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RESUMEN (en espaiiol)

El hidrogeno esta considerado el vector energético del futuro. Sin embargo, para que la
Economia del Hidrogeno sea algo posible, es imprescindible que la produccion del
mismo sea barata, accesible y sostenible. En la actualidad, el 96% de la produccion
mundial de H: se obtiene a partir de combustibles fosiles, contribuyendo al aumento de
la concentracion de CO: en la atmésfera y el consecuente Cambio Climatico. El método
mas extendido de produccion es el reformado de metano con vapor de agua (SMR), que
emplea varios reactores cataliticos a diferentes temperaturas para obtener un 70% de Ha
que debe ser purificado posteriormente.

En este contexto, la integracion del reformado con vapor y la captura de CO2 en un
unico proceso se considera una tecnologia prometedora. Esta técnica, también conocida
como SESR, permite reducir el nimero de reactores requeridos y la temperatura de
operacion, al mismo tiempo que incrementa el rendimiento y la concentracion de Ha.
Esto redunda en unos costes menores de instalacion y operacion. Si el proceso se
completa con el uso de combustibles sostenibles como la biomasa, que presentan una
emision neta de CO: nula, es posible obtener un H2 mas barato, mas accesible y con una
menor contribucion al Cambio Climatico.

Para optimizar el proceso SESR se requiere una seleccion adecuada del catalizador y del
sorbente, asi como la optimizacion de las condiciones de operacién en funcion del
combustible utilizado. Se ha escogido un catalizador de Pd/Ni-Co soportado sobre
hidrotalcita, y dolomia como sorbente de CO.. Para todos los experimentos se realizd
previamente un célculo del equilibrio termodindmico con el objetivo de obtener una
prevision de los valores maximos de rendimiento, selectividad y concentracion de los
productos, que luego se compararon con los alcanzados por los resultados
experimentales.

Con el objetivo de obtener las condiciones 6ptimas de operacion del proceso SESR, se
llevaron a cabo experimentos en un reactor de lecho fluidizado, modificando tres de las
principales variables de operacion: la temperatura, la proporcion de vapor en la
alimentacion y la velocidad de flujo o velocidad espacial masica. Para ello se empled
acetona como compuesto modelo para simular el comportamiento de un bio-oil
procedente de la pirdlisis de biomasa.
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Del mismo modo, también se empleo el reactor de lecho fluidizado para analizar la
influencia de la composicion del bio-oil durante el proceso SESR. Se llevo a cabo un
estudio del comportamiento de diferentes mezclas de acido acético y acetona en un
rango amplio de concentraciones y temperaturas de operacion, utilizando la proporcion
de vapor y la velocidad espacial ya optimizadas previamente. Posteriormente, para
alcanzar un mayor grado de complejidad, se utilizaron varias mezclas de fenol, acido
acético y acetona en proporciones cercanas a las que pueden encontrarse en un bio-oil
producido a partir de biomasa lignoceluldsica.

Por ultimo, se llevaron a cabo experimentos de gasificacion catalitica de biomasa con
vapor e integracion de la captura de CO> (SECSG) empleando dos biomasas solidas
diferentes. En estos experimentos se utilizé un reactor de lecho fijo al que se aliment¢ la
biomasa de forma semi-continua, y se evaluo el efecto de la temperatura y la
composicion del combustible en el rendimiento y la produccion de Hoa.

En el desarrollo de este trabajo, se ha demostrado que la temperatura de operacion es el
factor que mas influye en el proceso, seguido de la proporcion de vapor y la velocidad
espacial. Es posible alcanzar una pureza de H> superior al 99.5% en el intervalo entre
525y 625 °C, tanto para compuestos modelo como para biomasas lignoceluldsicas. No
obstante, otras variables del proceso, como el rendimiento o la selectividad a la
produccion de Hz, varian enormemente seguin la naturaleza de la alimentacion o el tipo
de reactor, siendo necesario emplear una mayor temperatura para alcanzar resultados
similares. La concentracion de varios subproductos —como el CO y el CHs— también
resulta muy sensible a los cambios en la alimentacion y la temperatura,
incrementandose cuando el proceso se aleja de las condiciones dptimas.

RESUMEN (en Inglés)

Hydrogen has been proposed as the energy carrier of the future. However, for the
Hydrogen Economy to be feasible, hydrogen production must be cheap, accessible and
sustainable. Nowadays, more than 96% of H: is produced from fossil fuels, contributing
to increase the CO: concentration in the atmosphere and leading to a progressive
Climate Change. The most widespread method for hydrogen production consists in the
steam reforming of methane (SMR), which employs several catalytic reactors at
different temperatures to produce gas with a 70% H: content, that should be later
purified.

In this context, integration of steam reforming and CO: capture in a single step process
called Sorption Enhanced Steam Reforming (SESR) is considered a promising
technology. This process allows to reduce the number of required reactors and the
reaction temperature, increasing yield and Ha purity at the same time. The ultimate
consequence is to achieve lower costs of installation and operation. Additionally, if a
renewable fuel like biomass is fed to the reactor, production of cheaper, accessible and
sustainable hydrogen is possible, as biomass has zero net impact in the atmospheric CO2
concentration, thus reducing the contribution of hydrogen to Climate Change.

To optimize the SESR process, an appropriate selection of catalyst and sorbent for CO>
must be made, together with a proper optimization of the operating conditions. A Pd/Ni-
Co-hydrotalcite derived material has been chosen as catalyst, while dolomite has been
selected as CO: sorbent. All experiments were preceded by thermodynamic equilibrium
calculations to estimate the maximum limits of yield, selectivity and concentration of
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products. This results were later compared with the experimental results obtained.

A fluidized bed reactor was employed to assess the optimal conditions for the SESR
process. The three main variables modified during these experiments were temperature,
steam to carbon ratio (S/C) and weight hourly space velocity (WHSV). Acetone was
employed as model compound to simulate the behaviour of biomass pyrolysis derived
bio-oil.

The fluidized bed reactor was also employed to investigate the effect of bio-oil
composition on the performance of the SESR process. The behaviour of blends with
different proportions of acetic acid and acetone was tested along a wide range of
temperatures. The values of steam proportion and WHSV were chosen from the
optimized parameters obtained in the previous work. Thereafter, to reach a deeper
knowledge of the influence of composition, several blends of phenol, acetic acid and
acetone were prepared at similar proportions to those found in pyrolysis bio-oil, and
tested for the SESR process.

Sorption Enhanced Catalytic Steam Gasification (SECSG) was carried out employing
two solid lignocellulosic biomasses. During these experiments, a fixed bed reactor was
fed semi-continuously with the biomasses in order to evaluate the effect of temperature
and biomass composition on yield and H> production.

The present work has demonstrated that temperature is the most influent factor in the
SESR process, followed by S/C and WHSV. It is possible to achieve a Ha purity higher
than 99.5% between 525 and 625 °C, for both the model compounds and the
lignocellulosic biomass. However, other process variables such as H yield and
selectivity are greatly affected by the nature of the fuel and the reactor employed,
needing higher temperatures to reach the same values. The concentration of some by-
products, like CO and CHa, is also very sensitive to changes in temperature and feed,
increasing when the process moves away from the optimal conditions.
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FIGURAIIL.2

FIGURAIIL.3

FIGURAIIL.4

FIGURAIIL.5

FIGURAIIIL.6

FIGURAIIL.7

Evoluciéon de los valores monitorizados mediante el
software de control durante el desarrollo de un
experimento a 575 °C, seguido de una regeneracion a
800 °C.

Evolucién de la composicion de los gases a la salida
del reactor durante el desarrollo de un experimento a

575 °C, seguido de una regeneracion a 800 °C.

Curvas de fluidizacion obtenidas en el reactor de
lecho fluidizado con diferentes temperaturas y
tamafos de particula. Las curvas se representan en
funcién del flujo en condiciones normales, medido en
orden ascendente (lineas sdlidas) y descendente

(discontinuas).

Variacion del equilibrio termodinamico en funcién de
la temperatura y la relacién vapor/carbono (5/C) del
reformado de acetona con vapor sin captura
integrada (SR).

Variacion del equilibrio termodindmico en funcién de
la temperatura y la relacién vapor/carbono (S/C) del
reformado de acetona con vapor y captura integrada
de CO; (SESR).

Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la
selectividad (b) y la concentracidn de los productos (c,
d, e, f) para el reformado de acetona con vapor
integrado con captura de CO; (SESR) y sin captura
(SR). Las lineas representan el equilibrio
termodinamico, mientras los puntos representan
resultados experimentales. Flujo de alimentacion
liquida (mezcla acetona-agua): 5gh™; relacion
S/Cexp: 5; WHSV: 0.4423 h-1.
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FIGURAIIL.8

FIGURAIIL.9

FIGURAIV.1

FIGURAIV.2

FIGURAIV.3

Influencia de la relacién vapor/carbono (S/C) en el
rendimiento (a), la selectividad (b) y la concentracion
de los productos (c, d, e, f) para el reformado de
acetona con vapor integrado con captura de CO,
(SESR) y sin captura (SR). Temperatura: 575 °C; flujo
de alimentaciéon liquida (mezcla acetona-agua):
5g-h.

Influencia de la velocidad espacial (expresada como
WHSV) en el rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de los productos (c, d, e, f) para el
reformado de acetona con vapor integrado con
captura de CO, (SESR) y sin captura (SR).
Temperatura: 575 °C; relacion S/Cexp: 5.

Solubilidad de fenol y agua [186].

Variacién del equilibrio con la temperatura para el
proceso SESR (lineas solidas) y SR (lineas
discontinuas) del acido  acético (AcH), la
acetona (AcCO)y el fenol (Ph), empleando para todos
los combustibles una S/Cexp igual a 6 veces el valor
5/Cesteq.

Variacién del equilibrio con la temperatura para el
proceso SESR (lineas sdlidas) y SR (lineas
discontinuas) de diferentes mezclas de acido acético
(AcH) y acetona (AcCO), empleando para todos los
combustibles una S/Ceq igual a 3 veces el valor
S/Cesteq.
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FIGURAIV.4

FIGURAIV.5

FIGURAIV.6

FIGURAIV.T

Evolucién del rendimiento, la selectividad y la
composicion en funcion de la concentracion de dcido
acético en la alimentacion para mezclas con acetona,
para el proceso SESR a 525 °C. Los puntos muestran
los resultados obtenidos para el equilibrio
termodinamico de las diferentes mezlas, mientras que
las lineas discontinuas representan una relacion

aditiva lineal entre los dos compuestos.

Evolucién del rendimiento, la selectividad y la
composicion en funcion de la concentracion de acido
acético en la alimentacion para mezclas con acetona,
para el proceso SR a 750 °C. Los puntos muestran los
resultados  obtenidos  para el  equilibrio
termodinamico de las diferentes mezlas, mientras que
las lineas discontinuas representan una relacion

aditiva lineal entre los dos compuestos.

Variacion del equilibrio con la temperatura para el
proceso SESR (lineas sodlidas) y SR (lineas
discontinuas) de una mezcla equimolar de acido
acético (AcH) y acetona (AcCO), a medida que se
incrementa el contenido de fenol (Ph). Todos los
resultados se han calculado empleando una S/Cex

igual a 3 veces el valor 5/Cesteq.

Evolucion del rendimiento, la selectividad y la
composicion en funcién del contenido de fenol en la
alimentacion para mezclas equimolares de acetona y
acido acético, para el proceso SESR a 525 °C. Los
puntos muestran los resultados obtenidos para el
equilibrio termodindmico de las diferentes mezlas,
mientras que las lineas discontinuas representan una

relacion aditiva lineal entre los dos extremos.
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FIGURAIV.8

FIGURAIV.9

FIGURAIV.10

FIGURAIV.11

Evolucién del rendimiento, la selectividad y la
composicion en funcién del contenido de fenol en la
alimentacién para mezclas equimolares de acetona y
acido acético, para el proceso SR a 750 °C. Los puntos
muestran los resultados obtenidos para el equilibrio
termodinamico de las diferentes mezlas, mientras que
las lineas discontinuas representan una relacion

aditiva lineal entre los dos extremos.

Efecto de la temperatura en el equilibrio (curvas) y
resultados experimentales (puntos) del reformado de
fenol (Ph) con y sin captura de CO,. Flujo de
alimentacion (mezcla fenol-agua): 10 g-h™1; 5/Cexp: 11
(6 veces S/Cesteq); WHSV: 0.1834 h!. Las lineas solidas
representan el proceso SESR, mientras las lineas

discontinuas representan el proceso SR.

Comparacién del rendimiento (a), la selectividad (b)
y la concentraciéon de H; (c) obtenidos durante el
proceso SESR utilizando como combustible diferentes
mezclas de acido acético (AcH) y acetona (AcCO),
empleando una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cesteq.
El 4rea naranja representa el conjunto de equilibrios

de todas las mezclas representadas.

Comparacién de las concentraciones de CHi (a),
CO (b) y CO; (c) obtenidas durante el proceso SESR
utilizando como combustible diferentes mezclas de
acido acético (AcH) y acetona (AcCO), empleando
una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cesteq. El area
naranja representa el conjunto de equilibrios de todas

las mezclas representadas.
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FIGURAIV.12

FIGURAIV.13

FIGURAIV.14

FIGURAIV.15

Comparacion del rendimiento (a), la selectividad (b)
y la concentracion de H; (c) obtenidos durante el
proceso SR utilizando como combustible diferentes
mezclas de acido acético (AcH) y acetona (AcCO),
empleando una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cesteq.
El drea naranja representa el conjunto de equilibrios

de todas las mezclas representadas.

Comparaciéon de las concentraciones de CHs (a),
CO (b) y CO; (c) obtenidos durante el proceso SR
utilizando como combustible diferentes mezclas de
acido acético (AcH) y acetona (AcCO), empleando
una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cesteq. El area
naranja representa el conjunto de equilibrios de todas

las mezclas representadas.

Evolucién del rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de H, (c) con la temperatura durante la
reaccion SESR de bio-oils sintéticos con diferente
concentracion de fenol. Todos los resultados
experimentales se han obtenido empleando una
relacion S/Cexp 3 veces superior a la S/Cesteq, €xcepto el
100% Ph, que emplea un valor 6 veces S/Cesteq. El area
naranja representa el conjunto de equilibrios de todas

las mezclas representadas.

Evolucién de las concentraciones de CH, (a), CO (b) y
CO; (c) con la temperatura durante la reaccién SESR
de bio-oils sintéticos con diferente concentracion de
fenol. Todos los resultados experimentales se han
obtenido empleando una relacion S/Cep 3 veces
superior a la S/Cesteq, excepto el 100% Ph, que emplea
un valor 6 veces S/Cesteq. El area naranja representa el
conjunto de equilibrios de todas las mezclas
representadas.
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FIGURAIV.16

FIGURAIV.17

FIGURA V.1

FIGURA V.2

FIGURA V.3

FIGURA V.4

Evolucién del rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de H, (c) con la temperatura durante la
reaccion SR de bio-oils sintéticos con diferente
concentracion de fenol. Todos los resultados
experimentales se han obtenido empleando una
relacion S/Cexp 3 veces superior a la S/Cesteq, excepto el
100% Ph, que emplea un valor 6 veces S/Cesteq. El area
naranja representa el conjunto de equilibrios de todas

las mezclas representadas.

Evolucién de las concentraciones de CH, (a), CO (b) y
CO:; (c) con la temperatura durante la reaccion SR de
bio-oils sintéticos con diferente concentracién de
fenol. Todos los resultados experimentales se han
obtenido empleando una relaciéon S/Cexp 3 veces
superior ala S/Cesteq, excepto el 100% Ph, que emplea
un valor 6 veces S/Cesteq. El area naranja representa el
conjunto de equilibrios de todas las mezclas

representadas.

Mecanismo general de reaccién y distribucién de los
productos de la gasificacion de biomasa: volatiles,

alquitranes y char. Adaptado de Florin y Harris [91].

Fendmenos que experimenta la biomasa durante un

experimento de gasificacion.

Diagrama de proceso empleado para los célculos de

equilibrio en Aspen Plus®.

Variacién del equilibrio con la temperatura para el
proceso SECSG (lineas sdlidas) y SG (lineas
discontinuas) empleando hueso de aceituna (HA) y
pino torrefactado (PT). Se considera una proporcion

S/Cexp igual a 3 veces S/Cesteq.
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FIGURA V.5

FIGURA V.6

FIGURA V.7

FIGURA V.8

Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la
selectividad (b) y la concentracion de los
productos (c, d, e, f) para la gasificacién con vapor de
serrin de pino torrefactado (PT) y hueso de aceituna
(HA) integrada con captura de CO, (SECSG). Las
lineas representan el equilibrio termodinamico,
mientras los puntos representan resultados
experimentales. PT: 0.020 g-min; S/Cexp: 4.27; WHSV:
0.5690 h™'. HA:0.020 g'min™!; S/Cexp: 4.16; WHSV:
0.5963 h'.

Aspecto del lecho del reactor recuperado después de
diferentes experimentos: (a) Regenerado a 800 °C tras
un experimento a 575 °C con PT; (b) Después de un
experimento a 625 °C con HA, sin regenerar; (c) Char

acumulado sobre el lecho anterior.

Evolucién de la concentracion de los productos (Ha,
CHs;, CO y CO;) durante un experimento de
gasificacion de hueso de aceituna a 625 °C (S/Cexp:
4.17; flujo de biomasa: 0.020 g-min™; flujo de vapor:
0.063 g-min~!, WHSV: 0.5963 h).

Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la
selectividad (b) y la concentracion de los
productos (¢, d, e, f) para la gasificaciéon convencional
de serrin de pino torrefactado (PT) y hueso de
aceituna (HA). Las lineas representan el equilibrio
termodinamico, mientras los puntos representan
resultados experimentales. PT: 0.020 g:min; S/Cexp:
427, WHSV: 05690h?. HA: 0.020 gmin™;
S/Cexp: 4.16; WHSV: 0.5963 h-'.
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El hidrogeno esta considerado el vector energético del futuro. Sin em-
bargo, para que la Economia del Hidrdgeno sea algo posible, es impres-
cindible que la produccion del mismo sea barata, accesible y sostenible.
En la actualidad, el 96% de la produccion mundial de H, se obtiene a
partir de combustibles fosiles, contribuyendo al aumento de la concen-
tracion de CO; en la atmosfera y el consecuente Cambio Climatico. El
método mas extendido de produccion es el reformado de metano con
vapor de agua (SMR), que emplea varios reactores cataliticos a diferen-
tes temperaturas para obtener un 70% de H, que debe ser purificado

posteriormente.

En este contexto, la integracion del reformado con vapor y la captura de
CO; en un tinico proceso se considera una tecnologia prometedora. Esta
técnica, también conocida como SESR, permite reducir el nimero de
reactores requeridos y la temperatura de operacion, al mismo tiempo
que incrementa el rendimiento y la concentracion de H,. Esto redunda
en unos costes menores de instalacion y operacidn. Si el proceso se com-
pleta con el uso de combustibles sostenibles como la biomasa, que pre-
sentan una emision neta de CO; nula, es posible obtener un H, mas
barato, mas accesible y con una menor contribucién al Cambio Clima-

tico.

Para optimizar el proceso SESR se requiere una selecciéon adecuada del
catalizador y del sorbente, asi como la optimizacion de las condiciones
de operacién en funcién del combustible utilizado. Se ha escogido un
catalizador de Pd/Ni-Co soportado sobre hidrotalcita, y dolomia como
sorbente de CO,. Para todos los experimentos se realizd previamente un

calculo del equilibrio termodindmico con el objetivo de obtener una pre-
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vision de los valores maximos de rendimiento, selectividad y concentra-
cion de los productos, que luego se compararon con los alcanzados por

los resultados experimentales.

Con el objetivo de obtener las condiciones dptimas de operacion del pro-
ceso SESR, se llevaron a cabo experimentos en un reactor de lecho flui-
dizado, modificando tres de las principales variables de operacion: la
temperatura, la proporcion de vapor en la alimentacion y la velocidad
de flujo o velocidad espacial masica. Para ello se emple6 acetona como
compuesto modelo para simular el comportamiento de un bio-oil pro-

cedente de la pirdlisis de biomasa.

Del mismo modo, también se empled el reactor de lecho fluidizado para
analizar la influencia de la composicion del bio-oil durante el proceso
SESR. Se llevo a cabo un estudio del comportamiento de diferentes mez-
clas de acido acético y acetona en un rango amplio de concentraciones
y temperaturas de operacion, utilizando la proporcion de vapor y la ve-
locidad espacial ya optimizadas previamente. Posteriormente, para al-
canzar un mayor grado de complejidad, se utilizaron varias mezclas de
fenol, dcido acético y acetona en proporciones cercanas a las que pueden

encontrarse en un bio-oil producido a partir de biomasa lignocelulésica.

Por ultimo, se llevaron a cabo experimentos de gasificacion catalitica de
biomasa con vapor e integracion de la captura de CO, (SECSG) em-
pleando dos biomasas solidas diferentes. En estos experimentos se uti-
lizé un reactor de lecho fijo al que se alimentd la biomasa de forma
semi-continua, y se evaluo el efecto de la temperatura y la composicion

del combustible en el rendimiento y la produccién de Ho,.

En el desarrollo de este trabajo, se ha demostrado que la temperatura de
operacion es el factor que mas influye en el proceso, seguido de la pro-
porcién de vapor y la velocidad espacial. Es posible alcanzar una pureza
de H; superior al 99.5% en el intervalo entre 525 y 625 °C, tanto para

compuestos modelo como para biomasas lignoceluldsicas. No obstante,
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otras variables del proceso, como el rendimiento o la selectividad a la
produccion de Hy, varian enormemente segin la naturaleza de la ali-
mentacion o el tipo de reactor, siendo necesario emplear una mayor
temperatura para alcanzar resultados similares. La concentracion de va-
rios subproductos —como el CO y el CHy;— también resulta muy sensi-
ble a los cambios en la alimentacion y la temperatura, incrementandose

cuando el proceso se aleja de las condiciones 6ptimas.
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Hydrogen has been proposed as the energy carrier of the future. How-
ever, for the Hydrogen Economy to be feasible, hydrogen production
must be cheap, accessible and sustainable. Nowadays, more than 96%
of H is produced from fossil fuels, contributing to increase the CO, con-
centration in the atmosphere and leading to a progressive Climate
Change. The most widespread method for hydrogen production con-
sists in the steam reforming of methane (SMR), which employs several
catalytic reactors at different temperatures to produce gas with a 70%

H; content that should be later purified.

In this context, integration of steam reforming and CO, capture in a sin-
gle step process called Sorption Enhanced Steam Reforming (SESR) is
considered a promising technology. This process allows to reduce the
number of required reactors and the reaction temperature, increasing
yield and H, purity at the same time. The ultimate consequence is to
achieve lower costs of installation and operation. Additionally, if a re-
newable fuel like biomass is fed to the reactor, production of cheaper,
accessible and sustainable hydrogen is possible, as biomass has zero net
impact in the atmospheric CO, concentration, thus reducing the contri-

bution of hydrogen to Climate Change.

To optimize the SESR process, an appropriate selection of catalyst and
sorbent for CO, must be made, together with a proper optimization of
the operating conditions. A Pd/Ni-Co-hydrotalcite derived material has
been chosen as catalyst, while dolomite has been selected as CO,
sorbent. All experiments were preceded by thermodynamic equilibrium
calculations to estimate the maximum limits of yield, selectivity and
concentration of products. This results were later compared with the ex-
perimental results obtained.
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A fluidized bed reactor was employed to assess the optimal conditions
for the SESR process. The three main variables modified during these
experiments were temperature, steam to carbon ratio (S/C) and weight
hourly space velocity (WHSV). Acetone was employed as model com-

pound to simulate the behaviour of biomass pyrolysis derived bio-oil.

The fluidized bed reactor was also employed to investigate the effect of
bio-o0il composition on the performance of the SESR process. The behav-
iour of blends with different proportions of acetic acid and acetone was
tested along a wide range of temperatures. The values of steam propor-
tion and WHSV were chosen from the optimized parameters obtained
in the previous work. Thereafter, to reach a deeper knowledge of the
influence of composition, several blends of phenol, acetic acid and ace-
tone were prepared at similar proportions to those found in pyrolysis
bio-oil, and tested for the SESR process.

Sorption Enhanced Catalytic Steam Gasification (SECSG) was carried
out employing two solid lignocellulosic biomasses. During these exper-
iments, a fixed bed reactor was fed semi-continuously with the bio-
masses in order to evaluate the effect of temperature and biomass
composition on yield and H, production.

The present work has demonstrated that temperature is the most influ-
ent factor in the SESR process, followed by S/C and WHSV. It is possible
to achieve a H, purity higher than 99.5% between 525 and 625 °C, for
both the model compounds and the lignocellulosic biomass. However,
other process variables such as H; yield and selectivity are greatly af-
fected by the nature of the fuel and the reactor employed, needing
higher temperatures to reach the same values. The concentration of
some by-products, like CO and CH,, is also very sensitive to changes in
temperature and feed, increasing when the process moves away from

the optimal conditions.
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Introducciéon

I.1 La economia del hidrégeno

I.1.1 Energia y cambio climatico

La energia es un factor esencial para la actividad humana. En el afio
2014, el consumo mundial de energia ascendié a 13 699 Mtoe (575 EJ).
La cantidad de energia producida en el mundo practicamente se ha du-
plicado desde el afio 1971 y la tendencia indica que este crecimiento se
mantendrd en el futuro, tal como se puede observar en la FIGURA I.1. De
todas las fuentes de energia disponibles, los combustibles fdsiles (car-
bon, petréleo y gas natural) proporcionaron el 81.1% de toda la energia
producida, mientras que las fuentes renovables (hidroeléctrica, resi-
duos, biocombustibles y otras) tnicamente aportaron un 14.1%. Estas
cifras representan un avance de las energias renovables del 1.7% en
40 anos [1].

En las tltimas décadas se han producido grandes avances en lo que
respecta a la disminucion de las emisiones contaminantes procedentes

de la utilizaciéon de combustibles fosiles. Sin embargo, la problematica

14 000

= 3 B
g 8 8

Energia producida (Mtoe)
g

2000

0

1971 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010 2014
[ carbén [ Petréleo  [[] Gas Natural [] Nuclear
- Hidroeléctrica  [[] Biocombustibles y residuos - Otras

Figura 1.1 Produccion mundial de energia primaria por tipo de fuente. Otras fuentes
incluyen energia geotérmica, solar, edlica, etc. Adaptado de [1].




Energia y cambio climatico

del Cambio Climatico, inducida fundamentalmente por las emisiones
de CO, procedentes de los procesos de generacion de energia,
constituye la principal desventaja en la utilizacion de estos
combustibles. Al igual que con la produccion energética, las emisiones
de CO; han aumentado de forma progresiva en los tltimos afnos: de los
15 453 Mt producidos en 1973, hemos pasado a emitir 32 381 Mt de CO,
en el afio 2014 [1], aunque estas cifras parecen haberse estancado en el
ano 2015 [2].

Las medidas encaminadas a mitigar el impacto del Cambio Climéatico se
basan en dos enfoques diferenciados: la reduccion de las fuentes de CO,
(emisiones) y el potenciamiento de los sumideros de CO; [3]. Segun el
articulo 2 de la Convencién Marco de las Naciones Unidas sobre el Cam-

bio Climatico, el objetivo de la mitigacion es:

“[...] la estabilizacion de las concentraciones de gases de efecto
invernadero en la atmosfera a un nivel que impida interferencias
antropogenas peligrosas en el sistema climdtico. Ese nivel deberia
lograrse en un plazo suficiente para permitir que los ecosistemas
se adapten naturalmente al Cambio Climdtico, asegurar que la
produccion de alimentos no se vea amenazada y permitir que el

desarrollo econdmico prosiga de manera sostenible.”

Pese a los problemas que conlleva la generaciéon de energia con los me-
dios actuales, ésta sigue siendo imprescindible para el funcionamiento
de la sociedad. El nivel de desarrollo de un pais va ligado, entre otros
factores, a su capacidad de producir energia. Para afrontar los retos que
nos impone el Cambio Climatico, la produccion energética del futuro
debe ser barata, accesible y sostenible. Barata, en cuanto al coste de las
fuentes de energia o la tecnologia necesaria para extraerla; accesible,
para que sea sencilla su produccién y distribucion; y sostenible, para

satisfacer las necesidades actuales de la humanidad sin comprometer
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las de generaciones futuras. Por lo tanto, es imprescindible una bus-
queda de fuentes alternativas de energia que cumplan estas 3 caracte-

risticas.

I.1.2 El hidrégeno como alternativa energética

El hidrogeno es el elemento mas abundante del universo y uno de los
mas abundantes en la Tierra. Forma parte de multitud de compuestos
quimicos, como el agua y la mayor parte de compuestos organicos, asi

como la molécula de hidrogeno gaseoso (Hb).

El hidrégeno presenta unas caracteristicas realmente excepcionales. En-
tre sus multiples ventajas se encuentran que produce vapor de agua al
oxidarse, por lo que es mucho menos contaminante que los combusti-
bles fdsiles al no incrementar el contenido de CO, de la atmosfera. Pre-
senta una alta velocidad de quemado, un elevado octanaje y no es toxico
ni genera ozono. Su rango de inflamabilidad en aire es mucho mas am-
plio que la gasolina o el metano, y la mezcla hidrégeno-aire presenta
una energia minima de ignicién muy baja (0.02 mJ). Es un gas a tempe-
ratura ambiente, no condensa hasta alcanzar temperaturas inferiores a
-253 °C y presenta una alta densidad energética (120 MJ-kg™) [4]. El hi-
drégeno contiene 2.6 veces mas energia por unidad de masa que la ga-
solina; sin embargo, al ser un gas a temperatura ambiente, requiere 4

veces mas volumen que la gasolina para almacenar dicha energia [5].

Estas propiedades tinicas del hidrégeno lo convierten en una excelente
alternativa a las fuentes de energia actuales. Sin embargo, el hidrégeno
no es una fuente de energia en si mismo, sino un vector energético [6]:
representa una forma secundaria de energia, producida empleando
combustibles fdsiles, energia nuclear o fuentes renovables [7]. Hidro-
geno y electricidad se encuentran intimamente relacionados, pudiendo
convertirse uno a otro usando electrolitos (electricidad a hidrogeno) y

pilas de combustible (hidrégeno a electricidad) [8]. Estas ultimas tienen
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el potencial de funcionar usando hidrdgeno con una eficacia superior a

la de un motor de combustion interna [6].

La Agencia Internacional de la Energia estima que el hidrogeno y las
celdas de combustible asociadas al mismo tienen el potencial de reducir
para el afo 2050 las emisiones de CO; hasta un 5% mas que en un esce-
nario similar, donde se implantasen tinicamente mejoras de la eficiencia
energética y se extendiese el uso de combustibles alternativos [9]. Para
ello, es necesaria la implantacion de la denominada Economia del Hi-
drogeno. Este concepto fue introducido por General Motors Inc. en 1970
para definir una economia basada en el hidrégeno como forma de ener-
gia [10]. Aunque el concepto ha sufrido cambios con el paso del tiempo,
la Economia del Hidrogeno se fundamenta en un ciclo de producto
como el representado en la FIGURA 1.2. Si este ciclo se implementa junto
con una eficiente captura y confinamiento de CO,, es posible alcanzar

una produccion de H; sostenible.

El hidrégeno puede emplearse como combustible para el transporte, al-
macenarse para suministrar energia durante picos de demanda o utili-
zarse como materia prima para la fabricacion de productos quimicos [8].

Ademas de su probable uso extensivo en celdas de combustible en un
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Figura 1.2 Ciclo del hidrégeno en el contexto de la Economia del Hidrégeno.
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futuro proximo, el H, también tiene multiples aplicaciones en la actua-
lidad. Una de las mas extendidas es el procesado (upgrading) de com-
bustibles foésiles mediante hidrodealquilaciéon, hidrodesulfuracion e
hidrocraqueo. También participa en la fabricacion de anilina, ci-
clohexano, amoniaco o metanol, entre otros compuestos. Debido a su
caracter reductor, se emplea habitualmente en la industria electrénica y
la del vidrio para prevenir la oxidacion. Asi mismo puede utilizarse en
la soldadura de acero inoxidable, el recocido y el sinterizado de algunos
metales. La industria alimentaria también es un gran consumidor de hi-
drégeno, empleado en los procesos de hidrogenacion de grasas insatu-

radas.

I.1.3 Tecnologias de produccién de hidrégeno

La mayor parte del hidrogeno fabricado en la actualidad es consumido
en el mismo lugar de produccidn, y sélo una pequefia fraccion se emplea
en la generacion de energia [10]. Los métodos de produccion de hidré-
geno pueden clasificarse, segun el tipo de energia utilizada, en termo-
quimicos, electroquimicos y bioldgicos [11]. De los tres anteriores,
Unicamente las rutas termoquimica y biologica son validas para la ob-

tencién de H; a partir de biomasa [12].

La tecnologia mas extendida para la produccion de H, es el reformado
de metano con vapor (SMR), que supone el 48% de la produccién mun-
dial, tal como se puede ver en la FIGURA L.3. Le siguen el reformado de
aceites y naftas (30%), la gasificacion de carbon (18%) y la electrolisis de
agua (3.9%). En conjunto, el 96% de la produccion de H, se obtiene de
fuentes no renovables, esto es, combustibles fésiles [13]. A modo de re-
sumen, en la FIGURA .4 se muestra un esquema general de las rutas de
produccion de H; mas desarrolladas a dia de hoy, asi como algunas de

las aplicaciones del mismo.
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SMR

Reformado de aceites/naftas

Gasificacion de carbén

Electrdlisis

Otros

Figura 1.3 Distribucion de los principales métodos de produccién de H,. Adaptado de
Ewan et al. [13].

I.1.3.1 Métodos termoquimicos

En los métodos termoquimicos, el elemento fundamental que dirige las
reacciones de produccion de hidrégeno es la energia térmica. Entre este
tipo de métodos se pueden diferenciar aquellos con caracter oxidativo,
emplean reacciones de oxidacion en el proceso; y aquellos con cardcter
no-oxidativo, fundamentados en la rotura del enlace C—H. Otra clasifi-
cacidén, mas centrada en la biomasa, diferencia entre los métodos basa-
dos en pirdlisis, gasificacion convencional o gasificacién supercritica
(SCWG) [12].

Procesos oxidativos

Estos procesos se fundamentan en la descomposicion térmica de la ma-
teria prima a alta temperatura en presencia de un agente oxidante. Ge-

neralmente, la reaccion involucrada es la siguiente:

CpH,, + [0x] — xH, + yCO + zCO, (L.1)
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Tecnologias de produccién de hidrégeno

Existen multiples métodos de produccion de hidrégeno basados en el

reformado con vapor (Steam Reforming, SR). A continuacion, se expone

una lista de los mas habituales:

Steam Methane Reforming (SMR): es el método mas extendido a
nivel industrial —supone el 48% de la produccioén [11,13,14]—.
Emplea temperaturas de 800-1000 °C y presiones de 13-20 bar.
Requiere varias etapas de purificacion del hidrogeno. La emi-
sion de CO; de este proceso es de aproximadamente 8 toneladas
por cada tonelada de H, producida [15,16].

