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RESUMEN

En este Trabajo Fin de Master se ha realizado
una modelizacion del proceso de adsorcion, con
vistas a su aplicacion a la captura de CO, de
mezclas gaseosas en condiciones de
precombustién. Se utilizaron resultados previos
obtenidos en experimentos estaticos de adsorciéon
de gases puros (CO,, H, y N,), y en experimentos
dinamicos en un lecho de adsorcion, para una
mezcla gaseosa con 40% CO,, 50% H, y 10% N,
en condiciones representativas de la corriente de
entrada al sistema de captura de CO,, de la
central térmica de gasificacién integrada en ciclo
combinado (GICC) de ELCOGAS, S.A.
(Puertollano): 15 bar y 45 ©C. Se llevo a cabo el
disefio de un modelo de adsorcion mediante el
software comercial ASPEN Adsorption®, con
objeto de simular los datos obtenidos
experimentalmente.

ABSTRACT

In this Master’'s Thesis modeling of an
adsorption process  to be applied to
precombustion CO, capture has been conducted.
Previous results obtained under static (adsorption
isotherms of CO,, H, and N;) and dynamic
(adsorption tests in a fixed-bed unit feeding a
simulated precombustion gas stream) conditions
have been used for this purpose. The adsorption
model has been set up from the experimental
results by means of the commercial software
ASPEN Adsorption®.

1. INTRODUCCION

Desde la era preindustrial, la concentracién
de diéxido de carbono en la atmdsfera ha crecido
casi un 40%, hasta niveles actuales que rozan el
valor de 400 ppm. El CO, es el gas de efecto
invernadero (GEI) mas importante, por lo que su
incremento se relaciona directamente con el
aumento de la temperatura global del planeta.
Los aumentos de la concentracion mundial de
CO, se deben, principalmente, al uso de
combustibles fosiles como fuente de energia en el
transporte, la producciéon de energia eléctrica y
en procesos industriales.

La Unica respuesta posible al cambio
climatico consiste en una adaptacion a sus
impactos y la reduccién de las emisiones de GEI
(mitigacion). En este contexto, la captura y
almacenamiento de CO, (CAC) esta recibiendo
una atencidon creciente, ya que se trata de
procesos que evitan las emisiones directas de
CO, a la atmoésfera, estimandose que la CAC
puede llegar a reducir las emisiones de CO, en un
20% en el afio 2035. Actualmente, las
tecnologias de captura y almacenamiento de CO,
se consideran fundamentales para reducir
significativamente las emisiones de CO,,
procedentes de grandes fuentes estacionarias. El
objetivo de la captura de CO, es obtener una
corriente concentrada en CO,, que pueda ser
transportada facilmente hasta un sitio adecuado
para su almacenamiento. De esta forma, la CAC
se presenta como un puente en el camino de
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transicion del sistema energético actual a un
modelo energético mas sostenible.

Aunque los <costes de la captura vy
almacenamiento de CO, son elevados, las
implicaciones y los costes medioambientales
generados con el sistema energético actual,
basado en centrales convencionales que emiten
grandes cantidades de GEI a la atmdsfera, serian
mayores en el caso de no implantar la CAC. En
comparacion con una planta sin captura de CO,,
el coste de una planta con captura es mayor
debido al aumento de los costes de inversion, la
disminucion de la eficiencia debida al consumo
adicional de combustible, el aumento de los
costes de mantenimiento, y los costes adicionales
de transporte y de almacenamiento. Se estima
que el coste de la CAC sea del orden de 25 €/t de
CO, evitada (captura, transporte y
almacenamiento), cuando la tecnologia haya
alcanzado su estado comercial [1], aunque este
coste es funcion del tipo de instalacion.

Aunque en algunos campos como la industria
del petrdleo, se ha venido aplicando la CAC desde
hace varias décadas, se trata aun de una
tecnologia emergente dentro del sector
energético. En la actualidad existen cuatro
proyectos CAC a gran escala operando de una
manera comercial. Tres de ellos —Sleipner, In
Salah y Snghvit- capturan CO, procedente de
instalaciones de extraccidon de gas natural, en las
que se separa el CO, del gas natural, que se
destina al mercado, y el CO, se inyecta en
acuiferos salinos que se encuentran a gran
profundidad. En el cuarto proyecto, Weyburn, el
CO, proviene de una planta de gasificacion de
lignito, y se usa para incrementar la recuperacion
de petroleo.

1.1 TECNOLOGIAS DE CAPTURA DE CO,
MEDIANTE ADSORCION REVERSIBLE EN
SOLIDOS

Las tecnologias CAC constan de tres etapas
sucesivas: captura, transporte y almacenamiento.
Durante la etapa de captura, se lleva a cabo la
separacion de CO, de los gases contenidos en la
mezcla, obteniéndose una corriente concentrada
de CO, que posteriormente se comprime, y se
transporta a su destino de almacenamiento.
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Una de las tecnologias de captura con mas
potencial es la captura de CO, precombustion. La
llamada tecnologia GICC (Gasificacion Integrada
en Ciclo Combinado) con captura de CO,
precombustion, representa una alternativa
prometedora para plantas de generacion de
energia que utilizan carb6n como combustible.
Las plantas basadas en la tecnologia GICC, se
consideran las més cercanas a las denominadas
plantas con “emisiones cero de CO,”, y ademas
pueden alcanzar eficacias mas elevadas en la
generacion de energia eléctrica que el resto de
centrales basadas en la utilizacion de carbén. En
la Figura 1 se representa el proceso de captura
de CO, integrado en el proceso de gasificacion,
con produccion de electricidad, hidrégeno y otros
productos quimicos.

