].  

Modelo de Boyd  

El modelo de Boyd permite identificar si la etapa controlante de la 

transferencia de materia durante la adsorción es la difusión en la película fluida (capa 

límite) o la difusión en la partícula (difusión en el interior del entramado de poros). 

El modelo de Boyd tiene en consideración que la difusión sigue la ley de Fick y 

puede describirse a través de la siguiente expresión [93, 94]:  
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J = 1 − 6
1D2

1
%D

L

�0�
����−%DM'� Ecuación 2.23 

donde, F expresa la relación de equilibrio alcanzada a cada tiempo de operación, 

mientras que B es una función matemática de F:  

Para F > 0,85 M' = W�J� = −0.4977 − C%�1 − J� Ecuación 2.24 

Para F < 0,85 M' = W�J� = ]√1 − _1 − `1DJ3 bc
D
 Ecuación 2.25 

Este modelo puede ser usado para predecir las etapas involucradas en el 

proceso de adsorción a través de la representación de Bt frente al tiempo. Si la 

representación es una línea recta y pasa por el origen, la velocidad de adsorción 

está controlada por la difusión en los poros. En cambio, si la representación no es 

una línea recta o simplemente es una recta que no pasa por el origen, se puede 

deducir que el proceso de adsorción es también controlado por el transporte del 

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

2.2 FUNDAMENTO DE LOS PROCESOS DE ADSORCIÓN  

A escala industrial, un proceso de adsorción se opera mediante ciclos 

consecutivos cuyas etapas básicas son la adsorción y la regeneración. Generalmente, 

la separación de los componentes de una mezcla gaseosa se basa en la adsorción 

preferencial de uno o varios componentes de la mezcla (separación de equilibrio) 

aunque en otros casos, es la cinética de la adsorción la que determinará la 

separación. En la etapa de adsorción, se hace circular la alimentación 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 máxima de adsorción, la alimentación se envía a otro 

lecho fresco mientras se procede a la regeneración del primer lecho saturado, y se 
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recuperan los componentes adsorbidos. Durante la etapa de adsorción, la fase 

gaseosa se empobrece de la especie que experimenta la adsorción preferencial, y el 

producto obtenido se denomina refinado. Por su parte, durante la etapa de 

desorción se obtiene un producto denominado extracto, que se encuentra 

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

2.2.1 DINÁMICA DE ADSORCIÓN EN LECHO FIJO 

En un proceso de adsorción en lecho fijo, la concentración de adsorbato en la 

fase fluida y en la fase sólida, varía con el tiempo y la posición en el lecho (Figura 

2.6). Se generan, por tanto, unos perfiles de concentración 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 

concentración dada de adsortivo (C0), que permanecerá constante a lo 

largo del tiempo.  

• Transcurrido un determinado tiempo (t = t1), el adsortivo comienza a 

difundir hacia el interior de las partículas con las que entra en contacto y 

su concentración en la fase fluida disminuye gradualmente desde la 

concentración inicial hasta cero (correspondiente al lecho fresco) como 

consecuencia de la adsorción.  

• Transcurrido un determinado tiempo (t = t2), el adsorbente situado a la 

entrada del lecho alcanza la saturación, y la concentración adsorbida 

estará en equilibrio con la concentración en la alimentación que entra al 

lecho. En este momento, el adsorbente que se encuentra en las 

proximidades se encontrará parcialmente saturado y en las zonas más 

alejadas de la entrada el adsorbente estará intacto, fresco. Se genera, por 

tanto, una zona de transferencia de materia que irá avanzando con el 

tiempo a lo largo del lecho.   

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

(t = t3), 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 adsorción. Para tiempos superiores, la concentración de salida 

aumenta gradualmente hasta alcanzar la concentración de la corriente de 

alimentación, momento en el que se alcanza la saturación completa del 

lecho de adsorbente (t = t5, véase Figura 2.7). Dicho tiempo dependerá 

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

de residencia de la alimentación en el lecho.  

 

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 dinámico de una columna de 

adsorción es considerar la respuesta del sistema, inicialmente libre de adsorbato, a 
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una perturbación en forma de escalón en la concentración de adsortivo en la 

corriente de alimentación. Se denomina curva de ruptura a la representación de la 

concentración de la corriente que sale del lecho de adsorción frente al tiempo 

(véase Figura 2.7, los tiempos se corresponden con los que aparecen en la Figura 

2.6).  

 

Figura 2.7 Curva de ruptura [59]. 

La forma de la curva de ruptura está directamente relacionada con la 

extensión 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 adsorción. En el caso ideal de que no existiese dispersión 

axial ni radial (flujo en pistón) y que tampoco existiese resistencia a la transferencia 

de materia, la curva de ruptura sería una función escalón entre cero y la 

concentración en la alimentación [96]. 

La anchura de la zona de transferencia de materia dependerá, por tanto, del 

coeficiente de transferencia de materia, de la velocidad de flujo y del equilibrio de 

adsorción. 

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

volumen del lecho y el flujo volumétrico de alimentación. Dicho tiempo se puede 
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aumentar reduciendo el caudal de alimentación, aumentando el volumen del lecho, 

o modificando la presión de alimentación. La elección del tiempo de residencia es 

clave en los procesos de adsorción, ya que si el tiempo resulta demasiado corto, no 

habrá adsorción significativa. 

2.2.2 PROCESOS DE ADSORCIÓN CON VARIACIÓN DE PRESIÓN 

Dentro de la tecnología de adsorción para la separación de gases se puede 

distinguir entre:  

• Procesos de adsorción con variación de presión (PSA, acrónimo del inglés 

Pressure Swing Adsorption): el adsorbente se regenera mediante reducción 

de la presión. Una alternativa de los procesos PSA son los VSA (acrónimo 

del inglés Vacuum Swing Adsorption) donde la etapa de regeneración se 

realiza con un ligero vacío [97, 98].  

• Procesos de adsorción con variación de temperatura (TSA, acrónimo del 

inglés Temperature Swing Adsorption): el adsorbente se regenera mediante 

aumento de temperatura [99-101].  

• Procesos de adsorción con variación de temperatura por corriente 

eléctrica (ESA, acrónimo 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 energía 

empleado para la etapa de regeneración: en el primer caso se trata de trabajo 

mecánico (variación de presión), mientras que en el segundo se trata de calor 

(variación de temperatura).  

Normalmente, los costes derivados de la variación de presión son mayores 

que los de la variación de temperatura [104], por lo que una utilización eficiente de 

la energía es esencial para poder emplear un ciclo PSA de manera económica, sobre 

todo en el caso de unidades a gran escala. Para ello se suele recurrir a diferentes 

estrategias, como la igualación de presiones entre lechos interconectados que se 
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encuentran en distintas etapas del ciclo, con el objetivo de reducir la energía que es 

necesario aportar para la variación de presión [105]. No obstante, los procesos PSA 

se consideran como una propuesta atractiva debido a su simplicidad de operación, 

alto rendimiento a temperatura ambiente y elevada velocidad de regeneración [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 interacción adsorbato-adsorbente es más fuerte al aumentar la 

presión, y se reduce la presión para liberar los componentes adsorbidos en el 

sólido.  

El ciclo básico 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 [14]. En él se emplean dos lechos siguiendo la 

siguiente secuencia de etapas: presurización, adsorción, despresurización y purga 

(Figura 2.8), de manera que aunque la operación de adsorción sea discontinua, el 

proceso de separación opera de manera continua alternando la adsorción en cada 

lecho. 

 

Figura 2.8 Esquema del ciclo Skarstrom y perfil de presiones del ciclo [27]. 
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Particularizando el ciclo Skarstrom para la separación CO2/CH4, objetivo de la 

presente Tesis, estas serían las etapas fundamentales: 

1. Presurización: en esta etapa el lecho es presurizado a la presión de 

alimentación. Al finalizar la etapa, el lecho estará listo para la etapa de 

adsorción e iniciar, así, el ciclo de trabajo.  

2. Alimentación: la mezcla de gas (p.ej., CO2/CH4) entra al lecho por la parte 

inferior de forma que los componentes susceptibles de ser adsorbidos, en 

este caso mayoritariamente CO2, van siendo retenidos en los distintos 

estratos de adsorbente que configuran el lecho. La corriente producto 

(mayoritariamente compuesta por CH4) abandona el lecho por la parte 

superior. Esta etapa se finaliza antes de que el adsorbente alcance la 

saturación con el objetivo de impedir que la corriente de salida se 

contamine con componentes adsorbibles. 

3. Despresurización (en inglés blowdown): inmediatamente antes de que 

comience a detectarse CO2 a la salida (ruptura), la columna debe ser 

regenerada. Esto se consigue reduciendo la presión en contracorriente al 

flujo de alimentación. Idealmente, esta etapa debería llevarse a cabo hasta 

que se estableciese un nuevo estado de equilibrio. Sin embargo, la 

despresurización se finaliza cuando el flujo de la corriente rica en CO2 que 

sale de la columna es pequeño. Con la reducción de la presión, el CO2 es 

parcialmente desorbido del adsorbente. En esta etapa, se logra alcanzar la 

presión más baja del sistema.  

4. Purga: al iniciarse esta etapa el lecho tiene aún CO2 adsorbido pero 

también en fase gas. Con el fin de reducir el contenido de CO2 en ambas 

fases, se lleva a cabo una etapa de purga en contracorriente al flujo de 

alimentación. En esta etapa, parte del metano purificado es reciclado para 

desplazar el CO2. La etapa de purga se emplea para conseguir una 

separación eficiente. Se debe introducir una cantidad de purga suficiente 

como para eliminar el gas residual de los espacios vacíos del lecho y 



Fundamentos teóricos 

53 

desorber la mayor parte de las moléculas de adsorbato que han quedado 

retenidas en el sólido. 

Como ya se ha mencionado con anterioridad, el proceso de adsorción y 

regeneración de un lecho es un proceso discontinuo; sin embargo, la mayoría de los 

procesos productivos requieren una producción continua de gas. Para la operación 

continua del sistema y consecuente no interrupción de suministro de gas limpio, se 

requieren varios lechos de adsorción de forma que cada uno de ellos, 

secuencialmente, pase por las distintas etapas del ciclo. Un aspecto fundamental del 

diseño del proceso de adsorción será, por tanto, la secuenciación de las etapas del 

ciclo. El número de lechos y la configuración de las etapas serán tales que permitan 

tener un lecho regenerado, a punto de entrar en servicio, justo antes de que se 

agote el que está en fase de adsorción; por tanto, el número de lechos que se 

requiere viene determinado por las condiciones de alimentación, el adsorbente, la 

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

A grandes rasgos, la viabilidad técnica de una operación de adsorción está 

condicionada por la capacidad de adsorción, propiamente dicha, del sólido 

adsorbente. Además, la capacidad de adsorción determina el tamaño (y, por tanto, 

el coste) de los lechos de adsorción. Por otro lado, las condiciones necesarias para 

llevar a cabo la regeneración también determinan los costes de operación y, por 

tanto, la viabilidad económica del proceso. 

En 1964 Guerin y Domine [109] propusieron una mejora del ciclo Skarstrom 

mediante una etapa de presurización/despresurización simultánea en ambos lechos 

(etapa de compensación de presión). Esta nueva etapa tiene lugar entre las de 

alimentación y despresurización y después de la etapa de purga y de presurización. 

Entre las ventajas que presenta esta nueva configuración destacan la mejora de la 

recuperación del producto ligero (p.ej., CH4), la reducción de la cantidad de gas 

perdido en la etapa de despresurización y, como consecuencia, el incremento de la 

pureza de la corriente rica en producto pesado (p.ej., CO2) obtenida en la 

despresurización y en la purga [14, 110].  



Capítulo 2 

54 

En un proceso PSA de purificación de biogás es importante destacar la 

necesidad de utilizar alguna etapa de compensación de presión con el fin de reducir 

la cantidad de metano que se pierde en las etapas de despresurización y purga. De 

hecho se ha estimado que la cantidad de CH4 que se pierde en un proceso PSA de 

purificación de biogás es alrededor de un 3-12 % [19].  

En el trabajo llevado a cabo por Cavenati et al. [111] se utilizó un ciclo 

Skarstrom para purificar una corriente de CO2/CH4 (45/55 % vol.) alcanzándose una 

pureza de CH4 de 97,1 % y una recuperación de 79,4 %. Debido a que en la 

purificación de biogás el CH4 es el producto deseado, se aprecia que hay una 

importante cantidad de CH4 que se pierde durante el proceso. Incorporando al 

menos una etapa de compensación de presión se consigue incrementar la 

recuperación de CH4 hasta un 86,3 % manteniéndose la pureza en un 97,1 % [14]. 

Otra fuente de pérdidas de CH4 es la etapa de purga. Una posible solución consiste 

en comprimir y reciclar esta corriente [38].  

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

una instalación de purificación de biogás.  

 

Figura 2.9 Diagrama de flujo de un proceso PSA para purificar el biogás [112]. 
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3.1 CARBONES ACTIVADOS 

El término carbón 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 (carbonización) y activación, física o química, con 

gases u otros reactivos químicos, con la finalidad de incrementar su porosidad. Los 

carbones activados presentan elevados volúmenes de poros y se utilizan en 

procesos de adsorción en fase gas y en fase líquida [54]. Mediante el control 

adecuado de los procesos de carbonización y activación se pueden obtener 

carbones activados que posean diferentes distribuciones de tamaños de poro. 

Un carbón activado está formado por microcristales elementales o unidades 

básicas estructurales, en los que los planos hexagonales no están bien orientados, 

sino desplazados unos respecto a otros y solapados entre sí, presentando un alto 

porcentaje de estructura altamente desordenada. Esta ordenación 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 característica del carbón activado es la que más contribuye a su propiedad más 

importante, la estructura porosa interna altamente desarrollada para los procesos 

de adsorción [113]. Las láminas aromáticas, o grafenos, están plegadas dejando 

huecos de diferente tamaño, generalmente entre 0,5 mm y 2 nm, que constituyen la 

porosidad del material [114]. Por otra parte, el carbón 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) están interconectados. En la 

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

[115]. 

La capacidad de adsorción de un carbón activado está muy influenciada por su 

estructura porosa; un tamaño de poro adecuado para producir una separación 

efectiva debe tener entre una y cinco veces el diámetro de la molécula de 

adsorbato. Si se cumple esta condición, la capacidad de adsorción de un carbón 

activado puede situarse entre el 40-60 % de su propia masa, lo que supondrá que 

por cada kg de carbón se podrían adsorber entre 0,4-0,6 kg de contaminante [116].  

Además de la estructura porosa y cristalina, un carbón activado presenta una 

estructura química. La química superficial de un material de carbono está 

determinada por la presencia de heteroátomos en su superficie (O, H, N, S, B, 

halógenos), así como por los electrones ̟ de los átomos de carbono de los planos 

basales. Dentro de los heteroátomos, el oxígeno es el más abundante, 

constituyendo entre el 2 y el 25 % en masa del material, y que varía dependiendo de 

la temperatura y el método de activación [117]. Este heteroátomo juega un papel 

importante en la superficie del carbón activado, aumentando su polaridad y su 

carácter hidrófobo, además de facilitar la dispersión de la fase activa en la 

preparación de catalizadores y el anclaje de moléculas orgánicas. La presencia de 

nitrógeno también aumenta la polaridad y el carácter básico de los materiales 

carbonosos y produce un efecto de deslocalización electrónica entre las capas 

grafénicas. 
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El carbón activado es un material muy demandado debido a sus propiedades y 

bajo coste en comparación con otros materiales. Hay en el mundo más de 1500 

patentes relacionadas con su producción [118] y se estima que el crecimiento de la 

demanda mundial anual será del 5,2 % hasta 2016, lo que supone 1,2 millones de 

toneladas en este año [119].   

Existe un gran número de materiales que se pueden utilizar como precursores 

para la preparación de carbones activados. Estos pueden dividirse en dos grandes 

grupos: por una parte, carbón (turba y lignito), coque de petróleo, residuos 

plásticos y biomasa (madera, hueso de aceituna, melocotón, cereza, ciruela, cáscara 

de almendra, cáscara de coco) [120, 121]. Por otro lado, están los polímeros 

sintéticos y naturales, entre los que se encuentran las resinas fenol-formaldehído, 

además de otro tipo de compuestos orgánicos como, por ejemplo, la espuma de 

poliuretano [122].  

3.1.1 CARBONES ACTIVADOS DE ORIGEN BIOMÁSICO 

La reducción de residuos se ha convertido hoy día en una de las principales 

estrategias de la industria para mejorar el balance económico del proceso 

productivo, así como la imagen que muestra a la sociedad en cuanto a su 

compromiso medioambiental. Una de las formas de limitar la producción de 

residuos es la valorización, ya sea siguiendo los principios de la Química Verde que 

promueve el uso de materias primas renovables procedentes de productos agrícolas 

o desechos de otras producciones, permitiendo la obtención de un nuevo producto, 

o mediante una valorización energética de los residuos generados. Dentro de los 

residuos que más fácilmente permiten una valorización se encuentra la biomasa 

[123]. 

Existen distintos tipos de residuos biomásicos generados en actividades 

industriales, agrícolas y urbanas. Se ha producido un aumento en el 

aprovechamiento de los residuos biomásicos para la producción de energía, pero la 

producción española 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 desafíos en la producción comercial de carbones 

activados es la identificación 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 preparación de carbones activados 

para el control de emisiones [121]. El empleo de huesos de cereza para la 

producción de carbones activados, temática que se aborda en este trabajo, evitaría 

la acumulación de este residuo, minimizaría las emisiones del transporte asociado a 

su gestión y permitiría su valorización. 

En España se generan grandes cantidades de residuos de huesos de cereza 

procedentes de la producción industrial de brandy y mermelada, especialmente en 

la región de Extremadura (producción de cerezas > 36  toneladas al año) y en la 

región de Aragón (producción de cerezas > 25 toneladas al año) [124].  

La adsorción usando huesos de cerezas como material adsorbente se ha 

aplicado en fase líquida en la industria alimentaria [125], para el tratamiento de 

aguas residuales [126, 127], en la industria farmacéutica [128] y en la industria textil 

[129]. Además, los carbones activados preparados a partir de huesos de cereza han 

sido evaluados para otras aplicaciones más específicas como electrodos de 

supercondensadores [130]. Sin embargo, no existe constancia de que hayan sido 

estudiados con anterioridad para separación en fase gas y, concretamente, para la 

separación de CO2 de una corriente de biogás.  

3.1.2 PREPARACIÓN DE CARBONES ACTIVADOS  

Además de lo mencionado en el Apartado 1.2.2, para la selección de la 

materia prima hay que tener en cuenta varios factores como buena disponibilidad y 

bajo coste, bajo contenido de materia mineral, buenas propiedades mecánicas del 

carbón resultante y alta capacidad de adsorción. No obstante, las propiedades del 
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producto final dependerán de la naturaleza del material precursor utilizado, del 

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

En el presente trabajo se han utilizado residuos de huesos de cereza (CS) 

como precursores para la preparación de carbones activados. Éstos fueron lavados 

con agua y secados en estufa de aire de convección forzada a 100 ˚C durante cuatro 

horas. Partiendo de este material se redujo de tamaño 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 tamaño de partícula entre 1 y 3 mm para llevar a cabo su 

activación. Este tamaño de partícula es adecuado para la aplicación de los 

adsorbentes obtenidos en dispositivos de adsorción de lecho fijo.  

3.1.2.1 TIPOS DE ACTIVACIÓN  

El carbón activado puede ser obtenido por dos vías de activación 

fundamentales [131]:  

• Activación química (deshidratación con ácidos y bases). 

• Activación física (gasificación parcial). 

Ambos procesos requieren el uso de energía y de temperaturas elevadas, 

siendo menores en el caso de la activación química (400-800 ˚C). Las propiedades 

finales del carbón activado dependerán de la naturaleza del precursor, de su tamaño 

de partícula, de las condiciones de los procesos de carbonización y activación 

(temperatura y duración), de la relación precursor/agente activante, de la velocidad 

de calentamiento, etc. Realizando una selección adecuada de estos parámetros, 

puede obtenerse un carbón activado con las condiciones idóneas para una 

aplicación específica 

Activación Química 

El material precursor se somete a impregnación con un agente químico que 

degrada el material orgánico. En la impregnación generalmente se utiliza una 

solución 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 está en estado sólido y, por tanto, no 

es necesaria la impregnación. 