Sorption Enhanced Reforming (SER): parte del mismo concepto
que SMR, pero utilizando ademds un sorbente para capturar el
CO, producido durante la reaccion, desplazando asi el equilibrio
y mejorando la produccion de hidrogeno. Una vez saturado, el
sorbente debe ser regenerado. Este método requiere de menos
cantidad de equipamiento y elimina la necesidad de una purifi-
cacion posterior.

Membrane Reactor (MR): emplea una membrana permeable selec-
tivamente al hidrégeno dentro del propio reactor, de manera
que éste se separa nada mas producirse. Es capaz de producir
hidrégeno de altisima pureza, libre de CO, pero presenta como
inconveniente el elevado precio y la resistencia de la membrana.
Hybrid Adsorbent-Membrane Reactor (HAMR): solucioén interme-
dia entre SER y MR, intenta combinar las ventajas de ambos sis-
temas, acoplando la reaccién y la adsorcion a la separacion del
hidrégeno con membranas.

Aqueous Phase Reforming (APR): es una técnica que lleva a cabo el
reformado en fase acuosa, en condiciones de baja temperatura y
alta presion —donde la reaccion water gas shift (WGS) es
favorable—. Solo sirve para productos altamente solubles en
agua (como azucares Yy otros carbohidratos), aunque
proporciona una alta selectividad al H, y elimina la necesidad

de generar vapor [17].
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Otros métodos se basan en la oxidacion parcial (POx), donde se emplea
una cantidad limitada de oxidante para obtener gas de sintesis. E1 CO

posteriormente se convierte a H, y CO empleando la reaccion WGS:

e Thermal Partial Oxidation (TPOx): requiere altas temperaturas
(1150-1315 °C) y puede operar con una gran variedad de mate-
rias primas. Existen dos procesos comerciales: el proceso Texaco
y el proceso Shell.

o Catalytic Partial Oxidation (CPOx): es una alternativa al SMR,
donde se emplea un catalizador para realizar la oxidacion par-
cial. Esto permite reducir drasticamente la temperatura hasta los
590 °C.

o Auto-Thermal Reforming (ATR): combina un SR con un POx en un
unico reactor. La energia que se produce en la oxidacion parcial
(altamente exotérmica) se aprovecha en la reaccion de refor-

mado (altamente endotérmica).

Adicionalmente, también existe el proceso vapor-hierro (Steam-Iron Pro-
cess), que no puede englobarse en ninguno de los dos grupos anteriores.
En este proceso se produce hidrégeno mediante un ciclo redox en dos
etapas. La primera etapa consiste en la gasificacion de la materia prima
para obtener un gas de sintesis (H, y CO) de caracter reductor. Este gas
se emplea para reducir los dxidos de hierro a hierro metalico. En la se-
gunda etapa, el metal se pone en contacto con vapor, de manera que el
hierro se oxida y produce hidrégeno. Adicionalmente, la energia pro-
ducida durante la oxidacidon puede emplearse para satisfacer parte de

las necesidades de la reduccion.

Los procesos no-oxidativos engloban una serie de técnicas atin en desa-

rrollo, como pueden ser:

11
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e Plasma Reforming: empleando un reactor plasmatron de alta po-
tencia, se lleva a cabo el reformado catalitico de la materia prima.
Las reacciones son las mismas que en otros procesos de refor-
mado, pero utiliza la energia proporcionada por el plasma.

o Thermochemical Water Splitting: consiste en la descomposicion
térmica del agua, para obtener H, y O.. Para ello, se utilizan ci-
clos quimicos en varios pasos a lo largo de un intervalo amplio
de temperaturas (entre 500 y 2000 °C). Los ejemplos mas desa-
rrollados de este tipo de procesos son el ciclo azufre-yodo y el
ciclo de concentracion solar, que emplea concentradores solares

para alcanzar altas temperaturas.

También existen otros procesos no-oxidativos de obtencion de hidré-
geno con mayor o menor eficacia e implantacion. Entre ellos se encuen-
tra la pirdlisis de biomasa, la descomposicion térmica de hidrocarburos,
asi como otros procesos de refineria y/o biorefineria. La mayor parte de
los procesos de pirolisis de biomasa estan disefiados para la obtencion
de biocombustibles y bio-oil. Sin embargo, también permiten obtener
hidrégeno si se opera a una temperatura elevada y con suficiente tiempo

de residencia de la fase volatil [18].

I.1.4 El reformado con vapor

El reformado con vapor o Steam Reforming (SR) se basa en la reaccion de
un combustible con vapor de agua sobre un catalizador, a través de la
reaccion (I.2). En el proceso se obtiene una mezcla de H, y CO conocida
como gas de sintesis. La reaccion es fuertemente endotérmica, por lo que

se necesitan altas temperaturas para llevarla a cabo.

CyHpy +nH,0 < (n+m/2)H, + nCO (I.2)

12
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El reformado con vapor para la obtencion de H; ha sido estudiado en
profundidad para el caso del gas natural [16,19,20], pero también se ha
estudiado para bio-gas [21,22], glicerol [23], fracciones del bio-oil [24-
30], y varios compuestos modelo del bio-0il como etanol [31,32], acido
acético [27,31,33-38], acetona [31,39,40], furfural [27,41] o fenol [42].

En la FIGURA 1.5 se muestra el diagrama de bloques habitual del proceso
SR. Este proceso tiene lugar en varias etapas sucesivas, cada una en un
reactor diferente. La primera etapa (stearm methane reforming, SMR) se
desarrolla a temperatura y presion elevadas (800-1000 °C, 20-35 bar), se-
guida de una o varias etapas water gas shift (WGS HT, WGS LT) que va-
rian su temperatura entre 200 y 400 °C para maximizar la produccion de
hidrogeno [19,43]. Por tltimo, con el objetivo de purificar el H, obtenido
se utiliza una etapa PSA (pressure swing adsorption) para eliminar el CO,
procedente de las etapas WGS.

CHy

© 1

CO2

Figura 1.5 Diagrama de bloques de un proceso SR convencional.

A nivel industrial, las reacciones de reformado se llevan a cabo en pre-
sencia de un catalizador de niquel que se ubica en el interior de una serie
de tubos de acero de entre 100 y 150 mm de didmetro exterior y entre 10
y 13 m de longitud, contenidos a su vez en un horno. Los reactores pos-
teriores emplean catalizadores de cobre para llevar a cabo la reaccion
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El reformado con vapor

WGS y conseguir la conversion completa del CO. Este tipo de equipa-
miento resulta caro, por lo que se han realizado muchos esfuerzos para
reducir su tamafo, mejorar los materiales y optimizar la transmision de

calor, en aras de la reduccion de costes [16].

Las limitaciones del proceso SR son varias. El equilibrio termodindmico
exige una temperatura elevada para conseguir una conversion eficiente
del metano, aunque los catalizadores habituales siguen manteniendo su
actividad incluso a 400 °C [16]. La temperatura del reactor puede dismi-
nuirse hasta los 700 °C sin provocar una pérdida significativa de con-
version, pero esto requiere trabajar a presiones atmosféricas, con lo que
seria necesario una compresion posterior del hidrogeno obtenido. Aun
en las condiciones dptimas, todas las reacciones involucradas estan li-

mitadas por el equilibrio.
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[.2 Produccién de bio-o0il mediante
pirdlisis de biomasa

La pirolisis supone una opcion atractiva para convertir biomasa solida
en un liquido mas facil de manejar, almacenar y procesar [44]. El liquido
obtenido de los procesos de pirodlisis se denomina bio-oil, una sustancia
organica de color pardo, viscoso, corrosivo e inestable, compuesto fun-
damentalmente por especies altamente oxigenadas [45]. Sus caracteris-
ticas le confieren la mitad del potencial calorifico de un fuel-oil de
petroleo, por lo que necesita ser tratado antes de emplearse como com-
bustible [44].

La pirdlisis consiste en el calentamiento de biomasa hasta altas tempe-
raturas, en ausencia de oxigeno. En este proceso, la biomasa se descom-
pone para generar vapores, aerosoles, y un solido carbonizado (char).
Segun la duracion o la velocidad de calentamiento de la biomasa, la pi-
rolisis puede ser convencional (lenta) o rapida (flash), aunque la distin-
cidn entre ambas es relativamente arbitraria y no existe un limite preciso
para diferenciarlas [45]. Comtinmente, se acepta una subdivision en tres
clases [18]:

La pirdlisis lenta es un proceso ancestral, utilizado habitualmente para
la obtencion de carbon vegetal [45]. El cardcter lento viene determinado
por el tiempo de residencia de los vapores, que varia entre 5 min y
30 min [46,47]. La velocidad de calentamiento resulta sensiblemente in-
ferior ala empleada en pirolisis rapida. Todo ello facilita que los vapores
producidos durante el proceso contintien reaccionando entre si, fomen-

tando la formacién de liquidos y sélidos (carbonizados y char).
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La pirdlisis rapida, por el contrario, emplea una velocidad de calenta-
miento mucho mas elevada. Una pirdlisis rapida debe cumplir 4 requi-
sitos [48]: un calentamiento elevado (1000 °C-min™ o superior), con una
elevada tasa de transmision de calor; un control preciso de la tempera-
tura; tiempos de residencia cortos, inferiores a 2 s; y un enfriamiento ra-
pido de los vapores condensables. Con ello, se fomenta la formacion de
bio-oil. A temperaturas bajas (400-500 °C) se asocia con la formacion de
alquitranes, mientras que a temperaturas altas se obtienen gran canti-

dad de gases.

Esta pirdlisis es como la pirdlisis rapida, pero con una velocidad de ca-
lentamiento practicamente instantanea y un tiempo de residencia muy

reducido.

I.2.1 Propiedades del bio-oil

La composicion elemental de los bio-oils se aproxima mas a la de la bio-
masa inicial que a la de cualquier fuel-oil de petrdleo. Enla TABLA L1 se
comparan las propiedades de un bio-oil derivado de la pirdlisis de bio-
masa lignoceluldsica frente a las de un fuel-oil pesado convencional. El
contenido de oxigeno es muy elevado, siempre entre el 35-40%; aunque
un incremento de la severidad de las condiciones de produccion (tem-
peratura, tiempo de residencia, etc.) puede reducir el contenido de oxi-
geno en los compuestos orgdnicos resultantes, a costa de disminuir la
produccion de liquido en el proceso [49]. La presencia abundante de
oxigeno es una de las principales diferencias respecto a los fuel-oils de
petréleo, ya que un mayor contenido de oxigeno reduce la densidad
energética del bio-oil y aumenta su inestabilidad [49].

16



Introduccién

Tabla I.1 Propiedades tipicas de un bio-oil de pirdlisis de biomasa y un fuel-oil pesado.

Adaptado de Czernik et al. [49] y Trane-Restrup et al. [50]

Bio-oil Fuel-oil

Humedad (% masa) 15-30 0.02-0.1
pH 2.0-3.7 —
Composicién elemental (% masa)

C 32-58 85

H 55-8.6 11

(@) 35 - 60 1.0

N 0-02 0.3

S 0-0.05 —

Cenizas 0-0.2 0.1
HHV (M]-kg™) 16 - 19 40
Densidad (kg-m=) 1.1-13 0.9
Viscosidad a 50 °C (cP) 40 - 100 180
Sélidos (% masa) 02-1 1

La elevada cantidad de oxigeno incide negativamente en tres factores:
la acidez, el poder calorifico y el envejecimiento. Los bio-oils tienen un
caracter acido, debido al gran contenido de oxigeno en forma de aldehi-
dos, cetonas o acidos carboxilicos. Esto hace necesario emplear materia-
les resistentes a la corrosion para manejar el bio-oil, lo que encarece
notablemente los equipos e instalaciones [50]. El almacenamiento del
bio-o0il también se ve perjudicado por el contenido de oxigeno, ya que
favorece las reacciones de polimerizacion en el seno del bio-oil. Con el
tiempo, esta polimerizacion causa el envejecimiento del producto, au-
mentando la viscosidad y formando moléculas mas complejas, favore-
ciendo la separacion de fases y reduciendo la volatilidad del
liquido [44].
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El contenido de azufre en un bio-oil puede alcanzar hasta las 500 ppm
(370 ppm en la fraccion acuosa), lo que supone una cantidad significa-
tiva para reactores de reformado convencional. Sin embargo, resulta in-
ferior al observado en fuel-oils derivados del petrdleo, lo que supone

una ventaja cuando se trabaja con catalizadores [50].

Los bio-oils también presentan un gran contenido de agua (15-30%),
procedente de las reacciones de deshidratacion producidas durante la
pirdlisis, asi como de la propia humedad del precursor [51]. Esta gran
concentracion de agua tiene efectos positivos y negativos. Por un lado,
rebaja el poder calorifico e inhibe la ignicidn, lo que resulta un inconve-
niente si el objetivo es la combustion del bio-oil. Por otro lado, mejora la
fluidez del bio-oil al reducir su viscosidad, y proporciona un perfil de
temperatura mds uniforme en los cilindros de un motor diésel, ademas

de no producir emisiones de NOx a la atmosfera [49].

La adicion de agua al bio-oil —generalmente en una proporcion 2 a 1—
permite su separacion en dos fases: una fraccidon hidrofébica (orgéanica),
que contiene fundamentalmente compuestos derivados de la lignina; y
otra fraccién hidrofilica (acuosa), que contiene la mayor parte de los
compuestos monoméricos derivados de carbohidratos —con un 20% de
compuestos organicos que pueden separarse por evaporacion o nano-
filtracién [28,51]—. Aproximadamente entre el 60 y el 80% en peso del

bio-oil es soluble en fase acuosa [52].

Otra de las caracteristicas del bio-oil es su gran inestabilidad. A tempe-
raturas superiores a 90 °C los bio-oils se descomponen térmicamente
para formar depdsitos carbonosos [28] que pueden bloquear tuberias y
generar atascos indeseados. Muchos compuestos del bio-o0il son térmi-
camente inestables, por lo que pueden tener lugar reacciones de des-
composicion (cracking) y deshidratacion de los mismos antes de llegar
al lecho catalitico [53].
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[.2.2 Composicién del bio-oil

El contenido del bio-oil es extremadamente variable, y esta fuertemente
condicionado por la composicion de la biomasa precursora [54], como
puede observarse en la TABLA 1.2. Otro factor influyente es la propia pi-
rolisis, que puede determinar el grado de fragmentacion de las especies
obtenidas seguin las condiciones de operacion en las que se produzca el
bio-oil, o incluso el tipo de reactor, tal como se aprecia en la TABLA 1.3.
La humedad del precursor también resulta un factor importante: el
bio-0il producido mediante pirdlisis flash puede contener entre un

75-85% de compuestos organicos y un 15-25% de agua [51].

Todas las especies contenidas en el bio-oil provienen de las reacciones
de despolimerizacion y fragmentacion de los tres componentes basicos
de la biomasa: celulosa, hemicelulosa y lignina [49]. Los diferentes com-
puestos obtenidos tras la pirdlisis pueden agruparse generalmente en
cinco familias [55]: hidroxialdehidos, hidroxicetonas, aztcares, acidos
carboxilicos y compuestos fenolicos. Sin embargo, una clasificaciéon mas
amplia podria diferenciar acidos, alcoholes, aldehidos, ésteres, cetonas,

fenoles, guayacoles, siringoles, aztcares, furanos, alquenos, compuestos

Tabla I.2 Composiciéon media de dos bio-oils obtenidos por pirdlisis flash de mezclas de

diferentes biomasas lignocelulbsicas. Adaptado de Trane-Restrup et al. [50]

Mezcla de pino (85%) Mezcla de maderas

Componente (% masa) y abeto (15%) blandas (coniferas)
Agua 20-23 30 -35

Acidos 3-22 3-27

Alcoholes, aldehidos y cetonas 2-21 2-27

Azucares 4-9 4-7

Fenoles 3-4 1-3

Lignina 2-18 13-32

HAP 8 3
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Tabla I.3 Composicion de bio-oils derivados de pirdlisis obtenidos empleando un lecho

fluidizado (Universidad de Waterloo) y un reactor Vortex (NREL). Adaptado de Wang
etal. [26]

Lecho fluidizado! Vortex?
Componente (% masa) Alamo Arce Picea Roble
Acido acético 54 5.8 3.9 5.0
Acido férmico 3.1 6.4 7.2 3.3
Hidroxiacetaldehido 10.0 7.6 7.7 43
Glioxal 2.2 1.8 25 3.0
Metilglioxal — 0.65 — —
Formaldehido — 1.2 — 22
Acetol 14 1.2 1.2 1.8
Etilenglicol 1.1 0.6 0.9 —
Levoglucosano 3.0 2.8 4.0 3.8

1,6-anhidroglucofuranosa 2.4 — — —

Fructosa 1.3 1.5 2.3 —
Xilosa — — — 0.9
Glucosa 0.4 0.6 1.0 =
Celobiosa 1.3 1.6 25 —
Oligosacaridos 0.7 — — —
Lignina pirolitica® 16.2 20.9 20.6 249
Sin identificar 11.9 17.1 12.9 5.8
Aceite* 65.8 67.9 66.5 55.3
Agua* 12.2 9.8 11.6 10.4
Char 7.7 13.7 12.2 12.4
Gas 10.8 9.8 7.8 12.2
Total 96.5 101.2 97.7 90.3

1 Universidad de Waterloo. 2 NREL. 3 Representa el material precipitado mediante adicién de agua. 4 La suma de aceite y
agua resulta en el bio-oil completo.
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aromaticos, compuestos nitrogenados y otros compuestos oxigenados
[45]. No obstante, estas no son clasificaciones cerradas, dado que la va-

riedad de compuestos posibles es enorme.

La despolimerizacion térmica de celulosa y hemicelulosa produce prin-
cipalmente compuestos monomeéricos volatiles [28]. Al ser solubles en
agua, la mayor parte de estos compuestos se encuentran en la fase
acuosa del bio-oil. Los mas abundantes son los acidos carboxilicos como
el acido acético y el acido férmico; estos acidos pueden suponer el
80-90% de los acidos del bio-oil [52]. El alto contenido de acidos carbo-
xilicos es una de las causas de la caracteristica acidez de los bio-oils. A
los acidos les siguen en importancia otros compuestos como hidroxial-

dehido, acetol o levoglucosano [50] en proporciones variables.

Por su parte, la lignina contenida en el precursor biomasico da lugar
fundamentalmente a compuestos oligoméricos [28], que pasan funda-
mentalmente a la fase organica. Los mds destacados son los fenoles y

furanos.

Bertero et al. [54] realizaron un analisis detallado del bio-oil obtenido
mediante pirdlisis convencional en un lecho fijo, para tres biomasas di-
ferentes: serrin de pino, serrin de mezquite y salvado de trigo. Los re-
sultados determinaron un contenido medio de 21% de fenoles, 18% de
acidos, 11% de aldehidos y cetonas lineales, y 5% de furanos. Sin em-
bargo, la variabilidad entre los diferentes compuestos es muy grande.
Asi, el serrin de pino presentd un 17.52% de aldehidos y cetonas, frente
al 15.74% de fenoles; mientras el serrin de mezquite contenia un 28.23%
de fenoles, pero solo un 16.99% de acidos. Resulta imposible, por tanto,
determinar un valor tipico de concentracion para cada compuesto o fa-

milia de compuestos dentro del bio-oil.
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I.3 Reformado con Captura Integrada
de COz2 (Sorption Enhanced Steam Reforming)

Cuando la reaccion de reformado con vapor se realiza conjuntamente
con la captura de CO; en un tnico reactor, el proceso resultante se de-
nomina Reformado con Captura Integrada de CO, (Sorption Enhanced
Steam Reforming, SESR). Con esta tecnologia, las tres reacciones que tie-
nen lugar por separado durante un reformado convencional a escala in-
dustrial (reformado, WGS y carbonatacion) transcurren en un mismo
reactor. Este reactor contiene el catalizador para las reacciones de refor-
mado y WGS, asi como un sorbente para el CO,. Basandose en el prin-
cipio de Le Chatelier, la retirada de CO, del medio de reaccion permite
alcanzar cotas de rendimiento y concentracion de H, imposibles para un
proceso convencional de reformado en condiciones normales. Ademas,
el calor liberado por las reacciones exotérmicas de WGS y carbonatacion
se utiliza para la reaccién endotérmica de reformado, por lo que no es

necesario un aporte adicional de energia al reactor [56].

Esto permite reducir el nimero de reactores: de 4 requeridos para SR,
se pasa a un unico reactor para SESR. Sin embargo, para que el proceso
pueda funcionar en estado estacionario es necesaria la continua regene-
racién del sorbente. Por eso, en la practica, siempre serd necesario el em-
pleo de varios reactores en paralelo, cada uno funcionando en una etapa
diferente del proceso; o una combinacion de reformador y regenerador

con lecho catalitico circulante entre ambos reactores.

Entre las potenciales ventajas del proceso SESR frente al reformado con-

vencional se encuentran las siguientes [56-58]:

e Produccién de H; en un tnico paso, ya que solo se emplea una
etapa de reaccion. Elimina la necesidad de reactores WGS.
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e Obtencion de hidrogeno de alta pureza (>99%).

¢ Reduccion e incluso eliminacion de etapas de purificacion —de-
pendiendo del uso final del producto—.

e Menores temperaturas de operacion, lo que conlleva un menor
consumo de energia y permite sustituir los aceros de alta alea-
cion por otros materiales mas asequibles.

¢ No requiere energia adicional en el reactor primario, lo que per-
mite reducir los intercambiadores de calor.

e Disminucion de depdsitos carbonosos en el reformador.

Por otro lado, el proceso también presenta una serie de desventajas. La
primera es que necesita utilizar una gran cantidad de energia para la
regeneracion del sorbente —la calcinacion es un proceso altamente en-
dotérmico—, aunque ésta solo representa el 20-25% de la energia adi-
cional que necesitaria un SMR convencional [58,59]. Si se desea obtener
hidrégeno de muy alta pureza (>99.9%) se requiere el uso de unidades
PSA, lo que supone una penalizacion energética del 15% y el uso de alta
presion [58].

Los reactores empleados para el proceso SESR pueden ser de lecho fijo
o de lecho fluidizado. Los lechos fijos presentan el inconveniente de que
distribuyen peor la temperatura, lo que conduce a la generacion de pun-
tos frios dentro del lecho, donde la actividad del catalizador y la con-
version seran menores [21]. Por otro lado, la temperatura a la que se
alcanza el maximo rendimiento en un reactor de lecho fluidizado es
aproximadamente 100 °C menor a la requerida en un lecho fijo. Sin em-
bargo, para alcanzar el maximo rendimiento en lecho fluidizado se ne-
cesita una mayor proporcion de vapor que la requerida en lecho fijo. El

rendimiento maximo también puede ser algo menor en este tltimo [60].

Las deposiciones de carbono son siempre menores para lechos fluidiza-
dos que para lechos fijos [60]. La formacién de depdsitos carbonosos en
lechos fijos es especialmente significativa en la parte superior del lecho
y el espacio libre aguas arriba; estos depositos limitan la actividad del
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catalizador y acortan el tiempo de breakthrough —instante en el que el
sorbente se considera saturado—, ademas de requerir etapas mas largas
de regeneracion para recuperar el lecho [25]. Un reactor de lecho fluidi-
zado, con un adecuado régimen de flujo, alarga la duracion de la etapa
de reformado al garantizar un mejor contacto entre la alimentacion y el
lecho; las posibles particulas carbonosas que se hayan formado también
tienen una mayor exposicion al vapor, por lo que pueden gasificarse con
mas facilidad [25].

I.3.1 Antecedentes histéricos del proceso SESR

La primera referencia de la combinacion de un catalizador con un sor-
bente de CO, para la producciéon de hidrégeno data de 1868 [17,61]. Pos-
teriormente, Williams [62] en 1933, y Gorin & Retallick [63] en 1963,
registraron sendas patentes para reactores con reacciones mejoradas por
adsorcion en lecho fijo y lecho fluidizado, respectivamente [17,61]. Sin
embargo, no es hasta 1988 cuando Brun-Tsekhovoi et al. publican resul-
tados experimentales limitados e informan de un ahorro energético po-

tencial del 20% comparado con el proceso tradicional [61].

En la década de los 90 es cuando esta técnica comienza a despertar ver-
dadero interés y surgen los primeros trabajos sobre la misma. El refor-
mado sin mezcla o unmixed reforming (UMR), propuesto por Kumar et
al. en 1999 [64], se basa en aplicar el mismo sistema que la combustién
sin mezcla (UMC). La UMC consiste en realizar la combustion alter-
nando los flujos de aire y combustible sobre un metal que sufre por ello
cambios en su estado de oxidacion [64,65]. El metal no acttia aqui como
catalizador, sino que facilita la transferencia de materia [65]. Como me-
tal suele emplearse Ni, que se dispone dispersado en una matriz cera-
mica. La corriente de aire hace que el Ni se oxide a NiO y la reaccién
exotérmica calienta el soporte; a continuacion se cambia el aire por com-
bustible y éste reduce el NiO, oxidandose en el proceso y produciendo
a su vez calor [64].

24



Introduccién

El calor generado en estas reacciones puede ser empleado para calentar
las reacciones de reformado —altamente endotérmicas—, asi como la
calcinacion del carbonato calcico, que actia como sorbente del CO, pro-
ducido durante el reformado [64]. De esta manera, el niquel acttia como
catalizador (reformado) y como vector de oxigeno (combustién), y todas
las reacciones (reformado, combustion y captura) tienen lugar en un
mismo reactor. El concepto de UMR no considera las ventajas que pre-

senta la captura in-situ de CO, sobre el equilibrio de la reacciéon WGS.

Por otro lado, Hufton et al. [66] y Balasubramanian et al. [61] proponen
en 1999 la aplicaciéon del concepto Sorption Enhanced Reaction Process
(SERP) al reformado de metano con vapor. Anteriormente, Han y Ha-
rrison [67] en 1994, asi como Han y Hudson [68] en 1997, habian demos-
trado la aplicacion de este mismo concepto para la reaccion de WGS,
mientras Carvill et al. [69] también propusieron en 1996 el empleo del
concepto SERP a la reaccion WGS inversa, con el objetivo de producir
CO. Estos mismos autores sugerian entonces que el reformado catalitico
de metano para producir hidrégeno era un candidato viable para la apli-

cacion de este tipo de tecnologia.

A partir de ese momento el proceso SESR comienza a ganar el interés
dentro de la comunidad cientifica, aumentando el nimero de publica-

ciones y resultados experimentales (FIGURA 1.6). El proceso SESR se ha
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Figura 1.6 Numero de publicaciones que responden a la biisqueda "sorption enhanced
steam reforming”, por afio de publicacion.
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investigado para su aplicacion con gas natural, bio-oil, glicerol, etanol,

biomasa solida, y otros muchos compuestos.

I1.3.2 Catalizadores para el proceso SESR

1.3.2.1 EIl reformado catalitico

La reaccion de reformado comienza con la adsorcion de la molécula de
combustible sobre el catalizador. Esta adsorcién puede darse a través de
dos atomos C—C o de dos dtomos C—O. Sin embargo, los enlaces entre
el metal catalizador y el carbono (M—C) son mas estables que con el
oxigeno (M—O), cuando se trata de metales de transicion. Existen cua-
tro posibles vias de reaccion en el reformado catalitico de hidrocarburos

oxigenados, tal como se muestra en la FIGURA L.7.

Para el reformado con vapor, la via reactiva mas interesante es la rup-
tura del enlace C—C (via I), que da lugar a H, y CO. Este tltimo puede
convertirse posteriormente en CO, y mas H; a través de la reaccion
WGS. Sin embargo, al mismo tiempo puede producirse la ruptura del
enlace C—O (via II) o un reposicionamiento de los grupos funcionales
(via III), produciendo acidos o alcoholes que después, mediante una
ruptura C—C, dan lugar a H,, CO, y diferentes alcanos (metano, etano,
etc.). La via IV consiste en la deshidratacidon para formar alquenos, y a

menudo es catalizada por sitios dcidos [70].

Si se desea aumentar la cantidad de H, producido y reducir a su vez el
contenido de impurezas, es importante fomentar la via I y minimizar el
resto de vias. La rotura selectiva del enlace C—C conduce hacia la for-
macion de gas de sintesis, mientras que la rotura del enlace C—O favo-
rece la generacion de hidrocarburos [71]. Por ello deberd seleccionarse
un catalizador que sea selectivo para la via I y no facilite el desarrollo

del resto de vias, aumentando la eficiencia de la produccién de H..
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1.3.2.2 Soporte del catalizador

Para mejorar las caracteristicas del catalizador, es habitual dispersar la
fase activa sobre un soporte. Este material debe ser altamente poroso y
termoestable, con una elevada superficie especifica y suficiente resisten-
cia mecanica [72]. Con esto, se consigue una mayor superficie activa dis-
ponible para la catalisis, una mayor estabilidad térmica y se prolonga la

vida util del catalizador.

Para las reacciones SR, uno de los soportes mas empleados es la alimina
(Al;Os), aunque también se han estudiado otros soportes como silice
(Si0,), 6xido de titanio (TiO,) o circonia (ZrO,), entre otros [73]. Otra
solucidn consiste en utilizar soportes con centros basicos como la hidro-
talcita (Mg-Al) o emplear dopantes alcalinos como MgO, CeO, o ZnO

que dificultan la formacion de coque sobre el catalizador [17].

Actualmente, para el proceso SESR se trabaja en el concepto de materia-
les hibridos. Estos materiales consisten en una tnica particula que con-
tiene tanto el sorbente de CO, como el catalizador. El contacto cercano
de sorbente y catalizador en el mismo soporte podria mejorar la cinética
de la reaccion SESR [15].

Las hidrotalcitas (HT) son arcillas anionicas formadas por capas de Oxi-
dos o hidroxidos metalicos con una carga neta positiva, intercaladas con
aniones como el carbonato (COs)?* [58]. Las hidrotalcitas puede repre-

sentarse de manera general mediante la siguiente férmula [74]:
2+ 73+ m+ ) x—
[Mn Mm (OH)Z(n+m)] m/x ’ yHZO (1'3)

donde A representa un anion con carga x, mientras M simboliza los di-
ferentes cationes metdlicos presentes en la estructura. Por otro lado, y es

el nimero de moléculas de agua en adsorcion. El nimero de cationes

28



Introduccién

con carga 2+ siempre debe ser superior al de cationes con carga 3+, o lo

que es lo mismo, n > m.

La hidrotalcita mineral que se puede encontrar en estado natural, deno-
minada simplemente hidrotalcita, tiene comtinmente la composicion

que se muestra en la féormula (1.4).

[MgeAl,(OH)14]*7(CO3)?™ - 4H,0 (L.4)

Para distinguirla de ésta, las hidrotalcitas sintéticas suelen denominarse
hidroxidos dobles laminares (Layered Double Hidroxides, LDH). A partir de
la formula (I.3), la variedad de materiales de tipo hidrotalcita que puede
obtenerse empleando diferentes cationes y aniones en la sintesis es

enorme.

Cuando se calcina, la estructura en capas de los hidroxidos dobles lamina-
res se descompone, obteniéndose una mezcla de éxidos metalicos, dxi-
dos mixtos y espinelas. El producto resultante posee una gran superficie
especifica, buena estabilidad térmica frente al sinterizado y amplia pre-
sencia de centros basicos [32]. Si se emplea como soporte, el catalizador
obtenido presenta una mayor resistencia a la sinterizaciéon y una menor
formacion de coque que otros catalizadores similares soportados sobre
alimina [20]. En general, el uso de hidrotalcita como soporte favorece
la formacion de cristales metalicos de menor tamanio, lo cual esta rela-
cionado con una mayor resistencia a la formacion de coque. Estas pro-
piedades convierten a las hidrotalcitas en un material éptimo para
actuar como soporte catalitico, permitiendo que las particulas metalicas
queden altamente dispersas y bien soportadas en la matriz, con una ex-

celente estabilidad y un tamafio de cristal muy pequeno [74].
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1.3.2.3 Naturaleza del metal activo

La seleccion de un buen catalizador es importante para una elevada
efectividad en la produccion de hidrégeno [17]. Para que un catalizador
sea adecuado para el reformado con vapor, éste debera ser selectivo a la
rotura de los enlaces C—C y C—H, pero poco selectivo a la rotura C—O.
Si ademas también se pretende emplear el proceso SESR, el catalizador
debera ser muy activo para la reaccion WGS a alta temperatura y poco

activo para la reaccion de metanacion [17,71].

Se han probado muchos tipos de metales y soportes en diferentes confi-
guraciones. Entre los metales que presentan actividad para la rotura
C—C se encuentran Rh, Ir, Ru, Pt, Pd, Co y Ni, pero sus propiedades
varian segun el soporte o la carga metalica utilizada en cada caso, por
lo que no pueden clasificarse segtn su actividad catalitica de manera
univoca [17,75]. Pt, Ni y Ru presentan actividades relativamente altas
para la reaccion de reformado, pero inicamente Pt y Pd muestran ade-
mas una alta selectividad para la formacion de H, [73]. Esto indicaria
que estos metales son también activos para la reaccion WGS, lo cual re-

sulta importante para el proceso SESR.

A pesar de que los metales nobles suelen presentar mejores caracteristi-
cas para la catdlisis, su elevado precio provoca que en su lugar sea ha-
bitual el empleo de catalizadores de Ni. El Ni es algo menos activo para
el reformado y mas susceptible a la desactivacion, pero ha sido amplia-
mente estudiado con multiples soportes y en variedad de condiciones

de operacion [75].

La seleccion del catalizador final para el proceso SESR no es trivial. La
mayor parte de los metales mencionados no cumplen todos los criterios
establecidos para un buen catalizador de manera individual. El Ni pre-
senta una alta actividad para la rotura de enlaces C—C y C—O, pero su
actividad en WGS es limitada. Por otro lado, el Co tiene mayor actividad
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en WGS y su selectividad es superior para la reaccion global. La combi-
nacion de ambos elementos tiene un efecto sinérgico, consiguiendo au-
mentar la actividad y selectividad del catalizador [34]. Para aunar las
propiedades de ambos metales, se han desarrollado catalizadores bime-
talicos como el Ni-Co [71], o incluso ternarios como el Pd/Ni-Co [14,76]
o el K-Ni-Cu [77]. Con ello, se busca aunar la actividad en la rotura del
enlace C—C de unos con la actividad para WGS de los otros.

El catalizador bimetalico Ni-Co puede soportarse sobre hidrotalcita me-
diante diferentes técnicas, como la impregnacion o la coprecipitacion.
La coprecipitacion produce cristales metalicos mas pequenos que la im-
pregnacion, con una mejor dispersion en el soporte, y con una distribu-
cién mas estrecha de tamanos [74]. Esto redunda en una mayor

superficie metdlica accesible.

El incremento del contenido de Ni hace aumentar la cristalinidad de la
muestra, ya que el radio del ion Ni?* es mas similar a los iones presentes
en la hidrotalcita natural (Mg?" y Al**) que en el caso del Co?*. De este
modo, resulta relativamente sencillo incorporar el Ni?* a la estructura de
la hidrotalcita, mientras que cuando se incorpora Co?* se produce una
mayor distorsion de la estructura, debido al mayor tamarfio de los iones.
Esto genera una baja cristalinidad, lo que redunda en una menor dis-

persién de la fase activa y una menor superficie metdlica disponible [32].