La captura precombustion consta de dos
etapas fundamentales: la primera consiste en la
gasificacion o reformado del combustible (carbén,
biomasa, coque de petroleo, residuos, gas
natural, etc.) para generar gas de sintesis o
syngas (CO + H,):

C + H,0 <> CO + H,
CH, + H,0 <> CO + 3 H,

Gasificacion o water gas
Reformado con vapor

El syngas se alimenta a un reactor catalitico que
convierte el CO en CO,, generando una corriente
denominada shifted-syngas, que contiene mas
hidrégeno (reaccion de desplazamiento de gas de
agua):

CO + H,O « CO, + H, Reaccion water-gas shift

La segunda etapa, de captura propiamente
dicha, implica la separacion del CO, (15-60%o),
de una corriente gaseosa que contiene
mayoritariamente H,, y que se encuentra a 20 -
70 bar de presion, obteniéndose una corriente
concentrada de CO, lista para su
almacenamiento. La clave de esta tecnologia se
encuentra en la etapa de separacion CO,/H,, cuyo
consumo energético debe ser minimizado para
que pueda ser implantada a escala industrial.

Ademas, la captura precombustion no sélo se
caracteriza por permitir la reduccion de emisiones
en centrales de generacion de energia, sino
también por la produccion de hidrégeno que
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puede ser utilizado como combustible para el
movimiento de turbinas en la generacién de
electricidad, o para alimentar células de
combustible para vehiculos.

La planta piloto de captura de CO, de la
GICC de ELCOGAS, S.A., en Puertollano (Esparfia)
opera tratando el 2% del shifted-syngas (— 3.600
Nm?3/h) y el 98% restante se envia a una turbina
de gas para su combustién. De esta forma, el
shifted-syngas se utiliza para la produccion de
energia eléctrica en el mismo lugar, evitando los
costes del transporte.
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ejecucion, aplicadas a la captura de CO,. Una de
ellas es la separacion de CO, mediante adsorcion.
En un proceso de adsorcion se establece una
interaccibn de un gas (adsorbato) con una
superficie solida (adsorbente). La adsorcion
depende de la existencia de un campo de fuerzas
en la superficie del sélido, que reduzca la energia
potencial de las moléculas adsorbidas por debajo
de la que tienen en fase gas. En funciéon de la
naturaleza de dichas fuerzas superficiales, la
adsorcion puede darse bien por enlaces débiles
tipo Van der Waals (fisisorciébn) o por reaccion
quimica con grupos superficiales (quimisorcion).
Un proceso de adsorcion con soélidos aplicado a la

Existen diferentes alternativas tecnoldgicas captura de CO,, implica una etapa
que se encuentran en fase de investigacion o de
Combustibles Gasificacion Limpieza del gas Utilizacion
Residuales baratas - -
O3
LODO DE: 1
Carbon \.! 7 \! !
Coque de petroleo
Residuos de petroleo
Biomasa
Residuos mndustriales
Ciclo Combmado
- 1320°C —_— .
- __ Electricidad
Vapor de alta _ Opci16n L L vy
Presion — Secuestro COz J T ~
FA) Turbinas de Gas v Vapor
M
5 — Captura de CO; . H - Alternativas:
Reaccion Shift: Syngas lhimpio Hidrégeno
= HO +C0-=H:+COy [ =] Hy+CO | Amomiaco
1 Conb. liquido|
, 600°C Captura de HaS d
Camara
Tnundada Subproductos
vendibles:
¥
| Recuperacion de a.szreI [ Azufre
= Escona

Figura 1 - Proceso de captura de CO, integrado en el proceso de gasificacion

inicial de adsorciéon de CO, y la regeneraciéon
posterior del adsorbente. Asi, existen dos vias
para aplicar la tecnologia de adsorcion. Por una
parte, la adsorciébn con oscilacién de presiéon
(Pressure Swing Adsorption, PSA), en la que tras
la etapa de adsorcién, el adsorbente se regenera
reduciendo la presion del lecho o columna de

adsorcion. La otra via es la adsorcion con
oscilacion de temperatura (Temperature Swing
Adsorption, TSA), en la que tras la etapa de
adsorcion, el adsorbente se regenera
aumentando la  temperatura  del lecho,
normalmente introduciendo una corriente de gas
precalentada. La ventaja principal de los procesos
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de adsorcion radica en su simplicidad y su
eficiencia energética. En la actualidad se trabaja
en el desarrollo de adsorbentes mas eficaces,
selectivos, facilmente regenerables y con costes
menores, para su aplicacion a procesos de
captura de CO.,.

El problema que se plantea en la separacion
CO,/H, es la necesidad de obtener una pureza
elevada, en torno al 90-95%, tanto de la
corriente de CO, que debe ser transportada a un
emplazamiento seguro para su almacenamiento,
como de la corriente de H,, destinado a uso
industrial. Distintos investigadores han trabajado
en el desarrollo, mejora y optimizacion de nuevas
configuraciones PSA, para la purificacion de H, y
la separacion de CO,. Sin embargo, en todos los
casos, el componente de interés en la mezcla
gaseosa sigue siendo el H,, mientras que el CO,
abandona el lecho diluido en la corriente de
producto.

En el caso de Ila captura de CO,
precombustion en la central GICC de ELCOGAS,
S.A., el shifted-syngas se encuentra a una
temperatura de unos 45 ©C y a una presion del
orden de 15 bar. En estas condiciones, se han
estudiado diferentes carbones activados como
adsorbentes para la separacién CO,/H-.