Transcurrido este período, se aplica un proceso pirolítico en ausencia de aire, 

donde tienen lugar la carbonización y la activación en un intervalo de temperaturas 

entre 400 y 900 ˚C. En esta etapa, la impregnación química deshidrata el precursor 

carbonoso, incrementando el grado de aromatización de la matriz carbonosa y 

creando una estructura porosa tridimensional rígida, favorecida por el 

entrecruzamiento de la matriz carbonosa. El agente activante limita la formación de 

alquitranes y la cantidad de fase acuosa en el destilado (ácido acético, metanol y 

otros). Posteriormente, el producto pirolizado se enfría y se lava para eliminar el 

exceso de agente activante, siendo este paso la principal desventaja de la activación 

química [132].  

Los agentes activantes más habituales son los hidróxidos de sodio y potasio, el 

ácido fosfórico, el cloruro de zinc y el ácido sulfúrico, aunque también se utilizan el 

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

hierro [133, 134].  

Activación Física 

La activación física suele realizarse en dos etapas. Inicialmente el material se 

carboniza produciendo un material intermedio, cuya estructura porosa está muy 

poco desarrollada y, por tanto, no es un adsorbente eficaz. Durante este proceso se 

liberan en forma de gases y alquitranes la mayoría de elementos no carbonosos 

tales como hidrógeno, oxígeno y nitrógeno, formándose un esqueleto rígido de 

carbono, el cual presenta una porosidad rudimentaria y poco accesible. Para 

conseguir un desarrollo adecuado de la estructura porosa, se debe favorecer la 

reacción del carbonizado en una atmósfera de vapor de agua, dióxido de carbono, 

aire o una mezcla de estos gases. Durante esta segunda etapa, denominada 

activación, tiene lugar la gasificación parcial del carbonizado; las partes más reactivas 

de la matriz carbonosa evolucionan como monóxido y dióxido de carbono, 
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dependiendo de la naturaleza del gas empleado y de la temperatura de activación, 

mientras que paralelamente pueden tener lugar reacciones secundarias de 

formación de dióxido de carbono e hidrógeno.  

El proceso de gasificación ha de estar controlado por la etapa de reacción 

(control químico), y no por la velocidad de transferencia de materia en el exterior o 

en el interior de la partícula. En caso contrario se consumirían los átomos de 

carbono del exterior de las partículas, ya que no daría tiempo a que el gas 

difundiese en los poros del carbonizado, y no se lograría el desarrollo textural 

deseado. Para trabajar en condiciones de control químico, se utiliza un agente 

oxidante suave (p.ej., H2O ó CO2), flujos bajos, y una temperatura inferior a 900 ˚C 

[135]. El control de la temperatura es crítico ya que si es inferior a una temperatura 

determinada, la velocidad de la reacción es demasiado lenta, produciendo la 

reducción del tamaño de partícula y dejando el interior inactivo. 

Generalmente, la activación con vapor de agua se lleva a cabo a temperaturas 

entre 850 y 950 ˚C en ausencia de oxígeno [54]. La gasificación del material 

carbonizado con vapor de agua tiene lugar mediante la Reacción 3.1. La reacción de 

gasificación con vapor es catalizada por óxidos y carbonatos de metales alcalinos, 

hierro, cobre y otros metales, mientras que el hidrógeno formado se adsorbe en los 

centros activos de la superficie del carbón reduciendo la activación del material, a la 

vez que disminuye la velocidad de reacción. 

C + H2O → CO+ H2 ∆H = +132 kJ mol-1 Reacción 3.1 

La activación con CO2 (Reacción 3.2) es más endotérmica que la gasificación 

con vapor de agua (Reacción 3.1) por lo que requiere temperaturas mayores (850-

1100 ˚C) [54]. 

C + CO2 → 2CO ∆H = +173 kJ mol-1 Reacción 3.2 

Aunque en la industria está más extendido el uso de vapor de agua como 

agente activante, el uso de dióxido de carbono es más adecuado cuando se necesita 

un control preciso de la porosidad. La activación con CO2 genera, 



Capítulo 3 

64 

fundamentalmente, microposidad, debido a que el CO2 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 

dióxido de carbono son endotérmicas, el proceso de activación necesita un aporte 

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

Aunque la activación física se lleva a cabo, en general, en dos etapas, también 

puede realizarse en un único paso [138]. La eliminación de la etapa de carbonización 

permite reducir los costes de operación y de instalación. Además, se ha descrito 

que la activación en un solo paso de residuos biomásicos conduce a carbones 

activados con mejores características, en términos de área superficial y de 

desarrollo de porosidad, en comparación con los obtenidos por el procedimiento 

habitual en dos etapas [24, 139-141]. Por tanto, en este trabajo se ha elegido como 

metodología principal para generar porosidad en el material, la activación física en 

una sola etapa mediante el empleo de dos agentes activantes, dióxido de carbono y 

vapor de agua.  

Dado que este proceso de activación no incluye la etapa preliminar de 

carbonización, se utilizará el término de “rendimiento de sólido” en lugar de “grado 

de quemado (en inglés, burn-off)”. Dicho rendimiento ha sido calculado dividiendo la 

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

3.1.2.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL 

Antes de proceder a activar los residuos biomásicos, se planteó un diseño 

estadístico de experimentos (véase Apartado 3.3) con objeto de estudiar los 

posibles efectos combinados de las variables de operación, temperatura de 

activación, rendimiento de sólido y velocidad de calentamiento, sobre la capacidad 

de adsorción de CO2. Además, se determinaron los valores de dichas variables que 

maximizan la capacidad de captura de CO2 para unas condiciones de operación 

determinadas.  
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Con el fin de acometer el diseño de experimentos de una manera sistemática, 

el trabajo experimental se realizó en termobalanza, según se detalla en los siguientes 

Apartados 3.2 y 3.3. El horno tubular, donde se realiza comúnmente la activación, 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 Investigación han mostrado que la tendencia 

de los resultados obtenidos en ambos dispositivos es similar y, por tanto, han 

validado esta metodología experimental [142].  

Una vez definidas las condiciones óptimas de activación mediante los 

experimentos en termobalanza se pasó a preparar carbones activados de huesos de 

cereza, mediante activación con dióxido de carbono y vapor de agua, en cantidad 

suficiente para su caracterización y evaluación como adsorbentes de CO2, para lo 

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

 

Figura 3.2 Esquema del dispositivo experimental utilizado para llevar a cabo la activación física.  

El dispositivo experimental con el que se llevó a cabo la activación física tanto 

con dióxido 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 másico (CFM) de la marca Bronkhorst High-

Tec, para alimentación de CO2 y N2. La alimentación controlada de 
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vapor de agua se realiza con un sistema de generación de vapor 

diseñado a tal efecto. El dispositivo consta de un depósito de 1L en el 

que se introduce agua destilada y que se mantiene presurizado y dos 

controladores de flujo másico de la marca Bronkhorst para flujo de gas 

(N2) y de líquido (H2O).  Los flujos de gas y de agua líquida se mezclan 

en un Evaporador-Mezclador (CEM) de la casa Bronkhorst del cual 

sale la mezcla activante a una temperatura de 140ºC para evitar la 

condensación del vapor de agua. 

• 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 diámetro 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 diámetro en su base, una salida lateral de gases en su parte superior y una 

entrada superior diseñada para introducir un termopar, en este caso de tipo S, que 

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

3.2 ANÁLISIS TERMOGRAVIMÉTRICO  

El análisis termogravimétrico consiste en la medida de la variación de masa de 

una muestra en función de la temperatura o del tiempo, cuando ésta se somete a un 

programa de temperatura en una atmósfera controlada. El correspondiente equipo 

de medida es el analizador termogravimétrico (ATG) o termobalanza. Básicamente, 

consiste en una combinación 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 variación de masa se realiza habitualmente según el principio del 

punto nulo: a medida que la masa varía y el brazo de la balanza comienza a desviarse 
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de su posición normal, un sensor corrige esta desviación manteniendo el brazo 

constantemente en posición de cero o punto nulo. La fuerza aplicada en esta 

corrección es directamente proporcional al cambio de masa, por lo que el aparato 

convierte los distintos impulsos del sensor en variaciones de masa. 

La representación de la variación de masa con la temperatura (o con el 

tiempo) recibe el nombre de curva termogravimétrica o curva TG. La variación 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.  

 

Figura 3.3 Curva TG teórica. 

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 última etapa en la que la masa vuelve a estabilizarse (C). La 

temperatura inicial (Ti) representa la temperatura más baja a la que comienza a 

detectarse un cambio de masa por la termobalanza, y la temperatura final (Tf) 

representa la temperatura a la que, aparentemente, la descomposición ha finalizado. 

Sin embargo, estas temperaturas no tienen significado absoluto, ya que dependen de 

las condiciones experimentales. Así, la velocidad de calentamiento y la atmósfera en 

la que se lleva a cabo el experimento afectarán a estos valores. Otros factores que 

pueden influir son la geometría y el material del crisol, el horno, la cantidad de 

muestra y el tamaño de partícula. 
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Pese a que se trabaje en las mejores condiciones de operación, existen 

factores que introducen desviaciones en los valores medidos, como es el efecto de 

empuje. Este efecto se genera por fenómenos de convección debidos a la presencia 

de un flujo de gas y la variación de la densidad de éste con la temperatura. La 

corrección de este efecto se tiene en cuenta mediante la realización de un 

experimento sin muestra. 

3.2.1 DISPOSITIVO 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 próximo se sitúa el termopar que mide la temperatura de la 

muestra. 

 

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 (alimentación superior), por la que sólo se debe introducir gas 

inerte para preservar el mecanismo de la balanza, y otra en la parte superior del 

horno (alimentación lateral) por la que se introducen los gases reactivos (dióxido 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 diámetro y 2 mm de altura suspendido sobre un hilo, ambos de platino. Dentro 

del horno hay un termopar próximo a la posición del crisol para medir la 

temperatura de la muestra. Con un controlador, modelo Setaram G11, 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 está situada la resistencia de grafito que calienta el 

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

Con objeto de llevar a cabo las activaciones en atmósfera de dióxido de 

carbono y vapor de agua se llevaron a cabo una serie de modificaciones en la 

termobalanza para poder introducir vapor de agua. Se añadió un sistema de 

generación de vapor de agua, y se instaló un circuito de agua que se mantuvo a una 

temperatura de unos 85 ºC, utilizando un baño termostático con recirculación, para 

calefactar los cabezales superior e inferior de la termobalanza, y evitar así la 

condensación del vapor introducido. Asimismo, se empleó un circuito de agua fría 

en la zona central del horno, para evitar el sobrecalentamiento de la resistencia de 

grafito. En la Figura 3.5 se puede ver una fotografía de la termobalanza modificada. 
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Figura 3.5 Fotografía de la termobalanza Setaram TAG24 modificada.   

El dispositivo de generación de vapor de agua consta de un depósito de acero 

de 1,5 L de capacidad en el que se introduce agua destilada. Se utilizan dos 

controladores de flujo másico (Bronkhorst®, modelo F-201C, 0-200 mL min-1) para 

introducir CO2 y N2. Este último se utiliza para presurizar el depósito de agua a 2 

atm de presión, y facilitar así el flujo de agua hacia el controlador de flujo másico de 

líquidos (Bronkhorst®, Liqui-Flow®, 0-30 g h-1). A continuación, el flujo de N2 y el 

de agua líquida se mezclan en un evaporador-mezclador (Bronkhorst®, CEM®), del 

cual sale la mezcla de gases a una temperatura de 150 ºC. La línea de gases desde la 

salida del sistema de generación de vapor hasta la entrada al precalentador, se 

encuentra calefactada a 150 ºC, para evitar la condensación del vapor de agua, y 

perfectamente aislada para evitar pérdidas de calor. En la Figura 3.6 se puede ver en 

detalle la configuración del sistema de generación de vapor. 
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Figura 3.6 Detalle del generador de vapor de agua utilizado en la termobalanza.   

3.2.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL 

Para llevar a cabo el diseño de experimentos se realizaron, en primer lugar, 

perfiles no isotérmicos para cada agente activante (dióxido de carbono y vapor de 

agua), hasta 1000 ˚C, con objeto de seleccionar el rango de temperaturas de 

activación más 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 sólido perseguidos. Para estos estudios se utilizó una masa de 

muestra de 40 mg.  

El protocolo experimental seguido para el perfil no isotérmico en CO2 ha 

constado de las siguientes etapas: en primer lugar, se inertizó la muestra en flujo de 

N2 (100 mL min-1) a 100 ˚C durante 10 min; a continuación, se cambió el gas a CO2 

(100 mL min-1) y se incrementó la temperatura con una rampa de calentamiento de 

15 ˚C min-1 hasta alcanzar una temperatura máxima de 1000 ˚C, manteniéndose 

esta temperatura durante 10 min más. Finalmente, el sistema fue enfriado hasta 
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temperatura ambiente, en flujo de N2, 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 dióxido de carbono, cambiando el gas tras el proceso 

de inertización por vapor de agua (100 mL min-1, 35 % vol., balance N2). 

Una vez definido el intervalo de temperaturas para cada agente activante, se 

procedió a la realización de perfiles isotérmicos a dichas temperaturas con el fin de 

determinar el tiempo necesario para alcanzar diferentes rendimientos de sólido. En 

el caso de activación con CO2, se inertizó la muestra a 100 ˚C en un flujo de N2 de 

100 mL min-1 durante 30 min; a continuación, se cambió el gas a CO2 (100 mL min-1) 

para llevar a cabo el calentamiento hasta la temperatura objetivo con una rampa de 

10 ºC min-1; y se mantuvo a esa temperatura hasta observar que la variación de 

masa resultante era mínima; transcurrido este tiempo se recuperó la temperatura 

ambiente bajo flujo de N2, mediante una rampa de enfriamiento de 50 ºC min-1. En 

función de los tiempos se evaluaron diferentes rendimientos de sólido. El 

procedimiento en el caso del vapor de agua fue el mismo que para el CO2, 

utilizando un caudal de vapor de agua de 100 mL min-1 para una mezcla con 35 % 

vol. de vapor, balance N2.  

Para finalizar, una vez definido el intervalo de temperaturas y los rendimientos 

de sólido, se seleccionaron 10, 15 y 20 ˚C min-1 como rampas de calentamiento 

para ambos agentes activantes.  
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3.3 DISEÑO ESTADÍSTICO DE EXPERIMENTOS: METODOLOGÍA DE 

SUPERFICIES DE RESPUESTA  

La Metodología de Superficies de Respuesta [72] es un conjunto de técnicas 

matemáticas y estadísticas que se utilizan para determinar la relación entre variables 

de operación y variables respuesta [143]. Esta metodología utiliza el diseño de 

experimentos y la regresión lineal múltiple como instrumentos para calcular dichos 

efectos. 

Por tanto, uno de los objetivos que se persigue es determinar la influencia de 

un número de variables independientes o factores, xi, en una o más variables 

dependientes o respuesta, yi, 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 óptima en la región experimental 

considerada. 

Esta metodología permite obtener la función que relaciona la variable 

respuesta con las variables independientes, que puede ser representada de la 

siguiente forma: 

) = W���, �D, �d … ��� ± g Ecuación 3.1 

donde y es la variable respuesta (variable dependiente), f es la función respuesta 

desconocida (la cual tiene forma de superficie), xi son las variables independientes y 

ε es el error estadístico, que representa otras fuentes de variabilidad no explicadas 

por f.  

Para aplicar la Metodología 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 más de una variable respuesta. A 

continuación 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. Además, para cada 

uno de estos factores debe establecerse el intervalo de valores que pueden tomar, 

los cuales delimitarán la región experimental y serán función 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 diseño 

experimental elegido.  

La codificación de niveles de las variables independientes consiste en la 

transformación de los valores reales estudiados en coordenadas dentro de la región 

experimental, utilizando escalas de valores adimensionales. Esta codificación permite 

estudiar factores medidos en distintas unidades. La ecuación siguiente puede ser 

empleada para transformar un valor real (zi) en un valor codificado (xi): 

�( = h( − h(�∆h( iH  Ecuación 3.2 

donde ∆zi es la distancia entre el valor real en el nivel superior o inferior de una 

variable, βd es el valor codificado más alto, y zi
0 es el valor real en el punto central 

[144]. 

El diseño 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 Diseño Compuesto Central 

(DCC) para tres factores. Este diseño consiste en:  

1 Parte factorial: un diseño factorial 2k, completo o fraccional, en el que los 

niveles están codificados en la forma habitual como ±1. 

2 n0 ( ≥ 1) puntos centrales.  

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

los factores, situados a una distancia α del centro del diseño.  

De manera que el número total de puntos del diseño es N = 2k + 2k + n0. El 

valor de α depende del número de variables, k, y puede ser calculado mediante α = 

2k/4; que para tres variables es 1,682. 
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Figura 3.7 Diseño compuesto central para 3 factores [145]. 

La Figura 3.7 muestra el diseño experimental utilizado en este trabajo: diseño 

DCC en el que se estudian 3 factores. Se han realizado un total de 20 

experimentos, los 8 que indica el diseño (23), los seis puntos axiales y las 6 

repeticiones del punto central del diseño necesarias para la estimación del error 

experimental. Los experimentos deben realizarse en un orden aleatorio.  

La Tabla 3.1 resume las características del diseño experimental elegido, 

indicando los niveles codificados de los factores estudiados para cada uno de los 

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

Experimento 
Nivel Codificado 

x1 x2 x3 

1 
2 

3 

4 

5 

6 

7 
8 

9 

10 

11 

12 
13 

14 

15 

16 

17 

18 
19 

20 

-1 
1 

-1 

1 

-1 

1 

-1 
1 

0 

0 

0 

0 
0 

0 

-1.682 

1.682 

0 

0 
0 

0 

-1 
-1 

1 

1 

-1 

-1 

1 
1 

0 

0 

0 

0 
0 

0 

0 

0 

-1.682 

1.682 
0 

0 

-1 
-1 

-1 

-1 

1 

1 

1 
1 

0 

0 

0 

0 
0 

0 

0 

0 

0 

0 
-1.682 

1.682 

 

Como ya se ha mencionado, en este trabajo se ha aplicado la Metodología de 

Superficies de Respuesta para optimizar la capacidad de adsorción de CO2 de 

adsorbentes biomásicos en función de los parámetros de activación de los mismos. 

Así, se han seleccionado como variables independientes para este estudio: la 

temperatura de activación, el rendimiento de sólido 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 CO2 correspondiente a 

cada material biomásico estudiado. Las condiciones de los experimentos realizados 

se detallan en el Capítulo 4. 
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3.3.1 ANÁLISIS ESTADÍSTICO 

La Metodología de Superficies de Respuesta se basa en el ajuste de los datos 

experimentales a una ecuación polinómica que relaciona la variable respuesta y las 

variables independientes (factores). En este trabajo, la ecuación resultante está 

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

) = i� + i��� + iD�D + id�d + i����D + iDD�DD + idd�dD + i�D���D+ i�d���d + iDd�D�d + i�Dd���D�d + g 
Ecuación 3.3 

donde y es la variable respuesta, x1, x2 y x3 son las variables independientes, βo es el 

término independiente, β1, β2 y β3 son los coeficientes lineales, β11, β22 y β33 son los 

coeficientes cuadráticos, β12, β13, β23 y β123 son los coeficientes que reflejan la 

interacción entre las variables x1, x2 y x3; y ε es el error residual asociado con los 

experimentos.  

La forma de calcular los coeficientes de la ecuación de la superficie de 

respuesta es ajustando los datos experimentales de la variable respuesta al modelo 

propuesto, mediante un procedimiento de regresión lineal múltiple por el método de 

mínimos cuadrados. El análisis de regresión lineal es una técnica estadística que se 

usa para estudiar la relación entre una variable dependiente y una o más variables 

independientes. En este trabajo, esta herramienta ha sido utilizada para el ajuste de 

los datos experimentales de la variable respuesta al modelo cuadrático de segundo 

orden. El análisis se realizó con el software estadístico SPSS Statistics 21.0. 

Por otro lado, para evaluar el ajuste del modelo se realizó un análisis 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 

estadísticamente significativo con un nivel de confianza del 95 % (Sig. < 0,05). Se 

calculó también el coeficiente de determinación y el coeficiente de determinación 

ajustado, R2 y R2 ajustado, respectivamente, que representan la proporción 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 cuáles de estos términos son 

estadísticamente significativos (Sig. < 0,05), pudiendo eliminar del modelo los demás 

sin perder información sustancial.  

Además, se estimó el error experimental a partir de las réplicas del punto 

central del diseño, para realizar una prueba de falta de ajuste del modelo. La falta de 

ajuste deberá, por tanto, ser no significativa (Sig. > 0,05). Si el modelo de regresión 

resulta significativo y la falta de ajuste no lo es, se podrá concluir que el modelo 

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

También se calculó la Desviación Media Absoluta (MDA) con el fin de evaluar 

la precisión del modelo. MDA describe las desviaciones entre los valores 

experimentales y los calculados. Su valor debe ser el mínimo posible y es calculado 

mediante la siguiente expresión:  

jk4�%� = 100 m2 `n)(,	o6 − )(,pqrpn)(,	o6 b�
(0� s /% Ecuación 3.4 

donde yi,exp e yi,calc son los datos experimentales y calculados, respectivamente, y n es 

el número de experimentos.  