La desestabilizacion de la estructura también queda patente en la des-
composicion térmica. Durante la calcinacion, la HT pierde su estructura
laminar y se transforma en 6xidos metalicos. La sustitucion de los iones
Mg?* por iones Ni?* y Co?* favorece que esta descomposicion térmica se
produzca a una temperatura inferior, siendo el efecto del Co mas pro-

nunciado [32].
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Conner y Falconer [78] demostraron que la temperatura de reduccién
de diversos 6xidos metalicos como CuO, NiO y Cos0O4 podia dismi-
nuirse mediante la adicion de algunos metales de transicion como Pty
Pd. También se ha comprobado que la adicion de pequenas cantidades
de ciertos promotores —metales nobles como Pt, Pd o Ru— al Co sobre
alumina facilita la reduccion del catalizador, disminuyendo asi la tem-
peratura de reduccion [14]. La introduccidon de Pd causa un desplaza-
miento de los picos de reduccidon de los 6xidos de Ni y Co hacia
temperaturas inferiores. Esta reduccion de temperatura es mas marcada
en el caso del Co, que desciende de 298 y 462 °C hasta 140 y 167 °C, res-
pectivamente. Por tanto, el Pd acelera y facilita enormemente la reduc-

cion del NiO y especialmente del CosO,4 [14].

La adicion de Pd al catalizador Ni-Co/HT proporciona una alta activi-
dad para la rotura de los enlaces C—C y C—H en el alquitran y los hi-
drocarburos, en el caso de la gasificacion de biomasa [79]. Ademas, este
tipo de catalizadores no requiere de pre-reduccion, ya que el Pd favo-
rece la rapida formacion de H, durante el reformado y éste se encarga
de reducir posteriormente los 6xidos de Ni y Co [79]. Todo ello permite
eliminar la etapa de pre-reduccién del catalizador, a costa de consumir
una pequena cantidad de H, durante el comienzo del proceso. El Pd ac-

tuaria como promotor de la reaccidn, reduciéndose primero.

Durante la etapa de regeneracion, el CaCOj; formado a partir de la car-
bonatacién de CaO se calcina, liberando CO,. Al mismo tiempo, las par-
ticulas de Ni y Co metdlico se oxidan, segun las reacciones (1.5) y (1.6).
Esta oxidacioén proporciona energia que puede ser usada para la rege-
neracion del sorbente [14].

Nig) +1/,0, = Ni0Og, AH? = —2443 k] -mol™t  (L5)

Cogsy +2/3 02 — Co304 AHP = —292.88 k] - mol™!  (L6)
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Sin embargo, en las condiciones de regeneracion el Pd metalico no se
oxida. Se ha demostrado que el PdO se descompone en Pd metalico en-
tre 680 y 810 °C y que puede ser usado para el reformado con vapor en
el intervalo entre 470 y 730 °C [80]. Gracias a la resistencia del Pd frente
a la oxidacién, durante la etapa de SESR este metal es capaz de catalizar
el reformado del combustible. El H, producido en esta reaccion permite
la reduccidn de los 6xidos metalicos de Niy Co, siguiendo las reacciones
(L7) y (I.8). Esto proporciona una actividad catalitica inicial suficiente
para evitar el empleo de una etapa adicional de reduccién del cataliza-
dor [14].

NiO() + H, — Nig) + H,0 AH? = 2.51 k] -mol™? (L7)

C0304(sy + 4H, — 3Co(s) + 4H,0  AH? = —88.70 k] - mol ™! (L.8)

I.3.3 Sorbentes de CO2

Las principales caracteristicas que ha de presentar un buen sorbente

para la captura de CO, durante el proceso SESR deben ser [58]:

e Alta velocidad de reaccion en las condiciones de operacion (450-
650 °C) y a una presion parcial de CO; relativamente baja [59].

e Buena estabilidad durante los ciclos de reformado/regeneracion.

e Pequena diferencia de temperaturas entre carbonatacion y calci-
nacion.

e Bajo coste.

e Gran capacidad de adsorcion.

e Suficiente resistencia mecanica para operar a presion en presen-

cia de vapor [81].
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1.3.3.1 Tipos de sorbentes

Existen tres grandes tipos de sorbentes con capacidad para la adsorcién
de CO,, que pueden clasificarse segiin el material en el que se basan [81]:
oxido de calcio (CaO), hidrotalcita (HT) o circonia (ZrO,). En la TABLA
[.4 se enumeran una serie de sorbentes habituales para la captura de CO,

a alta temperatura, junto con sus capacidades y su ciclabilidad.

Tabla I.4 Capacidad, regeneracion y ciclabilidad de los principales sorbentes [58]

Capacidad Regen. Ciclabilidad

Sorbentes (g CO/g) (°C) (g CO2/g tras 45 ciclos)
Carbonato cdlcico (CaCOj3) 0.79 900 0.316

< Dolomita (CaCOs x MgCOy) 046 900 0.16

§ Huntita (CaCOs x 3MgCOs) 0.25 900 0.20
Hidrotalcitas (Mg-Al) 0.029 400 estable

@ Ortosilicato de litio (Li,SiO,) 0.37 750 estable 100 ciclos

§§ Zirconato de litio (Li,ZrOj3) 0.29 690 estable 100 ciclos

& Zirconato de sodio (Na,ZrOs) 0.24 790 estable 100 ciclos

Ademas de los sorbentes sintéticos indicados en la TABLA 1.4, también
pueden obtenerse otros sorbentes sintéticos basados en Ca, ya sea com-
binado (acetato de calcio magnesio, CMA) [82] o dispersado sobre un
soporte (CaO sobre mayenita) [82,83]. Las hidrotalcitas y otros hidrdxi-
dos dobles laminares presentan unas capacidades de captura muy bajas,
a pesar de tener una gran estabilidad; es por ello que se ha intentado
mejorar sus propiedades mediante dopado con carbonatos metélicos al-
calinos, modificacion de su superficie o modulacion de su composicion
y condiciones de sintesis, pero sin conseguir mejoras relevantes hasta el
momento [83]. También existen varios materiales hibridos que preten-
den unir en una sola particula los efectos del catalizador y el sorbente
de CO,, tal como se menciond en el APARTADO 1.3.2.2 (P. 28).
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Por lo general, los materiales derivados del CaO presentan una pérdida
rapida de su capacidad de captura durante los primeros ciclos de carbo-
natacion/calcinacion, aproximandose de forma asintotica hacia un valor
estable a medida que se incrementa el niumero de ciclos [56,84]. De los
materiales naturales derivados del CaO, la caliza es mas abundante que
la dolomia, tiene un precio menor y una mayor resistencia mecanica; sin
embargo la dolomia presenta en general una menor pérdida de reacti-
vidad [84-86], por lo que el descenso de conversiéon de CaO es

significativamente menor en su caso.

Cuando se trabaja con dolomia, la capacidad de captura disminuye a
medida que aumenta la cantidad de MgCOs en el precursor: practica-
mente el 50% de la dolomia es MgO sin reaccionar, lo que supone una
menor capacidad de captura, por gramo de sorbente, frente a la obte-
nida con la caliza. Se considera que precisamente el MgQO, el cual se
forma durante la calcinacion inicial de la dolomia y no reacciona para
formar MgCO; durante la etapa de carbonatacion, es el responsable de
generar un mayor volumen de poros, lo que favorece la ciclabilidad del
sorbente [87].

Entre los diferentes materiales, la dolomia ha sido empleada con éxito
para la captura de CO; en procesos SESR en multiples ocasiones. John-
sen et al. [87] emplearon dolomia en un lecho fluidizado, junto con un
catalizador de Ni, para el reformado de metano con vapor a 600 °C, ob-
teniendo concentraciones de CO; inferiores al 0.3%. Lopez-Ortiz y Ha-
rrison [88] emplearon un reactor de lecho fijo junto a un catalizador de
Ni soportado sobre alimina, obteniendo purezas superiores al 95% de
H; durante varios ciclos de reformado de metano, concluyendo que la
pérdida de actividad durante los ciclos era fundamentalmente causada
por el sorbente. Del mismo modo, Gil et al. [89] obtuvieron altos conte-
nidos de H, y una concentracion de CO por debajo de 10 ppm para el
reformado de acido acético con vapor empleando un lecho fijo con dife-

rentes temperaturas y presiones de operacién de hasta 15 bar.
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1.3.3.2 Reacciones de carbonatacion y calcinacion

El sorbente puede desempefar varias funciones dentro del proceso
SESR. La principal es capturar el CO, y desplazar asi el equilibrio de la
reaccion WGS para aumentar el rendimiento y extension de la reaccion.
También puede tener cierta actividad catalitica; se ha observado, por

ejemplo, que el CaO puede facilitar la reaccion WGS [82].

Cuando se selecciona un sorbente, es necesario tener en cuenta el com-
portamiento del mismo en las condiciones en las que se va a operar. Los
factores mas importantes seran un equilibrio termodindmico lo mas fa-
vorable posible, asi como una capacidad, estabilidad y cinética adecua-
das durante la captura. La velocidad de captura y la capacidad del
material a bajas presiones parciales de CO, son criticas para emplear un

sorbente en el proceso SESR.

Desde un punto de vista termodindmico, el CaO es el material mas fa-
vorable para la captura, puesto que para una misma temperatura es ca-
paz de alcanzar una menor presion parcial de CO; en el equilibrio que

el resto de sorbentes [59], como se puede observar en la FIGURA 1.8. Sin
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Figura 1.8 Presion parcial de CO, en el equilibrio para diferentes sorbentes [59].
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embargo, en esta figura también se puede apreciar que el dopado de
sorbentes puede mejorar la concentracion en el equilibrio. Este es el caso
del Li>ZrOs, para el que la presion parcial de CO; en el equilibrio dismi-

nuye cuando se le anade K como agente dopante.

La cinética de captura es también muy importante, y en muchos casos
es el paso limitante [59]. Simulaciones numéricas demuestran que los
materiales con cinética de captura rdpida pueden mejorar la reaccion de
reformado, mientras que los que presentan una cinética lenta tienden a
actuar tinicamente como sorbentes, sin aportar ninguna mejora a la reac-
cion de reformado [90]. Para el caso del CaO, durante la reaccién de ad-
sorcion de CO, se producen dos fendmenos cinéticos secuenciales: la
difusion del CO; a través de la capa de CaCO; (de cardcter mas lento) y

la reaccion entre el CO, y el CaO (rapida) [17].

De entre todos los posibles sorbentes de CO,, el CaO destaca por ser el
mas viable tanto técnica como econémicamente [91]. El CaO presenta la
capacidad de capturar CO, a temperaturas moderadas (450-750 °C) y
presion atmosférica. Es un material abundante y de bajo coste, presente
en la naturaleza en forma de calizas, dolomias o hidroxido de calcio. La

reaccion de captura es exotérmica y se produce segtiin la ecuacion:
CaO(S) + COz(g) — CaC03(S) AH,Q =-179 k] -mol~! (19)

Esta reaccion ha sido ampliamente estudiada por multiples autores
[56,61,91-95]. Es perfectamente conocido que la capacidad de captura
del CaO desciende rapidamente durante los primeros ciclos de carbo-
natacidn/calcinacion, para después estabilizarse en un valor residual
[84,93]. Mediante un sorbente basado en CaQ, la reaccion de reformado
con captura de CO; resulta termodindmicamente favorable en un am-
plio intervalo de temperaturas frente a la reaccién sin integracion de la

captura de CO,, tal como puede apreciarse en la FIGURA 1.9.
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Figura 1.9 Diagrama de equilibrio de H, en funcion de la temperatura, con y sin captura
integrada de CO,, para el reformado de metano a 15 atm. Adaptado de Balasubramanian
etal. [61].

En este diagrama de equilibrio se presenta el efecto de la formacion de
Ca(OH).. La generacién de este compuesto tiene el efecto de reducir la
concentracion de Hs que es posible obtener a bajas temperaturas. Se ha
comprobado que parte del CaO en el sorbente reacciona con el H,O para
formar Ca(OH), siguiendo la reaccién (I.10), y que ambas fases coexisten
durante el proceso SESR [96]. Esto disminuye la proporcion de vapor
real en el reactor, conduciendo a un menor rendimiento de H; e impi-
diendo que el efecto del sorbente sea completo hasta que la reaccién

(L.10) se encuentre en equilibrio.

CaO(S) + H20(g) — Ca(OH)Z(S) AH,Q =-109 k] . 7’1’1.01_1 (110)
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1.3.3.3 Configuracion de la pareja sorbente/catalizador

Las diferentes posibilidades para disponer el sorbente y el catalizador
en el reactor pueden afectar al rendimiento del proceso SESR. Se pueden

generalizar dos tipos de configuraciones [77]:

e Alternancia de capas: simple combinacion de capas sucesivas de
sorbente y catalizador, colocados de manera alternada dentro
del reactor. El comportamiento de esta disposicion equivale a un
conjunto de varios reactores y separadores en serie [97]. Este sis-
tema ha sido estudiado por Cunha et al. [81], llegando a la con-
clusion de que la proporcion de capas de catalizador y sorbente
resulta critica para la obtencion de una elevada concentracion de
hidrégeno.

e Mezclas uniformes: se emplea una mezcla homogénea de sorbente
y catalizador. En la practica, resulta dificil conseguir una mezcla
Optima, debido a diferencias de densidad o tamafio de particula.
Este tipo de configuracion ha demostrado una mayor produc-
cién de H; y un menor contenido de CO, aunque la concentra-

cién de CO; es mayor que en otras configuraciones [97].

Una manera de mejorar el rendimiento es la sintesis conjunta del sor-
bente junto a la fase activa, produciendo un material hibrido homogé-
neo que pueda actuar como sorbente y catalizador. Otra alternativa
consiste en controlar la temperatura en las diferentes subsecciones del
reactor, aplicando temperaturas mas elevadas (450-490 °C) en la entrada
y parte media del reactor, y temperaturas mas bajas (400-450 °C) en la
salida del reactor [98]. Esto permite que en la seccion de salida se pro-
duzca un nuevo equilibrio de reaccién, dando lugar a concentraciones
minimas de CO y CO; [99], aunque presenta la dificultad intrinseca de

realizar varios controles de temperatura a lo largo del mismo reactor.

La relacion sorbente/catalizador juega un papel fundamental en la con-

version final de la alimentacidn. Si la cantidad de sorbente aumenta con
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respecto al catalizador, se mejora la pureza del H, producido y se au-
menta el tiempo de operacion pre-breakthrough antes de saturar el sor-
bente [100,101], permitiendo trabajar con velocidades espaciales mas
elevadas. Sin embargo, un aumento excesivo de la proporcion de sor-
bente produce una caida drastica del rendimiento, ya que se reduce el
contacto entre combustible y catalizador, inhibiendo el refor-
mado [102,103]. El incremento de la cantidad de sorbente también re-
duce la conversion del combustible [90,101], y la velocidad de reaccion
[104].

Cuando la cantidad de sorbente desciende, la pureza de H; y el conte-
nido de metano en los productos también desciende, por lo que se con-
sidera mas adecuado emplear una proporcion baja de sorbente [90]. Una
mayor cantidad de catalizador beneficia la conversién del combustible
alimentado, por lo que al final la eleccion de la proporcion adecuada
serd una solucion de compromiso entre los diferentes factores (pureza

de Hoy, tiempo pre-breakthrough, conversion total) [100].

En el presente trabajo, la proporcion de sorbente/catalizador se ha es-
cogido a partir de la experiencia previa del Grupo de Investigacion
[14,105] y la bibliografia existente [106].

I1.3.4 Combustibles en el proceso SESR

El proceso SESR puede aplicarse a practicamente cualquier combustible
organico, con independencia de su origen. Cualquier material suscepti-
ble de ser reformado o gasificado puede emplearse como reactivo, si
bien las caracteristicas del mismo influirdn en la calidad de los resulta-

dos obtenidos.

Los primeros trabajos sobre el proceso SESR se centraron en el refor-

mado de gas natural, dado que era el proceso mas explorado hasta el
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momento. La técnica resultante se conoce como sorption enhanced steam
methane reforming (SE-SMR). Uno de los primeros grupos en demostrar
la viabilidad del proceso fueron Balasubramanian et al. [61]; para ello,
emplearon una mezcla de CaO y catalizador comercial de NiO sopor-
tado sobre Al,O; en el interior de un lecho fijo, obteniendo una pureza
de H; de hasta el 95% y alcanzando el 88% de conversion del CH,. Lo-
pez-Ortiz y Harrison [88] consiguieron resultados similares a los de Ba-
lasubramanian et al. empleando dolomia como sorbente de CO,. Xiu et
al. [98] propusieron controlar la temperatura de diferentes subsecciones
del reactor para mejorar la pureza del hidrégeno obtenido, y desarrolla-
ron un modelo matematico del proceso. Otros autores han investigado
diferentes sorbentes como el Na,ZrQOs [59] o Li,ZrOs [59,107], asi como
diversos catalizadores [74] y materiales hibridos [15].

También se han realizado estudios acerca del reformado con vapor y
captura de CO; en lecho fluidizado. Arstad et al. [108] emplearon dos
reactores de lecho fluidizado burbujeante interconectados, con una
mezcla de dolomia y NiO soportado sobre NiAl,O, como catalizador.
Con esta configuracion, consiguieron una eficacia del 65% en la separa-
cién de CO,. Sin embargo, la mayor parte de los trabajos relativos al
reformado de metano en lecho fluidizado estan restringidos al campo

de la modelizacién y la simulacion [90,109,110].

Una mencién especial merece el biogas, una mezcla de CH, y CO; en
proporcion variable procedente de la digestion anaerobia de diferentes
materiales de origen organico [111,112]. Existen pocos estudios sobre
reformado de biogds con captura integrada de CO,, debido probable-
mente a la rdpida saturacion del sorbente a causa del alto contenido de
CO; del biogas. Iordanidis et al. [113] y Barelli et al. [114] realizaron si-
mulaciones del proceso, mientras Phronprasit et al. [115] llevé a cabo un

estudio experimental, consiguiendo una concentraciéon de 97% de H..
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A pesar de que existe abundante investigacion acerca del reformado de
bio-oil, los estudios que abordan el reformado con vapor y captura in-
tegrada de CO, de bio-oil o fracciones del mismo son relativamente es-
casos. Yan et al. [116] llevaron a cabo varios experimentos empleando la
fraccion acuosa de un bio-oil procedente de cdscara de arroz. Por su
parte, Xie et al. [117] utilizaron el bio-oil procedente de la pirdlisis ra-
pida de mazorcas de maiz para obtener H, en un lecho fijo cargado pre-
viamente con catalizador, alimentando el sorbente al proceso de forma
continua. Los dos estudios mencionados evaluaron el efecto de la tem-
peratura y la proporcion de vapor en el proceso SESR. Sin embargo, am-
bos autores obtuvieron valores relativamente bajos de rendimiento (75-
85%) y concentracion de H, (83-90%). Zin et al. [118] consiguieron alcan-
zar concentraciones superiores (95% H») empleando aceite de pirdlisis
del fruto de palma, asi como valores similares a Xie y Yan utilizando

aceite de pirodlisis de pino (85%).

Tal como se explicd en el APARTADO 1.2.1 (P. 16), a temperaturas supe-
riores a 90 °C los bio-oils se descomponen térmicamente para formar
depdsitos carbonosos [28] que pueden bloquear tuberias y generar atas-
cos indeseados. Muchos compuestos del bio-oil son térmicamente ines-
tables, por lo que pueden tener lugar reacciones de descomposicion
(cracking) y deshidratacion de los mismos antes de llegar al lecho catali-
tico [53]. Debido a estos problemas, es ttil comenzar la experimentacion
con compuestos-modelo que se encuentran presentes en mayor o0 menor
medida en su composicion. Esto también permite comprender con mas
facilidad la influencia de las condiciones experimentales, estudiar dife-
rentes catalizadores y sorbentes en condiciones analogas, y compararlos
entre si. Adicionalmente, la separacion y el analisis de los productos de
reaccion es mas sencillo cuanto menor sea el nimero de productos dife-

rentes [50]. La mayor parte de los estudios sobre el proceso SESR de
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bio-oil se han centrado en investigar uno o varios compuestos modelo
para representar el bio-oil, bien en simulacion o bien en trabajos experi-

mentales.

El 4cido acético ha sido el compuesto modelo mas empleado: Fermoso
et al. [14] obtuvieron un rendimiento de H, del 90% con una pureza de
99% a 575 °C empleando un catalizador de Ni-Co impregnado con Pd.
Utilizando el mismo tipo de catalizador, Gil et al. realizaron experimen-
tos en lecho fijo [89] y lecho fluidizado [105] para evaluar la influencia
de las condiciones de operacion en el proceso, obteniendo unos altos
valores de rendimiento (92.0%) y selectividad (99.9%), asi como una
concentracion de H, muy elevada (99.5%). Hu et al. [119] también em-
plearon acido acético para evaluar el rendimiento de varios materiales
hibridos basados en Ni y CaO, obteniendo concentraciones en torno al
95% de Ho,.

Varios autores han realizado estudios termodinamicos empleando
acido acético [120,121]. Asi mismo, otros compuestos modelo también
han sido investigados desde un punto de vista inicamente termodina-
mico, como pueden ser hidroxiacetona [122], butanol [123], etilenglicol
[124] y diversos azticares como dextrosa [125], glucosa y sorbitol [126].
Para todos estos compuestos, se ha comprobado que la integracién de
la captura de CO, permitiria desplazar el equilibrio hacia la produccion

de hidrégeno.

Sin embargo, dado que el bio-oil es una mezcla compleja de multiples
compuestos, representarlo empleando un tinico compuesto modelo im-
plica un grado de simplificacién muy elevado. Utilizar un solo compo-
nente elimina muchos de los problemas derivados del manejo del
bio-oil, pero al mismo tiempo ignora las posibles sinergias entre los di-
ferentes componentes. Por ello, Iordanidis et al. [113] realizaron una si-
mulacion de la fraccién acuosa del bio-oil empleando un conjunto de
compuestos representativos mas realista, incluyendo acido acético, ace-

taldehido, acetona, etilenglicol, etanol, acido férmico, formaldehido y
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metanol. Dichos autores obtuvieron predicciones de concentracion de
H, superiores al 95% de H, en un rango de temperaturas entre 550 y
700 °C a una presion de 10 atm. Preparando una mezcla de etanol, acido
acético, acetona y fenol a partes iguales, Xie et al. evaluaron experimen-
talmente un catalizador de Ce-Ni/Co a 700 °C con una relacion va-
por/carbono (S/C) de 9, obteniendo una pureza de H, de hasta un 92.3%
y una concentracion de CO, de 1.88% [127]. Estos mismos autores tam-
bién estudiaron la influencia de la proporcion vapor/carbono y la pro-
porcién de sorbente/catalizador para la misma mezcla de compuestos
modelo [102].

En los procesos de gasificacién de biomasa, la captura de CO, puede
emplearse para desplazar el equilibrio de dos maneras diferentes. La
primera es aplicarla directamente en el gasificador: en este caso, se de-
nomina sorption enhanced steam gasification (SESG). Otra opcion consiste
en desplazar tinicamente el equilibrio de la reaccion WGS implicada en
el proceso, una suerte de post-captura de CO,. En esa situacidén, habla-
remos de sorption enhanced water gas shift (SEWGS). La combinacion de
ambas opciones resulta una opcion interesante para la produccion de Hs,

de alta pureza con un elevado rendimiento [17].

El concepto del proceso SESG se probd por primera vez dentro del pro-
yecto europeo AER-GASII. Se llevaron a cabo experimentos en dos
plantas de tamafio medio en el Institute of Combustion and Power Plant
Technology (IFK) de la Universidad de Stuttgart (20 kWw) [128] y en la
Universidad Tecnolodgica de Viena (100 kW) [129,130]. También se rea-
lizaron pruebas en una planta industrial de cogeneracion de 8 MW en
Giissing (Austria) [131]. Este proyecto combinaba la gasificacion de bio-
masa en un doble lecho fluidizado (DFB) junto con la captura de CO; o
adsorption enhanced reforming (AER). Con los conocimientos adquiridos,
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se disend una planta de demostracion AER-DFB en Geislingen (Alema-
nia) con capacidad para 10 MW, aunque no llegd a construirse [132].
Acharya et al. [133] también probaron la gasificacion de biomasa en le-
cho fluidizado de forma continua, de manera similar al proceso AER,

empleando vapor como agente gasificante.

Hanaoka et al. [103] llevaron a cabo un estudio sobre la gasificacion de
roble japonés en un reactor discontinuo presurizado, empleando CaO
como sorbente. Dichos autores llegaron a la conclusion de que la pro-
porcion de CaO y carbono resulta crucial, con un resultado éptimo de
80.7% de H, cuando esta relacion tomaba un valor igual a 2. También se
ha demostrado que la presion favorece la produccion de H; a partir de
serrin de pino en un lecho fluidizado, consiguiendo una concentracién
de H; de 67.7% a una temperatura de 680 °C [134]. Empleando serrin de
pino con diferentes contenidos de humedad, Guoxin y Hao [135] de-
mostraron que el secado de la biomasa durante la gasificacion genera
una atmosfera rica en vapor, que favorece el reformado de los alquitra-
nes y la reaccién de carbonatacion del CaO. La biomasa humeda pre-
sentaria un rendimiento de H, un 51.5% mayor que la misma biomasa
seca. En todos los trabajos mencionados anteriormente, el CaO desem-
pefia al mismo tiempo las funciones de sorbente de CO, y catalizador

de las reacciones de gasificacion [103,134,135].

El estudio de Fermoso et al. [79], por el contrario, utiliza un catalizador
especifico de Ni-Co que se alimenta al reactor mezclado junto con dolo-
mia y un 15% en peso de biomasa sélida. El proceso es denominado, en
este caso, Sorption Enhanced Catalytic Steam Gasification (SECSG). Em-
pleando una combinacion de reactor de lecho fluidizado en caida libre
y reactor de lecho fijo, el estudio concluye que es necesaria una relacion
vapor/carbono muy elevada (9.4) para conseguir concentraciones de H,
cercanas al 99.9%, demostrando la posibilidad de la gasificacion de bio-

masa con un rendimiento de hasta el 84% en las condiciones ptimas de
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operacion. Recientemente, Li et al. [136] probaron el efecto de varios sor-
bentes y catalizadores de NiO empleando un lecho fijo para la gasifica-
cion con vapor de tallos de maiz, demostrando que la presencia de

catalizador mejora el rendimiento de H,.

Existen otros compuestos cuya idoneidad para el proceso SESR ha des-
pertado el interés de la comunidad cientifica sin ser intrinsecamente

compuestos modelo del bio-o0il. Son los casos del etanol y el glicerol.

El etanol representa una via diferente de produccion de H, a través de
la hidrodlisis de aztcares, mediante la fermentacién de dichos aziicares
para la produccion de alcoholes. Adicionalmente, el reformado de eta-
nol con vapor es un proceso bien conocido y ha sido ampliamente estu-
diado [17], por lo que la abundancia de bibliografia al respecto supone
una ventaja a la hora de modificar el proceso mediante la adicién de un
sorbente para el CO,. Se ha demostrado repetidas veces la viabilidad
termodindmica del proceso que ha sido estudiado experimentalmente
por diferentes autores y bajo diversas condiciones de operacion [81,137-
139].

Por su parte, el glicerol es un subproducto de la produccion de biodiésel
y del tratamiento de triglicéridos para la produccion de acidos de ca-
dena larga. Este compuesto ha sido también ampliamente estudiado
para su aplicacién al reformado con vapor [17,106,140,141]. Fermoso et
al. [142] emplearon glicerol crudo —una mezcla de glicerol, metanol y
agua, asi como otras impurezas— procedente de un proceso industrial,
obteniendo un rendimiento de H; del 88% en el proceso SESR, aunque
la concentracion de CO obtenida (100 ppm) se considera demasiado ele-
vada para su aplicacion en celdas de combustible. Sobre el glicerol tam-
bién existen trabajos relativos a su equilibrio termodinamico [143],
cinética y simulacion en el reactor [57] o su comportamiento en reactores
de lecho circulante sobre un catalizador de NiO/NiAl,O4 [23,144].
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I.4 Objetivos

El Objetivo Principal del presente trabajo se centra en la produccion de
hidrogeno en elevada concentracion (>98%) a partir de la gasificacion o
el reformado cataliticos de diferentes tipos de biomasa y compuestos
derivados del tratamiento de la biomasa, integrando la captura de CO,
en el proceso. Este trabajo estd estrechamente relacionado con la pro-
duccidn de energia limpia, tanto para el sector del transporte como el de
la generacion de energia, ya que se ha utilizado un combustible renova-

ble como es la biomasa.

El trabajo se ha llevado a cabo desde un punto de vista experimental,
utilizando reactores de lecho fijo y de lecho fluidizado a escala de labo-
ratorio. También se ha realizado un trabajo teérico de simulacion, utili-

zando herramientas de modelado de procesos (Aspen Plus®).

El Primer Objetivo de este trabajo ha sido analizar el comportamiento
de un catalizador y un sorbente en los procesos de reformado/gasifica-
cion con vapor de agua y captura integrada de CO,. En el CAPITULO II
se describe la metodologia experimental empleada para la obtencion de
los materiales empleados. Los objetivos de este apartado se resumen a

continuacion:

i.  Sintesis de un catalizador para el proceso de reformado/gasifi-
cacién con vapor de agua a partir de un material tipo hidrotal-
cita, con incorporacion de Ni y Co, y otros elementos activos
como Pd.

ii.  Preparacion de un sorbente para la captura de CO; a alta tempe-

ratura, basado en CaO, a partir de una dolomia comercial.
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El Segundo Objetivo ha consistido en optimizar las condiciones de ope-
racion del proceso para la obtencion de H, con mas de un 98% de pu-
reza. En el CAPITULO III se describen los experimentos realizados para

alcanzar los siguientes objetivos:

i.  Evaluar el efecto de la temperatura de reaccion en el intervalo
entre 450 y 750 °C sobre el rendimiento y la selectividad del pro-
ceso.

ii.  Determinar la influencia de la proporcion de vapor con respecto
a la cantidad de C en el combustible (relacion S/C) sobre los pro-
ductos de reaccion.

iii.  Analizar el efecto de la velocidad espacial o flujo de combustible
alimentado por unidad de masa de catalizador (WHSV) sobre el

rendimiento y la composicion de los gases producidos.

El Tercer Objetivo ha sido evaluar la viabilidad de los procesos SESR y
SESG con diferentes tipos de biomasa y sus mezclas, para la obtencion
de hidrégeno de elevada pureza, en presencia del catalizador previa-

mente sintetizado.

En el CAPITULO IIl'y el CAPITULO IV se detalla el uso de diferentes com-
puestos modelo y mezclas de los mismos, tipicos de la composicion del
bio-oil, durante el proceso de reformado. Los objetivos de esta seccion

fueron los siguientes:

i.  Comparar los resultados obtenidos en el reformado con vapor
de diferentes compuestos presentes en el bio-oil.

ii.  Determinar la influencia de la composicion del bio-oil, utili-
zando mezclas de compuestos modelo como acetona, acido acé-
tico y fenol, sobre los productos de la reaccion de reformado y la

posible existencia de efectos sinérgicos.
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En el CAPITULO V se describe el empleo de varias biomasas de origen
lignocelulodsico en el proceso de gasificacion catalitica con vapor y cap-
tura integrada de CO, (SECSG). En este apartado se persiguieron los si-

guientes objetivos:

i.  Determinar el rendimiento y la pureza de hidrogeno obtenido
durante la gasificacion catalitica con vapor y captura de CO, con
alimentacion de biomasa sélida.

ii.  Evaluar el efecto de la composicion elemental de la biomasa en

el rendimiento y la concentracion de los productos de reaccion.

El Cuarto Objetivo de este trabajo ha sido analizar el equilibrio termo-
dindmico del proceso para los compuestos estudiados mediante la uti-
lizacion de herramientas de modelizacidon (Aspen Plus®) y evaluar las
desviaciones de los resultados experimentales respecto de los valores de
equilibrio. Este objetivo se llevo a cabo de manera transversal, paralela-
mente a la realizacion de todos los experimentos desarrollados en el
transcurso del presente trabajo y presentados en los diferentes capitu-

los.
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Figura I1.1 Serrin de pino torrefactado.

II.1 Materiales empleados

A continuacidn, se describen los diferentes materiales que han sido em-

pleados o producidos durante el desarrollo de la tesis doctoral.

II.1.1 Combustibles

Se emplearon basicamente dos tipos de combustibles: los compuestos

modelo y las biomasas.

II.1.1.1 Compuestos modelo de bio-oil

El bio-oil es un producto complejo derivado de la pirolisis rapida de
biomasa. Habitualmente se puede diferenciar en dos fases: una organica
y otra acuosa. Aproximadamente entre el 60 y el 80% en peso del bio-oil
es soluble en fase acuosa [52]. Estd formado por moléculas de diferentes
tamanos, derivadas de reacciones de despolimerizacion y fragmenta-
cion de los tres compuestos basicos de cualquier biomasa: celulosa, he-

micelulosa y lignina [49].

Los bio-oils presentan una serie de caracteristicas que los hacen diferen-
tes al fuel-oil convencional. Las mas importantes son su alto contenido
de oxigeno, bajo contenido de azufre y un pH acido, ademas de un gran

porcentaje de humedad. El bajo contenido de azufre, inferior al del
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fuel-oil derivado del petrdleo, supone una ventaja cuando se trabaja con
catalizadores. Por el contrario, el alto contenido de oxigeno reduce el
poder calorifico, aumenta la acidez y favorece la polimerizacion, lo que
dificulta el almacenamiento del bio-oil durante largos periodos de
tiempo. La acidez también constituye un inconveniente, puesto que
hace necesario emplear materiales resistentes a la corrosion para mane-

jar el bio-oil; esto encarece notablemente los equipos e instalaciones [50].

Debido a estas caracteristicas del bio-oil es habitual utilizar compuestos
modelo que se encuentran presentes en mayor o menor medida en la
composicion de los distintos tipos de bio-oil. Aunque la composicion de
los bio-oils es variable y depende de multiples factores —biomasa pre-
cursora, condiciones de la pirdlisis, etc.—, ciertas familias de moléculas
se encuentran siempre presentes, por lo que es habitual emplear com-
puestos que permitan simular su comportamiento. Por ejemplo, los 4ci-
dos, cetonas, alcoholes y aldehidos son simulados habitualmente
utilizando acido acético [14,28,29,35,127,145-152], acetona
[28,29,113,149], acetol [145,150,151], o hidroxiacetaldehido [26,150]. Los
hidrocarburos aromaticos oxigenados suelen representarse utilizando
fenol [29,127,145,149,151,153,154], cresoles [29,152,155] o guayacol [41];
mientras que para los derivados del furano se emplea habitualmente
furfural [29,41,152] o 2-metilfurano [41]. En la bibliografia también se
menciona la utilizacién de otros compuestos menos habituales como:
resorcinol, 2,6-dimetilfenol, siringol, 4-alil-2,6-dimetoxifenol (ADP), fu-
rano, 2,5-dimetilfurano, 2-furfuraldehido, 5-metilfurfural o 5-(hidroxi-
metil)furfural [26]. Cada uno de ellos puede wutilizarse como

representante de su respectiva familia dentro del bio-oil.