Martin et al. compararon carbones activados
obtenidos a partir de diferentes precursores,
llegando a la conclusién de que la capacidad de
adsorcion de CO, depende del volumen de
microporos. Una de las ventajas del uso de
carbones activados frente a otros adsorbentes es
que poseen calores isostéricos de adsorciéon
menores y, por tanto, la energia necesaria para
su regeneracion también es inferior [2].

Martin et al. desarrollaron carbones activados
a partir de resinas fenol-formaldehido [3].
Mediante este tipo de materiales, se ha
conseguido hasta un 11% en masa de captura
de CO, a 25 °C y 1 bar, mientras que al aumentar
la presion hasta 25 bar, la capacidad de captura
puede verse incrementada hasta alcanzar un
45%. En mezclas CO»/H, a 25°C y 15 bar, la
capacidad de adsorcion de CO, de estos
materiales es muy préxima a la de CO, puro, lo
que indica que estos adsorbentes presentan una
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elevada selectividad hacia el CO, respecto del H,
[4]. Los experimentos de adsorcion llevados a
cabo para uno de los carbones activados
preparados por Martin et al. han sido utilizados
en este trabajo para la modelizacion.

Por otra parte, ademas de poseer una alta
capacidad de captura de CO,, para lograr una
separacion eficiente de la mezcla CO./H,, los
adsorbentes sélidos deben lograr una elevada
selectividad de adsorcion del CO, respecto del H,,

Como ya se ha mencionado, un proceso de
separacion basado en la adsorcion consta de dos
etapas fundamentales: adsorcién, en la que una
especie gaseosa es adsorbida de forma
preferente por el adsorbente, y regeneracion o
desorcién, en la que el soélido adsorbente es
regenerado para ser usado nuevamente. Durante
la etapa de adsorcién, la fase gaseosa se
empobrece en la especie que experimenta
adsorcion  preferencial. El  producto final
resultante tras la separacion, recibe el nombre de
refinado. Por otro lado, el producto obtenido en la
etapa de desorcién esta enriquecido en la especie
que se adsorbe preferentemente (adsorbato
fuerte), y recibe el nombre de extracto [5].

En un proceso de adsorcién en lecho fijo, la
concentracion de adsorbato en la fase fluida y en
la fase sélida varia con el tiempo y la posicién en
el lecho, tal y como se representa en la Figura 2.
Al principio, la mayor parte de la transferencia de
materia tiene lugar cerca de la entrada del lecho,
donde la alimentacion se pone en contacto con el
adsorbente fresco. Si el lecho esta
completamente regenerado (lecho fresco), la
concentracion de adsorbato en la fase fluida
disminuird exponencialmente a lo largo del lecho,
siendo nula a la salida del mismo. A medida que
pasa el tiempo, el sélido situado en la parte
superior del lecho se va saturando, y la zona en
la que tiene lugar la transferencia de materia se
va desplazando en el sentido del flujo. Con el
tiempo, todo el sélido se satura y la zona de
transferencia de materia alcanza la salida del
lecho; en este momento, la concentracion de
adsorbato a la salida del lecho sera la misma que
en la alimentacién. Si se representa en una
grafica la concentracion a la salida del lecho
frente al tiempo, se obtiene una curva en forma
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de S denominada curva de ruptura. Este término
hace referencia a la respuesta del lecho
regenerado, a una alimentaciéon de composicion
constante.

t

Figura 2 - Avance de la zona de transferencia
de materia en un lecho fijo (1) y curva de ruptura
correspondiente (2)

A continuacion se definen varios conceptos
utilizados en el campo de los procesos de
separacion como son la pureza del producto, la
recuperaciéon del producto y la productividad del
adsorbente. La separaciéon implica la presencia de
mas de un componente en la mezcla, y los
términos de pureza y recuperacion pueden
referirse a cualquiera de los componentes. La
pureza del producto es la concentracion de uno
de los componentes en el producto. La
recuperacion del producto mide la cantidad de
componente que contiene el producto, dividido
por la cantidad del mismo en la mezcla
alimentada al sistema. La productividad del
adsorbente es la cantidad de componente
recuperada, por unidad de tiempo y cantidad de
adsorbente. Para una separacion determinada, la
pureza del producto esta predefinida, los
requerimientos energéticos son, normalmente,
proporcionales a la recuperacion, y el tamarfio de
las columnas de adsorcibn es inversamente
proporcional a la productividad del adsorbente.
La interrelacion de estos tres parametros solo
puede ser evaluada a través de un modelo para
el proceso de adsorcidn.
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El primer ciclo PSA patentado fue el ciclo de
Skarstrom [6]. En sus primeras patentes, disefia
un ciclo PSA para la separacion O,/N, usando una
zeolita como sélido adsorbente. Este ciclo consta
de cuatro etapas que se llevan a cabo en dos
lechos de adsorcion, tal como se muestra en la
Figura 3.

Las cuatro etapas en que se divide el ciclo
son: adsorcion, despresurizacion en
contracorriente (o  blowdown), purga en
contracorriente 'y presurizacion. Durante la
primera etapa, se alimenta la mezcla O,/N, a su
presion correspondiente, al lecho 2 en el que
tiene lugar la adsorcion del N,. ElI oxigeno
abandona el lecho 2 como refinado. Una parte del
refinado se recircula a menor presion al lecho 1
para purgarlo.