En el modelo resultante las variables independientes codificadas fueron 

sustituidas por las variables reales para así obtener la ecuación que relaciona el valor 

de la respuesta con los valores reales de los factores. Esta ecuación fue 

representada en un gráfico tridimensional (y versus x1, x2 y x3) que mostrará la 

superficie de respuesta en función de los factores estudiados. Los gráficos 

tridimensionales (y sus respectivos gráficos 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. Éstos representan las condiciones 

óptimas de las variables de operación (condiciones de activación) que permiten 
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obtener la máxima respuesta (capacidad de captura de CO2) en la región 

experimental estudiada. En base al óptimo obtenido para cada agente activante, se 

produjeron los carbones activados a partir de huesos de cereza. 

3.4 CARACTERIZACIÓN DE CARBONES ACTIVADOS  

Los adsorbentes se suelen caracterizar en función de sus propiedades 

superficiales, como son el área específica y la polaridad. Para que la capacidad de 

adsorción sea elevada es conveniente que también lo sea el área superficial. Sin 

embargo, conseguir un área superficial elevada implica un aumento del número de 

poros de pequeño tamaño. El tamaño de estos poros determina la accesibilidad de 

las moléculas de adsorbato a la superficie de adsorción, por lo que la distribución de 

tamaños de poro es otra variable importante a la hora de caracterizar las 

propiedades de un adsorbente [146]. 

3.4.1 CARACTERIZACIÓN QUÍMICA 

La caracterización química de las muestras se llevó a cabo mediante análisis 

inmediato y elemental. 

El análisis inmediato determina la humedad (UNE 32002, 1995), el contenido 

en cenizas (UNE 32004, 1984) y en materia volátil (UNE 32019, 1984) de una 

muestra en base seca.  

El análisis elemental determina el contenido global de carbono, hidrógeno, 

nitrógeno, azufre y oxígeno en base seca. En este trabajo el contenido de oxígeno 

se determinó directamente mediante un equipo LECO VTF-900. La determinación 

de carbono, hidrógeno y nitrógeno se realizó en un equipo LECO CHN-2000, y 

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

3.4.2 CARACTERIZACIÓN TEXTURAL 

Además de proporcionar información relevante sobre la adsortividad de un 

gas o vapor sobre un adsorbente dado y de la magnitud del calor de adsorción, la 
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adsorción física de gases puede utilizarse para determinar el área superficial de un 

adsorbente, su volumen de poros, y su distribución de tamaños de poro.  

En el presente trabajo, se han determinado los parámetros texturales de los 

adsorbentes biomásicos preparados a partir de las isotermas de adsorción de N2 a  

-196 ˚C y de CO2 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 presión 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 presión. 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 elección de estos dos adsorbatos se debe a que aportan información 

complementaria. La isoterma de adsorción de N2 a -196 ˚C aporta información 

acerca de los mesoporos y microporos anchos, mientras que la adsorción de CO2 a 

0 ˚C aporta información acerca de los microporos de tamaño inferior a 1 nm. La 

diferencia entre ambos adsorbatos reside en el tamaño ligeramente inferior de la 

molécula de CO2 (3,3 Å frente a los 3,65 Å del N2 [147]), así como en la 

temperatura de la isoterma. La baja temperatura que se utiliza para el N2 hace que 

disminuya su difusión a través de los poros, por lo que se dificulta su acceso a los 

microporos de menor tamaño; sin embargo, la temperatura a la que se realiza la 

adsorción de CO2, a 0 ˚C, facilita su difusión en los microporos más estrechos. Para 

la determinación de dichas isotermas las muestras fueron previamente 

desgasificadas a 100 ˚C durante 12 h. 

A continuación se describen las ecuaciones aplicadas a las isotermas de 

adsorción-desorción para el cálculo de los parámetros más significativos de la 

caracterización textural de materiales adsorbentes. 
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3.4.2.1 DETERMINACIÓN DE LA SUPERFICIE ESPECÍFICA 

El cálculo de la superficie específica de un sólido a partir de su isoterma de 

adsorción se basa en la determinación indirecta del número de moles de adsorbato 

que completan una monocapa (nm) sobre su superficie libre. El área superficial (As) 

puede calcularse usando el valor de área que ocupa el adsorbato según su 

empaquetamiento en la superficie (am) tal y como se muestra en la Ecuación 3.5 

donde NA es el número de Avogadro. El área superficial específica (As) es el área 

superficial referida a la masa del adsorbente. 

4
 = %t × vE × =t Ecuación 3.5 

El método de Brunauer, Emmet y Teller (BET) [148], es el más ampliamente 

utilizado para la determinación de la superficie específica, a pesar de las 

simplificaciones de la teoría del modelo. Esta ecuación se basa en la consideración 

de que las únicas responsables del proceso de adsorción son fuerzas de atracción 

de  tipo van der Waals. Estas fuerzas, de naturaleza física, hacen que la ecuación 

BET sea únicamente aplicable a fenómenos de adsorción física.  

El cálculo del área BET se realiza a partir de la isoterma de adsorción de 

nitrógeno a -196 ˚C y se asume que am tiene un valor de 0,162 nm2, debido al 

empaquetamiento del adsorbato en la monocapa. 

En la ecuación BET (Ecuación 3.6), n es el número de moles adsorbidos a la 

presión p, p0 es la presión de saturación del gas a la temperatura a la que se efectúa 

la medida y C es un parámetro definido por la Ecuación 3.7, donde ∆Hads1 es la 

entalpía de adsorción en la primera capa, ∆HL el calor de condensación, A una 

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

�% × ��� − �� = 1%tI + I − 1%tI × ��� Ecuación 3.6 

I = 4��� !∆�qH
� − ∆�w � " Ecuación 3.7 
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La energía de adsorción en microporos es considerablemente mayor que en 

los poros de mayor tamaño, debido a la proximidad de las paredes opuestas. Como 

consecuencia, los poros se llenan a presiones relativas bajas sin que se produzca el 

fenómeno de condensación capilar. Así, el llenado multicapas, asumido en el modelo 

BET, pierde su significado físico, por lo que este método aporta sub o 

sobreestimaciones del área específica para sólidos microporosos. Para indicar que 

podemos estar cometiendo error en la determinación del área específica, la IUPAC 

recomienda utilizar el término superficie BET (SBET) indicando el intervalo de 

presiones relativas en el que se ha aplicado la ecuación. 

3.4.2.2 DETERMINACIÓN DEL VOLUMEN DE POROS 

En sólidos microporosos, el término superficie específica pierde su significado 

físico, ya que los microporos parecen llenarse con el adsorbato como líquido, 

debido al potencial de adsorción creado en los mismos. La evaluación de la 

microporosidad de carbones activados constituye uno de los puntos más 

conflictivos. Por un lado, la microporosidad constituye más del 90 % de la porosidad 

del carbón; por otro lado, dependiendo de la distribución de la porosidad de 

carbones, los diferentes métodos que permiten el cálculo 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 líquido, a presiones próximas a la 

saturación, es aproximadamente independiente del adsorbato. Por tanto, el volumen 

del líquido adsorbido a saturación 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 adsorción de nitrógeno a -196 ˚C, determinando el 

volumen de nitrógeno adsorbido a una presión relativa de 0,99 y asumiendo que la 

densidad del nitrógeno adsorbido es la del nitrógeno líquido (factor de corrección 

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 semiempírico basado en la teoría 

del llenado del volumen de microporos, que difiere del modelo teórico BET de 

adsorción multicapas.  

La ecuación DR se puede expresar como: 

C%x = C%x� − !  �iy�"D C%D `��� b Ecuación 3.8 

donde W (cm3/g) es el volumen de adsorbato condensado en los microporos a la 

temperatura T y a la presión relativa p/p0; W0 (cm3/g) es el volumen total de los 

microporos accesibles al adsorbato; ß es el factor de afinidad adsorbato-adsorbente 

respecto del benceno, que en el caso del nitrógeno toma un valor de 0,34 y para el 

dióxido de carbono 0,36; y E0 (kJ/mol) es la energía característica de adsorción. De 

esta forma, la representación gráfica de lnW frente a ln2(p0/p) debe ser una línea 

recta, cuya ordenada en el origen es lnW0. A partir de la pendiente de la recta se 

obtiene el valor de E0, parámetro relacionado con la anchura media de los poros. 

Stoeckli y Ballerini propusieron una ecuación empírica que relaciona la energía 

característica, E0, y el tamaño medio de poro, L0, válida en el intervalo 0,35-1,5 nm 

[150]: 

z��%{� = 10,8y��@|	{;C>�� − 11,4 Ecuación 3.9 

La ecuación DR se ha aplicado tanto a la adsorción de N2 como de CO2, 

siempre en la zona de bajas presiones relativas, correspondiente al llenado de 

microporos. Aunque Dubinin estableció originalmente que su ecuación sólo era 

aplicable a presiones relativas por debajo de 10-4, el intervalo práctico de 

aplicabilidad de la ecuación DR para carbones activados oscila entre presiones 

relativas de 0,00001 y 0,2-0,4. Los carbones activados con distribución estrecha de 

microporosidad, dan lugar a representaciones DR prácticamente lineales en todo el 

intervalo de presiones relativas. Sin embargo, a medida que se ensancha la 
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distribución de tamaño de poros, la representación de la ecuación DR se hace más 

curvada, y se aleja de la linealidad [114]. 

Además, asumiento que los poros presentan una geometría en forma de 

rendija o hendidura, el área superficial de los microporos (Smic) puede ser expresado 

en función del volumen de microporos (W0) y del tamaño de los mismos (L0) 

mediante la siguiente ecuación:  

�t(p 	�{D}>�� = 2000x��:{d}>��
z��%{�  Ecuación 3.10 

3.4.3 DETERMINACIÓN 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 determinación de la densidad real, se requiere 

el llenado completo de la estructura porosa, con un fluido inerte, para evitar la 

interacción con el sólido. El Helio es el gas más apropiado para la realización de esta 

medida debido a su pequeño tamaño molecular y a su carácter 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 picnómetro Accupyc 1330 

de la marca Micromeritics. Previamente, las muestras fueron desgasificadas a vacío y 

100 ˚C durante aproximadamente 12 h. 

3.4.3.2 DENSIDAD APARENTE 

La densidad aparente considera el volumen aparente del sólido, es decir, el 

volumen geométrico, sin considerar la existencia de porosidad. El volumen aparente 

siempre será superior al real para sólidos porosos. La determinación de la densidad 

aparente se realiza mediante porosimetría de mercurio, puesto que a presión 

atmosférica, el mercurio, debido a su gran tensión superficial, no penetra en los 

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

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

a vacío y a una temperatura de 100 ˚C, durante aproximadamente 10 h. 

3.5 EVALUACIÓN DE LA CAPACIDAD DE CAPTURA DE CO2 

3.5.1 EXPERIMENTOS ESTÁTICOS 

3.5.1.1 PRESIÓN ATMOSFÉRICA 

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

los que se sometieron las muestras, se evaluó su capacidad de captura de CO2 a 

temperatura ambiente (25 ˚C) y presión atmosférica en termobalanza. A 

continuación se detalla el programa utilizado en este trabajo para estos 

experimentos de captura: 

I Etapa de secado: calentamiento desde temperatura ambiente hasta 

100 ˚C, temperatura a la que se mantiene la muestra durante 

aproximadamente 30 min, bajo atmósfera inerte de N2 (flujo de 

50 mL min-1). Durante esta etapa se eliminan la humedad y otras 

especies que pudieran estar fisisorbidas en la muestra. 

II Etapa de adsorción isotérmica: enfriamiento desde 100 hasta 25 ˚C. Se 

mantiene el flujo de N2 durante el tiempo necesario para que se 

estabilice la temperatura a 25 ˚C. A continuación, se cambia el flujo a 

100 mL min-1 de CO2 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 adsorción de CO2, de modo que la diferencia entre 

la masa inicial de la muestra seca (al finalizar la etapa de secado con N2) 

y la masa final, será el parámetro de medida de la capacidad de captura 

de la muestra, debida a la adsorción de CO2 sobre la superficie del 

sólido. 
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III Etapa de regeneración: calentamiento hasta 100 ˚C en atmósfera inerte 

de N2 para regeneración de la muestra. Durante esta etapa el CO2 

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 CO2 

isotérmico. A partir de éste se obtiene el porcentaje en masa de CO2 adsorbido 

para cada muestra, a presión atmosférica y temperatura ambiente (25 ˚C). La 

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

I�D=9<;���9;	�%	�%	{=<=� = j� −j(
j(

100 Ecuación 3.11 

donde Mi es la masa inicial de la muestra seca a 25 ˚C y Mf es la masa final de la 

muestra tras la etapa de adsorción de CO2 a 25 ˚C. 

 

Figura 3.8 Experimento de captura isotérmica de CO2: (1) Secado, (2) Enfriamiento, (3) Captura 

isotérmica, (4) Regeneración. 

De los resultados obtenidos en estos experimentos se obtiene información 

preliminar sobre la capacidad de captura de CO2 de las muestras preparadas en este 

trabajo.  
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3.5.1.2 PRESIÓN ELEVADA 

Las isotermas de adsorción de CO2 y CH4 hasta presiones de 10 bar se 

determinaron en una balanza de suspensión magnética mediante experimentos de 

adsorción estáticos. En dichos experimentos la entrada del gas se realiza a pulsos y, 

tras el tiempo necesario para alcanzar el criterio de equilibrio establecido (variable 

en función de la muestra), se toma un punto de medida. Esto supone un punto de 

equilibrio que formará parte de la isoterma final. Este protocolo experimental se 

repite hasta obtener la isoterma completa, donde se representa la capacidad 

máxima de adsorción que presenta la muestra, para cada presión, y a la temperatura 

establecida. Previamente a la determinación de las isotermas, las muestras se 

desgasificaron a vacío y 100 ˚C. Asimismo, se determinaron las isotermas de 

adsorción 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 variación de la densidad del gas por 

efecto de la presión. Así, la cantidad de gas adsorbida se determina mediante la 

siguiente expresión:  

{�
, �� = ∆{�
, �� + ���� + ����
, �� Ecuación 3.12 

donde ∆m es la lectura de la balanza, ρ es la densidad del gas que rodea la muestra, 

V es el volumen desplazado por efecto del empuje y VSC es el volumen de los 

componentes de la balanza (se obtiene mediante calibración). Asumiendo que al 

valor de V contribuye únicamente el adsorbente y no el gas adsorbido, m 

proporcionaría la cantidad de gas adsorbida en exceso.  

El dispositivo experimental utilizado en este trabajo para la determinación de 

las isotermas a presión, es una balanza Rubotherm-VTI, cuyas condiciones de 

operación son: presión máxima de 90 bar, temperaturas entre 0 y 100 ˚C, masa de 

muestra máxima 8 g, sensibilidad de 1 µg, y un vacío de 10-6 mbar (Figura 3.9a). 
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a)                                             b) 

 
Figura 3.9 a) Balanza de suspensión magnética empleada en este estudio, b) esquema comparativo 

de una termobalanza convencional y una balanza de suspensión magnética, adaptado de [151]. 

La balanza de suspensión magnética presenta una diferencia fundamental con 

respecto a la termobalanza convencional, ya que el mecanismo de la balanza está 

completamente aislado de la muestra. La balanza, en la parte superior del equipo, 

tiene suspendido de uno de sus brazos un imán permanente, mientras la muestra 

cuelga de un hilo unido a un electroimán (Figura 3.9b). Así, 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 está sometida a las 

condiciones de operación, el mecanismo de la balanza se encuentra a temperatura 

ambiente y presión atmosférica [151].  

Con este equipo se elimina una de las principales desventajas que presenta la 

técnica gravimétrica convencional, gracias a la separación física existente entre la 

balanza y el resto de componentes, y se incrementa la resolución de la pesada (± 

0,1 µg). La Figura 3.9a muestra una imagen de la balanza de suspensión magnética, 

utilizada en este trabajo para la realización de isotermas de adsorción de CO2 y 

CH4, a distintas temperaturas (30, 50 y 70 ˚C) y a presiones de hasta 10 bar. La 

Figura 3.9b representa un esquema comparativo de una termobalanza convencional 

y una balanza de suspensión magnética.  
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3.5.2 EXPERIMENTOS DINÁMICOS DE ADSORCIÓN EN LECHO FIJO 

3.5.2.1 DISPOSITIVO EXPERIMENTAL 

Los experimentos cíclicos de adsorción-desorción de CO2 y CH4 han sido 

llevados a cabo en un dispositivo experimental diseñado y puesto a punto por el 

Grupo de Investigación y que se denomina Ciclador. Su esquema simplificado puede 

verse en la Figura 3.10.  

El lecho de adsorción se compone de un reactor de acero inoxidable, de 13 

mm de diámetro interno y 180 mm de altura, colocado en posición 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 máxima de 

aproximadamente 133 mm. La alimentación de gas se introduce por su parte 

superior y la salida de gases tiene lugar por su parte inferior. El reactor está 

diseñado para operar en condiciones de presión de hasta 230 bar y 300 ˚C de 

temperatura. 

El seguimiento de la temperatura del sólido 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 sólido se controla mediante la acción 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 electroválvula que permite el paso de una corriente de aire 

comprimido.  

La presión del lecho se regula con la ayuda de un transductor de presión 

(±10 kPa), que actúa sobre una válvula de aguja de microcaudal de alta precisión, 

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

evaluación de los adsorbentes en condiciones dinámicas y operación cíclica (Ciclador). 

La corriente de alimentación del proceso consta de tres líneas de gas, cuyo 

caudal se regula mediante controladores de flujo másico (CFM), de la marca 

Bronkhorst High-Tech, con flujos de 1 a 200 mL min-1 en condiciones normales. 

Dichos controladores de flujo másico tienen una precisión constante del 1 % en 

todo el intervalo de flujo en el que operan y una repetibilidad de 0,1 %. Una de las 

líneas de gas se usa para alimentar un gas inerte, He, y las otras dos líneas alimentan 

CO2 y CH4, 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 

están conectados mediante un sistema SCADA (acrónimo del inglés, Supervisory 

Control and Data Acquisition). 

La composición del gas de salida se analiza mediante un micro-cromatógrafo 

CP-4900 de dos canales de Varian, que permite un análisis semicontinuo de los 

gases de salida. El cromatógrafo tiene una columna de tamiz molecular de 5 Å, que 

se emplea para seguir la concentración de He, y una columna Hayesep A, que 

permite el seguimiento de la concentración de CO2 y CH4 en los gases de salida, 
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durante los experimentos de captura de CO2. El calibrado del detector TCD se 

llevó a cabo con mezclas gaseosas de concentración conocida. 

Como material del lecho de adsorción se han empleado tres carbones 

activados, los dos preparados a partir de huesos de cerezas mediante activación en 

una sola etapa con dióxido de carbono y vapor de agua, y el carbón activado 

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

3.5.2.2 EXPERIMENTOS CÍCLICOS DE ADSORCIÓN-DESORCIÓN. CURVAS 

DE RUPTURA  

Estos experimentos permitieron evaluar la idoneidad de los adsorbentes para 

su aplicación en procesos de purificación de una corriente de biogás mediante 

tecnología de adsorción. Para ello, se utilizó la cantidad máxima de muestra 

permitida por el dispositivo experimental, entre 4 y 7 g en función 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 biogás 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 biogás, 

se han llevado a cabo experimentos a distintas concentraciones y presiones de 

operación. Como ya se ha mencionado en el Apartado 1.1 el biogás presenta 

pequeñas cantidades de impurezas como sulfuro de hidrógeno, amoniaco, vapor de 

agua, etc. Dichas impurezas son eliminadas en etapas previas. Por lo tanto, este 

trabajo se ha enfocado en mezclas binarias de CO2 y CH4 representativas de 

corrientes de biogás.  No obstante, en un futuro se prevé la evaluación de la 

presencia de otros componentes que influirían 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 obtención 

de las curvas de ruptura. 

Etapas T 
(˚C) 

P 
(bar) 

Qtotal 

(mLN min-1) 
[He] [CH4] [CO2] 

tetapa 

(min) 

Secado 180 1 50 100 - - 60 

Acondicionamiento 30 * 50 100 - - 20 

Adsorción 30 * * - * * 60† 

Desorción 180 1 50 100 - - 60† 

[He] = gas de purga; * P = 1-10 bar; † tetapa =120-180 min para experimentos a10 bar 

 

Como variables de operación se han considerado la presión total de 

adsorción, el caudal total y las concentraciones de CO2 y CH4 en la corriente de 

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

condiciones de la etapa de adsorción.  