Para emular el comportamiento de un bio-oil procedente de la pirdlisis
rapida de biomasa, durante el desarrollo de la tesis se escogieron tres
compuestos cuya presencia es frecuente y a la vez representativa de los
grupos de componentes mayoritarios del bio-oil: el 4cido acético

(AcOH) como representante de los acidos carboxilicos; la acetona
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(AcCO) representando a los aldehidos y las cetonas; y el fenol (Ph) para

simular los compuestos aromaticos oxigenados.

Se empleo acido acético glacial (100% pureza), acetona (100% pureza) y
fenol (99.4% pureza) suministrados por la marca BDH Prolabo®
(VWR Chemicals). Estos compuestos se mezclaron con agua destilada
en diferentes proporciones, dependiendo de la relacion vapor/carbono
(S/C) a utilizar durante los experimentos. En todo caso, se verificé la di-
solucidn total del compuesto antes de comenzar la alimentacion al reac-
tor, sobre todo en el caso del fenol —que presenta la menor solubilidad

en agua de los tres compuestos utilizados—.

II.1.1.2 Biomasas

La biomasa es una materia prima renovable que puede ser definida
como material de origen bioldgico reciente, en contraposicion con las mate-
rias primas fosiles como el carbodn o el petroleo que, si bien tienen tam-
bién un origen bioldgico, éste tuvo lugar hace millones de afos. De esta
manera, el término biomasa puede hacer referencia a productos y sub-
productos derivados de la agricultura, la ganaderia, residuos forestales

o incluso residuos sélidos urbanos [156].

Para los experimentos de este trabajo se han seleccionado dos muestras
de biomasa de origen nacional, con diferentes caracteristicas: los huesos

de aceituna (HA) y el pino torrefactado (PT), ambas biomasas solidas.

La eleccion de los huesos de aceituna estda motivada por ser un residuo
muy importante de la industria olivarera. Espana es el mayor productor
de aceituna de mesa y aceite de oliva del mundo, con una produccién
total de 555 600 toneladas de aceituna de mesa (21% de la produccion
mundial) en el afio 2015 y 1.78 millones de toneladas (47% de la produc-
cion mundial) de aceite de oliva para el mismo afio [157]. El Ministerio
de Agricultura cifra en 2.6 millones de hectareas la superficie de olivar
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plantada actualmente [158]. Se hace necesario, por lo tanto, dar una sa-
lida a los huesos de aceituna generados en la industria olivarera, para

reducir su impacto como residuo.

Otros residuos que merecen atencion especial son los procedentes de la
industria forestal. Concretamente, se ha escogido el serrin de pino pro-
veniente de residuos de aserradero, por ser una biomasa encontrada ha-
bitualmente en el Principado de Asturias. Para mejorar su
manejabilidad, propiedades de carga y molienda, se someti6 al serrin
de pino a un proceso de torrefaccién en un horno rotatorio horizontal a
280 °C, dando lugar al serrin de pino torrefactado (PT) cuyo aspecto fi-
nal se muestra en la FIGURA II.1. El proceso de torrefaccién confiere al
serrin un cardcter hidréfobo y disminuye el contenido de humedad de
la biomasa torrefactada respecto a la biomasa original. La torrefaccién
disminuye el caracter fibroso de la biomasa, lo que facilita su manipula-
cion y reduce la probabilidad de formacion de atascos y bovedas du-

rante la operacion con estos materiales.

En los experimentos llevados a cabo en el reactor de lecho fijo, las bio-
masas fueron molidas y tamizadas, separando las fracciones de
106-212 pm y 212-425 pm. Se realizaron diversas pruebas de alimenta-
cidn, para asegurar un funcionamiento éptimo del sistema de flujo de
solidos. Estos ensayos demostraron que, para el caso del hueso de acei-
tuna (HA), el tamafio mas pequeno de los dos seleccionados era el mas
adecuado para alimentacion; sin embargo, este mismo tamano no per-
mitia una alimentacion regular de pino torrefactado (PT), por lo que se

opto por utilizar el tamafio mayor para esta biomasa.

II.1.1.3 Caracterizacion quimica

La caracterizacion quimica de los combustibles se realizé mediante el
analisis inmediato y elemental de las biomasas. Los compuestos modelo

no fueron analizados, dado que su composicion elemental es conocida.

56



Metodologia experimental

El andlisis inmediato permite determinar la humedad (UNE 32002,
1995), el contenido de cenizas (UNE 32004, 1984) y de materia volatil
(UNE 32019, 1984) de una muestra. Por otro lado, el analisis elemental
determina la composicion global en atomos de carbono, hidroégeno, ni-

trégeno, oxigeno y azufre.

El contenido de carbono, hidrégeno y nitrégeno de las biomasas se de-
termin6 empleando un equipo LECO CHN-2000, mientras que el conte-
nido de azufre se obtuvo utilizando un dispositivo LECO S-144DR. El
contenido de oxigeno se calculd por diferencia. Los resultados obteni-
dos mediante el andlisis inmediato y elemental para las diferentes bio-

masas empleadas se encuentran reflejados en la TABLA II.1.

Tabla II.1 Anglisis inmediato y elemental de las biomasas utilizadas

Andlisis elemental (%) Andlisis inmediato (%, bs)
Muestra C N H S o Hum. Cz. MV CF
HA 5121 029 6.01 0.03 41.88 4.32 058 8149 1793
PT 5296 041 5.69 0.03 40.62 5.08 029  80.12 19.60

Hum.: humedad, se indica respecto al total de combustible. Cz.: cenizas; MV: materia volatil; CF: carbono fijo; bs: base seca
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Figura I1.2 Dolomia Artica sin procesar.

II.1.2 Sorbentes

La principal funcién del sorbente de CO, en este trabajo —aparte de la
propia captura de CO,— consiste en desplazar el equilibrio de la reac-
cion de WGS y de reformado, aumentando el rendimiento y la conver-
sion de los reactivos. Aunque no sea su funcion principal, también
puede tener actividad catalitica; se ha observado, por ejemplo, que el

CaO presenta cierta capacidad para catalizar la reaccion WGS [82].

No existe un sorbente ideal para la captura de CO,, pero si una serie de
caracteristicas que todo buen sorbente deberia cumplir en mayor o me-
nor grado [58] y que ya se ha descrito en el APARTADO 1.3.3 (P. 33).

Los sorbentes basados en CaO son una eleccion habitual para capturar
CO; en procesos conjuntos con catalizadores a alta temperatura [159].
De los diferentes materiales naturales con un contenido elevado de CaQO,
la dolomia ha demostrado ser un excelente material para la captura de
CO; [17,160]. También presenta una mayor resistencia frente a la opera-

cion en ciclos que otros compuestos como la caliza [161,162].

Por esta razén, se ha seleccionado dolomifa Artica para su empleo en
este trabajo. Esta dolomia fue suministrada por Franzefoss Miljokalk AS
(Noruega) en forma de particulas de entre 0.2 y 2 mm de didmetro (FI-
GURA I1.2). Previamente a su empleo, la dolomia fue molida y tamizada
para obtener una distribucion de particula adecuada al uso en el reactor
—entre 106 y 212 um—.
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II.1.2.1 Caracterizacion de los sorbentes

La caracterizacion quimica de los sorbentes se llev a cabo empleando
la fluorescencia de rayos X (XRF) siguiendo el método de la perla fun-
dida (ISO 12677, 2011 / ISO 9516 1 / ISO 29581-2, 2011). Para realizar el
analisis, la muestra —calcinada previamente a 1000 °C durante 1 h—, se
funde junto con tetraborato de litio en una maquina de fusiéon Phi-
lips PERL X3. Esta maquina produce una colada que posteriormente se
moldea en forma de perla de vidrio. La perla se introduce en un espec-
trometro Bruker SRS 3000, el cual mide las intensidades de fluorescen-

cia de los elementos requeridos.

Mediante esta técnica, se puede analizar el contenido de CaO, MgO y
SOs presentes en la muestra, asi como otros compuestos como SiO,,
Al,Os, Fe,Os, NayO, P,0s, KO, o TiO,. Los resultados del analisis se
muestran en la TABLA I1.2, ignorando las especies cuyo contenido en la

muestra es despreciable.

Tabla II.2 Resultados del andlisis FRX de los sorbentes utilizados, en tanto por ciento sobre la

masa de sorbente ya calcinado

CaO MgO SiO2 Fe203 SOs

Dolomia Artica 60.61 32.86 1.18 0.11 0.00
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Figura 11.3 Reactivos para la sintesis de catalizador.

II.1.3 Catalizadores

II.1.3.1 Descripcion del catalizador

La eleccion de un buen catalizador es extremadamente importante para
una elevada efectividad en la produccion de hidrégeno [17]. Para que
un catalizador sea considerado adecuado debe ser selectivo a la rotura
de los enlaces C—C y C—H, pero poco selectivo a la rotura del enlace
C—O. También debe ser muy activo para la reaccion WGS a alta tempe-

ratura y poco activo para la reaccién de metanacion [17,71].

La eficacia del catalizador, su selectividad y su ciclabilidad estan gober-
nadas por multiples aspectos. La mayor parte de los metales no cumplen
todos los criterios establecidos para un buen catalizador, por lo que se
prefiere utilizar catalizadores bimetalicos como el binomio Ni-Co [71].

Respecto a la eleccion del tipo de soporte, los catalizadores soportados
sobre hidrotalcita presentan una mayor resistencia a la sinterizacion y
una menor formacion de coque que otros catalizadores soportados so-
bre alimina [20]. Adicionalmente, proporcionan una excelente estabili-
dad y una alta dispersion del metal activo, con un tamafio de cristal muy

pequeno [74].
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II.1.3.2 Sintesis de catalizador

Los catalizadores soportados sobre hidrotalcitas se obtienen habitual-
mente mediante la coprecipitacion de los componentes. La coprecipita-
cion produce cristales mas pequefios que la impregnacidon, mas
dispersos en el soporte, y con una distribucion mas estrecha de tama-

fos [74]. Esto redunda en una mayor superficie metalica accesible.

En este trabajo para realizar la sintesis del catalizador se dispuso el mon-
taje que aparece en la FIGURA IL.4. Se utilizd un matraz reactor esférico
de 17 cm de didmetro, con una capacidad aproximada de 2 L. Este reac-
tor se encuentra sumergido en un bano de glicerina, que actia como

medio de calefaccién.

Serpentin refrigerado con agua

Motor agitador

Controlador de
temperatura del bafio

Termoémetro

Reactor
Disolucién catiénica

Bafio de glicerina

Disolucién anidénica

Placa agitadora y calefactora

Bomba peristaltica

Figura I1.4 Esquema de montaje para la sintesis del catalizador.

61



Catalizadores

Para regular la temperatura del bafno, se empled una placa calefactora
Selecta® Agimatic-N conectada a un controlador Ika® ETS-D6, que
mide la temperatura del bafio de glicerina mediante una sonda Pt1000
y ajusta la potencia de la placa en consecuencia. El bano de glicerina se
homogeneiza mediante un agitador magnético, accionado por la misma

placa calefactora.

El reactor de sintesis se cierra por su parte superior con una tapa, sellada
con grasa. La tapa dispone de varias conexiones roscadas, que permiten

ubicar:

e un termdémetro para controlar la temperatura del reactor;

e unserpentin refrigerado por agua, para favorecer el reflujo e im-
pedir la evaporacion del liquido durante la sintesis;

e un orificio vertical por el que se introduce un agitador de teflon

para homogeneizar la mezcla.

Para disefiar la sintesis de catalizador se ha recurrido a la bibliografia y
la experiencia previa del Grupo de Investigacion [14,32]. Se comienza
preparando dos disoluciones, de 400 mL cada una, a partir de los reac-
tivos que aparecen en la FIGURA II.3. La disolucion catidnica contiene
los precursores de los metales presentes en el catalizador —niquel, co-
balto, magnesio y aluminio—, en forma de nitratos hidratados. La diso-
lucion anidnica aporta los grupos basicos OH~ en forma de hidréxido
sodico. Ambas disoluciones se preparan por separado, utilizando las
cantidades de los compuestos que se indican en la TABLA I1.3. Las pro-
porciones indicadas permiten obtener un catalizador con una carga me-
talica de 20% Ni y 20% Co.

La disolucion catidnica se introduce primero en el reactor. A continua-
cién, y manteniendo siempre una agitacion constante, se afiade gota a
gota la disolucion anidnica. Para ello se emplea una bomba peristaltica
que proporciona un flujo aproximado de 2.7 mL-min~!, completando la

mezcla al cabo de 2.5 h. Una vez terminada la adicion, se ajusta el pH a
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un valor entre 8 y 9 empleando Tabla II.3 Composicién de las disoluciones
. .7 anidnica y catiénica para la sintesis de
una disolucion de HNO; 0.8 M. catalizador 20%Ni-20%Co HT

La mezcla se mantiene a 80 °C

durante 16 h con agitacion cons-  Disolucién catinica

tante y con refrigeracién de los Ni(NO3), - 6H,0 14614 g

vapores por medio del serpen- Co(NOy), - 6H,0 14572 ¢
3/2 2 o

tin, para evitar la pérdida de li-

quido.

Transcurrido el tiempo necesa-  picoiucién aniénica

rio, la suspensidon resultante NaOH 23998 g

—de color grisdceo— se deja en-
Na,C0;, 5.962 g

friar a temperatura ambiente an-

tes de someterla a lavados sucesivos con agua destilada. Primero se
separa el precipitado del liquido por gravedad, hasta que la decantacion
no permite la separacion manual. A partir de entonces, se contintian los
lavados con agua destilada, filtrando el precipitado con ayuda de un
kitasatos y una trompa de vacio. Los lavados se contintian hasta que el

pH del sobrenadante alcanza un valor cercano a siete.

El precipitado obtenido —de aspecto gelatinoso— atin conserva mucha
humedad, por lo que se seca en una estufa durante la noche (14 h) a
105 °C. A continuacion, se muele y se calcina en una mufla a 600 °C du-
rante 6 h, con una rampa de calentamiento de 5 °C-min. Completada
la calcinacidn, se obtiene el catalizador, que ya podria ser usado en el

reactor.

Todos los catalizadores empleados contienen, ademas de la carga de Ni
y Co, una carga adicional de 1% Pd. La adicién de Pd al catalizador
Ni-Co/HT proporciona una alta actividad del catalizador para la rotura
de los enlaces C—C y C—H en alquitranes e hidrocarburos, en el caso
de la gasificacion de biomasa [79]. Ademads, permite obviar la etapa de

pre-reduccion del catalizador, ya que el Pd favorece la rapida formacion
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de H; durante el comienzo del reformado. Este hidrogeno se encarga de
reducir los éxidos de Ni y Co a su correspondiente fase metalica [79].
De esta manera, empleando Pd se consigue eliminar el paso de pre-re-
duccién a costa de consumir una pequefa cantidad de H, durante el

inicio de la reaccién [14].

La impregnacion con Pd se realiza mediante el método de humedad in-
cipiente [79]. Un equivalente de PdCl, se disuelve en 2 equivalentes de
HC], y luego se mezcla con etanol. La disolucién obtenida, calculada
para proporcionar 1% de Pd en el catalizador final, se distribuye homo-
géneamente por todo el Ni-Co/HT previamente calcinado. A continua-
cidn, el catalizador impregnado se seca en estufa y se calcina a 500 °C
durante 1 h.
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Figura I1.5 Dispositivo experimental de lecho fluidizado.

II.2 Reactor de lecho fluidizado

II.2.1 Descripcién del equipo MA2

Para la realizacion de los experimentos en lecho fluidizado se empled
un sistema Microactivity Reference de la empresa PID Engé&Tech (FI-
GURA I.5). A lo largo de la presente memoria, este dispositivo se deno-
mina como MA2. El dispositivo experimental consta de varios

elementos, que se enumeran a continuacion:

e Sistema de alimentacion liquida.
e Sistema de alimentacion de gases.
e (aja caliente y reactor.

e Sistema de depuracién de gases.
e Sistema de condensacion.

e Sistema de analisis de gases permanentes en linea.

En el esquema mostrado en la FIGURA I1.6 se representa la interconexion
de todos estos elementos. También se especifica la ubicacion de los di-
ferentes sensores y lazos de control, asi como la disposicion de las val-
vulas y filtros necesarios para el funcionamiento seguro del dispositivo

experimental.
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Sensor de diferencial
de presion

Lazo de

T Ciclén
Q

Alimentacion Bomba HPLC [ control de
r . temperamra
llqmda ! (reactor)

©
i .

= Lecho catalitico

N, AQJ_N— = Horno eléctrico

Reactor

. . T al Micro-GC
Alimentacién de gases

Lazo de

5 Condensador
control de presion

Figura I1.6 Esquema del dispositivo de lecho fluidizado MA2.

II.2.1.1 Sistema de alimentacion liquida

Para alimentar el combustible al reactor se empleé una bomba de cro-
matografia HPCL modelo 307-5S de la casa Gilson®, capaz de trabajar
entre 0.010 y 5 mL-min™. El sistema de alimentacién se ubica en la parte
superior del dispositivo experimental, tal como aparece representado en
la FIGURA IL7.

A través de un tubo de
1/16 in, la bomba introduce la
mezcla de combustible y agua
destilada en la caja caliente.
Alli esta mezcla se vaporiza al
pasar por un serpentin que se

encuentra a la salida del sis-

tema de calefaccion de la caja

caliente.

Figura I1.7 Bomba HPLC Gilson®.
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I1.2.1.2 Sistema de alimentacion de gases

Los gases empleados en los experimentos (N, y O,) se regulan utili-
zando varios controladores de flujo masico modelo F-201C de la marca
Bronkhorst®. El equipo dispone de un controlador con un limite de
500 mL-min™ para alimentar nitrégeno al reactor, y otro controlador
para el oxigeno, que alimenta un maximo de 200 mL-min®. Existe un
tercer controlador, calibrado para entregar hasta 300 mL-min~ de hidré-

geno, que se utiliza esporadicamente.

A la salida de cada controlador de gases se situa una valvula antirre-
torno. Los gases que se alimentan al reactor pasan también por un mez-
clador antes de entrar en la caja caliente. Una vez en el interior de ésta,

se mezclan con el combustible proveniente del evaporador.

I1.2.1.3 Caja caliente y reactor

El cuerpo central del dispositivo experimental esta constituido por lo
que se ha denominado caja caliente, tal como se muestra en la FIGURA
I1.8. Este compartimento, construido en acero inoxidable 304, contiene
todos los dispositivos que constituyen el sistema experimental: reactor,
horno eléctrico, serpentin evaporador de liquido, asi como todas las tu-

berias y valvulas necesarias.

La temperatura de la caja caliente se controla mediante un termopar
tipo K ubicado aproximadamente en el centro de la caja. Un controlador
Toho® TTM-005 se encarga de actuar sobre una resistencia eléctrica que
se encuentra acoplada a un sistema de ventilacion forzada, para homo-
geneizar la temperatura del interior del receptaculo. Esto permite alcan-
zar temperaturas de hasta 200 °C en el interior de la caja caliente,
evitando la condensacion de liquidos y la correcta evaporacion del com-
bustible que llega al serpentin.
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Dentro de la caja caliente se encuentra una valvula de 6 vias que per-
mite, mediante actuacién neumatica controlada por el usuario, seleccio-
nar el camino de la corriente de alimentacion entre dos circuitos
alternativos. El primer circuito es el exterior, que conecta directamente
con el condensador de liquidos y la salida de gases del equipo. El cir-
cuito interior, por su parte, contiene el reactor y el sistema de separacion
de solidos. La valvula de 6 vias permite comunicar o aislar ambos cir-
cuitos entre si. En su posicion normal conecta las lineas de alimentacion

a la entrada del reactor, y después dirige los productos de reaccién a la

Conexiones del medidor
diferencial de presién

Sistema de calefaccién
por conveccién forzada

Cabezal superior

Serpentin evaporador

Valvula de 6 vias

Ciclén

Horno eléctrico

Depésito del ciclon

Conexién de entrada

Figura I1.8 Disposicion de elementos en la caja caliente del dispositivo experimental.
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salida del equipo. Sin embargo, en la posicion de bypass, la valvula aisla

el bucle interno y dirige la alimentacion directamente a la salida, sin pa-

sar por el reactor.

El elemento mas importante en la caja caliente es el reactor. Este se en-

cuentra ubicado en un horno cilindrico vertical construido con material

refractario. Este horno presenta un
didmetro interno de 35 mm y una
altura de 230 mm. Con una poten-
cia maxima de 800 W, esta cons-
truido de tal manera que el
gradiente axial de temperatura es
uniforme y es posible conseguir un
buen control de temperatura en la
parte central, pudiendo alcanzar
temperaturas de hasta 800 °C con
una baja inercia térmica. El control
de temperatura se realiza mediante
un controlador Toho® TTM-005,
que recibe la sefial de un termopar
tipo K ubicado en el interior del
reactor, cerca de la zona central del
horno y siempre dentro del lecho
del reactor.

El reactor empleado estd cons-
truido en cuarzo y el montaje del
mismo se representa en la FIGURA
I1.9. El lecho de relleno se coloca a
200 mm de la boca superior del
reactor, apoyado sobre una placa
porosa que actuia también como di-

fusor. En la region que se ubica el

Figura 11.9 Montaje del reactor de
lecho fluidizado.
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lecho, el reactor presenta un didmetro exterior de 31 mm (27 mm de dia-
metro interno). Un lecho de 12 g, mezcla de dolomia y catalizador,
ocupa aproximadamente unos 30 mm de altura sobre la placa porosa,
quedando dentro de la region del horno donde la temperatura puede

considerarse uniforme.

La parte inferior del reactor es mas estrecha, con un didmetro exterior
de 6 mm. Acttia como entrada de gases y se enclava en un conector ros-
cado que se encuentra sujeto a la base de la caja caliente. La parte supe-
rior es mas ancha, con 38 mm de didmetro exterior, para reducir la
velocidad de gas y dificultar asi el arrastre de particulas sdlidas fuera
del reactor. En ella se coloca un cabezal de acero inoxidable 316. Este
aglutina la conexion de salida de gases y la entrada del termopar de
control del horno. También dispone de dos tuberias, de diferente longi-
tud, que comunican con un medidor diferencial de presion para regis-
trar la caida de presion dentro del lecho. Tanto el cabezal superior como
el inferior realizan el cierre del reactor empleando juntas tdricas fabrica-

das en Viton™ para asegurar la estanqueidad del sistema.

Tras atravesar el reactor, los gases producidos en la reaccion salen por
la parte superior del mismo y se dirigen a un pequefio ciclon, que se
utiliza para retirar las particulas sélidas que hayan podido ser arrastra-
das por el gas. Posteriormente, se coloca un filtro para retirar los finos
que no hayan sido eliminados por el ciclon, y proteger la valvula de

6 vias, asi como todos los elementos ubicados aguas abajo del reactor.

I1.2.1.4 Sistema de condensacion

Los gases que salen del reactor se envian a un sistema de condensaciéon
de vapor que se encuentra en la parte posterior del dispositivo experi-
mental, fuera de la caja caliente. La estructura del mismo puede obser-
varse en la FIGURA I1.10. Consta de un deposito de acero inoxidable 316,

con una capacidad de 75 cm?, que es enfriado por accion de una celda
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Peltier. Una llave permite la
evacuacion del deposito y la re-

cogida de los condensados.

La celda Peltier es un disposi-
tivo formado por dos placas ce-
ramicas paralelas, entre las
cuales existen cientos de pares
termoeléctricos. Al aplicar una
diferencia de potencial entre
los diferentes pares, se genera
una diferencia de temperatura
entre los mismos. Este feno-
meno es el denominado efecto
Peltier y es equivalente al
efecto Siebeck que se observa
en los termopares, cuando al

aplicar una diferencia de tem-

Figura I1.10 Depdsito de condensacion de
vapores, con celda Peltier y llave de
apertura.

peratura entre dos pares termoeléctricos se detecta una diferencia de

potencial entre los mismos.

Al aplicar una diferencia de potencial de 15V y una corriente de 3 A

sobre la celda utilizada, se genera una diferencia de temperatura de

aproximadamente 30 °C. Utilizando un disipador de calor por convec-

cién forzada en el lado caliente de la celda, para mantenerla en torno a

los 25 °C, pueden conseguirse temperaturas de -5 °C en el lado frio. El

deposito de condensacion se pone en contacto con este lado, mantenién-

dolo asi a una temperatura cercana a los 0 °C, que permite condensar la

mayor parte de los vapores producidos durante la reaccién.

71



Descripcién del equipo MA2

I1.2.1.5 Sistema de anadlisis de gases permanentes

Una vez condensados los vapores, los ga-
ses salen del equipo a través de una con-
duccion lateral. Antes de su andlisis, se
acondicionan en una columna con mate-
rial desecante (perclorato de magnesio an-
hidro granular) para eliminar totalmente
la humedad.

La composicion gaseosa de los productos
de la reaccion se analiza en linea utili-
zando un micro-cromatografo de gases
(micro-GC) modelo CP-4900 de la marca

Figura I1.11 Cromatografo
Varian CP-4900.

Varian® (FIGURA 11.11). Este dispositivo estd equipado en el punto de

toma de muestra con un separador de membrana marca Genie®, mo-

delo 170, para garantizar totalmente la ausencia de humedad y particu-

las en el gas que alcanza el inyector del cromatografo. El equipo dispone

de dos columnas cromatograficas instaladas en paralelo: un tamiz mo-

lecular Molsieve 5 A —para analisis de H,, O, N, CHy y CO— y una

columna de polimero poroso PoraPlot Q —para anadlisis de CH,, CO,,

C,H, y C;H¢—. En ambas columnas se
Tabla il.4 Condiciones de 1 H d de 1
operacion del micro-GC emplea He como gas de arrastre de la

fase movil y un detector de conductivi-

Tiempos , .
dad térmica (TCD).
Muestreo 30s
Inyeccién 0.05s En la TABLA I1.4 se muestran las condi-
Analisis 80's ciones del método cromatografico em-
e e pleado para los andlisis durante los
Linea de muestra 100 °C experimentos. Estas condiciones han
Tiyacion 100 °C sido optimizadas para minimizar el in-
: tervalo entr romatogram nse-
Canal 1 (M5A) 50 ervalo entre dos cromatogramas conse
cutivos, reduciéndolo a 2.5 min.
Canal 2 (PPQ) 40 °C
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I1.2.2 Experimentos en lecho fluidizado

II.2.2.1 Preparacion y puesta a punto del conjunto experimental

El primer paso antes de la realizacion de cualquier experimento es la
puesta a punto del equipo. Esto engloba la limpieza del equipo, prepa-
racion de la mezcla de combustible y agua destilada, el montaje del reac-

tor y la comprobacion de fugas en los racores del dispositivo.

El lecho de reaccion se elabora mezclando 2 g de catalizador y 10 g del
sorbente, manteniendo siempre una proporcion sorbente/catalizador
igual a 5 gsorgearl. Este valor representa un equilibrio entre un conte-
nido elevado de sorbente y una cantidad minima de catalizador, sin pe-
nalizar en exceso la reacciéon. Una mayor cantidad de sorbente respecto
del catalizador incrementa la pureza de H; y el tiempo de duracion del
pre-breakthrough antes de la saturacion [100,101], permitiendo trabajar
con velocidades espaciales mas elevadas. Sin embargo, también reduce
la conversion del combustible [90]. La proporcion de sorbente/cataliza-
dor se ha escogido a partir de la experiencia previa del Grupo de Inves-
tigacion [14,105] y la bibliografia existente [106].

Antes de preparar el lecho, ambos materiales han sido previamente ta-
mizados para asegurar que el tamano de particula del lecho se encuen-
tra entre 106 y 212 um. La mezcla se agita hasta conseguir una buena
homogeneizacion y se introduce en el reactor, evitando en la medida de
lo posible que las particulas se adhieran a las paredes del mismo. A con-
tinuacion, se coloca el cabezal del reactor, se comprueba la ubicacion del
termopar en el interior del lecho, y se procede a instalar el reactor en el

equipo, asegurando firmemente todos los racores.

En cada experimento se controlan fundamentalmente tres pardmetros:
la temperatura del reactor —regulada a través del horno y el sistema de
control—, la proporcion de vapor y la velocidad de flujo de alimenta-

cién de combustible.
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El combustible se introduce en la bomba mezclado junto con el agua
destilada. La proporcion necesaria de agua y combustible se calcula par-
tiendo de la reaccion general de SESR (II.1). Esta ecuacion proporciona
el nimero estequiométrico de moles de agua necesarios para la reac-
cidn, en funcién del combustible utilizado. Calculado este valor, puede

obtenerse la relacion vapor/carbono estequiométrica (S/Cesteq).

C,H,05 + (20 — k)H,0 + nCal «—

& (2n+™M/, — k)H, + nCaCO0; L)

En los experimentos se utiliza, por lo general, un valor S/Cexp 3 veces
superior al proporcionado por la estequiometria de la reaccion, salvo
cuando la solubilidad de los compuestos lo impida. En ese caso, la rela-
cion S/C se aumenta hasta alcanzar un valor donde el combustible sea
completamente soluble en agua. Combustible y agua se mezclan siem-
pre teniendo en cuenta el valor S/C calculado, antes de introducirlos en

el deposito de la bomba.

La velocidad de flujo se establece empleando la bomba HPLC. Esta ha
de ser previamente calibrada para cada mezcla de combustible y agua
con diferente S/C, para asi poder suministrar el flujo mésico deseado. Se
establece para todos los experimentos un mismo flujo masico, indepen-
dientemente de la relacion S/C dada por el combustible. Para poder
comparar diferentes combustibles, se calcula adicionalmente la veloci-
dad espacial masica (weight hourly space velocity, WHSV) en funcion de
la cantidad de catalizador que se encuentra en el reactor, tal como se

expresa en la siguiente ecuacion:

WHSV = e [A71] (11.2)
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Donde m, representa el flujo masico de combustible que entra al reactor,
en g-h™'; mientras m.q, indica la masa de catalizador de la que se dis-

pone en el lecho, en g.

Por ultimo, antes de comenzar los experimentos, es habitual realizar una
comprobacion de fugas. Empleando un flujo elevado de nitrégeno y un
liquido detector de fugas, se verifica que no existen pérdidas de gas en
los racores que se han manipulado. También se constata que la presion
del circuito no aumente de manera andmala mientras se trabaja a flujos
elevados y temperatura ambiente, ya que esto puede ser indicador de
atascos en el sistema que podrian danar el reactor o el equipo durante

la operacion a alta temperatura.

11.2.2.2 Desarrollo del experimento

Una vez hechas las comprobaciones previas, el sistema esta listo para
iniciar el experimento. Todos los ensayos pasan por las mismas fases:

calentamiento, preparacion del lecho, reaccion y enfriamiento.

Durante la etapa de calentamiento, se ponen en marcha todos los siste-
mas de control y analisis del equipo. Se establecen los valores de con-
signa, tanto del horno como de la caja caliente, a las temperaturas
deseadas para el experimento en curso. El valor de temperatura de la
caja caliente es especialmente importante, pues debe asegurar la vapo-
rizacion del agua y del combustible alimentados por la bomba. Para eli-
minar cualquier contaminante e inertizar el sistema, esta fase del ensayo
se realiza con un flujo constante de 50 mL-min™ de N,. También se activa
la celda Peltier del condensador y se acondiciona el micro-GC, con ob-
jeto de que estén operativos al comenzar la fase de reaccion. La etapa de
calentamiento se da por concluida cuando el equipo se encuentra esta-

ble en los valores seleccionados.

Previo a todos los usos del lecho, éste es sometido a una etapa de pre-

paracién o regeneracion. En esta fase, la temperatura del reactor se
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ajusta a 800 °C y se alimenta un flujo de 200 mL-min? de aire. Este tra-
tamiento asegura la completa calcinacion del sorbente antes de realizar
cualquier experimento. Con ayuda del cromatdgrafo, se realiza un se-
guimiento de la concentracion de CO; a la salida del reactor, dandose
por finalizada la etapa de regeneracion cuando el contenido de CO; es
inferior al 0.1%. A continuacidn, se cambia el horno a la temperatura
seleccionada para el experimento, y se espera a que el reactor alcance la
misma. Se alimenta otra vez un flujo de 50 mL-min? de nitrégeno, que

actiia como gas de arrastre para fomentar la fluidizacion del lecho.

Cuando la temperatura se encuentra estable, comienza simultdnea-
mente la alimentacion de mezcla liquida —a la velocidad de flujo calcu-
lada para el experimento— y la toma de muestras del micro-GC. Asi
mismo, todas las variables del equipo (temperaturas, presiones, valores
de consigna, valores de actuacion, etc.) quedan registradas por medio
del software de control, por lo que puede realizarse un seguimiento si-
multaneo de temperaturas y concentraciones durante el transcurso del

experimento.

Todos los experimentos de reformado con vapor y captura integrada de
CO; presentan 3 etapas diferenciadas, cominmente denominadas
pre-breakthrough, breakthrough y post-breakthrough. Durante el pre-breakth-
rough, el sorbente tiene la capacidad de capturar el CO, producido en
las reacciones de reformado y WGS, desplazando el equilibrio de la
reaccion hacia los productos. Esta etapa se caracteriza por una elevada
concentracion de H; y bajas concentraciones de los subproductos (CH,,
COy CQOy). Sin embargo, cuando el sorbente se satura, la concentracion
de CO, comienza a aumentar, al mismo tiempo que desciende la de H,
(breakthrough). Una vez que el sorbente no es capaz de capturar mas CO,,
se alcanza un nuevo estado de estabilidad, correspondiente tinicamente

a las reacciones de reformado y WGS (post-breakthrough).

En el momento en que se alcanza la estabilidad en la tltima etapa de

reaccion, se considera finalizado el experimento. Se detiene entonces la
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alimentacion liquida y el muestreo de los gases de salida del reactor. Se
interrumpe la calefaccion del reactor y la caja caliente, mientras se man-
tiene un flujo de N, para ayudar a refrigerar el equipo. El condensador
se conserva en funcionamiento, para eliminar cualquier resto de vapor
que pueda arrastrar el gas durante el enfriamiento. Los datos obtenidos

se exportan para su tratamiento posterior.

II.2.2.3 Tratamiento de resultados

De los experimentos en lecho fluidizado se obtienen directamente las
concentraciones de H,, O,, N, CHy, CO y CO; en los gases a la salida
del reactor, en tanto por ciento de volumen. El primer paso es calcular
la composicion del gas en base libre de nitrégeno. Con esto, se puede
conocer la composicion media de los diferentes compuestos durante las
etapas de SESR y SR, en tanto por ciento de volumen. Como el N es un
gas inerte y su velocidad de flujo es conocida y constante a lo largo del
experimento, puede utilizarse como patrén interno para calcular los flu-

jos molares de los demas componentes.

Adicionalmente, para cada etapa se calcula también el rendimiento y la
selectividad de la reaccidn para la produccidon de H,. El rendimiento se
define como la proporcion entre la cantidad de hidrégeno efectivamente
producida y la que deberia producirse segun la estequiometria de la
reaccion en un caso de conversion completa, tal como se muestra en la

ecuacion (IL.3):

H F,
Rendimiento = [ exy =_f2 (IL.3)
[Hz]esteq n:- Ffuel

donde Fy, representa el flujo molar (en mol'min) de hidrégeno que se
obtiene a la salida del reactor; Fy,,; es el flujo molar de combustible ali-

mentado al reactor (en mol'min); y n indica el nimero de moles de H,
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producidos por cada mol de combustible segtin la estequiometria de la

reaccion global para un compuesto dado.