En la segunda etapa, el lecho 1 es
presurizado con O, y el lecho 2 es
despresurizado, obteniéndose el extracto, rico en
N,, que quedaba adsorbido de la etapa anterior.
Esto completa la primera mitad del ciclo. La otra
mitad se realiza de manera similar en la tercera y
cuarta etapas, con adsorciéon en el lecho 1 y
purga en el lecho 2, seguido de wuna
despresurizacion del lecho 1 y presurizacion del
lecho 2 [5].

1. Purga 2. Presurizacion 3. Adsorcion 4. Despresurizacion

| |

Lecho 1

Lecho 2

1. Adsorcion 2, Despresurizacion 3, Purga 4. Presurizacion
! 2

Figura 3 - Etapas del ciclo Skarstrom
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Sobre este ciclo base se han introducido
nuevas etapas, como la despresurizaciéon en co-
corriente tras la etapa de adsorcion para la
separacion de una mezcla CO/H, [7], lo que
permite incrementar la concentracion del
componente mas fuertemente adsorbido en el
lecho, CO, y por ende, la pureza del extracto y la
recuperacion del H, en el refinado.

Otra etapa que se ha introducido en los ciclos
PSA es la igualacion de presiones [8], mediante
la que dos lechos son interconectados y sus
presiones se igualan, conservandose la energia
mecanica contenida en el gas del lecho de
presibn mayor (que es un gas que contiene una
baja concentracion del componente fuertemente
adsorbido), lo que supone una mejora en la
eficiencia energética del proceso. Ademas, se
consigue mejorar la pureza del componente
fuertemente adsorbido en la corriente de
extracto. Esta etapa suele introducirse justo
antes de la despresurizacion en contracorriente.

Actualmente, se utilizan adsorbentes en
sistemas PSA para la purificacion de hidrégeno;
sin embargo, aun no se aplica a la captura de
CO, conjuntamente, existiendo pocas referencias
en la literatura sobre ciclos PSA para purificacion
del CO, producido en un proceso de reformado o
gasificacion (condiciones de gas precombustion).
Por ello, es interesante desarrollar una tecnologia
que permita capturar el CO, a la vez que se
obtiene una corriente de hidrogeno de elevada
pureza, siendo necesario que los adsorbentes
presenten una alta selectividad hacia el CO..

Mediante una configuracion basada en el ciclo
Skarstrom, no es posible llevar a cabo la
separacion CO./H,, pues los valores de pureza y
recuperacion que se obtienen no satisfacen los
criterios para CO, (almacenamiento) y H,
(comercializacion). Por ello, es necesario usar
mas de dos lechos de adsorciéon y/o adicionar
otro tipo de etapas.

Para lograr una corriente con alta pureza en
el componente pesado, es necesaria una etapa
denominada Heavy Reflux (HR), en la que el gas
desorbido (contiene una concentracion de CO,
alta) se introduce en co-corriente en otro lecho
como gas de purga, tras la etapa de adsorcion,
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incrementando la concentracion de CO, en el
mismo. Esta etapa ya fue estudiada por
Kikkinides et al. [9], con carbon activado como
adsorbente para la separacion CO,/Nsy,
consiguiendo recuperar el CO, de los gases de
combustion con una pureza del 99,997%
mediante un ciclo PSA que constaba de 4 lechos
y 4 etapas (Etapa Il en la Figura 4).

Gas de escape COz2 alta pureza

—

-

Figura 4 - Proceso PSA utilizando una etapa
Heavy Reflux

Para lograr una mayor recuperacion del
componente pesado, es necesaria una etapa
denominada Light Reflux (LR), que consiste en
una etapa de purga utilizando el componente
ligero obtenido tras la etapa de adsorcion. Schell
et al. plantearon un proceso PSA de doble reflujo
(Dual-Reflux) basandose en las etapas HR y LR,
con CO, como componente pesado y H, como
componente ligero [10].

Xiao et al. propusieron un proceso VSA
(Vacuum Swing Adsorption), dividido en dos
secciones, con dos lechos y ocho etapas, que
permite recuperar mas del 90% de CO, con una
pureza del 95%, a partir de una alimentacion
compuesta por 21,5% de CO, y 76,8% de H,,
utilizando zeolita 13X como adsorbente y
trabajando a 250 °C [11].

La necesidad practica de tratar una corriente
multicomponente en procesos PSA a nivel
comercial, ha llevado a la utilizacién simultanea
de diferentes tipos de adsorbente, cada uno de
los cuales presenta una selectividad diferente
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hacia un componente determinado. Por ello, se
han propuesto procesos que usan lechos de
adsorcion con diferentes capas de adsorbente. La
compafia Air Products desarrollé el proceso
Gemini para producir simultaneamente CO, y H,
con alta pureza y recuperacion [12]. El proceso
consta de nueve lechos, seis adsorben
selectivamente CO, mediante un carbén activado
y los otros tres purifican H, mediante una zeolita,
consiguiéndose purezas superiores al 99% para
ambos  componentes. Sin  embargo, los
requerimientos energéticos son altos debido a
que no se aprovecha la energia contenida en la
alimentacion a alta presion.

Por otra parte, Sircar et al. disefiaron un
proceso PSA multilecho para la produccion
simultanea de H, y CO, a partir de SMROG
(Steam Methane Reforming Off-Gas),
obteniéndose H, y CO, con purezas del 99,999%
y 99,4%, respectivamente [13].