Tabla 3.3 Condiciones de la etapa de adsorción de los experimentos en lecho fijo para la obtención 

de las curvas de ruptura. 

Nº experimento P 
(bar) 

Qtotal 

 (mLN min-1) 
[CH4] [CO2] 

1 1 30 50 50 

2 1 15 50 50 

3 1 50 50 50 

1 1 30 50 50 

4 3 30 50 50 

5 5 30 50 50 

6 10 30 50 50 

7 1 30 35 65 

1 1 30 50 50 

8 1 30 70 30 

 

En la Figura 3.11 se ilustran, esquemáticamente, los experimentos cíclicos de 

adsorción-desorción con oscilación de presión 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-1 por el 
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lecho adsorbente a 180 ˚C y presión atmosférica durante 60 min. A continuación, 

se inicia la etapa de acondicionamiento bajo el mismo flujo de He durante 20 min, 

que tiene como finalidad alcanzar las condiciones de presión y temperatura en las 

que se va a llevar a cabo la adsorción.  

 

Figura 3.11 Esquema de las etapas de los ciclos PTSA de adsorción-desorción realizados para 

determinar las curvas de ruptura. 

Durante la etapa de adsorción se alimenta la mezcla binaria CO2/CH4 al lecho 

de adsorbente, en las condiciones de concentración y presión de cada experimento, 

de acuerdo a la Tabla 3.3. La duración de esta etapa es de 60 minutos (120-180 min 

para los experimentos a 10 bar) para todos los adsorbentes, debido a que se debe 

garantizar la saturación del lecho para obtener las correspondientes curvas de 

ruptura. El flujo total de entrada en esta etapa varía entre 15, 30 y 50 mL min-1 y la 

temperatura es constante, 30 ˚C. Estos caudales se han elegido de forma que el 

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

Las curvas de ruptura representan la evolución de la relación entre la 

concentración de un componente a la salida del lecho y la concentración del mismo 

en la alimentación (C/C0) con respecto al tiempo, hasta el momento en el que la 

concentración del componente a la salida del lecho es la misma que a la entrada 

(C/C0=1), debido a la saturación del lecho de adsorbente. Los tiempos de ruptura 
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fueron tomados a una concentración relativa (C/C0) de 0,05. En las condiciones 

experimentales de la etapa de regeneración (180 ˚C, 1 bar) el CO2 adsorbido se 

desorbe completamente y abandona la columna al ser arrastrado por un flujo de 

50 mL min-1 de He. El tiempo de esta etapa se ha fijado de modo que tuviese la 

misma duración que la etapa de adsorción, con objeto de simular una operación con 

dos lechos. Un proceso industrial de adsorción consta de, al menos, dos lechos, de 

modo que mientras uno de los lechos se encuentre en la etapa de regeneración el 

otro lecho se encuentre en la etapa de adsorción, y se garantice una alimentación 

continua al proceso. En la práctica industrial, el número mínimo suele ser de tres 

lechos.  

Cada adsorbente fue sometido a una media de 6 ciclos de adsorción-

desorción 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 máximas de adsorción de CO2 y CH4 por parte de cada 

adsorbente, bajo las diferentes condiciones experimentales. Las capacidades de 

adsorción 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 instalación, 

correspondiente a los huecos existentes tanto en el lecho una vez cargado con el 

adsorbente como en las líneas por las que circulan los gases. Para ello el lecho se 

rellenó con perlas de vidrio de 3 mm de diámetro.  

3.5.2.3 TRATAMIENTO DE LOS DATOS 

Las cantidades específicas de CO2 y CH4 adsorbidas en unas condiciones 

determinadas de temperatura y presión parcial de CO2 y CH4, respectivamente, se 

puede calcular aplicando el siguiente balance de materia al lecho:  
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�( = �t��� �� ,J(,� − J�,�.�� 9' − �7,����������� − �7,��������� � 
 

Ecuación 3.13 

donde qi es la capacidad específica de adsorción del componente i ( donde i = CO2, 

CH4) por el adsorbente, mads es la masa de adsorbente en el lecho, Fi,E y Fi,S  se 

refieren al flujo molar de CO2 o CH4 a la entrada y a la salida del lecho, 

respectivamente, t es el tiempo de la etapa de adsorción durante el que se alimenta 

la mezcla gaseosa, yi,E  es la fracción molar de CO2 o CH4 en la corriente de 

alimentación, Pb y Tb son la presión y la temperatura del lecho en el equilibrio, εT es 

la porosidad total del lecho, Vb es el volumen del lecho, Vd es el volumen muerto del 

lecho, Z es el factor de compresibilidad del CO2 o CH4 a Pb y Tb, y R es la constante 

universal de los gases. 

En los experimentos para la determinación de las curvas de ruptura, t es el 

tiempo necesario para que el lecho esté completamente saturado (ts), y al alcanzar 

la saturación, la concentración de CO2 o CH4 a la salida del lecho es igual a la 

concentración de CO2 o CH4 a la entrada, yi,S = yi,E.  

La porosidad total en el lecho, εT, se calcula mediante la siguiente ecuación 

[152]:  

g� = g� + �1 − g��g6 Ecuación 3.14 

donde εb es la porosidad del lecho y εp es la porosidad de la partícula. El valor de εp 

se determina mediante la siguiente relación: 

g6 = 1 − !�6�� " Ecuación 3.15 

donde ρp es la densidad aparente que ha sido determinada experimentalmente 

mediante porosimetría de mercurio, y ρr es la densidad real, determinada mediante 

picnometría de helio. 

  

(A) (B) (C) 
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La porosidad del lecho, εb, se ha calculado utilizando la siguiente expresión:   

g� = 1 − `{qH
�6�� b Ecuación 3.16 

donde Vb (volumen del lecho) ha sido calculado mediante la fórmula general para el 

cálculo del volumen de un cilindro (Ecuación 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, hf. 

�� = 1�Dℎ� Ecuación 3.17 

Por lo tanto, la densidad del lecho, ρb (relación entre la masa de adsorbente y 

el volumen de lecho) varía en función de la masa de adsorbente introducido en la 

columna, y de la altura del lecho correspondiente. 

En la Ecuación 3.13 el término A representa el número total de moles de CO2 

o CH4 retenidos en el lecho en cada ciclo de adsorción, y puede ser calculado 

mediante un método gráfico, que utiliza las curvas de evolución de la concentración 

de cada componente a la salida frente al tiempo. Esta metodología simplifica los 

cálculos de la masa total de CO2 o CH4 retenida en la columna, como un porcentaje 

de la cantidad alimentada (relación entre el área correspondiente a la cantidad de 

CO2 o CH4 retenida, con respecto al área total correspondiente a la cantidad de 

CO2 o CH4 alimentada en cada ciclo) [47]. Los términos B y C son factores de 

corrección, y se corresponden con la cantidad de CO2 o CH4 acumulada en los 

huecos inter e intraparticulares y en el volumen muerto del lecho, respectivamente. 

El volumen muerto del lecho, Vd, 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 cálculo del término A de la Ecuación 3.13 se 

esquematiza en la Figura 3.12. En ella se muestran las áreas en las que se divide la 

curva de ruptura de cada componente para realizar los cálculos. 
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Figura 3.12 Áreas en las que se divide una curva de evolución de la concentración de cada 

componente frente al tiempo para el cálculo del término A de la Ecuación 3.13.  

El área total, Atotal, es la suma de las áreas por encima y por debajo de la curva 

de ruptura, y se corresponde con la siguiente expresión: 

4���qr = )(,� 	'qH
 = 4
 + 4� Ecuación 3.18 

El área total se calcula multiplicando yi,E, que es la concentración de CO2 o 

CH4 en la alimentación durante la etapa de adsorción (% vol/vol), por el tiempo 

total de la etapa de adsorción (tads, min). El área bajo la curva, Ab (% vol/vol·min), se 

corresponde con el CO2 o CH4 no adsorbido que abandona el lecho durante la 

etapa de adsorción. El área sobre la curva, As, se corresponde con el CO2 o CH4 

retenido en el lecho adsorbente durante la etapa de adsorción:  

4
 = 4���qr − 4� Ecuación 3.19 

El cálculo de la masa total de CO2 o CH4 que se alimenta al lecho en cada 

ciclo, se determina mediante la siguiente expresión: 

{���qr,� = J(,� 	'qH
	
t,� Ecuación 3.20 

donde Fi,E es el flujo molar de CO2 o CH4 alimentado (mol min-1), y Pm,i es la masa 

molecular del CO2 (44 g mol-1) o CH4 (16 g mol-1). 
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La masa de CO2 o CH4 que queda retenida, mi, se calcula a partir de la 

relación entre el área sobre la curva con respecto al área total, multiplicada por la 

masa total de CO2 o CH4 que se alimenta al lecho (Ecuación 3.21): 

{( = ! 4
4���qr" {���qr,( ��é�{�%;	4� Ecuación 3.21 

De forma que la capacidad de adsorción de CO2 o CH4 del lecho, qi, se 

determina mediante la relación: 

�( = 1
{qH


�{� ( − �é�{�%;	M − �é�{�%;	I� Ecuación 3.22 

El valor de {� ( se calcula como la media de las cantidades de CO2 o CH4 

retenidas durante la etapa de adsorción, de los ciclos de adsorción-desorción 

llevados a cabo en cada experimento. Hay que tener en cuenta que {� ( se 

corresponde con la masa de CO2 o CH4 retenida en el lecho, por lo que para 

realizar una estimación de la capacidad real de adsorción de CO2 o CH4 del material 

adsorbente durante el proceso cíclico, qi, es necesario descontar la masa de CO2 o 

CH4 retenida en los huecos inter e intraparticulares del adsorbente, y en el volumen 

muerto del lecho (términos B y C de la Ecuación 3.13).  

En este trabajo, utilizando el dispositivo experimental descrito, se han llevado 

a cabo experimentos cíclicos de adsorción-desorción alimentando mezclas binarias 

CO2/CH4. En estos experimentos se ha alcanzado la saturación del lecho, con el 

objetivo de determinar el tiempo de ruptura (curvas de ruptura) y, por tanto, la 

capacidad máxima de adsorción de CO2 y CH4 en condiciones dinámicas y 

representativas de corrientes de biogás. 
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Bloque I. PREPARACIÓN Y CARACTERIZACIÓN DE ADSORBENTES 

PRODUCIDOS A PARTIR DE HUESOS DE CEREZA  

En este Bloque I se incluye el trabajo desarrollado en la producción de 

carbones activados a partir de huesos de cereza mediante activación física en una 

sola etapa.  

Se hace una comparativa del uso de dos agentes activantes, dióxido de 

carbono y vapor de agua; además de optimizar el proceso de activación para cada 

agente activante mediante la aplicación de la Metodología de Superficies de 

Respuesta (véase Apartado 3.3). Con esta metodología se ha estudiado el efecto 

combinado de las condiciones de activación (temperatura, rendimiento del sólido y 

velocidad de calentamiento) sobre la capacidad de captura de CO2 a 25 ˚C y 

presión atmosférica y se han identificado aquellas condiciones que maximizan la 

capacidad de adsorción de CO2 de los adsorbentes biomásicos. Así mismo, con 

objeto de evaluar el potencial de los carbones activados para separar el CO2 

procedente de una corriente de biogás, se han llevado a cabo experimentos 

estáticos de adsorción de CO2 y CH4. 

4.1 PRODUCCIÓN DE ADSORBENTES A PARTIR DE HUESOS DE 

CEREZA 

Como se indicó en el Capítulo 3 el diseño de experimentos es una 

herramienta estadística, destinada al análisis y planificación de una sistemática 

experimental, que se utiliza para poder aplicar la Metodología de Superficies de 

Respuesta. Uno de los objetivos que se persigue con esta metodología consiste en 

determinar la influencia de un número de variables independientes o factores, sobre 

una o más 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 comúnmente buscados es optimizar una 

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

estudiada.  

Trabajos anteriores desarrollados en el Grupo de Investigación, han 

demostrado la importancia que ejerce la presencia de microporosidad estrecha en 

el adsorbente, sobre su capacidad de adsorción de CO2 a presión atmosférica [153-

155]. Como ya se ha indicado, la activación es la etapa crítica en el desarrollo de la 

porosidad del carbón activado. Por ello, en este trabajo se ha aplicado la 

Metodología de Superficies de Respuesta, mediante el planteamiento de un diseño 

estadístico de experimentos (descrito en el Capítulo 3) con el objetivo de, por un 

lado, estudiar el efecto combinado de los parámetros de activación, temperatura, 

rendimiento de sólido y velocidad de calentamiento (para cada agente activante, 

CO2 y vapor de agua), sobre la capacidad de captura de CO2 del carbón activado 

resultante y, por otro lado, determinar los valores de dichos parámetros que 

maximizan la capacidad de captura de CO2 del carbón activado.  

Con el fin de acometer el diseño de experimentos de una manera sistemática 

se utilizó un analizador termogravimétrico o termobalanza. En primer lugar se 

realizó un perfil no isotérmico para cada agente activante (véase Apartado 3.2.1) 

con el objetivo de identificar las temperaturas idóneas de activación. En la Figura 4.1 

se muestra la pérdida de masa que experimenta la muestra en diferentes atmósferas 

(CO2 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 deshidratación o pérdida de humedad del material, y a la pérdida 

de volátiles 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 

volátiles y a la degradación de los polímeros estructurales de la biomasa. A partir de 

850-950 ˚C es donde comienza a tener lugar la gasificación del material.  
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Por tanto, atendiendo a la curva de pérdida de masa, se seleccionaron como 

temperaturas de activación, 930 ˚C y 850 ˚C en atmósfera de CO2 y vapor de agua, 

respectivamente. Como se puede observar, el vapor de agua es un agente más 

reactivo que el CO2. El resto de valores de temperatura que requiere el diseño 

deben ser equidistantes de los seleccionados; por lo tanto, para la realización del 

diseño de experimentos se seleccionaron, aparte de la temperatura de activación 

experimental, una temperatura inferior y otra superior (750, 850 y 950 ˚C para 

ambos agentes activantes). 

 

Figura 4.1 Perfiles no isotérmicos en atmósfera de CO2 y vapor de agua.  

Una vez definido el intervalo de temperaturas de activación se realizaron 

perfiles isotérmicos (véase Apartado 3.2.1) a dichas temperaturas para evaluar los 

rendimientos de sólido. En la Figura 4.2 se puede ver una curva de pérdida de masa 

en atmósfera de CO2 a 850 ˚C. La rampa de calentamiento hasta la temperatura de 

consigna fue de 10 ºC min-1. 
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Figura 4.2 Perfil isotérmico en atmósfera de CO2 a 850 ˚C. 

Se observa que la pérdida de masa se produce durante los 250 primeros 

minutos del experimento  y, en concreto, la pérdida de masa en atmósfera de CO2 

tiene lugar a partir del minuto 33, aproximadamente, una vez finalizada la etapa de 

inertización. A partir de la curva de pérdida de masa es posible determinar el 

tiempo necesario para alcanzar los rendimientos de sólido deseados. Se escogieron 

tres valores de rendimiento de sólido 7, 12 y 17 %. Así, por ejemplo, para obtener 

un rendimiento de sólido del 12 %, el tiempo total del experimento debe ser de 

210 min, lo que supone un tiempo en atmósfera de CO2 de 175 min. Este tiempo 

será válido siempre y cuando se mantenga la masa inicial de muestra (~ 40 mg) y no 

se modifique el experimento (temperatura y tiempo de inertización). Este 

procedimiento se siguió también para el vapor de agua. Siendo los rendimientos de 

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

Una vez definido el intervalo de temperaturas y los rendimientos de sólido, 

quedaría definir las rampas de calentamiento para el diseño con tres variables 

independientes. En este trabajo se eligieron 10, 15 y 20 ˚C min-1 para ambos agentes 

activantes.  
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4.1.1 APLICACIÓN DE LA METODOLOGÍA DE SUPERFICIES DE 

RESPUESTA 

Tras seleccionar los niveles de las distintas variables para cada agente 

activante, se procedió con el diseño de experimentos. Con objeto de poder 

comparar variables con diferentes unidades y diferentes órdenes 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 activación, T, rendimiento de sólido, Y, y velocidad 

de calentamiento, HR, de cada material, así como los resultados experimentales 

obtenidos para la variable respuesta (captura de CO2) para los 20 experimentos 

realizados, correspondientes a un diseño compuesto central para tres factores 

(DCC). Seis de los niveles corresponden a las réplicas del punto central del diseño y 

el resto corresponden al diseño experimental seleccionado, según lo descrito en el 

Apartado 3.3. 

La capacidad de captura de CO2 en cada uno de los experimentos del diseño 

se evaluó a 25 ˚C y presión atmosférica en la termobalanza Setaram TAG24. El 

protocolo experimental se ha descrito en el Apartado 3.5.1.1.  

A continuación, la variable respuesta, capacidad de captura de CO2 a 25 ˚C, y 

las variables independientes, temperatura, rendimiento de sólido y velocidad de 

calentamiento, fueron relacionadas entre sí mediante una ecuación polinómica, a 

través de un análisis de regresión lineal múltiple (véase Apartado 3.3.1). 

Por otro lado, para evaluar el ajuste del modelo obtenido se ha realizado, tal y 

como se explicó en dicho Apartado, un análisis de varianza, a partir del cual se 

puede determinar si cada término del modelo es o no estadísticamente 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 diseño compuesto central para tres factores. 

Nº Exp 
Variables independientes Respuesta 

T (ºC) HR (ºC min-1) Y (%) Captura CO2 (%) 

CS-CO2 

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 

9a 850,0 (0) 15,00 (0) 12,00 (0) 11,24 

10 750,0 (-1.682) 15,00 (0) 12,00 (0) 9,60 

11 950,0 (+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-H2O 

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 

7 790,5 (-1) 17,97 (+1) 18,96 (+1) 9,83 

8 909,5 (+1) 17,97 (+1) 18,96 (+1) 10,54 

9a 850,0 (0) 15,00 (0) 14,50 (0) 10,50 

10 750,0 (-1.682) 15,00 (0) 14,50 (0) 9,95 

11 950,0 (+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 

aPunto central de seis repeticiones; T: temperatura de activación, HR: velocidad de calentamiento, 
Y: rendimiento de sólido 
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Tabla 4.2 Resultados del análisis de regresión lineal múltiple y de varianza para los materiales 

obtenidos a partir de huesos de cereza. 

 Coeficiente codificado Suma de cuadrados gl Sig. 
CS-CO2 
Intersección 11,235 758,836 1 0,000 
T 0,364 1,812 1 0,002 
HR -0,110 0,164 1 0,229 
Y 0,062 0,052 1 0,485 
T2 -0,292 1,229 1 0,006 
HR2 0,136 0,265 1 0,135 
Y2 -0,257 0,950 1 0,013 
T·HR -0,059 0,028 1 0,609 
T·Y -0,046 0,017 1 0,687 
HR·Y 0,054 0,023 1 0,640 
T·HR·Y 0,089 0,063 1 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  
R2 0,840 

MDA (%)  2,070 
R2 ajustado 0,662 
CS-H2O 

Intersección 10,494 662,037 1 0,000 
T 0,085 0,099 1 0,125 
HR 0,020 0,627 1 0,704 
Y 0,214 0,005 1 0,002 
T2 -0,124 0,220 1 0,033 
HR2 0,057 5,387 1 0,276 
Y2 -0,611 0,046 1 0,000 
T·HR 0,075 0,054 1 0,283 
T·Y 0,083 0,045 1 0,241 
HR·Y 0,043 0,014 1 0,534 
T·HR·Y 0,090 0,065 1 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  
R2 0,955 

MDA (%)  1,310 
R2 ajustado 0,905 
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En la Tabla 4.2 se muestran los resultados del análisis de regresión lineal 

múltiple y del análisis de varianza para los diferentes carbones activados preparados, 

junto con los valores de R2, R2 ajustado y MDA (%).  

Analizando las tablas se puede observar que el modelo de regresión resulta 

estadísticamente 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 

aproximación adecuada a la superficie de respuesta real. 

Los términos que no son estadísticamente significativos pueden ser eliminados 

del modelo, sin que éste pierda información sustancial. Se aprecia que la variable 

velocidad de calentamiento (HR) no presenta un efecto estadísticamente 

significativo en la capacidad de captura de CO2 para ninguno de los materiales.  

Según los valores presentados en la Tabla 4.2 y fijándonos en los valores 

codificados de los coeficientes de T e Y, la capacidad de captura de CO2 para la 

muestra CS-CO2 está más influenciada por la temperatura que por el rendimiento 

de sólido. Sin embargo, ocurre lo contrario para la muestra activada con vapor de 

agua, CS-H2O. 