La selectividad se obtiene al comparar el nimero de dtomos de H que
se generan en forma de H; con el nimero total de &tomos de H presentes
en todos los productos de reaccion. Para ello, se consideran inicamente
los dtomos de hidrogeno (2 H) y de metano (4 H). La ecuacion (I1.4) in-
dica el calculo realizado, tomando Fy, como el flujo molar de hidrogeno,
y Fcn, como el flujo molar de metano, ambos medidos en mol-min~*. Los

valores obtenidos se calculan para ambas etapas, SESR y SR.

Z'FHZ

Selectividad =
electivida 2y, + 4 Fon,

(IL4)
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Figura 11.12 Dispositivo experimental de lecho fijo.

II.3 Reactor de lecho fijo

I1.3.1 Descripcién del equipo MAl

Para la realizacion de los experimentos en lecho fijo se empleé como
equipo base un sistema Microactivity Reference de PID Engé&Tech (FI-
GURAIL.12). Alo largo de la presente memoria, este dispositivo se deno-
mina como MAL. Este equipo presenta diferencias en su configuracion
con respecto al descrito en el apartado anterior (APARTADO I1.2.1, P. 65).
El dispositivo experimental consta de varios elementos, que se enume-

ran a continuacion:

e Sistema de alimentacion de solidos.

e Sistema de alimentacion liquida y gases.
e Caja caliente y reactor.

e Sistema de condensacion.

e Sistema de analisis de gases permanentes en linea.

El sistema de condensacion y el de andlisis de gases permanentes son
analogos a los descritos para el dispositivo de lecho fluidizado (MA2),
por lo que se omite su descripcidn en este apartado. La disposicion de
los elementos del sistema experimental se representa en la FIGURA I1.13.
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Depdsito de
solidos
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Reactor
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Figura I1.13 Esquema del dispositivo de lecho fijo MAI.

Alimentacion de gases

II.3.1.1 Sistema de alimentacion de sdolidos

El equipo consta de un dispositivo que permite la alimentacion de soli-
dos de forma semi-continua desde una tolva construida en acero inoxi-
dable 316. Esta tolva tiene una capacidad de 350 cm® y se encuentra
ubicada encima de la caja caliente, justo sobre el reactor, en la posicion
que se puede observar en la FIGURA II.14. Cuenta con un sistema de pre-
surizacion mediante N, y una valvula de aguja para regular el flujo de
N». Un manometro permite medir la presion en el interior de la tolva en

todo momento.

Una valvula de bola de 3 vias (Swagelok® SS-42GXS4), de 3.2 mm de
didmetro, actiia como dosificador de los s6lidos. La parte superior de la
valvula se conecta a la tolva, mientras la inferior comunica directamente
con el reactor mediante un tubo de % in. Por la entrada lateral de la val-
vula se alimenta un flujo intermitente de nitrogeno, controlado por una
electrovalvula. El volumen interno de la valvula es el que actiia como

dosificador del solido.
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La valvula es accionada mediante un actuador neumatico, que realiza

un movimiento de 180° para alternar entre dos posiciones, a saber:

e Posicion de carga: la valvula se encuentra comunicada con la

tolva, llenandose de los sélidos que caen de ésta. El pulso de ni-

trogeno que entra por el lateral de la valvula ayuda a romper las

bévedas que pudieran formarse en el interior de la tolva y flui-

difica ligeramente la region préxima al estrechamiento de la

tolva, ayudando a que el sdlido se introduzca en el interior de la

valvula.

e Posicion de descarga: el solido contenido en la valvula se alimenta

al reactor y la valvula se vacia. Se introduce un pulso de nitro-

geno por la entrada lateral, para facilitar la caida del sélido.

Tanto el actuador neumatico como
la electrovalvula que activa el
pulso de nitrégeno estan controla-
dos por un autémata programable
(PLC). El flujo de solidos se regula
modificando la duracién de los in-
tervalos de carga y descarga, dado
que el volumen de sdlido que se in-
troduce en el reactor en cada giro
de la valvula es invariable. Con ob-
jeto de establecer la velocidad de
flujo de alimentacién que se em-
pleard en cada experimento, es ne-
cesario realizar un calibrado para
cada sélido a utilizar, y ajustar pos-
teriormente el intervalo de tiempo

entre descargas.

=R
¥

Y
\%i'r v’

&

Ay

Figura I1.14 Sistema de alimentacion
de sélidos al dispositivo experimental.
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I1.3.1.2 Sistema de alimentacion liquida y gases

La introduccion de liquidos a la caja caliente se realiza empleando una
bomba de cromatografia HPLC modelo 307-5S de la casa Gilson®,
analoga a la bomba descrita en el APARTADOI1.2.1.1 (. 66). El sistema de
alimentacion y evaporacion del liquido es también idéntico al del ante-

rior dispositivo.

Tal como sucedia con el dispositivo de lecho fluidizado, los gases utili-
zados (N2 y O) se regulan empleando varios controladores de flujo ma-
sico modelo F-201C de la marca Bronkhorst®. Se dispone de un
controlador con un limite de 200 mL-min~! para alimentar N, y otro con-
trolador para O, que alimenta un maximo de 60 mL-min. Un tercer
controlador, calibrado para proporcionar hasta 120 mL-min™ de N, per-
mite presurizar la tolva del sistema de alimentacion de sélidos y alimen-
tar los pulsos de nitrogeno. El resto de conducciones, incluyendo
valvulas y mezcladores de gases, resultan idénticos a los descritos para
el equipo de lecho fluidizado (MA2).

I1.3.1.3 Caja caliente y reactor

La diferencia fundamental entre los dispositivos experimentales MA1 y
MAZ2 reside en el tipo de reactor que emplean, asi como el horno refrac-

tario que viene instalado en el equipo.

Si el MA2 equipaba un reactor de cuarzo de lecho fluidizado, el MA1
utiliza un reactor de cuarzo de lecho fijo como el que se muestra en la
FIGURA II.15. Consiste en un cilindro de 28 mm de diametro externo
(25 mm de didmetro interno), con una placa porosa para mantener el
lecho, situada a 200 mm de la boca del reactor. A ambos extremos del
reactor se colocan sendos cabezales roscados, construidos en acero
inoxidable 316, que realizan el cierre del reactor empleando una junta

torica fabricada en Viton™. El cabezal superior contiene una entrada
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para la alimentacion de so6lidos, y una entrada axial por donde se intro-

ducen los gases y el termopar de control de temperatura del horno. El

cabezal inferior recoge los gases producidos y los conduce a través de

un filtro de particulas —para eliminar cualquier s6lido que hubiera po-

dido ser arrastrado desde el lecho— hasta la salida del dispositivo.

El reactor se coloca en el interior de
un horno cilindrico vertical de fibras
ceramicas de la casa Watlow®, cons-
truido y aislado con material cera-
mico. Este horno presenta un
diametro interno de 35 mm y una al-
tura de 200 mm. Esta construido de
tal manera que el gradiente axial de
temperatura es uniforme y es posible
conseguir un buen control de tempe-
ratura en la parte central, pudiendo
alcanzar temperaturas de hasta
1100 °C. El control de temperatura se
realiza mediante un controlador
Toho® TTM-005, que recibe la sefial
de un termopar tipo K ubicado en el
interior del reactor, cerca de la zona
central del horno y siempre dentro
del lecho del reactor. En la FIGURA
I1.16 puede apreciarse la disposicion
de todos los elementos en el interior

de la caja caliente.

Figura I1.15 Reactor de lecho fijo,
cargado con catalizador y sorbente,
después de un experimento.
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Entrada de sélidos

Entrada de vapor,
gases y termopar

Reactor

Horno Watlow®

Filtro de particulas sélidas

Figura 11.16 Caja caliente del dispositivo de lecho fijo (MA1).

I1.3.2 Experimentos en lecho fijo

Tanto el procedimiento experimental como el tratamiento de datos de
los experimentos en lecho fijo son idénticos a los descritos para el dis-
positivo MA2. La tinica salvedad se encuentra a la hora de manejar los

sOlidos y alimentarlos al reactor.

La valvula que introduce particulas solidas de biomasa al reactor cons-
tituye un sistema semi-continuo de alimentacion. La unidad minima de

alimentacion es equivalente al volumen interno de la valvula, por lo que
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la velocidad de flujo masico de alimentacion dependera de la densidad
de la biomasa empleada, asi como de la densidad de empaquetamiento

de los sdlidos en el interior de la valvula.

Cada vez que se escoge un nuevo solido, es necesario realizar un cali-
brado para calcular la cantidad de biomasa que se libera en cada des-
carga. Una vez conocido este valor, se introduce en el PLC la duracién
de los diferentes intervalos en los que acttia la valvula y el pulso de ni-

trégeno, representados en la FIGURA I1.17.
Estos parametros se definen como sigue a continuacion:

e T1: tiempo que la valvula estd en posicion de carga.

e T2: tiempo que la valvula estd en posicion de descarga.

e T3: duracién del giro de la valvula hasta la posicion de carga.

e T4: pulso de N; en la posicion de carga.

e T5: duracién del giro de la valvula hasta la posicion de descarga.
e T6: pulso de N; en la posicion de descarga.

e T7:intervalo de espera entre dos ciclos consecutivos.

T1 T2 T7
8
=
2
NG
>
TA TB
/_A_\ /—A—\
Tiempo, ds

Figura I1.17 Tiempos de control de la vdlvula de alimentacion de sélidos (décimas de
segundo).
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Una vez establecidos los siete pardmetros, se obtienen por diferencia los

otros dos pardmetros referenciados en FIGURA I1.17:

e TA: tiempo de llenado de la valvula.

e TB: tiempo de vaciado de la valvula.

A la hora de determinar los valores adecuados, es necesario tener en
cuenta que T4 debe ser lo suficientemente grande como para asegurar
una buena agitacion de las particulas cercanas a la boca de la tolva. Del
mismo modo, el tiempo T6 debe ser lo bastante largo como para vaciar
completamente el cuerpo de la valvula. El disefio del sistema impide
que T1 sea menor que la suma de T3 y T4; y el tiempo T2 no puede ser

inferior a la suma de T5 y Té6.

Dado que la eleccion de los pa-
Tabla II.5 Parametros de la vdlvula de
alimentacién de sélidos (décimas de segundo) rametros no es trivial y puede

afectar a la eficacia de la ali-

Vélvula Pulso

mentacion, se ha optado por se-
T1  200ds T2  15ds _ .

leccionar los mismos valores
T3 5ds 5  5ds para todos los experimentos,
T4 10 ds T6  10ds variando unicamente el para-

metro T7 segun el calibrado
realizado a cada biomasa solida empleada. La lista de los parametros
escogidos se expone enla TABLA I1.5. Esto permite asegurar una correcta
alimentacion, al mismo tiempo que regula la velocidad de flujo, al mo-

dificar el tiempo transcurrido entre descargas.
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II.4 Simulacién

Para la obtencion de los resultados de equilibrio termodinamico de los
distintos sistemas estudiados y la simulacion del proceso, se ha em-
pleado el software comercial Aspen Plus® en su version 8.8. Este soft-
ware permite establecer el diagrama de flujo del proceso, estimar las
propiedades fisicas y quimicas de los compuestos, asi como realizar un
analisis de sensibilidad de las variables del proceso, entre otras muchas

opciones.

I1.4.1 Ecuacion de estado

La eleccion de una ecuacion de estado (EOS) apropiada es fundamental
para el correcto calculo de las propiedades termodindmicas de los dife-
rentes compuestos que se incluyen en el proceso a estudiar. Seleccionar
la ecuacion de estado no es algo trivial, pues no todas las ecuaciones
disponibles sirven para todos los sistemas ni proporcionan la misma in-
formacion. La validez de los resultados obtenidos, su exactitud y la
coherencia de los valores dependera en gran medida de una acertada
eleccion de la EOS.

De todas las ecuaciones disponibles en Aspen Plus®, la ecuacion de
Peng-Robinson se recomienda especialmente para estudios que impli-
quen el procesado de hidrocarburos, tales como tratamiento de gases,
procesos de refineria o petroquimica [163]. Este paquete termodindmico
es empleado habitualmente en la simulacion de procesos de reformado
con vapor [106,164,165].

La formulacién de la ecuacion de estado Peng-Robinson utilizada por

Aspen Plus® es la que se muestra en la siguiente ecuacion [163]:
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RT a
Vn—b Vp(V, +b)+ bV, —b)

p— (IL5)

En esta ecuacion, P representa la presion del gas, T la temperatura y R
es la constante de los gases (8.31451 J-mol-1-K™!), mientras que V},, repre-
senta el volumen molar. Los parametros a y b se calculan empleando

las siguientes ecuaciones:

“= Z Z xixj (@) (1 = keiy) (IL6)
13 ]

(3)

kij =k + kT + k% siendo k;j = kj; (IL7)
a; = f(T, Teiy Deir i) (IL.8)
b= Z X;b; (IL9)
i
bi = f(Tei, Pei) (I1.10)

La base de datos de propiedades (Aspen Plus® Property System) con-
tiene un gran numero de coeficientes binarios k;; para parejas de com-
ponentes, incluyendo compuestos habituales como O,, N,, CO,, H, etc.
Estos pardmetros se seleccionan automaticamente cuando se selecciona
el método Peng-Robinson como ecuacion de estado [163]. Los pardme-
tros a; y b; son funcion de las condiciones criticas y el factor acéntrico
(w;) de cada compuesto i, mientras x; representa la fracciéon molar del

compuesto i en la fase.
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I1.4.2 Simulacién de sélidos

El proceso de captura de CO, implica la reaccion entre una fase gas y
una fase solida, por lo que la simulacién del proceso debe tener en
cuenta las diferentes propiedades de cada fase. En Aspen Plus®, los ga-
ses y liquidos se simulan de la misma manera, pero los solidos pueden

simularse de dos maneras diferentes.

Si el solido estd incluido en la base de datos, éste podra representarse
como un solido convencional sin afiadir ningin parametro adicional.
Este es el caso del sorbente (dolomia), que se simula como CaQ, el cual
estd incluido en la base de datos de Aspen Plus®. Sin embargo, cuando
el solido no se encuentra disponible, es necesario definir un sélido no
convencional, introduciendo los pardmetros necesarios de forma ma-
nual. Las diferentes biomasas solidas empleadas se simulan empleando

este método.

A la hora de introducir los compuestos que el programa puede conside-
rar dentro de la simulacién, el usuario debe determinar si estos seran
conventional (liquidos o gases), solid (solidos convencionales) o noncon-
ventional (sélidos no convencionales). En el caso de los s6lidos no con-
vencionales, es indispensable especificar qué modelo de propiedades
debe emplear el simulador. Para las biomasas, se emplean habitual-
mente los modelos HCOALGEN y DCOALIGT para la estimacion de la
entalpia de formacion, calor especifico y densidad del sélido [166]. Estos
modelos requieren aportar datos de tres colecciones de parametros adi-

cionales:

e PROXANAL: contiene los datos correspondientes al analisis in-
mediato del solido (TABLA I1.1, P. 57).

e ULTANAL: incluye los datos del analisis elemental (TABLA IL.1).

e SULFANAL: sirve para indicar el estado en el que se encuentra

el azufre en el solido (piritico, sulfato u organico).
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Para que Aspen Plus® tenga en cuenta las diferentes propiedades de los
compuestos debidas a su estado fisico, al configurar la simulacion se
selecciona la opcion MIXCINC, que tiene en cuenta los tres tipos de com-
puestos, pero sin considerar una distribucion de tamano de parti-
cula (PSD). Esto crea en cada corriente material y operacion unitaria tres
sub-corrientes, una para cada tipo de compuesto: MIXED para contener
los liquidos y gases; CI Solid para los sdlidos convencionales; y NC Solid

para los no convencionales.

Otro inconveniente que se presenta a la hora de trabajar con sdlidos no
convencionales es que este tipo de compuestos hipotéticos no se consi-
deran como parte del equilibrio, ya que no puede calcularse su energia
libre de Gibbs. Para poder considerarlos en las reacciones de equilibrio,
es habitual descomponer el sélido no convencional en otros compuestos
convencionales [166-168] de los que si se dispone de informacion: Hy,
Ny, O,, C, Sy vapor de agua. También se ahade a los compuestos pro-
ducidos la ceniza como un sélido no convencional, para cuadrar el ba-

lance de materia.

A efectos de la simulacion, esta operacion se realiza empleando un reac-
tor RYield configurado para descomponer la biomasa solida en estos
compuestos. En este tipo de reactor es necesario definir valores de ren-
dimiento madsico para poder calcular la masa de cada producto a la sa-
lida del reactor en funcién de la masa inicial. Estos valores se calculan
empleando un bloque Calculator que toma los valores del andlisis ele-
mental guardados en la coleccion ULTANAL y la humedad guardada en
la coleccion PROXANAL para calcular el rendimiento en masa de cada
una de las especies, manteniendo el balance de materia. El resultado fi-
nal es el de un gas compuesto por H,, N, O,, C, S y H,O, manteniendo
la proporcion masica de los diferentes elementos que habia en la bio-

masa original.
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I1.4.3 Simulacién del reactor

Aspen Plus® ofrece diferentes operaciones unitarias para la simulacion
de reactores quimicos. De todas las disponibles, se ha seleccionado el
reactor RGibbs para la realizacion de los calculos de equilibrio. Esta ope-
racion unitaria utiliza la minimizacion de la energia libre de Gibbs del
sistema, con separacion de fases, para calcular el equilibrio sin necesi-
dad de especificar la estequiometria de ninguna reacciéon. Adicional-
mente, también calcula el equilibrio quimico de los componentes s6lidos

y de las diferentes fases.

Sin embargo, este reactor no puede calcular el equilibrio para compues-
tos solidos no convencionales (que no se encuentren en la base de datos
de Aspen Plus®), considerdndolos como inertes [169]. Para solventar
este problema, se incluye aguas arriba del reactor una operacion previa
de descomposicion del s6lido no convencional en sus componentes ele-

mentales, para que puedan ser considerados dentro del equilibrio.

II.4.3.1 Minimizacion de la energia libre de Gibbs

El método de la minimizacion de la energia libre de Gibbs es una técnica
empleada para obtener el equilibrio termodindmico de sistemas con
multiples especies y fases. Este método es usado habitualmente para la
obtencion del equilibrio de sistemas complejos, donde se desconocen
todas las reacciones quimicas que intervienen en el proceso, como es el
caso del reformado con vapor [170-172]. La metodologia que se describe
a continuacion es similar a la empleada por el reactor RGibbs implemen-

tado en Aspen Plus®.

La energia libre de Gibbs es una funcion de estado termodindmica. Ha-
bitualmente no se representa como un valor absoluto, sino mediante la
variacion de energia que experimenta un sistema termodindmico dado,

a presion constante, tal como muestra la ecuacion (IL.11). Aqui, AH es la
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variacion de entalpia y AS representa la variacion de entropia del sis-
tema termodindmico estudiado. La temperatura del sistema se simbo-

liza como T.
AG=AH —T - AS (IL.11)

Esta ecuacion establece la espontaneidad de las reacciones quimicas. Si
una reaccion presenta una AG < 0, la reaccion se producird de manera
esponténea; mientras que, en el caso contrario, sera espontémea la reac-
cién opuesta. Cuando AG = 0, se considera que el sistema esta en equi-

librio termodinamico.

Precisamente es esta condicion la que permite realizar un calculo de las
condiciones de equilibrio para un sistema mediante la resolucion de un
problema de minimizacion. Dado un sistema isotérmico e isobarico con
NF fases y NC componentes, la energia libre de Gibbs total es la suma
de las energias libres de cada fase (g*), tal como se indica en la ecua-
cion (11.12).

NC

NF NF
G = Z nkgk = Z (Z nf)gk (11.12)
k=1 k=1 1

i=
En esta ecuacion, n{‘ es el nimero de moles del componente i en la fase
k. Esta misma ecuacion puede reformularse empleando, por ejemplo, el
potencial quimico de un estado de referencia (1) y la fugacidad de cada
compuesto en cada fase (f;¥), obteniendo asi la ecuacién (I1.13):

NC NF

G = nk <u° + RTIn ﬁ) (I1.13)
4 2 0 ‘
i=1k=1 t
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El reformado con vapor y captura integrada de CO, es un sistema so-
lido—gas, por lo que es necesario definir los estados de referencia para
poder calcular la fugacidad. Para la fase gas, se considera el estado de
referencia como el gas ideal a 1 atm; mientras que para la fase sélida el

estado de referencia es el solido a 25 °C y 1 atm.

Para obtener el estado de equilibrio del sistema, sélo hay que resolver
un problema de minimizacion de la ecuacion (I1.12), ya que en el punto
en que la funcién sea minima, se cumplird que AG = 0 y por tanto se
habra alcanzado el equilibrio termodindmico. Adicionalmente, deben
imponerse varias restricciones, como la conservacion del balance de
masa para cada fase (I1.14) y para cada elemento presente en los dife-
rentes compuestos (II.15). Otra restriccion concierne al nimero de moles

de cada compuesto en cada fase, que nunca puede ser negativo [170].

NF

Z nﬁ‘ = n;, para cada componente i (IL.14)
k=1

N
Z niym = by, para cada elemento m (IL.15)

i=1

En estas ecuaciones, n; representa el nimero total de moles del compo-
nente I; a;, es el nimero de dtomos del elemento m presente en cada
molécula del componente i, y b;, el nimero total de &tomos m presentes

en el sistema.
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Influencia de las condiciones de operacién en lecho fluidizado

El objetivo de este capitulo es determinar la influencia de las condicio-
nes de operacion del proceso SESR en el rendimiento y la pureza de Ho.
Se han seleccionado tres variables a estudiar: la temperatura de reac-

cion, la velocidad espacial y la proporcion de vapor en la alimentacion.

También se determinan en este capitulo las condiciones éptimas de flui-
dizacion que se aplicardn a todos los experimentos de lecho fluidizado.
Para las pruebas descritas en esta seccion, se ha escogido la acetona

como compuesto modelo del bio-oil.

III.1 Aspectos tedricos

ITII.1.1 Reacciones quimicas

La conversion en hidrégeno de cualquier componente procedente de
bio-o0il —de férmula genérica C, H;, 0,— mediante el reformado con va-
por es una reaccion endotérmica cuya estequiometria se describe en
(IIL.1). A su vez, el CO generado en este proceso también reacciona con
vapor a través de la reaccion water gas shift, WGS (111.2), la cual es lige-
ramente exotérmica. La combinacion de ambas reacciones, en el caso de

la acetona, resulta en la reaccion (I11.3).

CoHpnOp + (n—k)H,0 & (n+m/2 — k)H, + nCO (II1.1)
CO + H,0 — H, + CO, AH? = —41 k] - mol™? (IIL.2)
C3HgO + 5H,0 < 8H, + 3C0, AH? =277 kj - mol™? (1IL.3)

Los procesos mencionados anteriormente son todos reversibles, lo cual
significa que las reacciones estan limitadas por el equilibrio termodina-

mico. Esto implica que es imposible alcanzar una conversion total del
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combustible en hidrogeno, ya que al mismo tiempo que se produce la
reaccion (II1.3) también se producen otras reacciones conducentes a la
formacion de subproductos como CO, mediante la reaccion WGS in-
versa (II1.2); o metano, mediante reacciones de metanacion (111.4)-(I11.7).
Adicionalmente, pueden producirse otras reacciones paralelas, como la
descomposicion térmica del combustible o la reaccién de Boudouard
(IIL.8). En general, éstas ultimas reducen la produccion de hidrégeno y

dan lugar a depositos carbonosos que acortan la vida del catalizador.

CO + 3H, < CH, + H,0 AH? = —206 k] - mol~*  (IIL.4)
2C0 + 2H, — CH, + CO, AH? = —247.4 k] -mol™*  (IIL5)
CO, + 4H, — CH, + 2H,0 AH? = —164.9 kJ - mol~*  (IIL6)
C +2H, — CH, AH? = —748k] -mol™t  (IIL7)
2C0 & CO, +C AH? = —172 k] -mol~*  (I1IL8)

Utilizando el reformado con vapor y captura integrada de CO, (SESR)
se pretende solventar estos inconvenientes. Si se retira uno de los pro-
ductos del medio de reaccidn se consigue desplazar el equilibrio qui-
mico hacia los productos, tal como indica el principio de Le Chatelier.
El CO; puede retenerse usando sorbentes solidos, consiguiendo este
efecto incluso a altas temperaturas. Para ello pueden emplearse sorben-
tes basados en 0xidos de calcio que permiten retirar el CO, del medio
de reaccidn gracias a la reaccion de carbonataciéon (1.9), generando
CaCO:. Esta reaccion también es reversible, por lo que una vez agotado,
el sorbente puede regenerarse mediante calcinacion, liberando el CO,

previamente retenido.
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La presencia de un sorbente de CO, aumenta la concentracion de H; en
el producto final, debido al desplazamiento del equilibrio de las reac-
ciones (III.1) y (II.2). A su vez, también consigue disminuir la concen-
tracion de CO, ya que éste se consume en la reaccion (III.2). Gracias a
esto, las posibles reacciones alternativas se ven desfavorecidas al des-
plazarse su equilibrio hacia los reactivos, lo que conlleva una menor
presencia de CH, a la salida del reactor y una menor formacion de de-

pOsitos de carbono.

La reaccidn global de reformado de acetona con vapor de agua y captura

integrada de CO; es la que se presenta a continuacion:

C3HgO + 5H,0 + 3Ca05) <= 8H, + 3CaC 035
(111.9)
AH? = =257 k] - mol™?!

Por cada mol de acetona convertido, se consumen 5 moles de vapor y se

producen 8 moles de hidrégeno.

III.1.2 Etapas de una reaccién SESR

El proceso de operacion de un reactor SESR puede dividirse
fundamentalmente en 3 etapas [173]: pre-breakthrough, breakthrough y
post-breakthrough. En ocasiones, puede existir una etapa adicional al
comienzo de la reaccion, segun las condiciones de operacion y el tipo de
combustible; a esta etapa se la denomina periodo de induccion [137]. La
FIGURA III.1 muestra un ejemplo de la evolucion de los productos a lo
largo de estas cuatro etapas durante un experimento tipico.

En esta etapa inicial, se produce cierta interaccion entre el vapor y el
sorbente solido. Esto causa una reduccion de la captura de CO,, junto

con una menor conversion del combustible. El vapor que interacttia con
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Figura II1.1 Distribucién de las etapas de una reaccién SESR.

el sorbente no queda disponible para la reaccion de reformado, por lo
que la relacion S/C efectiva es menor que la realmente alimentada al sis-
tema. Por ello, la eficacia es menor y la produccion de H; es inferior a lo

esperado.

Las moléculas de agua se acumulan sobre la superficie del sorbente an-
tes de participar en la reaccion de reformado. Esta suerte de transito de
H>O puede reducir la disponibilidad del vapor para el reformado du-
rante las etapas iniciales de reaccion [174]. Cuando la velocidad de ad-
sorcion de vapor se iguala a la velocidad de desorciéon del mismo, la
relacion S/C se estabiliza y la concentracion de hidrégeno aumenta. Sin
embargo, este efecto no produciria una reduccién del sorbente disponi-
ble para la captura de CO, [137].

Hildenbrand et al. [96] detectaron este periodo de induccién en el refor-
mado catalitico de metano en presencia de dolomia con una relacién S/C
entre 2 y 4, a una temperatura de 580 °C. Su trabajo apunta a que la
dolomia reacciona con el agua para formar hidréxido de calcio (1.10),
causando la mencionada reduccion de la relacion S/C efectiva. Cuando
la reaccion alcanza el equilibrio, se recupera el valor inicial S/C y el sor-

bente dispone de toda su capacidad para la captura de CO..
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La duracién del periodo de inducciéon depende del combustible utili-
zado [137] asi como del tiempo de contacto entre vapor y sorbente antes
del reformado [96]. La estabilidad del Ca(OH), disminuye con el au-
mento de la temperatura, por lo que cabe esperar que el periodo de in-
duccidn sea menor al aumentar la temperatura de reaccion [58,96]. A su
vez, un aumento de la relacién S/C hace disminuir la duracion del pe-
riodo de induccidn [96], al incrementarse la cantidad de H,O disponible

para la reaccion.

En esta etapa tiene lugar el reformado con vapor integrado con la cap-
tura de CO,. El sorbente no se encuentra saturado y es capaz de retener
la mayor parte del CO, generado en la reaccion WGS de manera eficaz.
En esta etapa, las concentraciones de los diferentes compuestos se apro-
ximan a las de equilibrio [57]. Los contenidos de CO y CO; a la salida
son bajos [142], lo que permite prescindir de las etapas posteriores de
WGS y de separacion de CO, presentes en el reformado convencional.

Durante el pre-breakthrough, el proceso esta controlado por la reaccion
de carbonatacion (1.9). Esta reaccion transcurre a través de dos mecanis-
mos diferentes a lo largo de esta etapa [17,58,142,173,175,176]:

e Control cinético: al comienzo de la operacion, la difusion del CO,
en las particulas de sorbente puede considerarse casi instanta-
nea. La reaccion de carbonatacion tiene lugar rdpidamente en la
superficie del sélido (reaccidon heterogénea sdlido-gas). Esto da
lugar a la progresiva formacion de una capa de CaCOjs sobre la
superficie del CaO.

o Control difusional: conforme la capa de CaCO; se vuelve mas
gruesa y compacta, la velocidad de reaccién disminuye debido
a que el CO; necesita difundir través de esta capa. Cuanto mayor
sea la capa de CaCOjs, mayor serd la resistencia a la difusion y

menor la velocidad de reaccién.
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La dependencia entre la velocidad de reaccion y la conversion de CaO
en CaCO:s es mas marcada a bajas temperaturas, de modo que el efecto
difusional no influye verdaderamente en el proceso hasta temperaturas
por encima de 690 °C [58].

En el momento en que la reaccion de carbonatacion pasa a estar contro-
lada por la difusiéon del CO; en las particulas de solido, la velocidad de
reaccion se hace mas lenta. Esto conduce a una disminucion de la pro-
porcién de H; en los productos, acompanado de un aumento en la pro-
duccidon de otros gases como CO y CH4 La concentracion de CO,
aumenta progresivamente, dado que el sorbente no es capaz de retener
todo el CO; producido. Este periodo, de duracion variable, se denomina

breakthrough.

El tiempo de breakthrough proporciona una medida de la velocidad glo-
bal de la reaccion, de manera que un incremento en el mismo representa
una disminucién acusada de la velocidad global y viceversa [88]. Sin
embargo, no existe un criterio definido para determinar en qué instante
se produce el breakthrough. Dou et al. [140] consideran de manera arbi-
traria el punto de ruptura como instante en que la concentracion de CO,
a la salida del lecho supera el 10% de la concentracién maxima de CO,
en los productos. Sin embargo, este sistema tiene la desventaja de que
es necesario alcanzar una concentracion maxima en la etapa de post-
breakthrough para poder calcularlo. Otros autores dan por comenzado el
breakthrough cuando la concentracién de hidrégeno disminuye en un
2% [88] o cuando el porcentaje de CO, se incrementa en una cantidad

similar.
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La etapa de breakthrough es una etapa transitoria entre dos estados esta-
cionarios. Una vez que el sorbente se ha saturado completamente, impi-
diendo la captura de mds CO, procedente del reformado, el
desplazamiento del equilibrio que favorecia la reaccion de carbonata-
cion deja de ser efectivo. Sin embargo, las deméas reacciones —refor-
mado, WGS, metanacion, etc.— siguen produciéndose. Cuando el
sistema se estabiliza, el proceso contintia como si se tratase de un refor-
mado catalitico convencional (SR) y el limite de concentraciéon de H,
queda determinado por el equilibrio termodindmico de la reaccion sin

captura [142].

III.1.3 Variables de operacién

III.1.3.1 Temperatura

La ventana de operacion ideal para la produccion de H, mediante SESR
se situia en el intervalo de 450-650 °C [17,143]. La temperatura éptima,
sin embargo, dependerd en gran medida del combustible empleado y el
sorbente seleccionado. A la hora de seleccionar la temperatura mas ade-
cuada, debe buscarse un equilibrio entre una velocidad de reaccién ele-
vada a temperaturas altas y una termodinamica favorable a

temperaturas bajas [142].

Con el aumento de temperatura se incrementa el porcentaje de CO, de-
bido a la limitacién termodindmica de la reaccion WGS a altas tempera-
turas [79,142]; pero se favorece el reformado, lo que hace disminuir la
concentracion de metano en los productos. Si la temperatura se eleva
por encima de 700 °C, disminuye drasticamente la captura de CO,, lo
que causa una reduccion de la produccion de hidrogeno [17,142,143]. Si

la temperatura, por el contrario, desciende por debajo de 450 °C, au-
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menta la afinidad entre el vapor y el CaO. Esto provoca que el refor-
mado quede inhibido en favor de la formacién de Ca(OH),. Al haber
menos vapor disponible, se produce menos H, y aumenta la concentra-
cion de CHy a la salida del reactor [143].

Ill.1.3.2 Proporcion de vapor de agua

Este parametro se define como la cantidad molar de vapor introducida
al sistema por cada mol de C presente en el combustible. De ahi que
habitualmente se represente como la relacion vapor/carbono (S/C).
Cuando se emplea el valor estequiométrico de esta relacion (5/Cesteq), la
conversion del combustible generalmente es pobre, produciéndose can-
tidades importantes de subproductos como CH,4 y CO. Esto también fa-
cilita la descomposicion y degradacion del combustible, por lo que los
rendimientos de H, obtenidos suelen ser relativamente bajos [53]. Por
esta razon, es habitual emplear relaciones experimentales (5/Cexp) por

encima del valor estequiométrico.

El aumento de la relacion S/C incide de dos maneras en el proceso global
SESR: por un lado, desplaza el equilibrio de la reaccion de reformado
hacia los productos; por otro lado, permite utilizar una temperatura in-
ferior en el reactor [177,178]. También hace disminuir el contenido de
CO en el gas producido, al favorecer la reaccion WGS [34,79,143]. Estos
efectos son especialmente notables en el caso del reformado convencio-
nal (SR). Por el contrario, la produccién de hidrogeno no se ve influida
de manera significativa en el caso de un sistema SESR. Esto permite tra-
bajar con un valor S/C relativamente bajo, sin comprometer el rendi-
miento ni la pureza de H; en el producto final [79]. No obstante, hay que
tener en cuenta que una relacién S/C baja favorece las reacciones de me-
tanacion, al mismo tiempo que disminuye el reformado de metano y la
reaccion WGS [76].
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La eficacia térmica del proceso global esta estrechamente relacionada
con la cantidad de vapor introducido al sistema. Para relaciones S/C cer-
canas a la unidad, el aumento de la proporcion de vapor conlleva un
incremento de la concentracion de H; y de la eficacia térmica. Sin em-
bargo, existe un valor a partir del cual la concentracion de H, permanece
practicamente invariable, aunque se aumente la cantidad de vapor. En
ese caso, el aumento de la relacion S/C s6lo supone un mayor consumo
de energia en la generacidon de vapor, y no se ve compensado por una
mayor contenido de hidrogeno, con lo que la eficacia térmica disminuye
[143]. Por lo tanto, existird un valor S/C éptimo en el cual la eficacia tér-

mica serd maxima.