En el desarrollo de un proceso PSA 6ptimo, la
etapa clave es la adsorcidn. Los experimentos de
ruptura proporcionan un analisis detallado de la
dindmica de adsorcion del lecho fijo para un
proceso PSA. Por ello, en este trabajo se ha
investigado la dinamica de adsorciéon de una
mezcla representativa de gases precombustiéon
con 40% de CO,, 50% de H, y 10% de N, a 15
bar y 45 ©C. Los resultados experimentales se
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e

han analizado segin un modelo dinamico de
adsorcion en condiciones isotérmicas.

2. EXPERIMENTAL

Las curvas de ruptura para cada uno de los
componentes de la mezcla ternaria se han
obtenido en un lecho fijo a escala de laboratorio
de acero inoxidable (Figura 5). La altura del
mismo es 203 mm, con un diametro de 9 mm y
contiene en su interior una placa porosa situada a
46 mm de la base del lecho, que permite
soportar el peso del adsorbente. El flujo de los
gases de entrada se ajusta mediante
controladores de flujo masico Bronkhorst High-
Tech que trabajan entre 1 y 200 NmL/min. Un
mezclador helicoidal asegura una mezcla
homogénea del gas de alimentacién que entra al
lecho fijo. La temperatura se monitoriza de forma
continua mediante un termopar situado a 45 mm
por encima de la placa porosa, y es controlada
mediante aire comprimido y una resistencia
eléctrica. La presidon se controla mediante un
transductor de presion que regula la apertura de
una valvula situada a la salida del lecho fijo. Los
gases de salida se analizan mediante un micro-
cromatografo de gases CP 4900 de Varian.

gases
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| | extraccionde
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B e e S
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© 59

...........
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Sistemna de adquisicidn de datos

Figura 5 - Dispositivo experimental para el estudio de procesos PSA
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Los experimentos se llevaron a cabo con una
composicion de gases en la alimentacion, presion
y temperatura representativas de una corriente
de gases precombustién, tras la reaccidon water-
gas shift, que alimenta la unidad de absorcion de
la planta piloto de captura de CO, de la central
GICC de ELCOGAS, S.A. La corriente de gases
precombustién se encuentra a una temperatura
de 45 ©C y 15 bar de presioén, y la concentraciéon
de los componentes gaseosos es: 37,5% CO,,
50% H,, 3% CO y 9,5% N,. En este trabajo la
corriente alimentada al lecho fijo no contiene CO.
El N, de la alimentacion no compite con el CO,,
debido a la cinética de adsorcion mas lenta que
presenta. De tal manera, la composicién de la
mezcla gaseosa estudiada fue la siguiente: 40%
de CO,, 50% de H, y 10% de N,.

En este trabajo, el lecho se empaquet6 con el
carb6n activado E1A, un adsorbente granular
microporoso obtenido a partir de resina fenol-
formaldehido y preparado en el grupo de
investigacion [4], con objeto de evaluar la
dinamica de adsorcion del CO, en la columna. Las
caracteristicas del adsorbente y del lecho fijo
figuran en la Tabla 1.

Tabla 1 - Caracteristicas del lecho de adsorcion y
del adsorbente

Parametros Unidades E1A
L m 0,111
d m 0,009
e m 0,001

Do kg m> 931

Pb kg m> 520

& - 0,53

Ep = 0,44

3. MODELO MATEMATICO

Desde un punto de vista ingenieril, la
descripcion de un proceso se puede realizar a
través de la simulacion. Se puede predecir el
comportamiento de un lecho fijo usando las
ecuaciones correspondientes a la conservaciéon de
materia, cantidad de movimiento y energia,
aplicadas a todo su volumen. Mediante una
comparacion con los datos experimentales, es
posible validar el modelo propuesto.
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Para un proceso de adsorcion de gases en un
lecho de adsorbente, la transferencia de materia
desde la fase gas al so6lido adsorbente puede
modelarse mediante un patrén de flujo de pistén
con dispersion axial. Este modelo, empleado en el
presente trabajo, se basa en las siguientes
asunciones:

(1) El flujo del fluido sigue un patrén de flujo de
pistén con dispersion axial.

(2) La caida de presion en el lecho se determina
a partir de la ecuaciéon de Ergun [14].

(3) Puesto que la temperatura se fija en todo
momento a 45 °C, el balance de energia se
reduce a considerar que el sistema es
isotermo.

(4) La capacidad de adsorciéon en el equilibrio
esta descrita por el modelo Langmuir.

(5) La velocidad de transferencia de materia
entre la fase gas y la fase soélida esta
representada por la aproximacion LDF (Linear
Driving Force) de Glueckauf [15, 16].

(6) El comportamiento del gas esta descrito por
la ecuaciéon de estado de Peng-Robinson
[17].

El balance de materia para cada componente
de la fase gaseosa en la columna de adsorcion
viene dado por:

aCi aZCi a(vGCi) aql

9% _ 2h _p
o ot T thTG

La dispersion axial del flujo depende del
coeficiente de dispersién D,. Dicho coeficiente es
variable con la velocidad del gas y puede
estimarse a partir de la correlacion dada por Kast
[18]:

UG rp

& (1 +9,49 fﬁfﬁ;)

D, = 0,73D,, +

La difusiéon molecular, Dy, de un componente
i en otro j puede estimarse a partir de la
siguiente correlacion [19]:

1 1\%
-7p1,75 (£ L
1077T (MﬁM,-)

— , ((Z Vi,)1/3 + (Z Vj/)1/3)2
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El valor de los voliumenes difusionales, V’,
para cada gas es: V'co2 = 6,9, Vo = 7,1y V2 =
17,9.