Por último, en el modelo polinómico resultante se sustituyeron los valores 

codificados de las variables por sus valores reales, y de esta manera se obtuvo una 

ecuación que relaciona el valor de la capacidad de captura de CO2 a 25 ˚C y presión 

atmosférica, con la temperatura y el rendimiento de sólido, para cada uno de los 

adsorbentes preparados. 

En la Tabla 4.3 se muestra el modelo polinómico obtenido para la capacidad 

de captura de CO2 en función de la temperatura y rendimiento del sólido. Además, 

se incluyen también los valores óptimos de cada variable de operación estudiada 

que maximizan la capacidad de captura de CO2.  
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Tabla 4.3 Modelo polinómico resultante para la capacidad de captura de CO2 en CS-CO2 y CS-

H2O. 

Parámetro Resultado 

CS-CO2 

Ecuación del modelo Captura CO2 = -60,71300 + 0,15307 T + 
0,73377 Y – 0,00009 T2 – 0,03057 Y2 

R2 0,840 

R2 ajustado 0,662 

T óptima (˚C) 885 

Rendimiento de sólido (%) 12 

Velocidad de calentamiento (˚C min-1) No afecta 

CS-H2O 

Ecuación del modelo Captura CO2 = -23,07866 + 0,06211 T 
+0,94793 Y – 0,00004 T2 – 0,03103 Y2 

R2 0,995 

R2 ajustado 0,905 

T óptima (˚C) 850 

Rendimiento de sólido (%) 15,3 

Velocidad de calentamiento (˚C min-1) No afecta 

 

Como puede observarse, en las ecuaciones aparecen los términos cuadráticos 

T2 e Y2; esto indica que el valor máximo de la variable respuesta (captura de CO2) 

para estos materiales se encuentra dentro de la región estudiada.  

Según el modelo polinómico, para CS-CO2 la máxima capacidad de captura de 

CO2 (11,45 % en masa) se alcanza a una temperatura de activación de 885 ˚C y a un 

rendimiento de sólido de 12 %. En el caso de CS-H2O, la máxima capacidad de 

captura (10,56 % en masa) se alcanza a una temperatura de 850 ˚C y con un 

rendimiento de sólido de 15,3 %.  

El valor de capacidad de captura de CO2 a temperatura ambiente (25 ˚C) y 

presión atmosférica más elevado corresponde a la muestra activada con dióxido de 

carbono, CS-CO2. Esto indicaría que el CO2 como agente activante proporciona un 

mayor volumen de microporos comparado con el vapor de agua, ya que 

adsorbentes con volúmenes de poros elevados, en el rango de los microporos 
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estrechos, maximizan la capacidad de captura de CO2 a bajas presiones y 

temperatura ambiente [154].  

Cuando se usa vapor de agua como agente activante, la capacidad máxima de 

captura de CO2 se logra a una temperatura determinada, indicando que se ha 

alcanzado el óptimo desarrollo textural para la aplicación en estudio. Por encima de 

dicha temperatura se produciría una gasificación excesiva, eliminando con ello la 

porosidad creada y reduciendo la capacidad de captura. Por debajo de la 

temperatura óptima, el proceso de activación 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 dióxido de carbono, el 

proceso de activación es más lento y se requieren mayores temperaturas para 

alcanzar el óptimo desarrollo textural del material. Además, se requieren mayores 

tiempos de activación (menores rendimientos de sólido) para alcanzar el óptimo. 

Según Gergova y Esser [156], la evolución de la porosidad es mucho más difícil de 

controlar durante la activación con vapor de agua que con dióxido de carbono, 

debido a la reactividad del vapor. 

Una vez finalizado el estudio estadístico propuesto en este trabajo, se ha 

llevado a cabo la activación con CO2 y vapor de agua en horno tubular siguiendo las 

condiciones óptimas obtenidas mediante esta metodología. Para la activación en 

horno tubular se utilizaron 10 gramos de precursor. En la Tabla 4.4 se resumen las 

condiciones de activación en horno de los huesos de cereza. 

Tabla 4.4 Condiciones óptimas de activación de huesos de cereza. 

Agente activante T              
(˚C) 

Rendimiento de sólido 
(%) 

Velocidad de calentamiento 
(˚C min-1) 

Dióxido de carbono 885 12 15 

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

DE CEREZA  

Tras la preparación de los carbones activados en horno tubular bajo las 

condiciones óptimas de activación obtenidas, se procedió a la caracterización de los 

mismos. Los resultados obtenidos se muestran a continuación, incluida la 

caracterización química del material precursor, huesos de cereza.  

4.2.1 CARACTERIZACIÓN QUÍMICA 

El análisis 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 volátil (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 %), oxígeno (40,28 %) e hidrógeno (6,11 %) debido a 

los componentes estructurales de la biomasa [157].  

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

Muestra 
Análisis Inmediato (%, bs) Análisis Elemental (%, cp) 

Materia volátil 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 CARACTERIZACIÓN TEXTURAL  

La textura porosa de los carbones activados óptimos obtenidos a través de la 

Metodología de Superficies de Respuestas ha sido determinada mediante adsorción 

física de N2 a -196 ˚C y de CO2 a 0 ˚C (véase Apartado 3.4.2).  
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4.2.2.1 ISOTERMAS DE ADSORCIÓN DE N2 

• El volumen total de poros (Vp), se ha calculado a partir del volumen total 

de N2 adsorbido como líquido, a presiones relativas (p/p0) de 

aproximadamente 0,99.  

• Por otra parte, el área superficial (SBET), ha sido obtenida a partir de la 

ecuación BET, en un intervalo de presiones relativas comprendido entre 

0,01-0,1.  

• Además, se ha aplicado la ecuación DR a las isotermas de adsorción de N2 

en un intervalo de presiones relativas comprendido entre 0,0001-0,018 

para la determinación del volumen total de microporos (W0).  

• El tamaño medio de microporo (L0) se ha calculado mediante la ecuación 

empírica de Stoeckli-Ballerini, aplicada en el intervalo de valores de E0 que 

dichos autores determinaron empíricamente, 17-35 kJ mol-1. 

• El área superficial de microporos (Smic) se ha calculado a través de una 

relación geométrica entre el volumen de microporos (W0) y el tamaño 

medio de los mismos (L0), asumiendo que los poros tienen forma de 

rendija o hendidura. 

En la Figura 4.3 se muestran las isotermas de adsorción de N2 a -196 ˚C de los 

carbones activados de huesos de cereza preparados en este trabajo. La Tabla 4.6 

resume los parámetros texturales calculados a partir de dichas isotermas.  
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Figura 4.3 Isotermas de adsorción de N2 a -196 ˚C de los carbones activados preparados a partir 

de huesos de cereza. 

Comparando la forma de las isotermas de N2  de los dos carbones activados 

(Figura 4.3), se aprecia que la muestra activada con dióxido de carbono (CS-CO2) es 

estrictamente microporosa. Muestra una isoterma de adsorción de Tipo I [56], 

característica de sólidos microporosos, en la que prácticamente todo el N2 es 

adsorbido a bajas presiones y, a medida que aumenta la presión, el volumen 

adsorbido se mantiene constante. En cambio, la muestra activada con vapor de agua 

(CS-H2O) muestra un pequeño bucle de histéresis por encima de p/p0 = 0,4 que 

denota la presencia de mesoporosidad (poros comprendidos entre 2 y 50 nm). La 

presencia de mesoporosidad en la muestra podría mejorar la dinámica del proceso 

de adsorción 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 N2 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 Parámetros texturales calculados a partir de las isotermas de adsorción de N2 de los 

carbones activados preparados a partir de huesos de cereza. 

 
Muestra 

Adsorción de N2 a -196 ˚C 

SBET          
(m2 g-1) 

Vp                            

(cm3 g-1) 
W0,N2                      

(cm3 g-1) 
L0,N2              

(nm) 

E0,N2                                      

(kJ mol-1) 
Smic,N2                              

(m2 g-1) 

CS-CO2 1045 0,48 0,40 0,93 23,0 848 

CS-H2O 998 0,53 0,38 0,89 23,6 847 

 

La microporosidad, representada por W0,N2, representa más del 83 % del 

volumen total de poros, Vp, para la muestra CS-CO2 y más del 70 % en el caso de 

CS-H2O, lo cual confirma la habilidad superior del dióxido de carbono para crear 

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

4.2.2.2 ISOTERMAS DE ADSORCIÓN DE CO2 

La representación de las isotermas de adsorción de CO2 a 0 ˚C hasta 

presiones relativas de 0,035 permite evaluar la microporosidad más estrecha, 

caracterizada por tamaños de poro menores de 1 nm. 

A partir de las isotermas de CO2 y mediante la aplicación de la ecuación de 

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

• Volumen total de microporos accesibles al adsorbato, W0 (cm3 g-1). 

• Energía característica de adsorción, E0 (kJ mol-1). 

• Tamaño medio de microporo estrecho, L0 (nm). 

• El área superficial de microporos (Smic). 

En la Figura 4.4 se muestran las isotermas de adsorción de CO2 de los 

carbones activados preparados en este trabajo. En la Tabla 4.7 se resumen los 

parámetros texturales calculados a partir de las isotermas de CO2. 
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Figura 4.4 Isotermas de adsorción de CO2 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 adsorción de CO2 para 

ambos carbones activados, prácticamente coinciden hasta presiones relativas de 

0,02 y, a partir de ahí, divergen ligeramente, presentando la muestra CS-CO2 mayor 

volumen adsorbido de CO2.  

Tabla 4.7 Parámetros texturales calculados a partir de las isotermas de adsorción de CO2 de los 

carbones activados preparados a partir de huesos de cereza.  

Muestra 

Adsorción de CO2 a 0 ˚C 

W0,CO2  
 (cm3 g-1) 

L0,CO2  

(nm) 
E0,CO2  

 (kJ mol-1) 
Smic,CO2  

(m2 g-1) 

CS-CO2 0,35 0,78 25,3 906 

CS-H2O 0,33 0,74 26,0 899 

 

En lo que respecta a la microporosidad estrecha (menos de 1 nm) (Tabla 4.7) 

se aprecia que ambos adsorbentes muestran características similares, siendo un 

poco mayores los valores de volumen de microporos estrechos, W0,CO2, y de 

superficie de microporos estrechos, Smic,CO2, para la muestra CS-CO2. Esto explica la 

ligera mayor adsorción de CO2 en el rango de presiones relativas altas observado 

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

activados óptimos. 

La distribución de tamaños de poro en el rango de los microporos estrechos 

(Figura 4.5) revela también grandes similitudes entre ambos carbones activados. Sin 

embargo, el carbón activado con dióxido de carbono, CS-CO2, muestra una 

distribución más ancha en el rango de poros entre 0,5 y 0,7 nm. Esto se traduce en 

un valor de L0 más grande y un valor menor de la energía característica, E0 (Tabla 

4.7), que indica una menor interacción del adsorbente con CO2.  

4.3 EVALUACIÓN PRELIMINAR DEL RENDIMIENTO DE LOS 

ADSORBENTES DE HUESOS DE CEREZA PARA PURIFICACIÓN DE 

BIOGÁS 

Tras la preparación y caracterización de los adsorbentes óptimos preparados 

siguiendo las condiciones determinadas por la Metodología de Superficies de 

Respuesta, se procedió a una primera evaluación del rendimiento de los mismos 

para el proceso de purificación de biogás, es decir, separación CO2/CH4.  

Para ello, se determinaron las isotermas de adsorción de CO2 y CH4 a 30 ˚C y 

hasta 10 bar en una balanza de suspensión 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 parámetros obtenidos del ajuste de las isotermas de los componentes 

puros, se emplearon para estimar la adsorción de CO2 y de CH4 de mezclas binarias 

CO2/CH4 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 

separación de CO2 de una corriente de biogás. La Figura 4.6 muestra los resultados 

de la predicción binaria para ambas muestras.  

El ajuste de los parámetros del modelo se llevó a cabo mediante una 

optimización no lineal utilizando la herramienta SOLVER de Microsoft Excel. Como 

función objetivo se seleccionó la minimización del error cuadrático relativo: 

� y�%� = _∑  ,�	o6,( − �t�H,(./�	o6,(¡D( v − 1 100 Ecuación 4.1 

donde qexp,i y qmod,i son las cantidades adsorbidas experimentales y estimadas por el 

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

El ajuste del modelo de Sips para los componentes puros se realizó 

asumiendo que la capacidad de saturación, qs, y el parámetro que caracteriza la 

heterogeneidad del adsorbente, n, son iguales para ambos adsorbatos (CO2 y CH4). 

Este criterio viene determinado por la aplicación del modelo de Sips extendido para 

la predicción de la adsorción de mezclas binarias, para el cual se utilizaron los 

parámetros de ajuste de los componentes puros.  

La evaluación preliminar del rendimiento de los adsorbentes para la 

separación CO2/CH4 se realizó a través de la selectividad de equilibrio de adsorción 

CO2/CH4. Las isotermas de adsorción de los componentes puros a 30 ˚C y hasta 

10 bar, mostraron que ambos adsorbentes presentan una adsorción preferente de 

CO2 sobre CH4 en el rango de presiones evaluado. Esto indica una elevada 

selectividad de equilibrio CO2/CH4, parámetro relevante para la aplicación de estos 

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

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

��¢£ �¤¥⁄ = ��¢£ ��¤¥⁄)�¢£ )�¤¥⁄  Ecuación 4.2 

donde qCO2 y qCH4 son las capacidades de adsorción de CO2 y CH4 de la mezcla 

binaria, estimadas a partir del modelo de Sips extendido para diferentes fracciones 

molares de CO2 (yCO2) y CH4 (yCH4) en 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 aplicación en captura de CO2 de una corriente de biogás. No 

obstante, es más correcto evaluar la selectividad mediante experimentos de 

adsorción multicomponente ya que suele existir adsorción competitiva entre las 

especies presentes en la fase gas.  

Así, utilizando los datos estimados de equilibrio de adsorción 

multicomponente y considerando mezclas binarias CO2/CH4 de distinta 

composición, se estimaron las selectividades de equilibrio de los dos adsorbentes de 

huesos de cereza a 30 ˚C y 3 bar, usando la Ecuación 4.2. Los resultados se 

muestran en la Figura 4.6 junto con las isotermas de adsorción multicomponente 

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

para mezclas binarias CO2/CH4 a 30 ˚C y 3 bar, para los adsorbentes CS-CO2 y CS-H2O. 

Como cabría esperar, para ambos componentes se observa una tendencia 

decreciente en la capacidad de adsorción al incrementarse la fracción 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 CO2 y CH4. Sin 

embargo, el material más selectivo para separar CO2 de una mezcla CO2/CH4 es 

CS-H2O. Este comportamiento se puede explicar por el hecho de que este 

adsorbente presenta una microporosidad más estrecha que el material obtenido 

mediante activación con CO2.  

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

detalle en la Publicación 1.  
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Cherry-stones-based activated carbons as potential adsorbents 

for CO2/CH4 separation: Effect of the activation parameters 
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Bloque II. EVALUACIÓN DE ADSORBENTES DE HUESOS DE CEREZA 

MEDIANTE UN INDICADOR DE RENDIMIENTO BASADO EN 

DATOS DE EQUILIBRIO DE ADSORCIÓN  

Como paso previo al estudio de la separación de dióxido de carbono y 

metano mediante un proceso de adsorción con variación de presión (PSA), es 

necesario conocer el equilibrio de adsorción 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 II se han estudiado 

los principales parámetros implicados en el equilibrio de adsorción de CO2 y CH4.  

El equilibrio se representa mediante isotermas de adsorción, en las que se 

relaciona la cantidad de adsorbato retenido por el sólido adsorbente en función de 

la presión parcial de cada componente en la fase gaseosa. Las isotermas de 

adsorción de CO2 y CH4 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 empíricos 

que permiten reproducir los datos experimentales con ecuaciones relativamente 

sencillas.  

Si bien es cierto que la información básica para simular y diseñar un proceso 

PSA es el equilibrio de adsorción de gases puros, un proceso PSA centrado en la 

purificación de biogás implica una mezcla de gases y, por tanto, existencia de co-

adsorción. Debido a la presencia de más 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 sólido adsorbente, como su 

concentración en la mezcla gaseosa.  

Mediante los parámetros del ajuste de las isotermas de adsorción de gases 

puros se pueden predecir los equilibrios de adsorción de sistemas 

multicomponente. En este trabajo se ha empleado la teoría de la Solución Ideal 

Adsorbida (IAST, acrónimo del inglés Ideal Adsorbed Solution Theory). Asimismo, con 
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objeto de validar los resultados predichos por esta teoría, se realizaron 

experimentos con mezclas binarias CO2/CH4 en un lecho fijo de adsorción. 

Finalmente, a partir de los datos de adsorción competitiva o 

multicomponente se ha estimado un indicador de rendimiento (API, acrónimo del 

inglés Adsorption Performance Indicator) con el objetivo de establecer el potencial de 

los carbones activados biomásicos para la purificación de biogás. Dicho indicador 

evalúa los distintos materiales en términos de selectividad, capacidad de trabajo y 

entalpía de adsorción.  

4.4 ISOTERMAS DE ADSORCIÓN DE LOS COMPONENTES PUROS  

En la Figura 4.7 se muestran las isotermas de adsorción de los componentes 

puros (CO2 y CH4) medidas a 30, 50 y 70 ˚C y hasta una presión máxima de 10 bar 

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

 Los valores de capacidad de adsorción de CO2 y CH4 que proporcionan las 

isotermas representan las capacidades determinadas en el equilibrio, es decir, los 

valores máximos de captura de CO2 y CH4 que cada material puede alcanzar en 

dichas condiciones de presión y temperatura.  

En la Figura 4.7 se aprecia que la cantidad adsorbida en el equilibrio para 

ambos adsorbatos aumenta con la presión, aunque a presiones elevadas se produce 

una disminución de la pendiente de la isoterma ya que los sitios de adsorción están 

próximos a saturarse. El efecto de la temperatura sobre la capacidad de adsorción 

también es visible y, como cabría esperar en un proceso de fisisorción, la cantidad 

total de CO2 y CH4 adsorbido disminuye con el aumento de temperatura. 

Las isotermas de adsorción también muestran que para las mismas 

condiciones de presión y temperatura, la cantidad de CO2 adsorbido es 

significativamente mayor que la cantidad adsorbida de CH4. Este fenómeno puede 

ser atribuido al momento cuadrupolar que presenta la molécula de CO2 (-1,43 x 

10-35 C m2) comparado con el CH4 (no posee momento cuadrupolar). Dicha 
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propiedad hace que la superficie del adsorbente presente mayor afinidad por el CO2 

lo cual resulta en mayores capacidades de adsorción. Por otro lado, esto implica 

selectividad de los adsorbentes hacia el CO2 y potencial de los materiales para su 

aplicación en separación de mezclas CO2/CH4.  

Comparando el rendimiento de ambos carbones activados, se observa que no 

hay diferencias significativas entre ellos. Solamente en la región de presiones 

elevadas la muestra CS-CO2 presenta mayores capacidades de adsorción. Este 

comportamiento se relaciona con la similitud en el volumen de microporos de 

ambas muestras (0,40 cm3 g-1 para el carbón activo CS-CO2 y 0,38 cm3 g-1 para CS-

H2O) (véase Apartado 4.2.2). 

a)  

 

b)  

 
Figura 4.7 Isotermas de equilibrio de adsorción de CO2 (a) y CH4 (b) a 30, 50 y 70 ˚C y hasta 10 

bar. Las líneas sólidas representan el ajuste del modelo de Sips, las líneas discontinuas corresponden 

al ajuste llevado a cabo con el modelo de Toth y los puntos son los datos experimentales; CS-CO2 

(●) y CS-H2O (■). 

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 parámetros de los 

modelos se llevó a cabo mediante una optimización no lineal utilizando la 

herramienta SOLVER de Microsoft Excel. Como función objetivo se seleccionó la 

minimización de la suma de cuadrados residual (SSR, acrónimo del inglés Sum of 

Squared Residuals):  
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�� �%� = 2 §∑ ,�	o6,( − �t�H,(.D/-0� v ¨�©

�ª
100 Ecuación 4.3 

donde qexp,i y qmod,i son las cantidades adsorbidas experimentales y estimadas por el 

modelo, respectivamente, T1 a T3 son las tres temperaturas evaluadas, j es el 

número de puntos por isoterma y componente de la mezcla gaseosa, i representa el 

componente en la mezcla binaria (CO2 ó CH4) y N es el número total de puntos 

experimentales medidos para cada isoterma.  

El ajuste de los modelos se realizó asumiendo que la capacidad de 

saturación, qs, es constante e independiente de la temperatura, mientras que el valor 

de la constante de afinidad, b, y los parámetros 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 parámetros de 

ajuste fueron: qs, b0, Q, n0/t0 y α.  