Cuando se opera a temperaturas bajas, donde existe formacion de
Ca(OH),, un aumento de S/C hace disminuir la cantidad de hidroxido
formado en favor de CaCOs. Esto es debido a la captura de CO, por
parte del hidréxido de calcio [143] siguiendo la ecuacion (II1.10).

Ca(OH), + CO, < CaCO0s + H,0
AH® = —70.54 k] - mol~? (11.10)
Si la alimentacidn no contiene suficiente cantidad de un agente oxidante
como el vapor de H;O, pueden formarse dep0sitos carbonosos debido a
descomposicion térmica u otras reacciones, lo que conduciria al bloqueo
de los poros del catalizador [140,179]. Aunque el valor minimo para el
que no existe formacién de depdsitos depende del combustible utilizado
y la temperatura de operacion, para un valor de S/C igual a 2 la forma-
cion de carbono es inexistente a cualquier temperatura [143].

I1I.1.3.3 Velocidad espacial

La velocidad espacial relaciona el caudal volumétrico de la alimentacion

con el volumen del reactor. Estd inversamente relacionada con el tiempo
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que los reactivos permanecen en contacto con el catalizador. Por ello re-
sulta habitual definirla como un valor independiente de la cantidad de
catalizador presente en el sistema. Uno de los métodos mas habituales
para el calculo de la velocidad espacial masica (WHSV, Weight Hourly
Space Velocity) se expresa en la ecuacion (I1.2).

En general, puede decirse que una menor velocidad espacial redunda
en un mayor contacto entre combustible y catalizador —mayor tiempo
de residencia—, lo que resulta favorable para la conversion de los reac-
tivos y la produccion de hidrégeno. Se ha comprobado que el incre-
mento de la velocidad espacial disminuye el rendimiento en H, y su
contenido en los gases de salida [180]. Asi mismo, una mayor velocidad
espacial favorece la formacion de depdsitos carbonosos y disminuye la
concentracion de Hy, especialmente si se trabaja a bajas temperatu-
ras [105].

La velocidad espacial también influye en la duracién de la etapa de
pre-breakthrough. Dado que una mayor velocidad espacial implica un
mayor flujo masico al reactor, esto conduce necesariamente a una satu-
racion mas rapida del sorbente, por lo que el breakthrough se produce en
un tiempo menor. Por otro lado, el flujo masico de hidrdgeno sera con-
secuentemente mayor. Asi mismo, la velocidad espacial es especial-
mente importante cuando se trabaja en un reactor de lecho fluidizado.
La geometria del reactor y el tamafio de particula pueden requerir un
flujo minimo de gas, necesario para asegurar una adecuada fluidizacion
del lecho, por lo que es importante optimizar la velocidad espacial antes
de seleccionar estos valores. En el APARTADO I11.2.1 (P. 109) se describe
la sistematica experimental utilizada para definir las condiciones 6pti-

mas de fluidizacién en los experimentos SESR.
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III.2 Sistematica experimental

El dispositivo utilizado para la realizacion de los experimentos enume-
rados en este capitulo es el sistema de lecho fluidizado que se describe
detalladamente en el APARTADOI1.2.1 (P. 65) de la presente memoria. La
sistematica experimental general ya se ha descrito previamente en el
APARTADO I1.2.2 (P. 73); a continuacidn, se detallan las particularidades

de los ensayos correspondientes a este capitulo.

Los experimentos de reformado dirigidos a obtener las condiciones 6p-
timas de operacion se dividieron en tres bloques. En cada uno de los
bloques se vario uno de los parametros de operacion (temperatura, ve-
locidad espacial y S/Cexp), manteniendo los otros dos pardmetros cons-
tantes. La temperatura se estudio en el intervalo entre 475 y 725 °C; la
velocidad espacial se evalué empleando flujos de alimentacion entre 5
y 20 g-h™; y para la relacion vapor/carbono experimental (S5/Cexp) se uti-
liz6 entre 2 y 4 veces la relacion estequiométrica (S/Cesteq). Todos los ex-
perimentos se realizaron a presion atmosférica, empleando 50 mL-min™!

de N; como gas de arrastre.

En el caso de la acetona, compuesto modelo escogido para los experi-
mentos del presente capitulo, la reaccion global de reformado viene re-
presentada por la reaccion (III.9). Segin esta reaccion, la relacion
estequiométrica S/Cesteq €s de 1.66. Consecuentemente, para los experi-
mentos se utilizé una S/Cexp 3 veces superior, tomando un valor de 5. En
aquellos experimentos en los que se modifico la proporcién de vapor se
emplearon también relaciones S/Cexp con los valores 3.33 (2x5/Cesteq) y
6.67 (4xS/Cesteq).

En la FIGURA II1.2 se puede observar la evolucion de los valores que to-
man los diferentes parametros de control a lo largo del desarrollo de un

experimento tipico. Como puede apreciarse, la temperatura del reactor
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Figura II1.2 Evolucién de los valores monitorizados mediante el software de control
durante el desarrollo de un experimento a 575 °C, seguido de una regeneracién a 800 °C.

se mantiene constante durante el desarrollo del experimento. La caida
de presion generada a lo largo de todo el dispositivo también es estable
e igual a 0.1 bar. Tras completarse el ensayo, el lecho se somete a una
regeneracion a 800 °C bajo un flujo de 200 mL-min~ de aire. Como ul-

timo paso, el equipo se enfria hasta alcanzar temperatura ambiente.

Al mismo tiempo que se regulan los parametros de operacion, se realiza
un seguimiento de los productos de reaccion. Tras la condensacion de
los vapores, a la salida del equipo se sitiia un filtro desecante para eli-
minar la humedad remanente antes de la entrada a un cromatdgrafo que
analiza la composicion de los gases de salida del dispositivo experimen-
tal. Un ejemplo de los resultados obtenidos por este cromatdgrafo a lo
largo de un experimento se representa en la FIGURA IIL.3. Se observan
claramente las dos etapas de reaccién: durante el pre-breakthrough, la
concentracion de H; es muy elevada con respecto a la de los subproduc-
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Figura 1I1.3 Evolucion de la composicién de los gases a la salida del reactor durante el
desarrollo de un experimento a 575 °C, seguido de una regeneracion a 800 °C.

tos (CHs, COy COy,). Una vez saturado el sorbente del lecho, la concen-
tracion de CO, se incrementa hasta alcanzar un estado estacionario
(post-breakthrough). Por ultimo, la etapa de regeneracion libera el CO,

capturado durante el experimento.

I11.2.1 Fluidizacion

Un lecho fluidizado se describe como un lecho de particulas solidas sus-
pendidas en un fluido, comportandose en conjunto como un fluido
denso. Para que esto ocurra, sin embargo, deben darse una serie de con-

diciones especificas.

Si consideramos un recipiente vertical conteniendo un lecho de particu-
las, por cuya parte inferior se introduce aire, la caida de presion viene
dada por la resistencia al flujo del gas a través de los intersticios que
dejan las particulas empaquetadas en el lecho. Cuando la velocidad es
muy pequena el fluido atraviesa los canales entre las particulas y no hay

movimiento. A medida que se incrementa la velocidad aumenta la caida
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de presion, pero sin variacion en el estado de las particulas. Sin em-
bargo, cuando se alcanza determinada velocidad superficial, la caida de
presion del lecho equilibra la fuerza de la gravedad, momento a partir
del cual las particulas comienzan a moverse y el lecho puede conside-
rarse fluidizado. En estas condiciones la caida de presion en el disposi-
tivo se mantiene constante e independiente de la velocidad del fluido.
Al valor de velocidad superficial en el que se produce este fendmeno se

le denomina velocidad minima de fluidizacion.

Si se reduce la velocidad de flujo, se alcanzara un punto en el que la
caida de presion comienza a disminuir. Esta situacion siempre tiene lu-
gar a una velocidad superior a la de comienzo de la fluidizacién. Se pro-
duce, por tanto, un fenomeno de histéresis, ya que el empaquetamiento
de las particulas al sedimentar lentamente sera diferente al que habia

originalmente.

Antes de comenzar los experimentos en lecho fluidizado, es necesario
calcular esta velocidad minima de fluidizacién en el lecho a emplear,
para asegurar que estara convenientemente fluidizado. Para obtener
este valor de una manera empirica, se registro la caida de presion que
se produce en el lecho mientras se incrementaba progresivamente la ve-
locidad de flujo de gas que atravesaba el reactor. Una vez llegado al li-
mite de flujo del sistema, se disminuyé el caudal de gas
progresivamente mientras se continuaba registrando la diferencia de

presion.

En la FIGURA II1.4 se presentan las curvas de fluidizacién obtenidas me-
diante este procedimiento, para dos lechos de particulas de diferente
tamafio. La velocidad minima de fluidizacion se obtiene de estas grafi-
cas mediante la interseccion de la linea de presion creciente (lecho fijo)
con la de presiéon constante (lecho fluidizado), ya que este método de-
vuelve valores mas reproducibles [181].
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Figura I11.4 Curvas de fluidizacién obtenidas en el reactor de lecho fluidizado con
diferentes temperaturas y tamarios de particula. Las curvas se representan en funcién del
flujo en condiciones normales, medido en orden ascendente (lineas sélidas) y descendente
(discontinuas).

Puede observarse que la fluidizacion de un lecho con particulas de ta-
mafios entre 106-212 um se alcanza con flujos entre 70 y 90 mL-min, al
trabajar a temperatura elevada. Teniendo en consideracion la geometria
del reactor y la temperatura, esto equivale a una velocidad minima de
fluidizacién de 41.25 cm'min~. Sin embargo, utilizando un tamafio de
particula mayor se produce un incremento del flujo necesario para la
fluidizacién hasta valores entre 240 y 380 mL-min™, equivalente a una

velocidad minima de fluidizaciéon de 157.95 cen-min.

Para asegurar una correcta fluidizacién del lecho, es recomendable
utilizar una velocidad superficial superior a 3 veces la velocidad minima
de fluidizaciéon. Durante los experimentos la mezcla de vapor,
combustible y gas de arrastre es la encargada de conseguir la
fluidizacién del lecho, por lo que debe alcanzar una velocidad superior
a la minima. Dado que la mezcla de vapor y combustible es una
cantidad fijada de antemano, la Unica manera de controlar la
fluidizacién es regular la cantidad de gas de arrastre (nitrogeno en este

caso) que se alimenta al reactor.
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Modificar el flujo del gas de arrastre tiene varias consecuencias. Un au-
mento de la corriente de nitrégeno incrementa la fluidizacion del lecho,
acercando la velocidad superficial al valor recomendado. Sin embargo,
también causa la dilucion de los productos en los gases analizados por
el cromatografo, reduciendo al mismo tiempo la sensibilidad del
mismo. Por el contrario, si se disminuye el flujo de nitrégeno se mejora
la sensibilidad de la medida cromatografica —especialmente, para los
gases traza como el CO— a costa de reducir la fluidizacion. La soluciéon
pasa por buscar un compromiso entre una sensibilidad adecuada y una

fluidizacion suficiente.

En nuestro caso se escogié un flujo de arrastre de 50 mL-min™ de N,
para un tamafio de particula entre 106 y 212 um. Este flujo, sumado a la
mezcla de vapor y combustible, proporciona una velocidad lineal en el
reactor entre 66.92 y 89.28 cm'min segtn la temperatura del experi-
mento. Se descarto el uso en el reactor del tamano de particula superior
(212-425 pum), ya que la elevada velocidad de flujo requerida para alcan-
zar la velocidad minima de fluidizacién (mostrada en la FIGURA II1.4)

produciria una dilucion excesiva de los productos.

I11.2.2 Equilibrio quimico

Para calcular la composicidon de un sistema en equilibrio, puede recu-
rrirse a dos tipos de métodos: los métodos estequiométricos y los no es-
tequiométricos. Los primeros requieren conocer todas las reacciones
que tienen lugar en el sistema estudiado; esto limita su uso en procesos
complejos, con gran nimero de reacciones o de los que se desconoce la

estequiometria y mecanismos de reaccion.

Los métodos no estequiométricos presentan varias ventajas. No requie-
ren definir las reacciones involucradas en el equilibrio, lo cual los hace

especialmente utiles cuando éstas son desconocidas. Ademas, son inde-
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pendientes del tipo de sistema, ya que no contemplan variaciones espa-
ciales en la temperatura o la composicion dentro del mismo [182]. Estos
métodos no tienen en cuenta procesos no estacionarios o limitaciones
cinéticas, ya que consideran que todas las reacciones se encuentran en
equilibrio: proporcionan el estado final, sin tener en cuenta el tiempo

que se requiera para alcanzar dicho estado.

El equilibrio termodindmico del reformado de acetona con vapor, con 'y
sin captura integrada de CO,, se ha obtenido mediante el método de la
minimizacion de la energia libre de Gibbs que se incorpora en el soft-
ware comercial Aspen Plus®. La descripcidon de la metodologia utili-
zada se encuentra detallada en el APARTADO I1.4.3 (P. 91). Antes de
ejecutar la simulacion, es necesario definir el sistema a utilizar. Esto im-

plica establecer los siguientes contenidos en la simulacion:

e Los reactivos que intervienen en el proceso: en este caso, agua,
acetona y dxido de calcio. Para cada uno de ellos debe fijarse,
adicionalmente, la masa que se introduce al sistema.

e Los productos de reaccion: todos aquellos compuestos que pue-
dan formarse durante el proceso, ya sean productos finales o in-
termedios: H,, CH,, CO, CO,, CaCOs; CHs C,Hs Ca(OH),,
C (solido).

e La presiony la temperatura del proceso.
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II1.3 Resultados obtenidos

Con el objetivo de evaluar la influencia de la temperatura, la velocidad
espacial y la proporcion de vapor en el proceso SESR, se han realizado
varios experimentos utilizando acetona como combustible. En cada se-
rie de experimentos, se ha modificado uno de los parametros, mante-
niendo constante los otros dos siempre que fuera posible. El
procedimiento para la realizacion de los experimentos se describe deta-
lladamente en el APARTADO I1.2.2 (P. 73). Previamente se ha realizado un
analisis termodindmico (APARTADO II1.3.1, P. 114) del comportamiento
de la acetona frente a la reaccion de reformado, considerando la integra-

cién de la captura de CO, y el mismo proceso sin captura.

I11.3.1 Equilibrio termodinamico

En el caso de una reaccién clasica de reformado de acetona con vapor,
sin captura de CO,, los cdlculos termodindmicos predicen un comporta-
miento como el representado en la FIGURA IIL5. En estas figuras se
puede comprobar que el rendimiento y la selectividad disminuyen al
emplear menores temperaturas y una menor proporcion de vapor du-
rante la reaccion. Este efecto es especialmente intenso a bajas tempera-
turas (entre 400 y 600 °C) y/o relaciones S/C inferiores a 3. Existe
también una ventana de operacion, por encima de 600 °C y empleando
un S/C mayor que 5, donde el rendimiento y la selectividad predichos
por la termodindmica alcanzan valores maximos, y que no resultan es-
pecialmente sensibles a la variacion de las condiciones de operacion en
uno u otro sentido. En estas condiciones dptimas, la reaccion es tedrica-
mente capaz de alcanzar un rendimiento por encima del 95% y una se-
lectividad superior al 99.8%, aunque ello implica un uso intensivo de

vapor y una temperatura elevada.
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b) Selectividad

Porcentaje, %

Figura I11.5 Variacion del equilibrio termodindmico en funcion de la temperatura y la relacién
vapor/carbono (S/C) del reformado de acetona con vapor sin captura integrada (SR).
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Una situacion similar puede encontrarse en el caso de los productos de
reaccion. El hidrégeno, tal como se muestra en la FIGURA IIL5.C, pre-
senta una ventana de condiciones dptimas de produccién que coincide
con la del rendimiento y la selectividad —como cabria esperar—. En las
condiciones mas favorables, sin embargo, no es posible superar el um-
bral del 73% de H,. La causa fundamental de esto se ha en la reaccion
WGS (II1.2), de caracter exotérmico, que se ve inhibida a temperaturas
altas impidiendo un mayor incremento de la concentracion de hidro-
geno. La pureza de H; decrece al disminuir la temperatura, y lo mismo

sucede si desciende el contenido de vapor a la entrada del reactor.

El efecto contrario se puede observar en el caso del CH, (FIGURA II1.5.D):
la concentracion de este compuesto es mayor cuando se trabaja a tem-
peraturas bajas, debido a que las reacciones exotérmicas de metanacion
(IIL.5)-(II1.7) son mas favorables en estas condiciones. El aumento del
contenido de metano conlleva una disminucién en la selectividad y el
rendimiento, como se observd previamente. A temperaturas superiores
a 550 °C se favorecen las reacciones opuestas, entre ellas el reformado
(IIL.4 inversa), dando lugar a una desaparicion casi completa de CH, en
los productos de reaccidon. Para temperaturas lo suficientemente eleva-
das (700 °C), el contenido de vapor en los reactivos carece de influencia

en la concentracion de metano.

Las concentraciones de CO y CO, también se ven condicionadas por la
reaccion WGS. En este caso, una temperatura baja favorece el consumo
de CO vy la produccion de CO,, el primero como reactivo y el segundo
como producto de la reaccidon. Segin se incrementa la temperatura, dis-
minuye la concentracion de CO, mientras se incrementa la de CO, de-
bido a que las condiciones son menos favorables para la reaccion WGS.
La variacién es mucho mayor cuando existe un menor exceso de vapor,
ya que cuando hay una gran cantidad del mismo en el sistema, se favo-
rece el desplazamiento del equilibrio hacia los productos por el princi-

pio de Le Chatelier.
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Estos resultados confirman que las condiciones mas favorables para la
produccion de hidrégeno mediante el reformado con vapor son tempe-
raturas por encima de 700 °C y una elevada proporcion de vapor frente
a combustible, con valores por encima de 7-8. Sin embargo, cuando se

afiade un sorbente de CO,, los resultados se modifican sustancialmente.

En la FIGURA IIL6 se representan las predicciones del equilibrio termo-
dindmico en el caso de un proceso SESR, utilizando CaO como sorbente
de CO.. A diferencia de SR, en este caso el mayor rendimiento se pro-
duce a la menor temperatura de operacion, en el entorno de 400-600 °C,
alcanzando cotas cercanas al 99% y disminuyendo levemente hasta al-
canzar valores idénticos a SR so6lo cuando se superan los 700 °C. La se-
lectividad es aparentemente invariable con la temperatura,
manteniéndose siempre por encima de 99.9%. En ambos casos, el efecto
de la proporcion de vapor se pone de manifiesto para valores S/C infe-
riores a 3, momento en que ambos parametros, rendimiento y selectivi-

dad, caen abruptamente.

La captura de CO; se ve favorecida fundamentalmente a bajas tempera-
turas, tal como se puede apreciar en la FIGURA IIL.6.F. Al aumentar la
temperatura la reaccidon de carbonatacion (1.9) desplaza su equilibrio ha-
cia los reactivos y deja de producirse cuando se alcanzan aproximada-
mente los 750 °C; en ese momento, el contenido de CO, se iguala con el

obtenido en SR para las mismas condiciones.

La retirada del CO, favorece la reaccion WGS, lo que reduce directa-
mente las concentraciones de CO y CHy a valores cercanos a cero, para
la ventana de operacion en la que acttia la captura. El contenido de va-
por apenas influye; aunque, una vez mds, una disminucion excesiva

—por debajo de 3— causa un incremento significativo de ambos.

Pero el cambio mads relevante tiene que ver con el contenido de hidro-
geno, tal como se muestra en la FIGURA II1.6.C. El desplazamiento del

equilibrio de la reaccion WGS conduce a una mayor produccion de H,
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Figura I11.6 Variacion del equilibrio termodindmico en funcién de la temperatura y la

relacién vapor/carbono (S/C) del reformado de acetona con vapor y captura integrada de
CO; (SESR).

118

Porcentaje, %



Influencia de las condiciones de operacién en lecho fluidizado

—dado que es un producto de dicha reaccion—, pero también provoca
el desplazamiento de la reaccion de reformado (III.1) al consumir el CO
que se produce en la misma. El resultado global es un incremento muy
significativo de la concentracion de Hy, rozando el 99% en las mejores

condiciones de operacion.

Al aumentar la temperatura, el contenido de hidrégeno disminuye le-
vemente hasta que se alcanzan 750 °C, momento en el que la captura de
CO; deja de ser favorable y el proceso se asimila al SR. Al igual que los
casos anteriores, la modificacion de la proporcion de vapor sélo es rele-
vante cuando se desciende por debajo de 3, momento en el que no existe
un exceso suficiente de vapor para sostener la reaccion y todos los pa-

rametros descienden abruptamente.

El hecho de que la relacion S/C no presente aparentemente una influen-
cia significativa a nivel termodindmico representa una importante ven-
taja. Si con SR se requeria una elevada cantidad de vapor y una
temperatura por encima de 700 °C para alcanzar el maximo rendi-
miento, en el caso de SESR es posible trabajar a temperaturas por debajo
de 600 °C y disminuir la cantidad de vapor hasta valores de S/C entre 3
y 5 sin un coste significativo para el producto final. Esto permite utilizar

menos vapor y reducir el consumo energético del reactor.

Estos resultados confirman que, desde un punto de vista termodina-
mico, el proceso integrado de reformado con vapor y captura de CO; es
capaz de producir hidroégeno de alta pureza, con bajas concentraciones
de CO, CO; y metano, operando a una temperatura entre 500 y 600 °C,
y con una relacién vapor/carbono no inferior a 3. Obviamente, a pesar
de que los resultados termodindmicos indican que el proceso es real-
mente favorable, el equilibrio quimico representa el limite maximo ted-
rico que puede alcanzarse [183]. En la practica, intervienen también
otros factores como parametros cinéticos, difusion y transmision de ca-
lor, desactivacion del catalizador, o desgaste del sorbente; todos ellos

limitan de una u otra forma el desarrollo de las reacciones. Es necesario,
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por tanto, realizar experimentos que verifiquen estos resultados, para
asi buscar las condiciones reales de trabajo que optimicen el uso del sor-

bente y el catalizador.

I11.3.2 Efecto de la temperatura

La FIGURA III.7 muestra los resultados obtenidos tras el reformado de
acetona con vapor en el intervalo de temperatura entre 475 y 725 °C, con
y sin captura integrada de CO,. Estos datos se comparan con los resul-
tados predichos por el equilibrio termodindmico en el APARTADO I11.3.1
(P. 114). En estos experimentos se empled un flujo de alimentacién de
5 g-h™!, que proporciona una WHSV de 0.4423 h; y una relacion S/Cexp
igual a 5, equivalente a 3 veces la proporcidon estequiométrica de vapor
(5/Cesteq).

Como se puede observar, en ninguno de los experimentos el resultado
del rendimiento durante la etapa SESR (FIGURA III.7.A) alcanza la pre-
diccion termodindmica. El rendimiento presenta un maximo a 575 °C,
temperatura que mads se aproxima al resultado termodindmico. A tem-
peraturas superiores el rendimiento disminuye progresivamente, aun-
que este comportamiento se presume ldgico, dado que el equilibrio
también predice una disminucion del rendimiento a medida que au-
menta la temperatura. Sin embargo, el rendimiento cae drdsticamente a
temperaturas inferiores, alcanzando un valor de 74.62% a una tempera-
tura tan baja como 475 °C, a pesar de que el equilibrio predice para estas

temperaturas un valor cercano al 100%.

El caso de la selectividad es aiin mas llamativo en este aspecto. Si bien
todos los experimentos alcanzan una selectividad realmente cercana al
100%, como predecian los calculos termodindmicos, la temperatura mas
baja del rango estudiado hace descender la selectividad hasta el 89.37%.
Esto resulta en una caida drastica de la selectividad, muy lejana a los

valores predichos por el equilibrio. Una posible explicacion a este hecho
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es que la disminucion de la temperatura va acompanada de una dismi-

nucion en la cinética de la reaccion de reformado, la cual se ve inhibida

a bajas temperaturas debido a su caracter endotérmico [50].

La maxima concentracion de H, se obtiene a 525 °C, coincidiendo con la

minima concentracion de CO. A esta temperatura se consigue un hidro-

geno con un 99.75% de pureza y s6lo un 0.02% de CO. La elevada pureza

de hidrégeno se mantiene a 575 °C (99.40%) para después descender se-

gun se incrementa la temperatura, siguiendo el equilibrio. Este descenso

viene acompafiado de un progresivo incremento de las concentraciones
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Figura 1.7 Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de los productos (c, d, e, f) para el reformado de acetona con vapor
integrado con captura de CO, (SESR) y sin captura (SR). Las lineas representan el
equilibrio termodindmico, mientras los puntos representan resultados experimentales.
Flujo de alimentacion liquida (mezcla acetona-agua): 5 g-h™; relacion S/Cexp: 5; WHSV:

0.4423 h.
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de CO y CO,, causado fundamentalmente por la inhibicion de las reac-
ciones de WGS y carbonatacion segin crece la temperatura. El metano,
por su parte, disminuye su concentracion cuanto mayor es la tempera-
tura del reactor, ya que se favorece cinéticamente la reaccion de refor-
mado mientras las reacciones de metanacion dejan de ser
termodindmicamente favorables [105]; por encima de 625 °C el conte-
nido de CHy, es despreciable o desaparece completamente de los gases

producidos en el reactor.

A 475 °C, se observa un importante descenso del contenido de hidro-
geno, acompanado de un enorme incremento de CHy. E1 CO, cuyo con-
tenido a 525 °C supone el minimo de la serie, también incrementa
levemente su concentracion. Estos resultados confirman que a esta tem-
peratura la reaccion de reformado, a causa de su cardcter endotérmico,
no se desarrolla de manera satisfactoria, causando un descenso en el
contenido de los productos (H>) y el incremento de los intermedios (CO,
CH,), que tampoco reaccionan completamente. El CO, presenta su me-
nor concentracion de toda la serie, confirmando que la carbonatacién se

ve favorecida a bajas temperaturas.

Una vez completada la etapa pre-breakthrough (SESR) y saturado el sor-
bente, los experimentos pasan a la etapa de reformado convencional sin
captura de CO; (SR). Los resultados de esta etapa se muestran en la FI-
GURA IIL.7 con circulos huecos, mientras el equilibrio termodindmico se
representa como una linea discontinua. Estos resultados, asi como los
obtenidos durante la etapa SESR, se enumeran en la TABLA IIL.1. Tanto
el rendimiento como la selectividad obtenidos en esta etapa resultan in-
feriores a los registrados durante SESR para todas las temperaturas. El
maximo rendimiento (84.40%) se alcanza a 625 °C, una temperatura su-

perior al maximo obtenido durante la etapa SESR.

Asi mismo, se obtiene aproximadamente un 30% menos de Hy, y au-
menta significativamente la concentracion de CO y CO,. El metano tam-

bién sufre un pequefio incremento con respecto a los valores detectados
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Tabla III.1 Resultados de los experimentos de reformado de acetona a diferentes temperaturas
de operacioén

Temp. (°C) 475 525 575 625 675 725
S/Cesp 5.00

WHSV (1) 0.4423

Proceso SESR

Rend. (%) 7462 9052 9751 9509  90.80 8103
Sel. (%) 8937 9981 9972 9999  100.00  100.00
H, (% vol.) 9412 9975 9939 9791 9315 8037
CHy (% vol.) 5.60 0.10 0.14 0.01 0.00 0.00
CO (% vol.) 0.23 0.02 0.07 0.44 1.57 464
CO; (% wol.) 0.05 0.13 0.41 1.64 5.28 14.99
Proceso SR

Rend. (%) 6817 7650 8346 8440 8102  81.03
Sel. (%) 8559 9443 9779 9934  99.89  100.00
H, (% vol.) 6660 7122 7143 7215 7218 8037
CHg (% wol.) 5.61 2.10 0.81 0.24 0.04 0.00
CO (% vol.) 1.97 2.96 428 551 6.06 4.64
CO; (% vol.) 2582 2371 2349 2210 2171 14.99

en la anterior etapa, pero su concentracion sigue siendo baja, gracias a
que la reaccién de reformado continta produciéndose. De hecho,
cuando la temperatura desciende a 475 °C, la produccidon de metano en
ambas etapas se iguala a 5.61%, confirmando que el reformado se ve
inhibido a esta temperatura y que esta situacion es independiente de la
captura de CO..

Durante la etapa SR, el incremento de temperatura permite obtener una
mayor concentracion de H, con respecto a temperaturas mas bajas,

aunque por encima de 575 °C la concentracion de H, se mantiene estable
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e independiente de la temperatura. Al mismo tiempo, una mayor
temperatura de reaccion aumenta el contenido de CO y disminuye el de
CO; en los productos. Esto sucede gracias a que la reaccion de
reformado se ve favorecida por las altas temperaturas, mientras la
reaccion WGS se inhibe en las mismas condiciones, produciéndose
menos CO, y consumiendo menos CO a medida que se incrementa la

temperatura del reactor.

Se puede observar en la FIGURA II1.7 que la tendencia de todos los valo-
res evaluados sigue la prediccion del equilibrio termodindmico. Sin em-
bargo, los valores individuales de concentracién de H, obtenidos son
levemente superiores a este equilibrio, mientras que los de CO aparecen
levemente por debajo del mismo. Este fendmeno se aprecia especial-
mente a altas temperaturas, y puede estar causado por la presencia de
sorbente sin saturar. Al superar el breakthrough, la reaccion de carbona-
tacion del sorbente pasa a estar controlada por la difusion. Esto no sig-
nifica que deje de producirse, sino que lo hace mas lentamente, ya que
el CO; necesita difundir a través de la capa de CaCOj; para reaccionar
con el CaO. Esto implica que, a pesar de considerarse saturado, el sor-
bente sigue presentando una leve captura residual, retirando una pe-
quena cantidad de CO, del medio de reaccion. Esta captura residual
desplaza ligeramente el equilibrio de las reacciones de reformado y
WGS, dando lugar a las diferencias observadas para el H, y el CO con

respecto al equilibrio termodinamico.

De los resultados representados en la TABLA I11.1 para el proceso SESR
se puede concluir que 525 °C es la temperatura 0ptima para maximizar
la pureza de hidrogeno (99.75%); sin embargo, el maximo rendimiento
de la reaccion se obtiene a 575 °C (97.51%). La eleccion final de la tem-
peratura de operacion dependera de un balance entre estos dos factores,
tomando siempre en consideracidon otros parametros como la concen-
tracion de impurezas o el consumo de vapor. Dado que la concentracion

de hidrogeno a 575 °C también ha resultado suficientemente elevada
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(99.39%) y estas condiciones presentan un mejor rendimiento, se ha es-
tablecido esta temperatura para los siguientes experimentos, donde se
evalua la influencia de la proporcion de vapor y la velocidad espacial

en el proceso.

I11.3.3 Efecto de la proporcién de vapor

Para investigar el efecto de la variacion de la relacion S/C, se llevaron a
cabo varios experimentos a 575 °C. Cada experimento utilizé una pro-
porcién de vapor distinta, que se calcul6 en funcion de la relacion este-
quiométrica de vapor. Asi, se realizaron en total tres experimentos
diferentes, correspondientes a los valores S/C de 3.33 (2xS/Cesteq),
5 (3x5/Cesteq) y 6.67 (4xS/Cesteq). El flujo masico de alimentacion se man-
tuvo en todos los casos en 5 g-h™'. Esto dio lugar a una modificacion de
la velocidad espacial en cada uno de los experimentos, con valores entre
0.3471 y 0.6096 h™, puesto que se modifica la proporcion entre vapor y

combustible alimentada al reactor.

En la FIGURA IIL.8 se representan los valores experimentales obtenidos
para el reformado de acetona con vapor y captura de CO, (SESR), con
puntos solidos. También se muestran los resultados de la misma reac-
cion sin captura de CO; (SR), en forma de puntos huecos. Las lineas re-

presentan el equilibrio termodinamico.

Tal como se puede observar en la FIGURA II1.8.A, el proceso SESR incre-
menta el rendimiento de la produccion de hidrégeno con respecto al re-
formado convencional. En ambos casos el aumento del contenido de
vapor en la alimentacién hace aumentar el rendimiento, siguiendo la
prediccion de los calculos termodindmicos, aunque el margen de mejora
es mucho mds pronunciado en el caso de la etapa SR. De hecho, tal como
muestran las curvas de equilibrio en la FIGURA I11.8.A, a medida que au-
menta la relacién S/C, la diferencia de rendimiento entre ambos proce-

sos se reduce.
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Algo similar sucede con la selectividad, como puede apreciarse en la
FIGURA IIL.8.B: tanto para SESR como para SR, los valores de selectividad
aumentan a medida que se incrementa la proporcion S/C. El efecto es
mas acusado durante la etapa SR. En este tltimo caso se observa, ade-
mas, que los resultados obtenidos tras el breakthrough se encuentran por
encima de la linea de equilibrio. Esto es indicativo de que existe cierta

captura residual de CO; que, una vez saturado el sorbente, contintia fa-

voreciendo el reformado, aunque de forma mucho menos intensa.
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Figura 1118 Influencia de la relacion vapor/carbono (S/C) en el rendimiento (a), la
selectividad (b) y la concentracién de los productos (c, d, e, f) para el reformado de acetona
con vapor integrado con captura de CO, (SESR) y sin captura (SR). Temperatura:
575 °C; flujo de alimentacion liquida (mezcla acetona-agua): 5 g-h'.
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El aumento del rendimiento y la selectividad se consiguen a costa de
una disminucién de las concentraciones de CH, y CO. La conversion de
ambos compuestos se ve favorecida por el exceso de vapor, que des-
plazalas reacciones de reformado de metano (IIL.4 inversa) y WGS (111.2)
hacia la produccion de CO, y H,. Este efecto es independiente de la cap-
tura de CO,, aunque es mucho mas marcado en ausencia de sorbente.
La disminucion de la concentracion de metano redunda directamente
en una mejora de la selectividad, ya que gracias al reformado del mismo
se produce mas Hy; mientras el descenso de CO implica un aumento
necesario del rendimiento, gracias a la generacion de H, por parte de la

reaccion WGS.

El incremento de la relacion S/C, sin embargo, hace crecer el contenido
de CO; en los gases de salida, con y sin captura de CO,, como puede
apreciarse en la TABLA II1.2. En el caso del reformado convencional, la
razon reside en el desplazamiento del equilibrio WGS hacia los produc-
tos causado por el exceso de vapor. Sin embargo, para el proceso SESR
este aumento puede estar causado por una mayor interaccion entre el
vapor y el sorbente. En todo caso, los resultados experimentales confir-

man las predicciones termodindmicas obtenidas con anterioridad.

El incremento de CO, va acompanado, cuando el sorbente atin no se ha
saturado, de un crecimiento leve en la concentracion de H; segun se au-
menta el exceso de vapor. El aumento es muy poco significativo —de
un 99.12% de H; para un S/Cexp de 3.33, pasa a un 99.32% para un S/Cexp
de 6.67, lo que supone sélo un 0.2%—, pero sigue el equilibrio termodi-
namico. No obstante, para la etapa SR este crecimiento de la concentra-
cion de Hs con el contenido de vapor en la alimentacién es mucho
mayor, impulsado por el desplazamiento de la reaccion de reformado
hacia los productos gracias al aumento de la cantidad de reactivo.