La difusiéon molecular de un componente i en
la mezcla ternaria puede aproximarse mediante
la siguiente expresion [20], en la que Y; es la
fraccion molar del componente j en base libre de
i

1
Y
) Dyi-j

Dy; =

Tal como describen Sircar y Hufton [21], el
modelo cinético LDF ha sido ampliamente
utilizado con buenos resultados en el estudio de
procesos de adsorcién debido a su simplicidad,
facilidad de andlisis y consistencia fisica. Para
separaciones controladas por la afinidad del
adsorbente hacia los gases, mas que por la
velocidad de difusion de los gases dentro de la
estructura porosa, el modelo LDF es adecuado
para todas las condiciones de operacion [4]. En
este trabajo, la velocidad de adsorcion de cada
gas en el interior del adsorbente se describe
mediante el modelo LDF, con un Unico coeficiente
global de transferencia de materia, k;:

aql
at =k; ( q; )
Los valores del coeficiente de transferencia
de materia para cada gas se han obtenido
ajustando el modelo a las curvas de ruptura
experimentales. Dichos valores se muestran en la
Tabla 2 junto con los valores de la difusiéon
molecular de cada componente en la mezcla, y
de los coeficientes de dispersion axial.

Tabla 2 - Parametros de transferencia de materia
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fase sélida es menor, difundiendo el gas con
mayor facilidad a través de la estructura porosa.

Para determinar la influencia del término
difusional en el balance de materia, se determina
el niumero adimensional de Peclet (Tabla 2), que
relaciona el transporte convectivo con el
difusional. Al ser el nimero de Peclet alto
(Pe>60), el transporte de materia es
predominantemente convectivo.

La capacidad de adsorcion de CO,, N, y H, en
condiciones de equilibrio termodinamico (maxima
capacidad de adsorcion) sobre el carbon activado
E1A, se ha determinado mediante una balanza de
suspension magnética, Rubotherm-VTI, siguiendo
el procedimiento descrito en anteriores trabajos
del grupo [23]. Se determinaron las isotermas de
adsorcion de los componentes puros a 45 ©C en
el intervalo de presiones 0 — 30 bar. Los datos
experimentales de cada componente fueron
ajustados con el modelo Langmuir. La ecuacion
que describe dicho modelo relaciona la capacidad
maxima de adsorcion del gas con la presién
mediante la expresion:

qsbP
1+ bP

*

q:

En la Figura 6, se representan las isotermas
de adsorcion obtenidas experimentalmente a
45 °C vy ajustadas mediante el modelo de
Langmuir.

En la Tabla 3 se muestran los parametros de
ajuste a dicho modelo de cada isoterma. Cabe
destacar que la adsorcion de H, en el material es
practicamente nula.

Tabla 3 - Parametros del modelo Langmuir

Difusion Dispersion NUmero
i k
Componente mgIMef:fol?r gi(.lﬁl)’z de FE)C let )
(cm?s™) (cm?s™)
CO, 2,16 3,62 60,75 0,30
H»> 7,32 2,96 74,29 1,83
N> 3,00 3,47 63,37 0,03

Los resultados concuerdan con los
encontrados en la bibliografia [22]. Cuanto mayor
es el coeficiente k, la resistencia a la
transferencia de materia desde la fase gas a la

ds (mol-kg™) 8,89 3,54 4,73
b (bar?) 0,220 0,075 0,057
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Figura 6 - Isotermas de adsorcion de CO,, N, y H,
a 45 °C

En las mismas condiciones de trabajo, el CO,
se adsorbe significativamente mas que el N, y el
H,, lo que sugiere que estos gases se podrian
separar mediante un proceso PSA. Sin embargo,
esta conclusion debe fundamentarse en medidas
de adsorcibn de la mezcla, ya que el
comportamiento de la adsorcién de gases puros
difiere del que presentan en una mezcla, en la
que existe una adsorcidon competitiva, resultando
en una cantidad adsorbida inferior a la que se
tendria si se encontrasen como componentes
puros. Una posibilidad es usar la isoterma
Langmuir multicomponente para determinar la
cantidad adsorbida de un componente i en una
mezcla de k componentes:

‘P qs,ibi P;
ql 1+ X by Py

Para ello, se utilizaron los parametros de la
Tabla 3 obtenidos para el ajuste de las isotermas
de los gases puros. El resultado se muestra en la
Figura 7. En la mezcla de gases, las cantidades
de H, y N, adsorbidas son despreciables respecto
a las de CO,, es decir, el adsorbente es muy
selectivo hacia el CO..

Las condiciones iniciales y de contorno
dependeran de la etapa del ciclo PSA que se
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estudie. Para el caso de la etapa de adsorcion,
experimentalmente se saturé el lecho de
adsorbente de nitrégeno, previamente a la
adsorcion de la mezcla ternaria estudiada. Por lo
tanto, las condiciones iniciales son:

Yn2(2,0) = 1; yy2(2,0) = ycp2(2,0) =0
qn2(2,0) = qn2"; qu2(2,0) = qco2(2,0) =0

Por otra parte, las condiciones de contorno
para la etapa de adsorcidn son las siguientes:

_ dc;
Cilz=0 = Ciglimentacién ‘9z =L
_ BvG _
vG|z=0 = V6 qlimentacion oz =L 0
700 - ——C0D240% - 0.40
— N2 10% 035 T3
= 6.00 - R
i —H250% %
= - 0.30
5 025 T
S 4.00 - P
g - 0.20 g
S 3.00 - S
2 - 015 3
-]
8 2.00 - E:
g - 010 §
g E
O 1.00 - - 005 &
0.00 - : ' 0.00
0 10 20 30