En la Figura 4.7 se muestran los resultados del ajuste mediante el modelo de 

Sips (líneas continuas) y el modelo de Toth (líneas 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 

pequeñas desviaciones existentes entre los datos experimentales y los valores 

calculados por los modelos de ajuste. Así, se pone de manifiesto que ambos 

modelos son válidos para la estimación o ajuste de los datos experimentales de 

adsorción de CO2 y CH4 a presión elevada. Por tanto, los parámetros determinados 

en cada modelo podrán ser utilizados para la estimación del comportamiento de los 

adsorbentes en mezclas binarias CO2/CH4.   
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4.5 ISOTERMAS DE ADSORCIÓN DE UNA MEZCLA EQUIMOLAR 

CO2/CH4 

Los resultados de la predicción multicomponente para una mezcla equimolar 

CO2/CH4, a partir de los valores de los parámetros del ajuste monocomponente de 

los modelos de Sips y Toth quedan reflejados en la Figura 4.8. Para llevar a cabo la 

predicción se empleó la teoría de la Solución Ideal Adsorbida (véase Apartado 

2.1.1.4) mediante código escrito en Matlab y construido por Do [66].  

a) 

 

b) 

 

Figura 4.8 Diagramas de capacidad de adsorción vs. presión absoluta para una mezcla binaria 

equimolar CO2/CH4 a 30 ˚C para CS-CO2 (a) y CS-H2O (b). Puntos experimentales (■), predicción 

IAST-Sips (líneas sólidas) y predicción IAST-Toth (líneas discontinuas). Los datos de CO2 en color 

rojo y los de CH4 en color azul. 

Con el objetivo de evaluar la precisión de la predicción binaria, se llevaron a 

cabo experimentos cíclicos en el dispositivo experimental descrito en el Apartado 

3.5.2. En dichos experimentos se empleó una mezcla equimolar CO2/CH4, a 30 ˚C y 

una presión total durante la etapa de adsorción de 3 bar (datos experimentales 

representados por el símbolo ■ en la Figura 4.8). La Tabla 4.8 resume las 

características de cada uno de los lechos de adsorción.  
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Tabla 4.8 Características de los lechos de adsorción.  

 
Carbón activado 

CS-CO2 CS-H2O 

Masa de adsorbente (g) 4,10 4,80 

Tamaño de partícula (mm) 1-3 1-3 

Porosidad total, εT 0,86 0,84 

Densidad de helio (g cm-3)a 1,98 1,99 

Densidad aparente (g cm-3)b 0,53 0,64 

Diámetro del lecho (cm) 1,30 1,30 

Altura del lecho (cm) 11,55 11,65 

Densidad del lecho (g cm-3) 0,27 0,31 

a determinado por picnometría de He; b determinado por porosimetría de Hg 

 

En la Tabla 4.9 se recogen los valores de la capacidad de adsorción de CO2 y 

CH4 en el equilibrio obtenidos a partir de la predicción IAST-Sips e IAST-Toth a 

30 ˚C y 3 bar. Se incluye, además, el valor de la capacidad de adsorción obtenida 

experimentalmente. El error relativo entre los valores estimados por los modelos y 

los valores experimentales se ha calculado mediante la siguiente expresión:  

 y�%� = |�t	q
 − �pqrp|�t	q
 100 Ecuación 4.4 

donde, qmeas es la capacidad de adsorción experimental y qcalc es la capacidad 

estimada por IAST.  

Tabla 4.9 Comparación entre las cantidades adsorbidas de CO2 y CH4 de los experimentos en 

lecho fijo y las estimadas por IAST, a 30 ˚C y 3 bar.  

 CS-CO2  CS-H2O 

mol kg-1 CO2 RE (%) CH4 RE (%)  CO2 RE (%) CH4 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 2,9 0,62 13,8  2,51 4,1 0,64 11,1 
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Los resultados obtenidos indican que IAST estima adecuadamente las 

capacidades de adsorción de CO2 en ambos adsorbentes biomásicos. Sin embargo, 

en el caso de CH4 se observan desviaciones más significativas entre los valores 

experimentales y los estimados. Comparando ambas muestras, la predicción con 

IAST-Sips parece más precisa para CS-CO2, en términos de capacidad de adsorción 

de CO2 (desviación máxima de hasta ± 3,3 %) y CH4 (desviación máxima de hasta ± 

9,7 %). En el caso de CS-H2O ambos modelos predicen la adsorción binaria con el 

mismo grado de precisión. 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 precisión.  

4.6 INDICADOR DE RENDIMIENTO EN ADSORCIÓN (API) 

Un adsorbente ideal debe tener una gran selectividad, gran capacidad de 

adsorción y baja entalpía de adsorción. Por tanto, la selección de un adsorbente 

implica un compromiso entre dichos factores. Con el fin de llevar a cabo una 

evaluación preliminar basada en datos de equilibrio y por lo tanto una apropiada 

comparativa y selección de adsorbentes, en este trabajo se ha estimado un 

indicador de rendimiento [160], el cual está basado en tres factores: selectividad de 

equilibrio, S1/2, capacidad de trabajo, WC, y calor isostérico de adsorción, Qst. La 

siguiente expresión relaciona estos tres factores según el indicador API: 

4
¬ = ,�� D⁄ − 1.ExI�­
n�
�,�n�  Ecuación 4.5 

En la ecuación anterior, el subíndice 1 indica la especie más fuertemente 

adsorbida, en nuestro caso CO2. Con el fin de poder adaptar dicho indicador de 

rendimiento a cualquier proceso de adsorción, la ecuación incorpora exponentes 

que permiten balancear la importancia de cada factor. En nuestro caso, purificación 

de biogás, la corriente gaseosa a tratar contiene gran cantidad de CO2 (componente 
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1), 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 ISOSTÉRICO DE ADSORCIÓN   

El estudio energético del proceso de la adsorción de un gas es una etapa 

obligada para conocer el comportamiento de un adsorbente en procesos cíclicos de 

separación de mezclas gaseosas. En este sentido, el calor isostérico de adsorción de 

los componentes de una mezcla de gases es una variable importante para describir 

el proceso de adsorción [161] y es un aspecto clave para diseñar un proceso de 

separación de gases, tales como los PSA [162]. El calor isostérico de adsorción 

permite caracterizar las interacciones que tienen lugar entre el adsorbato y el 

adsorbente, así como la heterogeneidad energética de la superficie del adsorbente 

[163, 164]. Un valor alto del calor isostérico de adsorción implica una fuerte 

interacción adsorbente-adsorbato. Además el calor de adsorción es un parámetro 

relevante para el diseño de procesos de adsorción, ya que el aumento de 

temperatura del adsorbente, como consecuencia del calor desprendido durante la 

adsorción, influye tanto en el equilibrio como en la cinética de adsorción y, por 

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

El calor isostérico, Qst, se define como el cociente entre el cambio 

infinitesimal en la entalpía del adsorbato y el cambio infinitesimal en la cantidad 

adsorbida [66]. Puede estimarse a partir de las isotermas de adsorción obtenidas a 

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

�
� �D = !9C%
9� "�∗ = C%

� = − �
� � !1� − 1��" Ecuación 4.6 

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

n* la cantidad adsorbida.  

De acuerdo con la Ecuación 4.6, el calor isostérico de adsorción se estimaría  

a partir de la pendiente de la recta resultante de representar ln P frente a 1/T para 
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una cantidad adsorbida constante, n*. La representación de la relación de P-T para 

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

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

adsorción de CO2 correspondientes al carbón activado CS-CO2.  

 

Figura 4.9 Isosteras de adsorción para la muestra CS-CO2. 

A partir de la pendiente de las isosteras se han estimado los calores 

isostéricos de adsorción de CO2 y de CH4 para los dos carbones activados, en el 

intervalo de presiones cubierto por las isotermas de adsorción determinadas a tres 

temperaturas (30, 50 y 70 ˚C), mediante la aplicación de la Ecuación 4.6.  

En la Figura 4.10 se muestran los calores isostéricos de adsorción de CO2 

correspondientes a los dos adsorbentes frente a la cantidad de CO2 adsorbida (mol 

kg-1). Los valores estimados por los modelos de Sips y Toth también se representan 

mediante líneas continuas y discontinuas, respectivamente. Las ecuaciones analíticas 

usadas para el cálculo son las siguientes [66]: 

Sips:  �
� = � − �& ���%DC% ! �	�
 − �	" Ecuación 4.7 

Toth: �
� = � − 1
' �& ��� ¯C% �

�	��
� � �	��� �⁄ # � C%��	/�
�1 � ��	/�
��° Ecuación 4.8 
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donde qe es la capacidad de adsorción en el equilibrio, qs es la capacidad de 

adsorción en condiciones de saturación, n y t son los parámetros que caracterizan la 

heterogeneidad del adsorbente, T0 es la temperatura de referencia, α es un 

parámetro de ajuste que carece de fundamento teórico, R es la constante universal 

de los gases y Q es el calor isostérico de adsorción a cobertura 0,5 y 0 en el caso 

del modelo de Sips y Toth, respectivamente.  

 

Figura 4.10 Evolución del calor isostérico de adsorción de CO2 con la capacidad de adsorción de 

CO2 para los carbones activados CS-CO2 (color azul) y CS-H2O (color rojo) estimados con la 

ecuación de Clausius-Clapeyron (símbolos). Las líneas sólidas representan el ajuste del modelo de 

Sips y las líneas discontinuas corresponden al ajuste del modelo de Toth. 

Se observa que el calor isostérico de adsorción según los modelos de Sips y 

Toth es independiente de la cantidad adsorbida para la muestra CS-H2O mientras 

que es dependiente para CS-CO2. Los valores estimados por ambos modelos de los 

calores isostéricos de adsorción de CO2 para la muestra CS-H2O, son 

prácticamente coincidentes con la media estimada a partir de los datos 

experimentales de los componentes puros (Clausius-Clapeyron). Sin embargo, en el 

caso de CS-CO2, el modelo de Toth se desvía de los valores estimados con la 

ecuación de Clausius-Clapeyron.  

Centrándonos en los calores isostéricos de adsorción estimados a partir de 

la ecuación de Clausius-Clapeyron, se observa que para la muestra CS-CO2 hay una 



Resultados. Bloque II 

147 

tendencia decreciente a medida que se incrementa la cantidad de CO2 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 adsorción son los sitios 

más energéticos. Por otro lado, el calor isostérico de adsorción de CO2 en la 

muestra CS-H2O muestra una disminución inicial, para posteriormente permanecer 

constante con el grado de cobertura de la superficie, sugiriendo homogeneidad 

energética para la adsorción de CO2 en este adsorbente.   

La Tabla 4.10 muestra los valores promedio de los calores isostéricos de 

adsorción de CO2 y CH4. Puesto que ambos materiales son de la misma naturaleza, 

las diferencias observadas son probablemente debidas a la distribución de tamaños 

de microporos. Cuanto más estrecha sea la microporosidad, mayor será el calor de 

adsorción. Así, por ejemplo, CS-H2O presenta un tamaño medio de microporo de 

0,89 nm, menor que el de la muestra CS-CO2, 0,93 nm (véase Apartado 4.2.2).  

Tabla 4.10 Calores isostéricos promedio de adsorción de CO2 y CH4 en los carbones activados de 

huesos de cereza. Valores calculados a partir de la ecuación de Clausius-Clapeyron.  

Muestra Qst,CO2 (kJ mol-1) Qst,CH4 (kJ mol-1) 

CS-CO2 21,50 18,40 

CS-H2O 23,03 18,52 

 

Los valores de la Tabla 4.10 corroboran que CO2 interacciona con CS-CO2 

y con CS-H2O más fuertemente que CH4, 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 kJ mol-1, que pueden ser considerados característicos de procesos de fisisorción. 

En el caso de CO2, los valores obtenidos son menores que los de otros 

adsorbentes comerciales, como las zeolitas, cuyos valores rondan los 40 kJ mol-1 

[168]. Por ello, el coste energético de la regeneración mediante procesos de 

separación por adsorción será 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 parámetros de suma importancia a la hora de comparar 

adsorbentes para su aplicación en procesos PSA es la selectividad o factor de 

separación (Ecuación 4.2). Cuanto mayor es el factor de separación, 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 predicción binaria estimada 

con el modelo IAST-Sips (dado que presentó mejor estimación), en lugar de los 

datos de las isotermas de los componentes puros.  

Como se ha observado anteriormente, el CO2 presenta una interacción con 

el adsorbente mucho más fuerte que el CH4. Además, la capacidad de equilibrio de 

adsorción de CO2 es superior a la de CH4. Todo ello indica una elevada selectividad 

de equilibrio CO2/ CH4.   

En la Tabla 4.11 se representan los valores máximos de selectividad de 

equilibrio de adsorción de CO2 de una mezcla binaria CO2/CH4 para ambos 

carbones activados, a las temperaturas de 30, 50 y 70 ˚C y considerando una mezcla 

CO2/CH4 equimolar.  

Tabla 4.11 Selectividades CO2/CH4 a 30, 50 y 70 ˚C de los carbones activados considerando una 

mezcla binaria equimolar CO2/CH4 y utilizando los datos de equilibrio multicomponente IAST-Sips. 

Muestra 
Selectividad CO2/CH4 

30 ˚C 50 ˚C 70 ˚C 

CS-CO2 4,35 3,26 3,01 

CS-H2O 4,39 3,55 3,10 

 

En la Tabla 4.11 se observa que la selectividad es inversamente proporcional 

a la temperatura. Los valores más elevados de selectividad se alcanzan a 30 ˚C para 

ambas muestras. Los resultados obtenidos indican que la muestra más selectiva en 
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todo el intervalo de temperaturas estudiado es CS-H2O, aunque las diferencias 

entre ambos adsorbentes no son muy notables. Como se comentó en la discusión 

de los calores isostéricos de adsorción, este comportamiento también se puede 

explicar por el hecho de que CS-H2O presenta una microporosidad más estrecha 

que el material obtenido mediante activación con CO2, haciendo que la adsorción 

de CH4 esté más limitada.  

4.6.3 CAPACIDAD DE TRABAJO 

Como se indicó al inicio de este Bloque II, un adsorbente ideal debe tener 

también una capacidad de trabajo elevada. Ésta se define como la diferencia entre la 

cantidad adsorbida en las etapas de adsorción y regeneración (en este trabajo 1 

bar). Cuanto mayor es la capacidad de trabajo, mayor es la productividad; es decir, 

mayor es la cantidad de alimentación 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 adsorción binaria estimados con el modelo IAST-Sips. En la 

Tabla 4.12 se representan los valores máximos de capacidad de trabajo para el CO2 

en ambos carbones activados, a las temperaturas de 30, 50 y 70 ˚C para una mezcla 

equimolar CO2/CH4. Como se puede observar, en este caso el carbón activado CS-

CO2 presenta capacidades de trabajo superiores a CS-H2O.  

Tabla 4.12 Capacidad de trabajo para CO2 de los carbones activados considerando una mezcla 

binaria equimolar a 30, 50 y 70 ˚C y utilizando los datos de equilibrio multicomponente IAST-Sips. 

Muestra 
Capacidad de trabajo, CO2 (mol kg-1) 

30 ˚C 50 ˚C 70 ˚C 

CS-CO2 2,83 2,39 2,09 

CS-H2O 2,60 2,18 1,79 

 

Los valores de los tres factores evaluados muestran que ninguno de ellos es 

concluyente, por sí solo, a la hora de identificar el mejor adsorbente para llevar a 
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cabo la separación CO2/CH4. Es por tanto preciso establecer un método simple 

basado en datos de adsorción de equilibrio que permita evaluar y comparar 

adsorbentes.  

Con este propósito, se han integrado el calor isostérico de adsorción de 

CO2, la selectividad y la capacidad de trabajo de CO2 en la Ecuación 4.5; obteniendo 

así los valores del indicador de rendimiento API propuesto en este trabajo para una 

rápida y precisa comparación de adsorbentes a partir de datos de equilibrio. La 

Tabla 4.13 resume los valores del indicador API para cada carbón activado biomásico 

a cada temperatura de estudio (30, 50 y 70 ˚C).  

Tabla 4.13 Valores del indicador de rendimiento API para los carbones activados biomásicos. 

Muestra 
Indicador de rendimiento API 

30 ˚C 50 ˚C 70 ˚C 

CS-CO2 1,27 0,61 0,42 

CS-H2O 1,00 0,53 0,29 

 

Según los valores de la Tabla 4.13, el material con mayor rendimiento y, por 

tanto, más prometedor para la separación CO2/CH4 en todo el intervalo de 

temperaturas evaluado es CS-CO2.  

Como comparación, se ha estimado otro parámetro de selección basado 

sólo en las capacidades de adsorción en el equilibro. Se trata del parámetro S, 

ampliamente empleado en la bibliografía [169]. La expresión para el cálculo de dicho 

parámetro tiene la siguiente forma: 

� = xI�xID ��/D Ecuación 4.9 

donde, WC1 y WC2 son las capacidades de trabajo del componente más y menos 

fuertemente adsorbido, respectivamente, y S1/2 es la selectividad del componente 1 

sobre el 2.  
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Tabla 4.14 Valores del parámetro de selección S para los carbones activados biomásicos. 

Muestra 
Parámetro de selección S 

30 ˚C 50 ˚C 70 ˚C 

CS-CO2 3,61 2,51 2,62 

CS-H2O 3,62 2,78 2,33 

 

Según los valores de la Tabla 4.14,  el indicador S señala a CS-H2O como el 

material más adecuado para la separación CO2/CH4, al contrario que los resultados 

del indicador API. Parece, por tanto, que la incorporación del calor isostérico de 

adsorción al análisis del rendimiento de los adsorbentes, es relevante en la 

evaluación de adsorbentes para una aplicación específica.  

El trabajo desarrollado en este segundo bloque se describe y se discute en 

más detalle en la Publicación II.  





Publicación II 
 
 
Adsorption performance indicators for the CO2/CH4 separation: 

Application to biomass-based activated carbons 

 
N. Álvarez-Gutiérrez, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida 
Fuel Processing Technology, 142 (2016), 361-369 
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BLOQUE III. COMPORTAMIENTO DINÁMICO DE LOS CARBONES 

ACTIVADOS DE HUESOS DE CEREZA PARA LA 

SEPARACIÓN CO2/CH4 

En los dos Bloques anteriores se ha evaluado la idoneidad de materiales 

biomásicos como adsorbentes para la separación de una mezcla CO2/CH4, tanto 

por sus características texturales como por su comportamiento en condiciones de 

equilibrio. Sin embargo, para estudiar su eficacia en una operación de separación de 

gases mediante un proceso de adsorción con variación de presión (PSA) es 

necesario evaluar su capacidad de adsorción en mezclas gaseosas, y su rendimiento 

tras ciclos consecutivos de adsorción-desorción, es decir, su comportamiento en 

condiciones dinámicas. Además, el paso de escala en una operación de adsorción 

requiere la obtención previa de datos experimentales a escala de laboratorio.  

En este caso, se ha trabajado con una mezcla binaria equimolar de CO2 y 

CH4 a distintas presiones (1, 3, 5 y 10 bar) y a 30 ˚C, como alimentación a un lecho 

de adsorción, que permite la operación en continuo, mediante la realización de 

múltiples ciclos de adsorción y desorción, lo que permite conocer el 

comportamiento real del carbón activado en un lecho de adsorción 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 dinámicos donde el lecho se llevó a saturación durante 

la etapa de adsorción, para así determinar el tiempo de ruptura (curvas de ruptura) 

y, por tanto, la capacidad máxima de captura de CO2. Por su parte, la etapa de 

desorción se prolongó hasta garantizar la regeneración completa del adsorbente 

antes de iniciar el siguiente ciclo. Con la realización de estos ciclos largos se 

establecen las condiciones idóneas en que se llevarían a cabo experimentos cíclicos 

PSA cortos, simulando condiciones más próximas 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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saturación del lecho durante la etapa de adsorción, ni tampoco se regenera por 

completo el lecho durante la desorción.  

En este Bloque se ha evaluado también un carbón activado comercial (Calgon 

BPL 4x10) a título comparativo. Se trata de un carbón activado granular, obtenido 

mediante activación con vapor a alta temperatura de un carbón bituminoso. Se 

aplica fundamentalmente en adsorción en fase gas (recuperación de solventes, en 

sistemas de ventilación de climatizaciones, en control de olores, en control de 

COV, como soporte de catalizadores y en purificación de gases) [170]. Su 

distribución de tamaño de poro interno y de partícula permite una cinética de 

adsorción rápida para una caída de presión media-baja a lo largo del lecho. Sus 

principales características texturales son: SBET = 1129 m2 g-1, Vp = 0,50 cm3 g-1, L0,N2 = 

1,40 nm,  W0,N2 = 0,46 cm3 g-1, L0,CO2 = 0,70 nm, W0,CO2 = 0,22 cm3 g-1, y una densidad 

real de 2,14 g cm-3. Se trata, por tanto, de un carbón activado microporoso con 

características adecuadas para la adsorción de CO2. 