En la TABLA II1.2 se muestran los valores obtenidos para los experimen-
tos durante las etapas de pre-breakthrough y post-breakthrough. A la vista

de estos resultados se puede concluir que una mayor proporcion de va-
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Tabla III.2 Resultados de los experimentos de reformado de acetona con diferentes
proporciones de vapor/carbono

S/Cexp (n X S/Cesteq) 3.33 (2) 5.00 (3) 6.67 (4)
Temp. (°C) 575

Flujo alim. (g-h™) 5

WHSV (h7) 0.6096 0.4423 0.3471
Proceso SESR

Rend. (%) 99.09 97.51 99.22
Sel. (%) 99.20 99.72 99.86
H, (% wol.) 99.12 99.39 99.32
CHy (% vol.) 0.40 0.14 0.07
CO (% vol.) 0.15 0.07 0.09
COz (% wol.) 0.33 0.41 0.53
Proceso SR

Rend. (%) 77.49 83.46 92.64
Sel. (%) 93.48 97.79 99.12
H, (% wol.) 69.08 71.43 72.99
CH, (% vol.) 241 0.81 0.32
CO (% wol.) 7.78 4.28 3.91
COz (% wol.) 20.74 23.49 22.78

por de agua favorece significativamente el rendimiento y la selectividad
de ambos procesos —SESR y SR— gracias al mayor consumo de CO y
CH,. Por el contrario, el aumento de la relaciéon S/C provoca un efecto
negativo en los contenidos de H, y CO,, ya que no modifica significati-
vamente la concentracién del primero y aumenta la del segundo. No
obstante, en el caso de SESR las diferencias observadas en las concentra-
ciones de los productos debidas a la variacion de S/C pueden conside-
rarse despreciables.
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También ha de tenerse en cuenta que un aumento indiscriminado de la
proporciéon S/C implica la necesidad de equipos mas grandes para ges-
tionar un flujo mayor de alimentacion, ademas de un incremento del
consumo energético para la generacion del vapor necesario. Para el caso
de la acetona, se ha considerado que una relacion S/C igual a 5 —tres
veces la relacion S/Cesteq— representa un valor equilibrado entre la pro-
ducciéon de Hy, un rendimiento elevado, bajas concentraciones de sub-
productos y un consumo moderado de vapor. Por ello, se ha escogido

este valor para el resto de experimentos.

I11.3.4 Efecto de la velocidad espacial

Los experimentos para estudiar el efecto de la velocidad espacial se rea-
lizaron empleando una temperatura de 575 °C y una relacion S/Cexp
igual a 5, el triple que la proporcion estequiométrica. Se emplearon ve-
locidades de flujo de alimentacion entre 5 y 20 g-h!, que proporciona-
ron unos valores de velocidad espacial masica (WHSV) entre 0.4423 y
1.7691 h.

En la FIGURA II1.9 puede apreciarse la variacion del rendimiento, la se-
lectividad y la concentracién de los diferentes productos con el incre-
mento del flujo de alimentacion, tanto para la etapa de pre-breakthrough
(SESR) como para el post-breakthrough (SR). Los resultados de los expe-
rimentos que estudian la influencia de la velocidad espacial se muestran
en la TABLA IIL3.

Las concentraciones de los gases producidos apenas se ven afectadas
por el incremento de la velocidad espacial, especialmente en lo que res-
pecta a la etapa SESR. La variaciéon es minima para el H, (+0.27%), el
CH4 (£0.22%), y puede considerarse despreciable para CO y CO.. Es evi-
dente que la velocidad espacial no influye en la calidad de los gases pro-
ducidos mientras existe captura de CO,. Esto se debe a que la cinética

de la reaccion de carbonatacion es mas lenta que la de produccion de
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CO,, por lo que la primera limita la velocidad de reaccion, aunque haya
disponible una mayor cantidad de CO, [90]. El incremento del flujo tam-
bién aumenta la velocidad superficial, reduciendo el contacto entre el

CO, y el sorbente [184], asi como entre el combustible y el catalizador.

Sin embargo, no sucede lo mismo para la etapa SR. Como puede obser-
varse en la FIGURA II1.9.C-F, existe una leve disminucién de la concen-
tracion de hidrdgeno, que va acompanada de un incremento en el
contenido de CH, y CO,. Una vez que la carbonatacién ha perdido su

efecto sobre el proceso, un menor tiempo de residencia conduce a un
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Figura II1.9 Influencia de la velocidad espacial (expresada como WHSV) en el
rendimiento (a), la selectividad (b) y la concentracion de los productos (c, d, e, f) para el
reformado de acetona con vapor integrado con captura de CO, (SESR) y sin captura (SR).
Temperatura: 575 °C; relacién S/Cexp: 5.
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menor contacto del combustible con el catalizador. Esto reduce la efica-

cia del mismo, produciendo menos H; en el transcurso de la reaccion.

El incremento de la concentracion de CH,, que es un reactivo para el
reformado, también apunta a esta conclusion. E1 CO, aumenta debido a
que una mayor velocidad espacial reduce el tiempo disponible para que

las moléculas de CO, difundan a través de las particulas de sorbente,

Tabla III.3 Resultados de los experimentos de reformado de acetona con diferentes

velocidades espaciales (flujo de alimentacién de vapor y combustible)

WHSV (h™) 0.4423 0.8845 1.3268 1.7691
Temp. (°C) 575

S/Cexp 5.00

Flujo alim. (g-h™") 5 10 15 20
Proceso SESR

Rend. (%) 97.51 89.42 90.20 90.62
Sel. (%) 99.72 99.91 99.82 99.46
H; (% vol.) 99.39 99.58 99.58 99.31
CHy (% vol.) 0.14 0.05 0.09 0.27
CO (% wvol.) 0.07 0.05 0.04 0.07
CO; (% vol.) 0.41 0.32 0.29 0.35
Proceso SR

Rend. (%) 83.46 76.34 74.28 74.65
Sel. (%) 97.79 97.73 97.14 96.51
H, (% wol.) 71.43 71.24 70.73 69.69
CHy (% vol.) 0.81 0.83 1.04 1.26
CO (% wvol.) 4.28 4.10 3.82 4.68
CO; (% vol.) 23.49 23.83 2441 24.38
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disminuyendo asi la cinética de la reaccion de carbonatacion y dificul-

tando la captura residual que tiene lugar durante el post-breakthrough.

Los parametros que mas sufren el efecto de la variacion de la velocidad
espacial son el rendimiento y la selectividad. El primero disminuye
enormemente, pasando de un rendimiento cercano al equilibrio a valo-
res un 10% inferiores, muy lejos de la prediccion termodinamica. Este
fenémeno tiene lugar independientemente de si la captura de CO, se
encuentra activa, por lo que puede concluirse que esta relacionado con
una menor conversion del combustible alimentado y una mayor forma-
cién de depositos carbonosos [105]. El hecho de que las concentraciones
a la salida no sufran modificaciones significativas indica que segtin se
aumenta el flujo de alimentacion, la reaccion de reformado de la acetona
se convierte en el paso limitante de la reacciéon y no toda la acetona
puede ser convertida en H,. El descenso de la selectividad y un leve in-
cremento de la concentracion de metano confirman que el reformado no

se produce de forma completa cuando la velocidad espacial es elevada.
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Efecto de la composicién del bio-oil

En este capitulo se pretende determinar el efecto de la composicion del
combustible alimentado sobre el rendimiento y la pureza del H, obte-
nido durante el proceso SESR. Para ello, se han escogido tres compues-
tos modelo empleados habitualmente para representar parte de la
composicion del bio-oil, incluyendo componentes solubles y no solubles

en agua como son: acido acético, acetona y fenol.

Inicialmente se analizé la influencia del contenido de dos especies (ace-
tona y acido acético) en la alimentacion a lo largo de todo el rango de
concentraciones, incluyendo los compuestos puros. Posteriormente, se
prepararon mezclas de los tres compuestos modelo, con una concentra-
cion proxima a la que puede hallarse en un bio-oil procedente de pir6-
lisis de biomasa, para estimar el efecto que pudiera tener la variacion de
la concentracion en los resultados obtenidos durante el reformado con

vapor.

IV.1 Sistematica experimental

Para los experimentos de este capitulo se empled el dispositivo experi-
mental de lecho fluidizado (MA2) descrito en el APARTADO I1.2.1 (P. 65).
La sistematica experimental general se encuentra descrita en el APAR-
TADO 11.2.2 (P. 75); las consideraciones referentes a la fluidizacion del le-
cho y el desarrollo de los experimentos pueden consultarse en el
APARTADO IIL.2 (P. 65).

Se han escogido tres compuestos modelo habitualmente presentes en la
composicion del bio-oil procedente de la pirolisis de biomasa, como son
el dcido acético (AcH), la acetona (AcCO) y el fenol (Ph). El dcido acético
es un buen representante de los dcidos organicos, mientras que la ace-
tona se utiliza para simular los compuestos con grupos carbonilo

—como aldehidos y cetonas—. Por su parte, el fenol representa apro-
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piadamente el conjunto de los compuestos aromaticos oxigenados, ma-
yoritariamente procedentes de la descomposicion de la lignina conte-
nida en el precursor del bio-oil [26]. La bibliografia es abundante en
estudios de reformado convencional con vapor de acido acético
[14,28,29,35,127,145,147-152],  acetona  [28,29,113,149] o fenol
[29,127,145,149,151]. Xie et al. [178] realizaron un estudio termodina-
mico del proceso de reformado con vapor, con y sin integracion de la
captura de CO,, empleando cuatro compuestos modelo (etanol, acido

acético, acetona y fenol), pero sin considerar las mezclas de los mismos.

Existen estudios que abordan el reformado convencional de algunas
mezclas de compuestos modelo. Asi, Wu et al. [29] realizaron una com-
paracion del desempefio de dos mezclas diferentes: una fraccion ligera,
formada por compuestos habituales en la fase acuosa de los bio-oil; y
otra fraccion pesada, compuesta por especies presentes en la fase orga-
nica —fundamentalmente compuestos aromaticos—. Estos autores, sin
embargo, no estudiaron la variacion de la composicién ni el resultado
de mezclar ambas fases. Una preparacion de hasta 8 compuestos dife-
rentes ha sido empleada por Ren et al. [185] para estudiar el reformado
de bio-oil utilizando un catalizador de Ni soportado sobre dolomia, con
buenos resultados de rendimiento para temperaturas elevadas (>700 °C)
y alta proporcion de vapor (S/C > 12). Sin embargo, tan solo unos pocos
estudios de reformado convencional con vapor que involucran mezclas
de compuestos modelo incluyen también algunos experimentos en los

que se afiade un sorbente para la captura de CO, [102,127].

Por lo tanto, existen antecedentes en la bibliografia sobre el uso de com-
puestos modelo de bio-oil, aunque los trabajos empleando el proceso
SESR son escasos y en ningun caso se ha investigado la influencia de la
composicion del bio-oil en el producto final.
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IV.1.1 Mezclas binarias

Para poder evaluar el efecto de la composicion del bio-oil en el proceso
SESR, asi como la influencia de la temperatura de operacion en el
mismo, se llevaron a cabo experimentos empleando tnicamente dos
compuestos modelo (AcH y AcCO), modificando la proporcién de am-
bos para cubrir todo el rango de concentraciones. En todos los experi-
mentos se ha utilizado un lecho formado por Pd/Ni-Co soportado sobre
hidrotalcita como catalizador y dolomia Artica como sorbente para la
captura de COs.

Las reacciones globales de reformado con vapor y captura de CO, se
muestran a continuacion para el acido acético (IV.1). La reacciéon equi-
valente de la acetona (IIL.9) ya se mostrd en el CAPITULO III. La conver-
sion completa de estos compuestos produce 4 moles de H; en el caso del

acido acético, y 8 moles en el caso de la acetona.

CoH40, + 2H,0 + 2Ca0(s) <> 4H; + 2CaC05y (V1)
AH? = —172 k] - mol™!

Cuando se mezclan ambas especies, el resultado se sittia entre estas dos
reacciones. De este modo, ademas de los compuestos puros, se estudia-
ron mezclas con diferentes relaciones molares de acido acético y ace-
tona: 3:1 (IV.2), 1:1 (IV.3) y 1:3 (IV.4) moles de AcH por mol de AcCO.
La conversion completa de estas mezclas produce 5, 6 y 7 moles de Ho,

respectivamente.
Cr25H4 50175 + 2.75H,0 + 2.25Ca0) <> 5Hy + 2.25CaC035)  (IV.2)
Cy5H50;15 + 3.5H,0 + 2.5Ca05) <> 6H, + 2.5CaC03y (IV.3)

Co.75Hs50125 + 425H,0 + 2.75Ca0(s) <> 7Hy + 2.75CaC05(5)  (IV.4)
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Tomando como referencia los resultados obtenidos en el CAPITULO III,
se estudio la variacion de la temperatura de operacion en el intervalo
entre 475 y 675 °C. La proporcion de vapor escogida para todos los ex-
perimentos se corresponde con una S/Cexp 3 veces superior a la S/Cesteq;
mientras que la velocidad de flujo de alimentacion fue de 5 g-h! en to-
dos los casos, variando la velocidad espacial en funcion del contenido
de la alimentacion. En la TABLA IV.1 se muestran las condiciones expe-
rimentales (S/C y velocidad espacial) empleadas en cada experimento,

asi como el nombre asignado a cada una de las mezclas.

Tabla IV.1 Condiciones de operacidn de las mezclas de AcH y AcCO

Proporcién (% mol AcH) S/Cesteq S/Cexp WHSV (h-!)
0% (AcCO) 1.67 5.00 0.4423
25% (1AcH:3AcCO) 1.55 4.64 0.5080
50% (1AcH:1AcCO) 1.40 4.20 0.5949
75% (3AcH:1AcCO) 1.22 3.67 0.7152
100% (AcH) 1.00 3.00 0.8929

IV.1.2 Mezclas ternarias

Para realizar una mayor aproximacion al comportamiento real del
bio-oil procedente de la pirdlisis de biomasa, se llevaron a cabo una serie
de experimentos empleando mezclas ternarias de dcido acético, acetona
y fenol. Se escogié como base la mezcla 1AcH:1AcCO estudiada en el
apartado anterior, puesto que es la mas cercana a la proporcion habitual
de este tipo de compuestos encontrada en el bio-oil procedente de bio-
masa lignoceluldsica [26,50]. Esta preparacion contiene un 50.8% en
masa de acido acético y un 49.2% de acetona. La mezcla se alimenta al
reactor con una relacion S/Cexp igual a 4.20, que se corresponde con un
valor 3 veces superior al estequiométrico. Partiendo de esta solucion se

prepararon dos mezclas adicionales mediante la adicidon de fenol. Estas
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mezclas se utilizaron como sendos bio-oils sintéticos con un 5% y un 10%
en masa de fenol, respectivamente. Ambas preparaciones se diluyeron
en agua hasta conseguir una relacion S/Cexy 3 veces superior a la este-
quiométrica. Como puede observarse en las ecuaciones (IV.5) y (IV.6),
el reformado con vapor y captura integrada de CO, de los bio-oils sin-
téticos produce 6.3 y 6.6 moles de Hy, respectivamente.

Ca.62Hs.0501.45 + 3.8H,0 + 2.6Ca0, < 6.3H, +2.6CaC035)  (IV.5)

C2.74Hs.0801.46 + 4.0H,0 + 2.7Ca0g) <> 6.6H, + 2.7CaC0s5y  (IV.6)

Adicionalmente, también se realizaron experimentos empleando una
alimentacion con 100% de fenol, con el objetivo de evaluar el comporta-
miento de este compuesto de manera aislada y compararlo con el de los
bio-oils sintéticos. La conversion completa del fenol produce 14 moles
de H, y consume 6 moles de CaO (IV.7); esto conduce a que el fenol pre-

sente una relacion S/Cesteq igual a 1.83.

CeHeO + 11H,0 + 6Ca0(5) < 14H, + 6CaC 03y (v.7)

AH? = —604 kJ - mol™*
Siguiendo la linea de anteriores experimentos, se buscé emplear una re-
lacion S/Cexp 3 veces superior a S/Cesteq, que en el caso del fenol equivale
aun valor de 5.5. Sin embargo, como puede apreciarse en la FIGURAIV.1,
la solubilidad del fenol en agua estd limitada a 8.66% en masa a
25 °C [186]. Esto es equivalente a una proporcién S/Cexp igual 2 9.12, 0 lo
que es lo mismo, un valor S/Cexp 5.01 veces superior al valor estequio-
métrico S/Cesteq. Sin embargo, para conseguir el valor S/Cexy deseado es
necesaria una concentracion de fenol mucho mayor (13.7%) que el limite
de solubilidad, causando la precipitacion del fenol en el depdsito de al-

macenamiento y la alimentacion de una proporcién diferente al reactor.
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Figura IV.1 Solubilidad de fenol y agua [186].

Una posible solucion a este problema pasa por calefactar todo el dispo-
sitivo de alimentacién (depdsito, bomba HPLC y tuberias) a una tempe-
ratura de 57 °C o superior. A partir de esta temperatura, la solubilidad
del fenol en agua es de 14.87% o superior. Sin embargo, esta opcién no
esta disponible en el equipo utilizado, por lo que resulta imposible rea-
lizar los experimentos empleando un S/Cexp de 5.5. Como solucion, se
optd por asegurar la correcta disolucidon del combustible durante las
pruebas escogiendo una relacion S/Ceyp que fuera 6 veces superior a
S/Cesteq, asegurando asi una concentracion de fenol por encima del limite
de solubilidad incluso a temperaturas inferiores a la de laboratorio. Esto
implica utilizar una mezcla de fenol y agua con un 7.34% en masa de
fenol, valor inferior al limite de solubilidad. La relacion S/Cep obtenida

en estas condiciones es igual a 11.

Tanto los experimentos con fenol puro como los realizados con bio-oil
sintético se llevaron a cabo en el intervalo de temperaturas entre 525 y
675 °C. En los experimentos que emplean bio-oil sintético como com-

bustible se utilizéo un flujo de alimentacién de 5 g-h™ de mezcla de
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bio-oil y agua. En el caso del fenol puro se selecciond un flujo de alimen-
tacion de 10 g-h™! con el objetivo de incrementar la velocidad espacial.
Con flujos inferiores el valor de WHSV y la cantidad de fenol introdu-
cida son demasiado bajos, por lo que se tardaba méas tiempo en alcanzar
el breakthrough, alargando el experimento de forma innecesaria. En la
TABLAIV.2 se muestran las condiciones experimentales (S/C y velocidad

espacial) utilizadas para cada composicion de la alimentacion.

Tabla IV.2 Condiciones de operacidn de los experimentos con bio-oil sintético

Proporcién fenol AcH AcCO

(% masa) (% masa) (% masa) S/Cesteq S/Cexp WHSV (h!)
0% (1AcH:1AcCO) 50.8 49.2 1.40 4.20 0.5949

5% Ph 48.3 46.7 1.44 4.31 0.5735

10% Ph 45.7 443 1.47 4.40 0.5522
100% Ph 0 0 1.83 11.00 0.3667

141



Equilibrio termodinamico

IV.2 Resultados obtenidos

IV.2.1 Equilibrio termodindmico

IV.2.1.1 Compuestos puros

El equilibrio termodindmico calculado utilizando como combustible
AcCO, AcH y Ph puros se puede observar en la FIGURA IV.2. Las lineas
solidas representan la prediccion del equilibrio para el proceso SESR,
mientras que las lineas de puntos muestran el equilibrio de las reaccio-
nes durante el proceso SR. Con objeto de poder comparar los resultados
entre si, se han obtenido los equilibrios para una proporcion de vapor 6
veces superior a la estequiométrica, ya que esta cantidad asegura la co-

rrecta disolucidn del fenol en la fase acuosa alimentada al reactor.

Enla FIGURA IV.2 puede observarse que apenas existen diferencias entre
los compuestos modelo, en términos de rendimiento o selectividad: las
diferentes especies presentan valores idénticos entre si en el caso de es-
tos dos parametros, cuando se trabaja por debajo de 625 °C. De forma
similar, no se observan variaciones relevantes en las concentraciones de
H ni del resto de productos de reaccion al emplear diferentes combus-
tibles. No obstante, por encima de 675 °C la reaccion de carbonatacion
pierde relevancia progresivamente, y las diferencias entre compuestos
comienzan a ser mas significativas. Concretamente, se observa un me-
nor rendimiento en el caso del AcH. El fenol produce una menor canti-
dad de Hy, aunque en el caso del dcido acético decae mas rapidamente
al incrementarse la temperatura por encima de 700 °C. De la misma ma-
nera, aunque el fenol produce una cantidad de CO, levemente superior
a la de las otras especies, cuando se superan los 700 °C el contenido de
CO:; en los productos derivados del acido acético se incrementa rapida-
mente, hasta superar a los del fenol y la acetona (FIGURA IV.2.F).
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Las diferencias observadas a alta temperatura durante la operacion con
captura de CO, pueden trasladarse al intervalo completo de temperatu-
ras cuando el sorbente no se encuentra presente. En este contexto, po-
demos diferenciar dos comportamientos entre las especies estudiadas.
Por un lado, la acetona y el fenol producen resultados similares, con pe-
quenas diferencias en el rendimiento —superior para el fenol, especial-
mente por debajo de 575 °C— y en la concentracion de H, alcanzada,
que es aproximadamente un 2.7% superior en el caso de la acetona. Por
otro lado, a lo largo de todo el intervalo de temperaturas estudiado, el
acido acético devuelve un rendimiento claramente inferior a los otros

dos compuestos —la diferencia minima es de 2.61% con respecto a la
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Figura IV.2 Variacién del equilibrio con la temperatura para el proceso SESR (lineas
solidas) y SR (lineas discontinuas) del dcido acético (AcH), la acetona (AcCO) y el fenol
(Ph), empleando para todos los combustibles una S/Cex igual a 6 veces el valor S/Cesteq.
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acetona— y un contenido de H; en torno a un 4% inferior al de los otros
compuestos. Adicionalmente, también se observa un mayor incremento
del contenido de CO al aumentar la temperatura que el producido en
las demas especies. La causa de estas diferencias se puede encontrar en

la estequiometria de las reacciones de reformado (IV.8)-(IV.10).

H,0
C,H,0, < 2H, + 2C0 AH? = 212.08 k] - mol™t  (IV.8)
C3HgO + 2H,0 <> 5H, + 3C0 AH? = 368.16 kJ - mol™*  (IV.9)
C¢HgO + 5H,0 <> 8H, + 6C0 AH? = 643.13 k] - mol~* (IV.10)

Se puede observar que la proporcion de CO producida en el reformado
de 4cido acético con vapor (IV.8) es del 50%, mientras que en el caso de
la acetona (IV.9) y el fenol (IV.10) es menor, 42%. Esto explica el menor
contenido de H; en el caso del 4cido acético, y el mayor incremento del
contenido de CO, ya que la reaccion WGS se ve inhibida a temperaturas
altas, ganando mds importancia la reaccion de reformado. Del mismo
modo, también justifica que al trabajar con AcH la concentraciéon de H»
sea superior y la de CO; inferior a la de las otras especies, por encima
de 675 °C en presencia de sorbente. El dcido acético se ve mas benefi-
ciado que otros compuestos por la captura de CO,, ya que debido a la
estequiometria de su reaccion el sorbente retira proporcionalmente mas
moles de gas empleando la misma cantidad de CaO y desplazando el
equilibrio de manera mas eficaz. No obstante, las diferencias solo son
apreciables cuando la reaccién de carbonatacion se ve inhibida, como

sucede al incrementarse la temperatura.
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IV.2.1.2 Mezclas de AcCO y AcH

La FIGURA IV.3 muestra los resultados obtenidos para el equilibrio ter-
modindmico del reformado con vapor de 4cido acético (AcH), acetona
(AcCO) y varias mezclas de estas especies. Se ha calculado el equilibrio
tanto en el caso del reformado integrado con la captura de CO, (proceso
SESR, en lineas continuas) como del reformado convencional (SR, en li-
neas discontinuas). En todos los casos, se considera una proporciéon de
vapor 3 veces superior a la proporcion estequiométrica. Los valores co-

rrespondientes al S/C de cada mezcla se muestran en la TABLA IV.1.
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Figura IV.3 Variacién del equilibrio con la temperatura para el proceso SESR (lineas
solidas) y SR (lineas discontinuas) de diferentes mezclas de dcido acético (AcH) y acetona
(AcCO), empleando para todos los combustibles una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cesteq.
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Cuando se trabaja en condiciones de captura de CO,, las diferencias en
el equilibrio debidas a la modificacion de la composicion del combusti-
ble son despreciables. En el intervalo de temperaturas entre 400 y 600 °C
el rendimiento varia unicamente un 0.34%, mientras la selectividad lo
hace un 0.17%, siendo ambos mas elevados en el caso de la acetona pura.
Cuando se sustituye AcCO por AcH, la concentracion de H, desciende
un 0.09%, a la vez que aumenta el contenido de CHy; mientras que CO

y CO; no se ven afectados por la composicion del combustible utilizado.

Sin embargo, cuando no existe captura de CO, las predicciones para
cada mezcla en el equilibrio difieren significativamente. En la FIGURA
IV.3.A-B se observa claramente como el incremento del contenido de
AcCO en el combustible utilizado provoca un aumento del rendimiento
y la selectividad, asi como una mayor concentracién de H; en los pro-
ductos, llegando a conseguir hasta un 11% mas de H, cuando se ali-
menta Unicamente AcCO. Este incremento estd acompafado de una
disminucion del contenido de CHy, CO y CO,. En el caso del CO, las
diferencias entre compuestos se acenttian cuanto mayor es la tempera-
tura, pasando de 0.25% (425 °C) a 2.37% (625 °C), tal como aparece re-
flejado en la FIGURA IV .3.E.

El comportamiento de las mezclas es, por lo tanto, analogo al observado
para las especies individuales. La evolucion de los productos de reac-
cidn es proporcional al cambio en el contenido de los compuestos en el
combustible. Las diferencias entre las distintas mezclas a nivel termodi-
namico presentan cierta relevancia cuando no existe captura integrada
de CO,, pero carecen de la misma en presencia de un sorbente y traba-
jando en las condiciones adecuadas de temperatura.

En la FIGURA IV .4 se puede apreciar como, en las condiciones éptimas
de operacion, la variacion del rendimiento al sustituir la acetona por
acido acético supone tnicamente un 0.3%, y el incremento de concen-

tracién de CH, alcanza el 0.07% en estas mismas circunstancias, siendo
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Figura IV.4 Evolucidn del rendimiento, la selectividad y la composicién en funcién de la
concentracion de dcido acético en la alimentacién para mezclas con acetona, para el
proceso SESR a 525 °C. Los puntos muestran los resultados obtenidos para el equilibrio
termodindmico de las diferentes mezlas, mientras que las lineas discontinuas representan
una relacion aditiva lineal entre los dos compuestos.

estas variaciones las mayores producidas a esta temperatura. La modi-
ficacion del resto de valores resulta poco significativa. Cabe destacar
que el equilibrio predice pequenas desviaciones cuando ambos combus-
tibles se mezclan; sin embargo, la evolucién de los pardmetros puede
considerarse lineal. La maxima diferencia con respecto de la linealidad
se produce en la mezcla al 50%, pero la desviacion es tan insignificante
que no puede ser considerada como un efecto sinérgico de la mezcla de

ambos componentes.

Del mismo modo, cuando el sistema opera sin captura de CO, y a una
temperatura superior, como en el caso presentado en la FIGURA IV 5, las
diferencias inducidas por el cambio de concentracién del combustible
no son significativas. En estas circunstancias, también se observa una
pequena desviacion del comportamiento de las mezclas respecto del es-

perado para una mezcla lineal, analoga a la observada en la FIGURA IV 4.
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Figura IV.5 Evolucién del rendimiento, la selectividad y la composicién en funcién de la
concentracion de dcido acético en la alimentacién para mezclas con acetona, para el
proceso SR a 750 °C. Los puntos muestran los resultados obtenidos para el equilibrio
termodindmico de las diferentes mezlas, mientras que las lineas discontinuas representan
una relacion aditiva lineal entre los dos compuestos.

Una vez mads, las variaciones del valor calculado con respecto al com-
portamiento lineal son tan pequefias que no pueden considerarse una
muestra de sinergia por parte de las mezclas AcH-AcCO.

Es posible concluir que, a nivel termodinamico, las mezclas de acido
acético y acetona no presentan un comportamiento sinérgico, produ-
ciendo unos resultados equivalentes a una mezcla aditiva de los com-
puestos puros.

IV.2.1.3 Mezclas ternarias

Para analizar la influencia del contenido de compuestos aromaticos en
el bio-oil, se ha estudiado el comportamiento de la mezcla equimolar de
acido acético y acetona (1AcH:1AcCO) con adiciones crecientes de fenol.
La FIGURA IV.6 representa los resultados del equilibrio termodindmico

de dos mezclas con una concentracion de fenol proxima a la encontrada
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en el bio-oil. Estos resultados se comparan con los obtenidos para la

mezcla sin fenol y el fenol puro. En todos los casos se ha considerado

una relacion S/Cexp igual a 3 veces la S/Cesteq, a pesar de que en el caso

del fenol puro no es posible obtener resultados experimentales con el

equipo empleado en la elaboracidn de esta Memoria.

Como ya sucedia anteriormente con las mezclas binarias (AcH:AcCO),

las diferencias en el equilibrio motivadas por la variaciéon de la compo-

sicion no son significativas durante la operacion en presencia del sor-

bente para la captura de CO, entre 400 y 600 °C. Las variaciones de
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Figura IV.6 Variacién del equilibrio con la temperatura para el proceso SESR (lineas
solidas) y SR (lineas discontinuas) de una mezcla equimolar de dcido acético (AcH) y
acetona (AcCO), a medida que se incrementa el contenido de fenol (Ph). Todos los
resultados se han calculado empleando una S/Cexp igual a 3 veces el valor S/Cestey.
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rendimiento no superan el 0.5% y la selectividad varia tinicamente un
0.2%. La modificacion de las concentraciones de los productos es incluso

inferior a estos valores.

Estas diferencias se amplian cuando la temperatura se eleva por encima
de 600 °C. Debido a la inhibicion de la reaccion de carbonatacion y la
desaparicion del desplazamiento del equilibrio por parte del sorbente,
tanto a elevadas temperaturas como cuando el sorbente se encuentra
saturado se pueden observar diferencias importantes a medida que se
modifica la concentracion. Asi, el rendimiento y la selectividad resultan
tedricamente superiores cuanto mayor es el contenido de fenol en la
mezcla, con una diferencia maxima de 7.78% y 6.31%, respectivamente.
Del mismo modo, la FIGURA IV.6.C muestra una mayor concentracion
de H; cuando el contenido de fenol se incrementa, aunque la diferencia
es significativa tiinicamente por debajo de 500 °C, igualandose los valo-
res por encima de esta temperatura. Lo contrario sucede con el CO (FI-
GURA IV.6.E), que presenta contenidos similares a bajas temperaturas;
aunque el contenido total de CO se incrementa segiin aumenta la tem-
peratura para todas las concentraciones, haciéndolo mas rapidamente

en aquéllas con menor contenido de fenol.

Tendencias similares se han observado para CH, y CO,, siempre en el
caso de reformado convencional sin captura de CO,. La explicacion a
este fendmeno estd en la linea de lo observado en el APARTADO IV.2.1.1
(P. 142): las diferencias en la estequiometria de la reaccion. El fenol
(IV.10) produce una gran cantidad de moles de H, por cada mol de com-
bustible consumido. A temperaturas bajas, donde el reformado no se ve
favorecido termodindmicamente, la reaccion del fenol es capaz de pro-
ducir una mayor concentracion de H, que los demds compuestos estu-
diados. Por el contrario, al aumentar la temperatura desaparece la
limitacion termodindmica sobre el reformado, lo que consigue que to-
dos los reactivos alcancen resultados andlogos; no obstante, la reaccion

WGS se ve inhibida, lo que también favorece al fenol, dado que este
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compuesto es el que genera una menor proporcion de moles de CO por

cada mol de H, generado.

La evolucion de las variables de operacion sigue un comportamiento
lineal entre el 0% de fenol (1AcH:1AcCO) y el 100% (fenol puro). La FI-
GURA IV.7 muestra la evolucion de los diferentes valores obtenidos para
el equilibrio termodindmico en funcion de la concentracion de fenol en
la mezcla estudiada a 525 °C en presencia de sorbente para la captura
de COs,.

A la vista de los resultados, se puede concluir que la mayor desviacion
respecto del comportamiento lineal se produce a bajas concentraciones
de fenol, entre 0 y 20%. En este intervalo, tanto el rendimiento como la
selectividad aumentan ligeramente con respecto a un comportamiento
aditivo lineal tedrico. No obstante, como sucedia con las mezclas
binarias, ha de tenerse en cuenta que estas desviaciones no superan el

0.2% en el mejor de los casos, por lo que tampoco pueden considerarse
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Figura 1V.7 Evolucion del rendimiento, la selectividad y la composicion en funcién del
contenido de fenol en la alimentacion para mezclas equimolares de acetona y dcido acético,
para el proceso SESR a 525 °C. Los puntos muestran los resultados obtenidos para el
equilibrio termodindmico de las diferentes mezlas, mientras que las lineas discontinuas
representan una relacion aditiva lineal entre los dos extremos.
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Figura 1V.8 Evolucion del rendimiento, la selectividad y la composicién en funcion del
contenido de fenol en la alimentacion para mezclas equimolares de acetona y dcido acético,
para el proceso SR a 750 °C. Los puntos muestran los resultados obtenidos para el
equilibrio termodindmico de las diferentes mezlas, mientras que las lineas discontinuas
representan una relacion aditiva lineal entre los dos extremos.

un signo de sinergia entre los componentes de la mezcla. Durante el
reformado convencional tampoco se aprecian desviaciones relevantes

con respecto a la linealidad de la mezcla, como se puede observar en la
FIGURA IV 8.

IV.2.2 Resultados experimentales del fenol

Antes de evaluar el comportamiento de las diferentes mezclas de com-
puestos modelo (acido acético, acetona y fenol), fue necesario analizar
el comportamiento de los diferentes compuestos por separado. Los re-
sultados experimentales del reformado de acetona se han discutido an-
teriormente en el CAPITULO III (P. 120). A su vez, Gil et al. [105]
realizaron un profundo estudio sobre el comportamiento del acido acé-

tico en el proceso SESR empleando un lecho fluidizado.
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Para completar el conocimiento de los tres compuestos modelo seleccio-

nados, se llevaron a cabo varios experimentos utilizando fenol puro

como alimentacion. Tal como se explica en el APARTADO IV.1.2 (P. 138),

los experimentos se llevaron a cabo empleando una proporcion de va-

por (S/Cexp) igual a 6 veces el valor estequiométrico (S/Cesteq) para evitar

la precipitacion del fenol en el deposito de la bomba y garantizar la co-

rrecta alimentacion del combustible al reactor. Estas circunstancias con-

ducen a un valor experimental de S/Cexp igual a 11. Los resultados de

estos experimentos se encuentran representados en la FIGURA IV 9.
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Figqura 1V.9 Efecto de la temperatura en el equilibrio (curvas) y resultados experimentales
(puntos) del reformado de fenol (Ph) con y sin captura de CO,. Flujo de alimentacién
(mezcla fenol-agua): 10 g-h™%; S/Cexp: 11 (6 veces S/Cesteg); WHSV: 0.1834 h7. Las lineas
solidas representan el proceso SESR, mientras las lineas discontinuas representan el
proceso SR.
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El comportamiento del fenol durante la operacion de reformado con va-
por en presencia de sorbente para el CO; no difiere excesivamente del
observado para otros compuestos modelo como el acido acético [29,105]
o la acetona. En la FIGURA IV.9.A puede apreciarse que el maximo valor
de rendimiento es de 91.56%, obtenido cuando se trabaja a 675 °C. No
obstante, se alcanzan rendimientos similares al trabajar a temperaturas
por debajo de este valor, incluso a 575 °C (90.97%). Un comportamiento
similar se produce en el caso de la selectividad, que alcanza el maximo
valor (100%) a temperaturas por encima de 625 °C, aunque es también
muy elevada a temperaturas por debajo de ésta. Por encima de 575 °C,
la concentracion de H, en los productos es elevada (99.31%), aunque su
valor desciende con el incremento de temperatura, siguiendo la pauta
del equilibrio termodindmico. Las concentraciones de CO (0.05%) y CO.
(0.60%) también son minimas a 575 °C, incrementdndose progresiva-
mente con la temperatura; justo al revés que la concentracion de CH,, el

cual deja de detectarse a partir de 625 °C.