Presion (bar)
Figura 7 - Modelizaciéon de las isotermas de
adsorcion de CO,, N, y H, a 45 ©C en la mezcla

4. RESULTADOS DE LA MODELIZACION

Para resolver el modelo matematico de
adsorcién planteado, se ha utilizado el software
comercial ASPEN Adsorption®. Este programa ya
ha sido utilizado anteriormente por otros autores
para simular procesos PSA [24]. Para ello, se ha
dividido el lecho en 10 nodos y se ha utilizado el
método numérico UDS (Upwind Differencing
Scheme), porque es muy estable y preciso.
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En la Figura 8, se representa la evolucién de
la composicion de la mezcla gaseosa a la salida
del lecho de adsorcion durante 60 minutos de
experimento. Se representan tanto los resultados
experimentales como la resolucion del modelo
matematico para cada gas. Como se observa, la
composicion inicial es del 100% de N, (debido a
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que el lecho se encuentra inicialmente saturado
de N,), y comienza a disminuir progresivamente
hasta alcanzar el valor de 10%, cantidad de N,
que contiene la mezcla gaseosa alimentada, que
se corresponde con el instante en que el lecho se
encuentra saturado de CO..

—Modelo N2
a2 -

Modelo COZ2
oz

=

10 20

El H, es el segundo componente en alcanzar
la salida del lecho y, posteriormente, el CO,. Se
observa un fenémeno para el H,, denominado
roll-up, caracterizado por valores de
concentracion de H, a la salida superiores a la
concentracion en la alimentaciéon. Este maximo se
debe a que el H, se adsorbe débilmente y es
desplazado por el CO, a medida que éste avanza
en el lecho, ya que la afinidad del adsorbente por
el mismo respecto del H, es mucho mayor.

El momento en que comienza a detectarse
CO, a la salida del lecho de adsorcion se
corresponde con el tiempo de ruptura,
aproximadamente 10 minutos. A partir de este
punto, la concentracion de CO, aumenta y la de
H, disminuye hasta alcanzar los valores que
poseen en la corriente de alimentacion (40 y
50%, respectivamente).

30

40 0 &0

Tiempo (min)
Figura 8 - Perfiles de concentracion de CO,, H, y N, a la salida del lecho de adsorcion
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Mediante este proceso de adsorcion se puede
separar el CO, del resto de componentes,
haciendo que el tiempo de adsorcién sea inferior
al tiempo de ruptura y evitando que el CO,
abandone el lecho, tal como se muestra en la
Figura 9. En dicha figura se representan los
perfiles de transferencia de materia de cada uno
de los componentes, calculados a partir del
modelo de adsorcion, a lo largo de la longitud del
lecho. Como se observa, la cantidad adsorbida de
CO, desde la entrada del lecho hasta 0,04 m, es
constante y se corresponde con la cantidad
adsorbida de equilibrio (saturacién) obtenida en
la isoterma multicomponente. A la salida del
lecho (z = 0,111 m), la cantidad adsorbida de
CO, es nula, por lo que aun no ha llegado el
frente de transferencia de materia hasta esa
posicion.
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Sin embargo, la cantidad adsorbida de H, y
de N, es practicamente nula desde la entrada del
lecho (z = 0 m) hasta la posicion z = 0,04 m. A
partir de esa posicion, la cantidad adsorbida de
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los mismos es apreciable, debido a que el frente
de transferencia de materia de CO, aln no ha
alcanzado dicha posicion.

02
—Hz2

— N2

0.00 T T T
0.00 001 0.02 0.03

Si se calculan los perfiles de transferencia de
materia para un instante posterior al tiempo de
ruptura, la cantidad adsorbida de CO, a la salida
del lecho (z = 0,111 m), ya no es nula y el CO,
comenzara a abandonar el lecho. Por lo tanto, la
regeneracion del lecho de adsorbente para
recuperar el CO, que se encuentra adsorbido,
debera llevarse a cabo a partir de ese instante (10
min).

El  modelo mateméatico de adsorcién
desarrollado reproduce de forma adecuada los
valores obtenidos experimentalmente, por lo que
se usarad para simular una hipotética etapa de
despresurizacibn en  contracorriente a la
alimentacion, correspondiente a la fase de
regeneracion del adsorbente y, por tanto, a la
recuperacion del CO, en wuna corriente de
refinado.

Dicha etapa de regeneracion se simula para
diferentes variaciones de presion, con el fin de

0.04

0.05

0.06 0.07 0.08 0.09 0,10

Posicion {m)

Figura 9 - Evolucion de los perfiles de transferencia de materia de CO,, H, y N, en un instante anterior al
tiempo de ruptura
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evaluar la influencia de dicha variable en la
pureza y recuperacion del CO, refinado. Ademas,
la despresurizacion puede llevarse a cabo de
manera controlada (determinando el valor de un
coeficiente de valvula) o de manera instantanea
(abriendo completamente la valvula a la salida del
lecho). A modo de ejemplo, en la Figura 10 se
representan los perfiles de desorcion de los tres
gases, para una etapa de despresurizacion en
contracorriente a la alimentacién hasta 1 bar de
presién, cuya duracion se asume igual a la de la
etapa de adsorcién (10 min), despresurizando de
forma instantanea (Figura 10a) o de forma
controlada (Figura 10b).