4.7 CURVAS DE RUPTURA  

Los experimentos cíclicos de adsorción-desorción de CO2 han sido llevados 

a cabo en un dispositivo experimental diseñado por nuestro Grupo de Investigación, 

cuya descripción 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 así como del carbón activado comercial Calgon BPL, en 

mezclas binarias equimolares CO2/CH4. Los experimentos de adsorción fueron 

llevados a cabo en condiciones isotermas, a 30 ˚C, y a diferentes presiones totales 

durante la etapa de adsorción (1, 3, 5 y 10 bar). La regeneración se realizó a 180ºC 

y presión atmosférica. Se realizaron seis ciclos consecutivos de adsorción-desorción 

para evaluar la reproducibilidad del sistema. Las características de los distintos 

lechos de adsorción se muestran en la Tabla 4.15. Como premisa se estableció que 

la altura del lecho fuese similar en todos los experimentos para los tres adsorbentes 

evaluados.  
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Tabla 4.15 Características de los lechos de adsorción. 

 
Carbón activado 

CS-CO2 CS-H2O Calgon BPL 

Masa de adsorbente (g) 4,08 4,80 7,00 

Tamaño de partícula (mm) 1-3 1-3 2-4,75 

Porosidad total, εT 0,86 0,84 0,79 

Densidad de helio (g cm-3)a 1,98 1,99 2,10 

Densidad aparente (g cm-3)b 0,53 0,64 0,83 

Diámetro 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 picnometría de He; b determinado por porosimetría de Hg 

 

La Figura 4.11 muestra el detalle de seis ciclos de adsorción-desorción hasta 

saturación para una de las muestras (CS-CO2), a modo de ejemplo gráfico para la 

visualización de cada parámetro (concentración de cada componente gaseoso, 

presión y temperatura), durante cada una de las etapas de los experimentos cíclicos 

realizados. Los resultados representados en esta figura corresponden a una presión 

de la etapa de adsorción de 3 bar.  

 

Figura 4.11 Evolución de la presión, temperatura y composición de los gases a la salida del lecho 

durante un experimento cíclico a 3 bar y 30 ºC para la muestra CS-CO2. 
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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-1 de He a presión atmosférica. Esta etapa sólo 

tiene lugar una vez, al inicio de cada experimento.  

A continuación transcurre la etapa de acondicionamiento, en la que se enfría 

el lecho hasta alcanzar 30 ˚C y la presión se eleva hasta alcanzar la presión en la que 

se va a llevar a cabo la adsorción (1, 3, 5 ó 10 bar). Para alcanzar tales presiones, el 

control de presión cierra la válvula 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-cromatógrafo no está detectando ningún gas a la salida del lecho. La 

duración de esta etapa es de aproximadamente 20 minutos.  

A partir de este momento, comienza la etapa de adsorción en la que se 

introduce la mezcla binaria: 50 % de CO2 y 50 % de CH4. No se detecta CO2 a la 

salida del lecho hasta pasados unos minutos del comienzo de esta etapa, cuando se 

alcanza la saturación del lecho de adsorbente. Sin embargo, la detección de CH4 a la 

salida comienza antes que la de CO2. Esto es debido a la mayor selectividad de los 

adsorbentes hacia el CO2. En esta etapa el flujo de alimentación se mantuvo en 

30 mL min-1 durante 60 min (120-180 min para los experimentos a 10 bar).  

En la siguiente etapa tiene lugar la desorción, en la que se calienta el lecho 

hasta una temperatura de 180 ˚C, y la presión se reduce hasta 1 bar. El CO2 y el 

CH4 se detectan al inicio de esta etapa, ya que se dan las condiciones que favorecen 

la desorción rápida. Se realiza con una corriente de He (50 mL min-1) y tiene una 

duración similar a la etapa de adsorción, con objeto de simular una operación 

continua con dos lechos. 

A continuación, se analizan las curvas de ruptura para los tres adsorbentes 

estudiados, obtenidas a partir de los experimentos cíclicos llevados a cabo a 1, 3, 5 

y 10 bar (Figura 4.12). Cada punto de las gráficas representa un cromatograma, y 

cada color representa una curva de ruptura distinta (un total de seis, 

correspondientes a los ciclos adsorción-desorción realizados). La reproducibilidad 
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de las curvas de ruptura correspondientes a ciclos consecutivos indica que la 

adsorción de CO2 es totalmente reversible en todos los casos estudiados.  

a) 

 

 

 

  
b) 
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c) 

 

 

 

  
Figura 4.12 Curvas de ruptura de CO2 (color azul) y CH4 (color rojo) de los carbones activados: 

(a) CS-CO2, (b) CS-H2O, (c) Calgon BPL. Mezcla binaria equimolar CO2/CH4 a 1, 3, 5 y 10 bar y a 

30 ˚C. Los seis ciclos quedan representados por diferentes símbolos: ♦ ciclo 1, ▲ ciclo 2, ■ ciclo 3, 

◊ ciclo 4,  ciclo 5, □ ciclo 6. 

Como se aprecia en la Figura 4.12, el primer componente que se detecta a la 

salida del lecho es CH4, mientras que el CO2 no se detecta hasta transcurrido un 

tiempo, debido a su adsorción preferencial en el lecho de adsorbente. Esto indica 

que el lecho es capaz de separar CO2/CH4. Sin embargo, la calidad de la separación 
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llevada a cabo con el carbón activado comercial Calgon BPL, se ve comprometida 

debido a la escasa diferencia entre los tiempos de ruptura de CO2 y CH4, en 

comparación con los adsorbentes biomásicos. El tiempo de ciclo de un proceso PSA 

operando en continuo estará influenciado por la diferencia entre los tiempos de 

ruptura de ambos componentes en la mezcla, los cuales delimitan, en el caso de la 

aplicación que nos ocupa, la cantidad de CH4 puro que puede ser producido por 

ciclo. A 10 bar se observa que el lapso de tiempo entre las curvas de ruptura de 

CO2 y CH4 se reduce para todos los adsorbentes evaluados, lo que indica que una 

cantidad significativa de CH4 es co-adsorbida con el CO2 limitando la eficacia de la 

separación de CO2/CH4.  

También se puede apreciar que durante los primeros minutos de adsorción, 

antes de que el frente de CO2 alcance la salida del lecho, se produce un aumento 

brusco en el caudal de salida de CH4 de forma que, durante un cierto tiempo, 

supera al caudal de CH4 alimentado. Este efecto se denomina roll-up y es debido a la 

mayor afinidad del adsorbente hacia el CO2 que hace que parte del CH4 que había 

sido adsorbido inicialmente sea desplazado por la adsorción preferencial de CO2. 

Dicho fenómeno se explica por la diferencia entre las fuerzas de adsorción de las 

dos moléculas. Como ya se ha indicado anteriormente, el momento cuadrupolar de 

CO2 (-1,43 x 10-35 C m2) provoca una fuerte adsorción, mientras que la molécula de 

CH4 (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 presión de la etapa de adsorción 

en el tiempo y en la forma de la curva de ruptura. Una mayor presión de la etapa de 

adsorción hace que se incremente la presión parcial de los componentes en la fase 

gas y, por tanto, la capacidad de adsorción aumenta y también el tiempo que 

requiere el frente de concentración para alcanzar la salida del lecho.  

Los valores del tiempo de ruptura para cada adsorbente en función de la 

presión total de la etapa de adsorción están representados en la Figura 4.13. 
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Figura 4.13 Tiempos de ruptura de CO2 (símbolos sólidos) y CH4 (símbolos huecos) en función de 

la presión: CS-CO2 (verde), CS-H2O (azul) y Calgon BPL (color rojo). Alimentación: mezcla 

equimolar CO2/CH4 a 30 ˚C.  

A presiones inferiores a 5 bar prácticamente no se observan diferencias 

significativas entre los tiempos de ruptura de los carbones biomásicos y del carbón 

activado comercial. Sin embargo, por encima de 5 bar, las diferencias se hacen más 

notables y, por ejemplo, CS-H2O presenta mayores tiempos de ruptura de CO2. En 

términos de adsorción de CH4, 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 CO2 de los diferentes carbones 

activados a las distintas presiones, han sido superpuestas a modo comparativo.  
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a) 

 

b) 

 

c) 

 
Figura 4.14 Comparación de las curvas de ruptura de CO2 a las distintas presiones evaluadas para 

cada carbón activado: CS-CO2 (a), CS-H2O (b), Calgon BPL (c). Alimentación: mezcla equimolar 

CO2/CH4 a 30 ˚C.  

En estas figuras se puede apreciar que la zona de transferencia de materia 

(entre el punto de ruptura y el de saturación)  presenta una anchura mayor con el 

incremento de la presión. En el caso de los carbones activados biomásicos sólo es 

visible a 10 bar, sin embargo, para Calgon BPL se observa incluso a bajas presiones.  

Las curvas de ruptura del carbón 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 comentó en el Apartado 2.2.1, es deseable que la zona de 

transferencia de materia sea lo más estrecha posible para hacer un uso eficiente del 

lecho de adsorción y reducir el coste asociado a la energía para su regeneración.  

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 carbón activado 

comercial Calgon BPL.  

4.7.1 CAPACIDAD DE ADSORCIÓN A PARTIR DE EXPERIMENTOS 

DINÁMICOS  

Los valores promedio de capacidad de captura de CO2 y CH4 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 máximas de adsorción de cada 

adsorbente, calculadas siguiendo el procedimiento descrito en el Apartado 3.5.2.3 y 

se presentan en las unidades más frecuentemente utilizadas, capacidad en masa (mol 

kg-1 de adsorbente) y capacidad en volumen (mol m-3 de adsorbente), calculada a 

partir de la densidad del lecho. La densidad del lecho depende de la densidad 

intrínseca 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 está determinado por su altura, ya que el diámetro 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 adsorción de los carbones activados determinadas a partir de las curvas 

de ruptura. Condiciones: T = 30 ˚C, P = 1, 3, 5 y 10 bar, alimentación = CO2/CH4 50/50 % vol. 

 Capacidad de adsorción de CO2  Capacidad de adsorción de CH4  

Adsorbente (mol kg-1) (mol m-3) (mol kg-1) (mol m-3) 

1 bar 

CS-CO2 1,63 440,1 0,47 126,9 

CS-H2O 1,49 461,9 0,37 114,7 

Calgon BPL 1,18 519,2 0,33 145,2 

3 bar 

CS-CO2 2,80 756,0 0,67 180,9 

CS-H2O 2,60 806,0 0,64 198,4 

Calgon BPL 2,02 888,8 0,53 233,2 

5 bar 

CS-CO2 3,60 972,0 0,95 256,5 

CS-H2O 3,53 1094,3 0,76 235,6 

Calgon BPL 2,70 1188,0 0,81 356,4 

10 bar 

CS-CO2 5,14 1387,8 1,55 418,5 

CS-H2O 4,48 1388,8 1,05 325,5 

Calgon BPL 4,14 1821,6 1,30 572,0 

 

Los resultados mostrados en la Tabla 4.16 indican, como cabía esperar, que 

la capacidad de adsorción aumenta con la presión. Así, por ejemplo, la capacidad 

máxima de adsorción de CO2 de CS-CO2 a 30 ˚C se incrementa de 1,63 a 5,14 

mol kg-1 cuando la presión aumenta de 1 a 10 bar.  

Los adsorbentes biomásicos presentan mayores capacidades de adsorción de 

CO2 y CH4 que el carbón activado comercial, expresadas por unidad de masa. Este 

comportamiento puede ser atribuido al volumen de microporos estrechos en los 

adsorbentes: 0,35 cm3 g-1 (CS-CO2), 0,33 cm3 g-1  (CS-H2O) y 0,22 cm3 g-1  (Calgon 

BPL). En cambio, si se refiere la cantidad de CO2 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 conformación de los adsorbentes biomásicos para su 

aplicación en proceso comercial podría incrementar significativamente la densidad 
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del lecho y mejorar su capacidad volumétrica. Por otro lado, la mayor capacidad 

volumétrica de adsorción de CO2 de Calgon BPL va acompañada de una importante 

adsorción de CH4 que reduce la selectividad de este adsorbente.  

4.8 OPTIMIZACIÓN DE LAS CONDICIONES DE OPERACIÓN DE UN 

PROCESO CÍCLICO DE ADSORCIÓN 

Para estimar el rendimiento de un proceso cíclico de adsorción-desorción se 

han seleccionado tres parámetros, como son: la capacidad de trabajo de CO2, la 

productividad de CH4 y la pureza de CH4. Este último está limitado por las 

condiciones operacionales del proceso.  

Generalmente, en un proceso PSA uno de los componentes de la 

alimentación se adsorbe preferentemente en el lecho (en este caso CO2), mientras 

que el resto lo hacen débilmente y abandonan el lecho formando el refinado. 

Durante la etapa de regeneración, el CO2 retenido se desorbe y es recuperado 

como extracto. Por tanto, interesa recuperar la mayor parte del componente de 

interés (en este caso CO2) y con la mayor pureza posible. Sin embargo, en el caso 

particular de la purificación de biogás, tanto el refinado (CH4) como el extracto 

(CO2) son componentes de alto valor por lo que, además de una recuperación y 

pureza de CO2 elevadas, se pretende conseguir también una pureza elevada de CH4 

en el refinado.  

La capacidad de trabajo de un adsorbente, qCO2 (mol CO2 kg adsorbente-1), 

definida en el Bloque II, representa la diferencia entre las cantidades de CO2 

adsorbidas durante las etapas de adsorción y desorción o purga que en este trabajo 

se realiza a 1 bar. Dado que en un proceso real PSA no se alcanza la saturación ni la 

regeneración completa del lecho, la capacidad de trabajo real es menor que la 

capacidad máxima determinada a partir de las curvas de ruptura. La cantidad 

producida de CH4 por kg de material o productividad está directamente relacionada 

con el coste del adsorbente [171]. Cuanto mayor sea la capacidad de trabajo y la 

productividad, menor volumen de lecho adsorbente y menor coste de operación. 
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Mientras que para una separación determinada, la pureza del producto está 

predefinida por el propio proceso de separación.  

4.8.1 PARÁMETROS DE DISEÑO DE UN PROCESO PSA PARA 

PURIFICACIÓN DE BIOGÁS  

En la Figura 4.15 se muestran los valores de la capacidad de trabajo de CO2 

obtenidos calculando la diferencia entre la cantidad adsorbida de CO2 en las 

condiciones de adsorción (3, 5 y 10 bar) y la cantidad adsorbida de CO2 en 

condiciones de desorción (1 bar). Como cabía esperar, la capacidad de trabajo 

aumenta con la presión y los valores máximos 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 separación CO2/CH4 disminuye ya que una gran cantidad de CH4 

es también co-adsorbida con CO2. Dado que esta presión no sería, por tanto, la 

más indicada para llevar a cabo la etapa de adsorción, se ha descartado para 

posteriores análisis.  

 

Figura 4.15 Capacidad de trabajo de CO2 en función de la presión para CS-CO2 (color verde), CS-

H2O (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 carbón activado comercial Calgon BPL es menor que las 

correspondientes para CS-CO2 y CS-H2O. 
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A partir de los datos presentados en la Figura 4.12 se estimó la cantidad de 

CH4 en la corriente de salida. Como ejemplo, la Figura 4.16Figura 4.16 muestra 

gráficamente el procedimiento llevado a cabo para tal estimación. Durante el 

intervalo de tiempo entre t1 y t2, se puede obtener CH4 con una pureza de 

aproximadamente 95 %. La productividad de CH4, con el 95 % de pureza, puede ser 

estimada a partir de un balance de materia integrando el perfil del flujo molar de 

CH4 en la corriente de salida entre t1 y t2:  

I�±	��;9²:'�³�') � 1
{qH
	' 5 J�¤¥,	o(�9'

�£
�ª

 Ecuación 4.10 

donde FCH4,exit es el flujo molar de CH4 en la corriente de salida, mads es la masa de 

adsorbente y t es el intervalo de tiempo (t2-t1). La productividad, estimada mediante 

la Ecuación 4.10, está expresada en mol kg adsorbente-1 tiempo-1. 

 

Figura 4.16 Curva de ruptura de CH4 para una mezcla binaria CO2/CH4 (50/50 % vol.) a 30 ˚C y a 

5 bar para CS-CO2. 

La Figura 4.17 muestra los valores de productividad de CH4 estimados para 

cada uno de los carbones activados a las distintas presiones evaluadas. Se aprecia 

que no hay una correlación directa entre la productividad de CH4 y la presión total 

de adsorción. Sin embargo, parece claro que el carbón activado comercial presenta 

menores productividades que los carbones biomásicos.  
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Figura 4.17 Productividad de CH4 frente a la presión para CS-CO2 (color verde), CS-H2O (color 

azul) y Calgon BPL (color rojo). Valores estimados a partir de los experimentos de ruptura 

(Ciclador). Nota: t1 y t2 han sido seleccionados para cada adsorbente a cada presión siguiendo el 

criterio de obtención de máxima pureza de CH4 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 

concentración de CH4 disminuye con el aumento de presión, siendo este 

comportamiento destacable para las curvas de ruptura de Calgon BPL, donde la 

concentración de CH4 en la corriente de salida es menor de 85 % a 5 bar.  

 

Figura 4.18 Pureza de CH4 en la corriente de salida como función de la presión para CS-CO2 

(color verde), CS-H2O (color azul) y Calgon BPL (color rojo). Valores estimados a partir de los 

experimentos de ruptura (Ciclador). 
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Como se ha mencionado con anterioridad, el tamaño del adsorbedor está 

íntimamente relacionado con la capacidad de trabajo y la productividad. Para CS-

CO2 y CS-H2O los mejores resultados se obtuvieron a 5 bar. Los resultados 

experimentales muestran que a dicha presión el rendimiento de la muestra CS-H2O 

es ligeramente superior al de CS-CO2. A pesar de mostrar una capacidad de captura 

similar, CS-H2O presenta mejor tiempo de ruptura, capacidad de trabajo de CO2, 

productividad y pureza de CH4. Por el contrario, el rendimiento de Calgon BPL en 

términos de capacidad de trabajo de CO2, productividad y pureza de CH4 es muy 

bajo con respecto al de los adsorbentes preparados a partir de huesos de cereza.  

En el trabajo llevado a cabo en el Bloque II, se identificó la muestra CS-CO2 

como la más adecuada para la separación de CO2 de una mezcla CO2/CH4 

representativa de una corriente de biogás. Dicho estudio se basó en un indicador de 

rendimiento [160] que tiene en cuenta la selectividad, la capacidad de trabajo y el 

calor isostérico de adsorción. 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 parámetro de selección S, estimado también a título comparativo en 

el Bloque II, el cual está basado en la diferencia de las capacidades de trabajo de CO2 

y CH4 y en la selectividad de equilibrio. Por tanto, en condiciones isotermas, como 

las evaluadas experimentalmente en este trabajo, el adsorbente CS-H2O presenta 

mejor rendimiento para la purificación de biogás a 5 bar de presión.  

El trabajo desarrollado en este tercer bloque se describe y se discute en más 

detalle en la Publicación III.  



 Publicación III 
 
 
Dynamic performance of biomass-based carbons for CO2/CH4 

separation: Approximation to a pressure swing adsorption 

process for biogas upgrading 

 
N. Álvarez-Gutiérrez, S. García, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida 
Energy and Fuels, 30 (2016), 5005-5015 

 

 
 

 

 



 

 



183 



184 



185 



186 



187 



188 



189 



190 



191 



192 



193 

 

 

 



 

 



Resultados. Bloque IV 

195 

BLOQUE IV. COMPORTAMIENTO CINÉTICO DE LOS CARBONES 

ACTIVADOS DE HUESOS DE CEREZA PARA LA 

SEPARACIÓN CO2/CH4 

Como se indicó en el Apartado 2.1.2, para el diseño de los equipos de 

adsorción es necesario conocer, no sólo el equilibrio del proceso sino la velocidad 

con la que se alcanza ese equilibrio, es decir, la cinética de adsorción. Dicha cinética, 

en la mayoría de los procesos de adsorción sobre sólidos porosos, suele venir 

determinada por la difusión de las moléculas de adsorbato en el sistema poroso. 

Para una determinada aplicación industrial, como es la purificación de biogás 

mediante un proceso PSA, se requiere que el adsorbente posea una capacidad de 

adsorción de CO2 y selectividad altas, además de una rápida velocidad de adsorción. 