Para determinar la pureza en CO, de la
corriente refinado (composiciéon media en CO, en
dicha corriente), se aplica una formula semejante
a la utilizada en [25]:
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Purezac,, =

tdesorcion

1

i Yco,,desorcion dt
desorcion

Por otra parte, la recuperaciéon de CO, en la
corriente refinado se determina a partir de la
siguiente expresion:

esorcion dt

tdesorcion d
fo Fdesorcién)’coz

Recuperacion g, =
p COz ftadsa-rcién F ) adsorcion
0 adsoraényCoz

dt

La productividad de CO, en la corriente
refinado se calcula asi:
" g -
o fodeso‘rclon Fdesorciényggjorcwndt
Productividadc,, =
m -t
adsorbente ciclo

En la Tabla 4, se presentan los anteriores

parametros para el CO, en la corriente de
refinado, para diferentes presiones minimas
alcanzadas al final de la etapa de

despresurizacion, en el caso de que ésta se lleve a
cabo de forma controlada. Cuanto mayor es la
variacion de presion entre la etapa de adsorcion y
la etapa de desorcidon, mayor es la pureza en CO..
Sin embargo, cuanto mayor sea esa variacion de
presion, mayores seran los costes de compresion
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de CO, posterior a la etapa de captura. Asi
mismo, tanto la recuperacion como la
productividad disminuyen al disminuir la variacion
de presion.

Tabla 4 — Valores promedio de pureza,
recuperacion y productividad de CO, en funcién

de la presion de despresurizacion
(Despresurizaciéon controlada)

Pminima AP Pureza Recuperacion Productividad
(bar) (bar) CO, CO, (mol CO; - kg™
(%) (%) h ™
1 14 77,9 67,2 10,4
5 10 60,9 26,3 4.1
10 5 45,0 9,2 1,4
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0.40
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Por otra parte, se aprecia que la pureza de
CO, alcanzada dista de la que debe poseer para
su transporte y almacenamiento (superior al
90%). Esto sugiere que seria necesario incorporar
otro tipo de etapas a este ciclo PSA como la etapa
Heavy Reflux.

El trabajo futuro incluira el disefio de un ciclo
PSA con la adicién de nuevas etapas, con objeto
de aumentar la pureza de extracto y refinado, y

mejorar la eficiencia del proceso.
(b) 16.00
1400
12.00
T
co2 10.00
—H? E
— W 800 §
8
.00
400
200
i
4
T T T T T T T T T 0.00
10 " 12 13 14 18 16 17 18 19 0
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Figura 10 - Perfiles de concentraciéon de CO,, H, y N, a la salida del lecho durante la etapa de
despresurizacion en contracorriente (10 min), (a) Despresurizacion controlada; (b) Despresurizacion
instantanea
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El tiempo de duraciéon de la etapa de
despresurizacion es otro factor que influye en el
calculo de los parametros anteriores. Es evidente
que si la duracién de la etapa de despresurizacion
fuese mayor, la recuperacion del CO, aumentaria,
puesto que la cantidad de CO, aun adsorbido no
es nula.

En la Tabla 5, se presentan los valores de los
mismos parametros estudiados en el caso de una
despresurizacion instantanea.

Tabla 5 — Valores promedio de pureza,
recuperacion y productividad de CO, en funcion
de la presion de despresurizacion

(Despresurizaciéon instantanea)

Prminima AP Pureza Recuperacion Productividad
(bar) (bar) CO, CO, (mol CO, - kg™
(%) (%) -h™
1 14 73,2 36,3 5,6
5 10 68,0 6,9 1,1
10 5 44 .6 1,5 0,2

La pureza en CO, obtenida parece ser
independiente de la forma de despresurizar el
lecho. Sin embargo, existen grandes diferencias
en cuanto a recuperaciéon y productividad se
refiere.

CONCLUSIONES

Los procesos PSA presentan un gran potencial
para la captura de CO, precombustion en
centrales GICC.

El carbén activado empleado presenta una
elevada selectividad de adsorcién hacia el CO,
respecto del N, y H,, lo que sugiere su viabilidad
como adsorbente en procesos de captura de CO,
precombustion.

El modelo de adsorcion desarrollado predice
con gran exactitud los datos experimentales
obtenidos en el lecho de adsorcién, por lo que se
puede validar para ser empleado en simulaciones
futuras.

En la etapa de regeneracion del lecho de
adsorbente, cuanto mas elevada es la variacion de

presion, la pureza del CO, capturado, Ila
recuperacion y la productividad del mismo
aumentan.
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NOMENCLATURA

b Afinidad de adsorcién (bar™)

Ci Concentracion del componente i en la fase
gaseosa (kmol-m™)

d Diametro del lecho (m)

D, Dispersion axial (m?.s™)

Dyi Difusividad molecular del componente i
(m?-s™)

F Flujo molar (mol-s™)

k; Coeficiente de transferencia de materia del
componente i (s)

L Longitud del lecho (m)

m Masa (kg)

o] Presion parcial del componente i (bar)

P Presion (bar)

(o] Concentracion del componente i en la fase
adsorbida (mol-kg™)

g  Concentracién del componente i en estado

de equilibrio en la fase adsorbida (mol-kg™)
gs Capacidad de saturacion del adsorbente
(mol-kg™)
re Radio de la particula de adsorbente (m)
t Tiempo (s)
T Temperatura (K)
v  Velocidad del gas (m-s™)
\A Volumen atémico difusional (-)
Y Fraccion molar del componente i en la fase
gaseosa (-)
Coordenada axial (m)
Z Factor de compresibilidad del gas (-)

N

Letras griegas

& Porosidad del lecho (-)

& Porosidad de la particula (-)

p,  Densidad del lecho (kg-m™)

Pp Densidad de la particula (kg-m™)
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