El equilibrio proporciona información sobre la capacidad máxima de adsorción de 

un material, mientras la cinética determina las resistencias a la transferencia de 

materia debidas a la difusión de los adsorbatos a través de la película gaseosa que 

rodea al adsorbente y a la difusión en los macro, meso y microporos del adsorbente 

[172].  

Tras evaluar los adsorbentes a través de su capacidad de adsorción en el 

equilibrio, mediante experimentos estáticos en termobalanza y dinámicos en un 

lecho fijo, se estudió su comportamiento cinético. Para la estimación de los 

parámetros cinéticos durante la adsorción de CO2 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 análisis del mecanismo controlante de la transferencia de 

materia a través del modelo de difusión intra-particular y del modelo de Boyd.  
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4.9 EFECTO DE LA COMPOSICIÓN DE LA ALIMENTACIÓN 

El biogás contiene, principalmente, CH4 y CO2, y otros componentes 

minoritarios (H2S, O2, H2, etc.). Debido a que la corriente de biogás puede contener 

concentraciones variables de CO2 (30-65 % vol.), se han evaluado mezclas binarias 

CO2/CH4 de diferente composición (30/70, 50/50 y 65/35 % vol.).  

Se obtuvieron las curvas de ruptura de los carbones activados biomásicos así 

como del carbón activado comercial Calgon BPL, en las mezclas binarias CO2/CH4. 

Los experimentos de adsorción fueron llevados a cabo en condiciones isotermas, a 

30 ˚C, y presión atmosférica en el reactor de lecho fijo descrito en el Apartado 

3.5.2. Al igual que en los experimentos anteriores (Bloque III), se realizaron seis 

ciclos consecutivos de adsorción-desorción hasta saturación y regeneración 

completa del adsorbente, respectivamente. Las características de los distintos 

lechos de adsorción se han indicado en la Tabla 4.15 del Bloque III. 

 La Figura 4.19 muestra los perfiles de las curvas de ruptura de CO2 y CH4 a 

30 ˚C y presión atmosférica en función de la composición de la alimentación para 

los tres carbones activados.  

a) b) c)

Figura 4.19 Curvas de ruptura de CO2 (líneas sólidas) y CH4 (líneas discontinuas) para CS-H2O (a), 

CS-CO2 (b) y Calgon BPL (c). 30/70 % vol. CO2/CH4 (color azul), 50/50 % vol. CO2/CH4 (color 

rojo), 65/35 % vol. CO2/CH4 (color verde).  
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Al igual que en las curvas de ruptura obtenidas para una mezcla equimolar 

CO2/CH4 a distintas presiones (véase Apartado 4.7) se pueden diferenciar 

claramente tres fases: i) la fase de ruptura, donde el componente más débil (CH4) 

rompe rápidamente a través del lecho; ii) la fase de competición, donde CH4 exhibe 

el llamado roll-up debido a la adsorción preferencial de CO2 sobre CH4 y, por 

último, iii) la fase de saturación, donde los adsorbentes alcanzan la capacidad 

máxima de adsorción. La amplitud del roll-up es una medida de la competición por 

los sitios de adsorción entre el CO2 y CH4: es mayor cuando una gran cantidad de 

CH4 es reemplazada por CO2. En nuestro caso, se observa que el roll-up es mayor 

pero más estrecho cuanto mayor es la presión parcial de CO2 en la corriente de 

alimentación.  

El tiempo transcurrido entre la ruptura de ambos adsorbatos, indicativo de la 

calidad de la separación, decrece en el siguiente orden. 30/70 > 50/50 > 65/35 % 

vol. CO2/CH4. 

Analizando la forma de las curvas de ruptura de CO2 en más detalle, se 

observa que la muestra Calgon BPL presenta una zona de transferencia de materia 

más ancha que los carbones activados biomásicos (entre el punto de ruptura y el de 

saturación) en todo el rango de composiciones evaluadas. Por lo tanto, la 

transferencia de materia de CO2 dentro de los poros de CS-CO2 y CS-H2O podría 

verse favorecida con respecto a la de Calgon BPL. En relación a CH4, prácticamente 

no hay diferencias entre los tres carbones activados indicando que la cinética de 

adsorción de CH4 no es particularmente relevante para la separación CO2/CH4 en 

estudio.  

4.10 MODELOS CINÉTICOS DE ADSORCIÓN DE CO2  

A través de estos estudios se ha analizado la cinética de adsorción de CO2 

asociada a la separación CO2/CH4 mediante adsorción en CS-CO2, CS-H2O y 

Calgon BPL. Los valores experimentales de la capacidad de adsorción de CO2 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 determinación no lineal (R2) y la desviación relativa 

entre los datos experimentales de adsorción de CO2 y los valores calculados por 

cada modelo (∆q (%)). El coeficiente de determinación se ha calculado de la 

siguiente forma:  

 D = 1 − §∑ ,���	o6� − ���t�H	r�.D�(0�∑ ,���	o6� − ���	o6�´́ ´́ ´́ ´́ .D�(0� ¨ !% − 1% − �" Ecuación 4.11 

 Mientras que la desviación existente entre los datos que estima el modelo, y 

los datos experimentales, ha sido calculada mediante la siguiente expresión: 

∆��%� = _∑ ,���µ¶·� − ���t�H	r�.(D�(0� % − 1 	x	100 
Ecuación 4.12 

donde los subíndices “exp” y “model” representan los valores experimentales y 

estimados, respectivamente, ���	o6�´́ ´́ ´́ ´́ 	es la media de la capacidad de adsorción 

obtenida experimentalmente, n representa el número de datos experimentales 

ajustados para cada muestra desde el inicio de la etapa de adsorción hasta alcanzar 

el equilibrio (qt/qe=1) y p es el número de parámetros del modelo [173]. Cuanto 

más cercano a la unidad sea R2 y menor sea la desviación entre los datos 

experimentales y los estimados, mejor será la predicción realizada por el modelo.  

En la Figura 4.20 se muestra la evolución con el tiempo de las cantidades 

adsorbidas de CO2 en los tres carbones activados durante los experimentos 

dinámicos 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 inflexión (dqt/dt ≠ 0) de las curvas de ruptura de CO2 (véase Figura 4.19).  
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a) m m

b) k k

c) l L

Figura 4.20 Comparación de las cantidades adsorbidas de CO2 experimentales y estimadas sobre 

CS-H2O (a), CS-CO2 (b) y Calgon BPL (c) a 30 ˚C y presión atmosférica en función de la 

composición de la corriente de entrada. Valores experimentales (puntos sólidos) y valores estimados 

por los modelos cinéticos (líneas 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 adsorción de CO2 en los distintos 

adsorbentes. A pesar de que el modelo de pseudo-primer orden reproduce los 

valores experimentales con buena precisión en las últimas etapas de la curva de 

ruptura, a tiempos bajos el modelo sobreestima la capacidad de adsorción de CO2 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 

adsorción y los subestima en las últimas etapas, de forma que estima valores de 

capacidad de adsorción en el equilibrio inferiores a los reales.   

Los valores de los parámetros cinéticos calculados para cada modelo y los 

correspondientes coeficientes de correlación (R2) y errores asociados (∆q(%)) se 

muestran en la Tabla 4.17.  

Tabla 4.17 Parámetros y ajustes de los modelos cinéticos. 

CO2  

(% vol.) 
Muestra 

Pseudo-primer orden Pseudo-segundo orden Avrami 

kf Δq R2 ks Δq R2 kA nA Δq R2 

 
30 

 

CS-H2O 0,465 7,622 0,960 0,829 14,737 0,849 0,441 1,556 0,444 1,000 

CS-CO2 0,433 9,243 0,976 0,703 17,579 0,915 0,410 1,643 1,333 0,999 

BPL 0,280 5,239 0,966 0,660 10,334 0,869 0,267 1,529 0,833 0,999 

            

 
50 

  

CS-H2O 0,511 17,034 0,919 0,618 27,172 0,795 0,489 2,049 3,621 0,995 

CS-CO2 0,548 18,980 0,920 0,547 30,738 0,790 0,540 1,894 3,840 0,995 

BPL 0,314 10,649 0,943 0,464 19,208 0,814 0,301 1,663 2,847 0,995 

            

65 

CS-H2O 0,499 32,872 0,843 0,408 37,732 0,680 0,505 2,334 0,443 1,000 

CS-CO2 0,542 22,768 0,871 0,412 31,959 0,746 0,556 1,957 0,000 1,000 

BPL 0,425 16,069 0,902 0,521 24,484 0,773 0,421 1,929 4,725 0,987 

 

Los valores de los coeficientes de correlación 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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próximos a la unidad. Además, este modelo presenta menor desviación entre los 

datos experimentales y los estimados, corroborando el buen ajuste observado 

gráficamente. Por tanto, el modelo de Avrami se ha seleccionado para continuar 

con el estudio de la cinética de adsorción de CO2 sobre los distintos carbones 

activados. 

Los valores de los parámetros cinéticos mostrados en la Tabla 4.17 indican 

que para cada adsorbente, la constante cinética (kA) aumenta con la presión parcial 

de CO2 en la corriente de alimentación, debido al mayor gradiente de 

concentración, provocando que las moléculas de CO2 se muevan más rápido hacia 

la superficie del adsorbente. El incremento de las constantes de transferencia de 

materia con el aumento de la concentración de CO2 en la mezcla CO2/CH4 queda 

reflejado en la pendiente más pronunciada de los perfiles de la Figura 4.20. 

Por otro lado, los valores de las constantes de transferencia de materia (kA) 

para la adsorción de CO2 en CS-H2O y CS-CO2 son mayores que para el carbón 

comercial Calgon BPL. Por ejemplo, cuando la concentración de CO2 en la 

corriente de alimentación es del 30 % vol. las constantes cinéticas son 0,441 y 0,410 

min-1 para CS-H2O y CS-CO2, respectivamente, mientras que para Calgon BPL se 

limita a 0,267 min-1. Estos valores confirman la observación previa de que los 

carbones activados de origen biomásico presentan mejor comportamiento cinético 

que el carbón activado comercial.  

4.11 MECANISMO DE ADSORCIÓN  

En los modelos cinéticos evaluados anteriormente todas las resistencias a la 

transferencia de materia están agrupadas en una única constante cinética, por lo que 

es difícil identificar la etapa controlante y el mecanismo de transferencia de materia 

asociado a la adsorción de CO2 en los distintos adsorbentes. Por lo tanto, con el 

objetivo de profundizar en el mecanismo de adsorción, los datos experimentales 

han sido analizados mediante dos modelos difusionales: el modelo de difusión 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 difusión intra-particular. La constante de difusión intra-particular, kid (mol 

kg-1 min-1/2) ha sido estimada a partir de la pendiente de la representación de qt (mol 

kg-1) frente a la raíz cuadrada del tiempo, t1/2 (min-1). Cuando la difusión intra-

particular tiene lugar, la representación de qt frente a t1/2 es lineal y, si pasa por el 

origen, la etapa limitante del proceso se debe únicamente a la difusión intra-

particular [174].  

a) b) c)

Figura 4.21 Cantidad adsorbida de CO2 frente a t1/2. CS-H2O (a), CS-CO2 (b) y Calgon BPL (c). Los 

diferentes colores representan las concentraciones de CO2 en la alimentación: 30 % vol. (color azul), 

50 % vol. (color rojo) y 65 % vol. (color verde). 

Se observa que las representaciones del modelo de difusión intra-particular no 

son lineales para todo el intervalo de tiempos y, por tanto, la difusión intra-

particular no es la única etapa limitante en el proceso de adsorción. De hecho, se 

identifican dos regiones lineales diferentes que sugieren que la adsorción de CO2 

transcurre por difusión de CO2 en la película fluida o capa límite (primer tramo 

lineal) y por difusión intra-particular (segundo tramo lineal). Sin embargo, cuando la 

concentración de CO2 en la corriente de entrada es del 65 % vol. sólo se aprecia 

una región lineal para los carbones activados biomásicos, aunque no pasa por el 

origen. Esto apunta que el modelo intra-particular es aplicable pero el proceso de 

adsorción se debe a diferentes mecanismos difusionales. 
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Con el fin de corroborar los resultados e identificar si la etapa controlante de 

la transferencia de materia durante la adsorción es la difusión en la película fluida 

(capa límite) o la difusión en la partícula (difusión en el interior del entramado de 

poros), se ha aplicado el modelo de Boyd.  

En la Figura 4.22 se muestran las gráficas correspondientes a la representación 

f(F) frente al tiempo en función de las distintas presiones parciales de CO2.  

a) b) c)

Figura 4.22 Resultados del modelo difusional de Boyd para la adsorción de CO2 en CS-H2O (a), 

CS-CO2 (b) y Calgon BPL (c). Los diferentes colores representan las concentraciones de CO2 en la 

alimentación: 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 adsorción no está solamente influenciado por la 

difusión 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 adsorción de CO2 en CS-H2O, CS-CO2 y Calgon BPL está controlada por 

dos mecanismos principales. Sin embargo, solamente un mecanismo controla el 

proceso de adsorción a un determinado tiempo: durante las primeras etapas, la 

difusión de CO2 a través de la capa límite es la principal resistencia a la transferencia 

de materia; tras esta etapa, la difusión en la partícula (difusión en el interior del 



Capítulo 4 

204 

entramado de poros) es la etapa controlante del proceso de adsorción de CO2 

hasta que se alcanza el equilibrio.  

El trabajo desarrollado en este cuarto bloque se describe y se discute en más 

detalle en la Publicación IV.  

 



 Publicación IV 
 
 
The importance of the adsorption kinetics of CO2 for the dynamic 

separation of CO2/CH4 on biomass-based carbons 

 
N. Álvarez-Gutiérrez, M.V. Gil, F. Rubiera, C. Pevida 
Chemical Engineering Journal, enviada (MS ref. CEJ-D-16-03947) 
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Del estudio realizado y expuesto en la presente Memoria de Tesis Doctoral 

sobre la preparación de adsorbentes microporosos a partir de huesos de cereza y 

su evaluación para la captura de CO2 de una corriente de biogás, se pueden extraer 

las siguientes conclusiones principales:  

BLOQUE I 

• De acuerdo a los resultados de la Metodología de Superficies de Respuesta, 

la variable más influyente durante el proceso de activación en una sola 

etapa, sin carbonización previa, utilizando dióxido de carbono ha sido la 

temperatura, mientras que en el caso de utilizar vapor de agua como agente 

activante la variable más significativa fue el rendimiento de sólido. La 

velocidad de calentamiento no ha presentado un efecto estadísticamente 

significativo sobre la captura de CO2 en ninguno de los dos casos.  

• Los valores máximos de capacidad de adsorción de CO2 a 25 ˚C y presión 

atmosférica han sido: 11,45 % en masa cuando el precursor fue activado con 

dióxido de carbono y 10,56 % para la muestra activada con vapor de agua.   

• A partir de los resultados obtenidos de la caracterización textural de los 

materiales se puede concluir que los dos agentes activantes tienen un 

impacto ligeramente diferente en el desarrollo textural: la activación con 

dióxido 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 

adsorción de CO2 a presión atmosférica superiores a las de otros 

adsorbentes carbonosos de referencia.  

BLOQUE II 

• El estudio del equilibrio de adsorción de CO2 y de CH4 entre 30 y 70 °C 

mediante experimentos estáticos, indica que los adsorbentes biomásicos 

presentan mayor afinidad por el CO2 que por el CH4. El calor isósterico de 

adsorción de CO2 de estos materiales es del orden de 18-23 kJ mol-1. Este 
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valor es característico de procesos de fisisorción 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 CO2 de una corriente de biogás,. 

• De acuerdo a los valores obtenidos del indicador de rendimiento API, la 

muestra activada con dióxido de carbono (CS-CO2) presentó mejores 

resultados que la muestra activada con vapor de agua (CS-H2O), indicando 

que CS-CO2 es mejor adsorbente para la separación de CO2 de una mezcla 

CO2/CH4 típica de una corriente de biogás. Sin embargo, en términos del 

parámetro de selección S, CS-H2O mostró mejor rendimiento. Estos 

resultados sugieren la importancia que presenta la incorporación del calor 

isostérico de adsorción al análisis del rendimiento en el equilibrio de 

adsorción. 

BLOQUE III 

• Los estudios de adsorción dinámicos llevados a cabo en dispositivo de 

adsorción de lecho fijo, utilizando mezclas binarias CO2/CH4 a 30 °C y 

diferentes presiones (1, 3, 5 y 10 bar), han confirmado que los adsorbentes 

biomásicos presentan elevada selectividad por el CO2, y que es posible 

separar el CO2 de una mezcla CO2/CH4 representativa de una corriente de 

biogás. Además, los adsorbentes pueden ser regenerados fácilmente, 

recuperando su capacidad de adsorción inicial.  

• La capacidad de captura de CO2 está estrechamente relacionada con 

determinadas características texturales de los adsorbentes. Así, del estudio 

de correlación entre los parámetros texturales y la capacidad de adsorción, 

se extraen las siguientes conclusiones: 

• A presiones < 10 bar el parámetro que más influye sobre la 

capacidad de adsorción de CO2 de los adsorbentes es el volumen 

de microporos.  A medida que la presión se aproxima a condiciones 
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atmosféricas, el tamaño de los microporos estrechos empieza a ser 

también relevante.  

• La capacidad de trabajo de los adsorbentes aumenta con la presión. Sin 

embargo, a 10 bar el lapso de tiempo entre las curvas de ruptura de CO2 y 

CH4 se reduce drásticamente para CS-CO2 y Calgon BPL, dificultando la 

separación CO2/CH4, debido a la co-adsorción de CH4 y CO2.  

• De acuerdo con los parámetros 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 carbón activado comercial Calgon BPL. 

BLOQUE IV 

• Los modelos seleccionados para evaluar la cinética de adsorción de CO2 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 biomásico presentan mejor 

comportamiento cinético que el carbón activado comercial Calgon BPL.  

• Mediante la aplicación de modelos difusionales se encontró que la 

transferencia de materia durante la adsorción de CO2 en CS-H2O, CS-CO2 

y Calgon BPL está controlada por dos mecanismos: difusión en la capa 

límite y difusión intra-particular. Durante los primeros momentos, la 

difusión de CO2 en el film es la principal resistencia a la transferencia de 

materia y; tras esta etapa, la difusión en el interior del entramado de poros 

pasa a ser la etapa controlante del proceso de adsorción de CO2 hasta que 

se alcanza el equilibrio.  

El trabajo desarrollado tanto en el análisis pormenorizado del equilibrio de 

adsorción 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 separación 

CO2/CH4 mediante un proceso de adsorción PSA. 



Conclusions 

251 

The present research work deals with the preparation of cherry stone-based 

activated carbons and their evaluation for the capture of CO2 from a biogas stream. 

The main conclusions which can be drawn from this work are: 

PAPER I 

• 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 CO2 capture in either case. 

• The maximum CO2 adsorption capacity values at 25 ˚C and at atmospheric 

pressure were: 11.45 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. 

• It was found that the adsorbents prepared in our laboratory, from cherry 

stone-based activated carbons, have greater CO2 adsorption capacities 

than other commercial adsorbents. 

 

PAPER II 

• The study of the adsorption equilibrium of CO2 and CH4 between 30 and 

70 °C using static experiments indicates that the biomass-based adsorbents 

have a greater affinity for CO2 than for CH4. The isosteric heat of 

adsorption of CO2 of these materials is about 18 to 23 kJ mol-1. 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 CO2 from a biogas stream. 

• According to the values obtained from the adsorption performance indicator 

(API) the sample activated with carbon dioxide (CS-CO2) yielded better 

results than the sample activated with steam (CS-H2O), indicating that CS-

CO2 is better adsorbent for the separation of a CO2/CH4 mixture 

representative of a biogas stream. However, in terms of the selection 

parameter S, CS-H2O 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 III 

• Studies of dynamic adsorption performed in a purpose-built fixed-bed set-up 

using binary mixtures of CO2/CH4 at 30 °C and at different pressures (1, 3, 

5 and 10 bar) have confirmed that the biomass adsorbents exhibit a high 

selectivity for CO2, and it is possible to separate CO2 from a CO2/CH4 

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 CO2 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’ CO2 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 CO2 
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and CH4 is drastically reduced in the case of CS-CO2 and Calgon BPL, which 

impedes the separation of CO2/CH4, due to the co-adsorption of CH4 and 

CO2.  

• 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 CO2 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 CO2 on CS-CO2, CS-H2O and Calgon BPL is controlled by 

two mechanisms: film diffusion and intra-particle diffusion. During the early 

stages, the diffusion of CO2 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 CO2 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 CO2/CH4 by means of a PSA adsorption process.  
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