Sin embargo, cuando la temperatura de operacion es de 525 °C o infe-
rior, el rendimiento del reformado de fenol sufre una caida drastica, al-
canzando valores en torno al 6%. Esta caida se aprecia también en el
contenido de H, (87.37%). El CO aumenta significativamente, alcan-
zando una concentracion de 9.49%, mientras el CO, asciende hasta un
valor de 2.76%. Este comportamiento contrasta con el de los demas com-
puestos modelo estudiados, que si reaccionan con facilidad a estas tem-

peraturas.

La necesidad de alcanzar una temperatura superior para conseguir el
reformado con vapor del fenol indica que la reaccion de este compuesto
es mas dificil de llevar a cabo que con otras especies. Este fenomeno
también ha sido observado para otros compuestos aromaticos como el
m-xileno [53]. Trane-Restrup y Jonsen [41] observaron, durante el refor-
mado con vapor de varios tipos de compuestos modelo, que el guayacol

presentaba una mayor formacion de subproductos no deseados (fenol,
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bencenodioles, eteno, etano, etc.) incluso a temperaturas elevadas, lo
que conducia a una menor formacion de los productos deseados (fun-
damentalmente Hy). Por su parte, mientras comparaban el comporta-
miento de dos fracciones-modelo de bio-oil, Wu et al. [29] encontraron
que el reformado eficiente de la fraccion pesada (compuesta de fenol,
furfural, catecol y m-cresol) requeria una temperatura superior a la ne-
cesaria para la fraccion ligera (formada por metanol, etanol, acido acé-
tico y acetona). La deposicion de carbono sobre el catalizador también

era mayor en el caso de dicha fraccion pesada.

En general, los catalizadores de Ni requieren de mayores temperaturas
para el reformado de compuestos aromaticos, cuya estabilidad frente al
reformado es mayor seguin se incrementa el nimero de anillos [29,187].
La molécula de fenol contiene un anillo aromatico, por lo que resulta
una estructura mas compleja y estable que las de los otros compuestos
estudiados (acido acético y acetona) [145]. Esta estabilidad se ve refle-
jada en la entalpia de la reaccion (IV.7), mucho maés exotérmica que la
del acido acético (IV.1) o la acetona (II1.9). Todas estas circunstancias
provocan que sea necesaria una mayor temperatura de operacion para
alcanzar el reformado completo de la molécula, lo que explica los bajos

valores de rendimiento y el alto contenido de CO observados a 525 °C.

Una vez alcanzada la saturacion del lecho, los resultados obtenidos para
el reformado sin captura de CO, también siguen las predicciones del
equilibrio termodindmico, como se aprecia en la FIGURA IV.9. A 525 °C,
el bajo rendimiento y la reducida produccion de H, impidieron alcanzar
el breakthrough, confirmando una vez mas la dificultad para reformar el
fenol a esta temperatura. Para el resto de temperaturas, los rendimientos
obtenidos se encuentran en el mismo rango de valores que los produci-
dos durante el proceso SESR; la selectividad se mantiene elevada y la
concentraciéon de H, desciende al 69%, manteniéndose estable con la

temperatura. El contenido de CHj, es practicamente inexistente (<0.1%),
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mientras que CO y CO, aumentan progresivamente, con concentracio-
nes en todos los casos superiores a las obtenidas en SESR. Estos resulta-
dos se asemejan a los obtenidos por Polychronopoulou et al. [153,154] y
Wang et al. [145].

IV.2.3 Resultados experimentales para las mezclas
binarias AcH-AcCO

Los resultados experimentales obtenidos para el rendimiento, la selecti-
vidad y la concentracion de H, durante el reformado con vapor y cap-
tura de CO, para las mezclas binarias AcH-AcCO se muestran en la
FIGURA IV.10. Se puede apreciar que el rendimiento de H, para las mez-
clas binarias aumenta con la temperatura y alcanza un valor maximo a
625 °C, momento en que empieza a disminuir. Para la acetona, el ma-
ximo se alcanza a 575 °C y toma un valor de 95.09%; mientras que, para
el 4cido acético, el maximo rendimiento se alcanza a 634 °C con un valor
de 94.71% [105]. Por el contrario, en el caso de las mezclas se obtienen
rendimientos ligeramente inferiores a los compuestos puros: 91.36% en
el caso de 3AcH:1AcCO; 88.85% para 1AcH:1AcCO; y 88.68% para
1AcH:3AcCO. En general, se observa un leve descenso del rendimiento
a medida que la proporcion de AcCO aumenta. Esto parece indicar que
existe cierta interaccion entre los componentes de la mezcla, que inhibe

la conversion de la misma.

La selectividad de las mezclas, por otro lado, es muy elevada en todos
los casos. Cuando se trabaja entre 575 y 675 °C, se obtiene una selectivi-
dad por encima del 99.7%, de forma andloga a lo que sucedia con los

compuestos puros.

Analizando la concentracién de H,, se observa que ésta alcanza su valor

maximo para las mezclas a la temperatura de 525 °C, como sucedia con
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los compuestos puros. Si en aquéllos el maximo contenido de H; era de
99.26% (AcH) y 99.75% (AcCO), en las mezclas la concentracion
alcanzada es de 99.58% (BAcH:1AcCO), 99.77% (1AcH:1AcCO) y 99.79%
(IAcH:3AcCO). En la TABLA IV.3 puede observarse como existe un leve
incremento de la concentracion de H, a medida que aumenta la
proporcion de AcCO en el combustible cuando la reaccion tiene lugar
por debajo de 575 °C, mientras que la tendencia se invierte cuando se
supera dicha temperatura. Sin embargo, la variacién entre mezclas
Unicamente supone un 0.46%, por lo que la concentracion en la
alimentacion no tiene un impacto significativo a la hora de obtener un

hidrégeno de alta pureza.

En la FIGURA IV.10.C también se puede apreciar que ciertos experimen-
tos, especialmente a 675 °C, producen valores de concentraciéon por en-
cima de la prediccion del equilibrio. EI mismo comportamiento se
observa en el caso del fenol puro (FIGURAIV.9.C) y de otros compuestos.
La causa de esta desviacion reside fundamentalmente en el error expe-
rimental y no implica necesariamente que el sistema sobrepase las con-
centraciones predichas por el equilibrio; mas bien, la obtencién a
diferentes temperaturas de resultados ligeramente por encima del equi-
librio, pero siguiendo las mismas tendencias que éste, es indicador de
que efectivamente se estd alcanzado dicho equilibrio, ya que todos los

puntos mantienen el mismo grado de desviacion.

En la FIGURA IV.11 se representan las concentraciones de CH,, COy CO;
obtenidas para cada una de las mezclas, comparadas con las obtenidas
para los compuestos puros. Estos resultados también se muestran en la
TABLA IV.3 para las mezclas de acido acético y acetona, y la TABLA IV .4
para los compuestos puros. En el caso de CH,, el contenido de este com-
puesto en el gas producido es muy elevado a 475 °C comparado con el
resto de temperaturas, tanto para las mezclas como para los compuestos

puros. Esta concentracion tan elevada, que alcanza el 8.08% en el peor
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de los casos, tiene su explicacion en una menor efectividad del refor-
mado a estas temperaturas, unida al desarrollo de reacciones de meta-
nacion (I11.4)-(IIL7), dado que éstas se encuentran favorecidas a bajas
temperaturas [53].Por encima de 575 °C la concentracion es inferior a
0.2% en todos los casos. Esto demuestra que el catalizador de Pd/Ni-Co
soportado sobre hidrotalcita es capaz de catalizar el reformado de me-
tano e inhibir las reacciones de metanacion cuando se emplean mezclas

de acetona y acido acético como combustible.

Se produce una mayor formacion de CH4 a medida que se incrementa
la concentracion de AcH en la mezcla. Este efecto resulta mas notable
cuanto menor es la temperatura. Esta tendencia coincide con la obser-
vada por Hu y Lu [53] para el reformado de acido acético y acetona sin
captura de CO,, aunque Trane-Restrup et al. [31] detectaron la tendencia
opuesta. Ambos autores utilizaron en sus estudios un catalizador de Ni,
aunque emplearon diferentes soportes. Las diferencias observadas entre
distintos autores y las observadas en este trabajo podrian ser debidas a

la naturaleza del catalizador empleado en cada caso.

Las concentraciones de CO y CO, obtenidas del reformado de mezclas
aumentan seguin se incrementa la temperatura, tal y como sucedia con
las especies puras. Esto confirma que el catalizador Pd/Ni-Co es capaz
de catalizar adecuadamente la reaccion WGS, dando lugar al consumo
de CO y posterior captura de CO, mediante la reacciéon de carbonata-
cién. Ambas reacciones se ven mas inhibidas segin se incrementa la
temperatura, lo que explica el crecimiento de la concentracion con la
temperatura. Un mayor contenido de AcCO no supone diferencias ob-
servables de concentracion de CO y CO; por debajo de 575 °C, pero pro-
duce un ligero incremento de la concentracion de estos compuestos
cuando la temperatura es superior a este umbral, como reflejan los re-
sultados de la TABLA IV 3.
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Tabla IV.4 Resultados de los experimentos con compuestos puros

AcCO AcH [105]
Temp. (°C) 475 525 575 625 675 475 516 575 634 675
S/Cexp 5.00 3.00

WHSV (h1) 0.4423 0.8929

Proceso SESR

Rend. (%) 7462 9052 9751 95.09 9080 59.36 74.17 8535 9471 89.70
Sel. (%) 89.37 99.81 99.72 99.99 100.00 8810 9505 99.76 99.75 99.40
H, (% vol.) 9412 99.75 99.39 9791 9315 8950 9728 9926 9655 91.09

CHy (% wol.) 560 010 014 0.01 0.00 6.05 249 020 017 0.15
CO (% wol.) 023 002 0.07 044 157 1.89 005 010 0.64 1.19

CO; (% wol.) 005 013 041 164 528 256 018 044 265 757

Proceso SR

Rend. (%) 68.17 7650 83.46 84.40 81.02 6091 6099 6733 80.63 77.34
Sel. (%) 8559 9443 9779 9934 99.89 8252 8730 9273 9841 98.58
H; (% wol.) 66.60 7122 7143 7215 72.18 5756 5944 6138 63.87 62.88

CHy (% wol.) 561 210 081 024 0.04 610 432 241 052 045
CO (% wol.) 197 296 428 551 6.06 1.81 171 371 392 638

CO: (% wol.) 25.82 2371 2349 2210 21.71 3453 3453 3250 31.70 30.29

Cuando el sorbente alcanza la saturacion y la captura de CO, deja de ser
efectiva, el comportamiento de las mezclas de compuestos modelo tam-
bién es similar al que tenian las especies individuales, como puede de-
ducirse de los resultados expuestos en la TABLA IV.3 y la TABLA IV 4.
Tanto el rendimiento (FIGURA IV.12.A) como la selectividad (FIGURA
IV.12.B) o el contenido de H, (FIGURA IV.12.C) disminuyen con respecto

a los obtenidos durante la etapa con captura integrada de CO,, tal como
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cabria esperar. El maximo rendimiento contintia obteniéndose a 625 °C,
alcanzando el 84.40% para AcCQO, 80.63% para AcH, y valores interme-
dios para las mezclas. Por encima de 625 °C el rendimiento se mantiene
en valores estables, mientras que por debajo de esta temperatura sufre
una caida progresiva para todas las mezclas. En el caso de la selectivi-
dad, se obtiene un mejor resultado cuanto mayor es la temperatura de
operacion, alcanzando valores superiores a 98.5% si el reactor se en-

cuentra por encima de 625 °C.

Por otra parte, se observa claramente como el incremento de la concen-
tracion de AcH en el combustible utilizado influye en la composicion de
los gases de salida. Independientemente de la temperatura del experi-
mento, la concentracion de H, disminuye segtin se incrementa el conte-
nido de AcH presente en la alimentacion, tal y como sucedia durante el
proceso SESR. Un incremento en un 25% del contenido de AcH en el
combustible implica un descenso de aproximadamente el 3% en el con-
tenido de H; de los productos. Esta tendencia se corresponde con la ob-
servada en el equilibrio termodindmico (FIGURA IV.3.C) y coincide con

lo observado por otros autores para los compuestos puros [31,53,165].

De forma similar, pero en sentido contrario, es el efecto sobre la concen-
tracion de CO,, que se incrementa a medida que aumenta la cantidad de
AcH en el combustible utilizado, tal como se aprecia en la FIGURA
IV.13.C. Este comportamiento contrasta con el obtenido en presencia del
sorbente, donde las diferencias causadas por la composicion de la ali-
mentacion sobre el contenido de H, (FIGURA IV.10.C) y CO, (FIGURA
IV.11.C) no resultaban relevantes, sobre todo a temperaturas por debajo
de 575 °C. Los resultados confirman las diferencias previstas en el equi-
librio termodindamico de los distintos compuestos modelo, debidas a la
estequiometria de las reacciones de reformado, y que son mas aprecia-
bles cuando no esta presente la captura de CO,, tal como se postuld en
el APARTADOIV.2.1.1 (P. 142).
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La concentracién de CH, obtenida es superior a la producida en las mis-
mas condiciones con captura integrada de CO,, y disminuye al aumen-
tar la temperatura. Del mismo modo que ocurria durante el proceso
SESR, la concentracion de CH, tiende a aumentar con el contenido de
AcH en la mezcla. Por encima de 625 °C, el contenido de metano no su-
pera en ningun caso el 0.2% de los productos de reaccion. Esto confirma,
una vez mas, la efectividad del catalizador Pd/Ni-Co para inhibir las
reacciones de metanacion y catalizar el reformado de metano, indepen-

dientemente de la presencia de un sorbente de CO..

Al contrario de lo que sucedia durante la operacion SESR, durante el
reformado con vapor (SR) el contenido de CO tiende a disminuir
cuando aumenta la cantidad de AcCO, como puede observarse en la FI-
GURAIV.13.B. Este comportamiento se corresponde con la prediccion del
equilibrio termodindmico que puede observarse en la FIGURA IV.3. La
menor concentracion de CO obtenida con respecto a la prevision del
equilibrio se explica, como en otras ocasiones, gracias a la captura resi-
dual de CO; por parte del sorbente después del breakthrough, lo que per-
mite obtener concentraciones de CO y CO, menores de lo esperado. A
pesar de ello, en el caso de los compuestos puros sucede lo contrario, y

es el AcH el que proporciona una menor concentracién de CO [53].

IV.2.4 Mezclas ternarias AcH-AcCO-Ph (bio-oil sintético)

Enla FIGURAIV.14 aparecen representados los valores obtenidos de ren-
dimiento, selectividad y concentracién de H, durante el reformado con
vapor y captura simultdnea de CO,. Los resultados se representan en
funcion de la temperatura del experimento y del contenido de fenol de
la mezcla estudiada. Todos los experimentos se llevaron a cabo utili-
zando una proporcion de vapor (S/Cexp) 3 veces superior a la estequio-

métrica (5/Cesteq), excepto los realizados con fenol puro, en los que se
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emple6 una cantidad de vapor 6 veces superior a la estequiométrica
(S/Cexp igual a 11).

Las mezclas que contienen fenol muestran un rendimiento superior al
obtenido para la mezcla que contiene tiinicamente acido acético y ace-
tona (FIGURA IV.14.A). Por encima de 575 °C, los bio-oils sintéticos pro-
porcionan de media un mayor rendimiento (92-93%) que la mezcla
1AcH:1AcCO (88%) e incluso que el fenol puro (90%). El rendimiento
maximo se obtiene a 675 °C (97.15% para un 5% de fenol, 93.12% para el
10% de fenol). Estos rendimientos son superiores a los obtenidos por
Xiu et al. [102] para una mezcla con un 25% de fenol, a pesar de que
estos autores emplean una relacion S/C igual a 9, un valor mucho mas
elevado que el empleado en los experimentos de la presente Memoria.
Aparentemente, no existe una relacion directa entre el contenido de fe-

nol y la variacion de rendimiento durante el proceso SESR.

La selectividad es muy elevada durante la operacion en presencia de
dolomia, como puede observarse en la FIGURA IV.14.B. La selectividad
solo desciende del 99.9% cuando se trabaja a temperaturas por debajo
de 525 °C. Por el contrario, tal y como se aprecia en la FIGURA IV.14.C, la
concentracion de H, presenta un maximo a 575 °C. A esta temperatura,
tanto las mezclas de compuestos modelo como el fenol alcanzan una
pureza de H, superior al 99.3%. A medida que se incrementa la tempe-
ratura por encima de 575 °C la concentracion de H, disminuye para to-
das las mezclas estudiadas. Este comportamiento aparece predicho en
el equilibrio, a causa de una mayor inhibicién de la reaccion WGS
cuanto mayor es la temperatura, disminuyendo asi la eficacia del pro-
ceso SESR. Como se puede apreciar en los datos reflejados en la TABLA
IV.5, la introduccion de fenol en la mezcla aumenta la concentracion de
H> con respecto a la obtenida por la mezcla 1AcH:1AcCO a la misma
temperatura. Sin embargo, un posterior incremento del contenido de fe-

nol tiene el efecto opuesto, reduciendo la cantidad de H, generada. La
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excepcion a esta tendencia se produce a 575 °C, donde la adicion de fe-
nol produce invariablemente un descenso en la produccion de H, con

respecto de la mezcla de acetona y acido acético.

El reformado de bio-oil sintético ha sido estudiado anteriormente por
Xiu et al. [102] para una mezcla de fenol, dcido acético, acetona y etanol
en proporciones iguales a 700 °C, empleando una relacion S/Cexp con un
valor de 9. A pesar de las diferencias en las condiciones de operacion,
los resultados aqui obtenidos para el rendimiento y la concentracion de
H, se muestran superiores a los alcanzados por Xiu et al. Se ha obtenido
un mayor rendimiento y una mayor concentracion de H, utilizando una
relacién S/C menor. Esto demuestra que el catalizador Pd/Ni-Co pre-
senta un comportamiento excelente para el reformado con vapor, per-
mitiendo alcanzar valores S/C mas bajos y emplear temperaturas

moderadas incluso con mezclas complejas de compuestos modelo.

La presencia de fenol durante el reformado produce dos efectos contra-
puestos. Por un lado, el fenol es una molécula mas estable y dificil de
reformar que el acido acético o la acetona, debido a su naturaleza aro-
matica [41,145,187]. Esto provoca que, en general, el incremento de la
concentracion de fenol cause una disminucién del rendimiento y del
contenido de H; en los productos, a pesar de que el equilibrio termodi-
namico apunta a la tendencia contraria (FIGURA IV.7). Esta caida es mu-
cho maés acusada cuando se trabaja a 525°C ya que, como se vio
anteriormente (APARTADO [V.2.2, P. 152), el reformado de fenol a esta
temperatura no se produce de manera satisfactoria. En estas condicio-
nes, la concentracion de H, desciende desde 99.77% (1AcH:1AcCO)
hasta 99.19% con un 5% de fenol, y nuevamente a 93.05% cuando se al-
canza el 10% de fenol en la mezcla, tal como se puede observar en la
TABLA IV.5. Algunos autores apuntan a que el menor rendimiento del
fenol podria ser debido a la formacion de depdsitos carbonosos en el
lecho catalitico, derivados de la descomposicion de este compuesto
[145,188].
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Por otro lado, la molécula de fenol presenta un mayor potencial para
producir H, que el dcido acético y la acetona. La reaccion (IV.7) indica
que es posible producir 14 moles de H, por cada mol de fenol, una can-
tidad claramente superior a los casos del acido acético (4 moles de H,) o
la acetona (8 moles de H,). Esto podria explicar por qué el rendimiento
y la concentracion de H, de la mezcla con 5% de fenol son superiores a
los de la mezcla que tiinicamente contiene acido acético y acetona. La
introduccidn de una pequena cantidad de fenol aumenta la produccion
de hidrégeno y el rendimiento, siempre a temperaturas por encima de
525 °C. El posterior incremento del contenido de fenol en la mezcla pro-
voca la reduccion estos mismos pardmetros, dado que es mas estable
frente al reformado y produce depositos carbonosos con mas facilidad

que otros compuestos [29].

El cambio en la composicion del bio-oil también afecta, aunque en me-
nor medida, al resto de productos de la reaccion. Es el caso del CO, tal
y como puede apreciarse en la FIGURA IV.15.B. E1 CO se genera de forma
masiva cuando se trabaja a baja temperatura (525 °C) y alta concentra-
cidon de fenol. Con un 10% de fenol, se obtiene un contenido de CO de
2.06% a la menor temperatura estudiada, que pasa a ser 9.49% cuando
se alimenta fenol puro; mientras que la cantidad de CO producida por
la mezcla con 5% de fenol se asemeja a la obtenida con 1AcH:1AcCO
(TABLA IV.5). Esto sucede a pesar de que esta temperatura resulta favo-
rable para la reaccion WGS, la cual consume CO. Un posible motivo se-
ria la formacion de depositos carbonosos debido a la descomposicion
del fenol, derivada de la falta de reactividad de este compuesto para el
reformado a esta temperatura, como se apuntd anteriormente. La for-
macion de estos depdsitos impediria una adecuada accién del cataliza-
dor, al limitar el acceso de los reactivos a los centros activos. A pesar de
ello, un incremento de temperatura de 50 °C en el reactor permite que
este fendmeno no tenga lugar y el CO practicamente desaparezca
(<0.07%); aunque a medida que contintia aumentando la temperatura su

concentracion crece de nuevo, debido a la inhibicion de la reaccion WGS
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Figura IV.15 Evolucion de las concentraciones de CHy (a), CO (b) y CO: (c) con la
temperatura durante la reaccion SESR de bio-oils sintéticos con diferente concentracion
de fenol. Todos los resultados experimentales se han obtenido empleando una relacion
S/Cexp 3 veces superior a la S/Cesteq, excepto el 100% Ph, que emplea un valor 6 veces
S/Cesteq. El drea naranja representa el conjunto de equilibrios de todas las mezclas

representadas.
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inherente a temperaturas elevadas. En contraste con el comportamiento
a 525 °C, un mayor contenido de fenol reduce progresivamente el CO

en los productos cuando se trabaja a mayor temperatura.

De forma similar, el CO, aumenta su concentracién a medida que se in-
crementa el contenido de fenol presente en la alimentacion. El bio-oil
sintético proporciona una menor concentracion de CO, que la mezcla de
acetona y acido acético o el fenol puro, incluso a temperaturas por en-
cima de 675 °C. Por su parte, el CH; a la salida del reactor disminuye
con el incremento de temperatura, gracias a la mayor extension de la
reaccion de reformado. Ha de tenerse en cuenta, tal y como puede verse
en la TABLA IV.5, que las variaciones entre temperaturas y mezclas son
muy pequenas en el caso del metano: por encima de 575 °C, la concen-

tracion de CH, no supera en ningtn caso el 0.07%.

Cuando se agota la capacidad de captura del sorbente, la reaccion de
carbonatacion deja de tener relevancia dentro del proceso. En este ins-
tante, el rendimiento de la produccién de H, (FIGURA IV.16.A) dismi-
nuye de forma significativa. En general, no puede asegurarse que exista
una temperatura Optima para la cual el rendimiento es maximo en todas
las mezclas. Las diferencias entre los rendimientos obtenidos en el in-
tervalo de 575 a 675 °C no resultan relevantes. Si puede afirmarse que el
contenido de fenol causa un incremento del rendimiento cuando se tra-
baja en este intervalo de temperaturas. Por ejemplo, a 575 °C el rendi-
miento crece de 78.05% a 85.03% al introducir un 5% de fenol, y vuelve
a aumentar hasta 89.42% cuando el fenol se incrementa hasta el 10%. No
obstante, a 525 °C sucede el efecto contrario: cuanto mayor es el conte-
nido de fenol en la alimentacion, menor resulta el rendimiento (de
74.91% sin fenol pasa a 70.53% cuando hay presente un 10% de fenol).
Este resultado confirma que el fenol inhibe hasta cierto punto la reaccién
global de reformado cuando ésta se produce a temperaturas bajas.
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Figura IV.16 Evolucién del rendimiento (a), la selectividad (b) y la concentracién de
H; (c) con la temperatura durante la reaccién SR de bio-oils sintéticos con diferente
concentracion de fenol. Todos los resultados experimentales se han obtenido empleando
una relacién S/Cep 3 veces superior a la S/Cesteq, excepto el 100% Ph, que emplea un

valor 6 veces S/Cesteq. El drea naranja representa el conjunto de equilibrios de todas las
mezclas representadas.
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Como cabria esperar, la selectividad (FIGURA 1V.16.B) también dismi-
nuye ligeramente después del breakthrough, aunque se mantiene en va-
lores cercanos a 99.5%, sobre todo por encima de 625 °C. Queda patente
que la maxima selectividad se obtiene a 675 °C, tal como predice el equi-
librio. La presencia de fenol favorece la obtencion de selectividades mas
elevadas, y su efecto es mas relevante cuando la reaccion se produce a
una temperatura mas baja, como 575 °C, ya que a esta temperatura la
selectividad obtenida es, por lo general, menor que a temperaturas su-

periores.

Como se observa en la TABLA IV.5, la formacion de H, durante el refor-
mado con vapor (SR) desciende abruptamente y no alcanza el 70%. La
maxima concentracion se obtiene a partir del fenol puro a 675 °Cy S/Cex
igual a 11, independientemente de la temperatura. El incremento de
temperatura produce un aumento moderado de la concentracién de H»
obtenida, independientemente de la mezcla alimentada al reactor. Por
encima de 625 °C, la produccion de H;, se mantiene practicamente cons-
tante Estos resultados son similares a los obtenidos por Xiu et al. para

una mezcla con un 25% de fenol [102].

Los valores obtenidos se mantienen en todo momento proximos al equi-
librio termodindmico. Una vez mas, la presencia de fenol incrementa el
contenido de H; en los productos de reaccion por encima de 575 °C, pero
lo penaliza al trabajar por debajo de 525 °C. Sin embargo, en este caso
las diferencias entre los distintos bio-oils sintéticos resultan inferiores al
1%, por lo que no son especialmente significativas de cara a la produc-

cion de Ho.

Respecto a las concentraciones de los demas compuestos obtenidos du-
rante el reformado convencional, en la FIGURA V.17 se representan los
resultados obtenidos para CH, (a), CO (b) y CO; (c). En general, estos
resultados concuerdan con el equilibrio termodindmico y con los resul-

tados obtenidos durante el proceso SESR. La variacion inducida por la
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modificacién de la composicion del combustible, en todo caso, no va

mas alla del 1%.

El CH, disminuye al incrementarse la temperatura, gracias a que el re-
formado se ve favorecido por las altas temperaturas. Al igual que suce-
dia durante el proceso SESR, la introducciéon de fenol aumenta
ligeramente la generacion de metano, pero aumentar el contenido de

fenol en la mezcla produce el efecto contrario.

Por otro lado, el CO incrementa su concentracion en el gas de salida
cuando aumenta la temperatura, debido a la inhibicion de la reaccién
WGS. Por esta misma razon, también disminuye la cantidad de CO, pre-
sente en los productos. Las enormes diferencias observadas en la FI-
GURA IV.17.B para el CO entre el fenol puro y el resto de mezclas son
causadas por la diferente proporcion S/Cexp utilizada para estos experi-
mentos. La mayor cantidad de vapor utilizada en el reformado del fenol
puro favorece el desplazamiento de la reaccion WGS hacia el lado de los
productos. Esto también se aprecia en una mayor concentracion de CO,

para este compuesto en todas las temperaturas.

A la vista de los resultados obtenidos se puede concluir que, en general,
la composicién de la alimentacion tiene una influencia importante en
aspectos como el rendimiento o la concentracion de los productos obte-
nidos. Sin embargo, el efecto de la composicion en el desempenio del
proceso de reformado no puede compararse con el que tienen otros fac-
tores como la temperatura o el exceso de vapor en la alimentacion, cuya
variacion afecta de forma mas dramatica al resultado final. El conoci-
miento de la composicion quimica del combustible resulta una informa-
cién importante a la hora de realizar un ajuste del resto de condiciones
de operacidn, en vistas de obtener una concentracion 6ptima o un de-

terminado rendimiento en el proceso.

177






LD NT P W . ©
‘@00 "0
L ® [ ] .
o .' ®_o0:°. N ¢
o, o @ o o
... . ®
o-.. o °
e ® o .o
o ' ¢ ®
o .° o o L
.
c ‘@
® - O
® [ ]
° ¢ ® o °
° ° Y
° °
. e O
- [ ]
.....
L ]
oo ©
..'
e @
.. ..
. -
.
. e ©
[ ] e °
®
L ]
L
L ]

Capitulo V.
Gasificacién de
biomasa con captura
integrada de CO;






Gasificacion de biomasa con captura integrada de CO2

El objetivo de este capitulo consiste en evaluar la obtencion de H; de alta
pureza empleando un reactor de lecho fijo alimentado directamente con
biomasa sdlida. Se han escogido para ello dos biomasas de caracter lig-
nocelulosico: serrin de pino torrefactado y huesos de aceituna. Con estas
biomasas se han llevado a cabo experimentos de gasificacion con vapor
a diferentes temperaturas, alimentando la biomasa de forma semi-con-
tinua. Asimismo, se ha utilizado una herramienta de modelado de pro-
cesos (Aspen Plus®) para obtener la prediccion del equilibrio
termodinamico del proceso de gasificacion catalitica de biomasa con va-
por y con captura integrada de CO, (Sorption Enhanced Catalytic Steam
Gasification of Biomass, SECSG).

V.1 Gasificacién catalitica con vapor

La gasificacion es un proceso termoquimico por el que un combustible
solido (carbdn, coque, biomasa, residuos, etc.) se transforma en un com-
bustible gaseoso mediante una oxidacion parcial a alta temperatura em-
pleando un agente gasificante como puede ser aire, oxigeno o vapor de
agua [182,189]. Este proceso ha sido ampliamente utilizado en la pro-
duccion de gas de sintesis (mezcla de H, y CO), que posteriormente se
emplea para la produccion de electricidad —en centrales eléctricas de
ciclo combinado (IGCC), por ejemplo— o la sintesis de otros compues-
tos quimicos —amoniaco, urea, metanol—. El gas de sintesis también es
fundamental en el proceso Fisher-Tropsch para la obtencion de combus-

tibles liquidos.

La gasificacién de biomasa comienza con la pérdida de humedad por
parte del sdlido a medida que éste se calienta. A continuacién, se pro-
ducen 3 etapas fundamentales, las cuales se representan en la FIGURA
V.1. Este mecanismo simplificado representa la suma de multiples reac-
ciones. La primera etapa consiste en la pirdlisis del sélido (I), que entre
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Figura V.1 Mecanismo general de reaccién y distribucién de los productos de la
gasificacion de biomasa: voldtiles, alquitranes y char. Adaptado de Florin y Harris [91].

300 y 500 °C se descompone en gases permanentes, materia volatil con-
densable, liquidos (alquitranes o tar), asi como una materia sélida deno-
minada char. Cuando la temperatura se incrementa por encima de
600 °C, los productos de pirdlisis interaccionan con el agente gasificante
mediante reacciones de craqueo y reformado (II) en el caso de la materia
volatil y los alquitranes, mientras que el char se ve sometido a gasifica-

cion (III) a temperaturas por encima de 800 °C.

El producto final de la gasificacion es una mezcla de char y alquitranes
sin reaccionar, junto con proporciones variables de H,, CO, CO,, CH,,
C,Hy y CoHg [91], asi como N», O, 0 H;O, dependiendo del agente gasi-

ficante y la composicion de la biomasa utilizados.

En el contexto de la gasificacion de biomasa para la produccion de H, y
CO, los alquitranes presentes en el producto final suponen uno de los
problemas principales para la viabilidad del proceso [190]. Los alquitra-
nes constituyen un producto indeseado ya que acumulan una gran can-
tidad de energia, rebajando el contenido energético del gas producido
[79]. También pueden generar problemas debido a la condensacién en

tuberias y equipamientos aguas abajo del reactor. Por estas razones, la
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supresion de la formacion de alquitranes es uno de los aspectos mas im-
portantes a mejorar en la gasificacion. Los tratamientos conducentes a
la eliminacion de alquitranes pueden clasificarse fundamentalmente en
dos tipos: tratamientos primarios que se aplican en el interior del propio
gasificador, y tratamientos secundarios que acttian aguas abajo del
mismo [79,190].

El reformado con vapor (SR) se considera uno de los mejores métodos
para la eliminacion de alquitranes [190]. Se han investigado multiples
catalizadores que favorecen la reduccion del contenido de alquitranes
en el producto final, como dolomia, zeolita, olivino, asi como metales
como cobalto, hierro y niquel [79,190,191]. En general, los catalizadores
favorecen la gasificacion del char y reducen la formacion de alquitranes,
pero se desactivan con facilidad. La dolomia y el olivino han demos-
trado ser eficaces para la eliminacion de alquitranes, incrementando el
rendimiento de la fraccion gaseosa y la cantidad de H; en los productos.
Sin embargo, estos materiales no resultan efectivos para el reformado
de metano y otros compuestos mas ligeros, y resultan mas activos
cuando se ubican aguas abajo del gasificador (tratamiento secundario)
[192]. Los catalizadores basados en Ni son mucho mas efectivos, mues-
tran una alta actividad para la conversion de alquitranes y también in-
crementan notablemente el rendimiento en gas. Estos catalizadores
permiten un ajuste fino de la composicion del gas obtenido, y también
son mas efectivos cuando se ubican aguas abajo del gasificador, al poder
utilizar condiciones de operacion diferentes a las de éste [192]. Cuando
se emplean directamente en el lecho de gasificacion suelen sufrir una
rapida desactivacién debido a deposicion de coque o envenenamiento
por sulfuros, cloro o metales alcalinos presentes en la propia biomasa
[190,193].

Cuando el objetivo es la produccidn de hidrégeno, es habitual emplear
las reacciones SR y WGS, seguidas de una etapa de captura de CO,, para

mejorar el gas de sintesis obtenido durante la gasificacion. De esta
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forma, se consigue convertir el resto de compuestos (alquenos, alcanos,
etc.) y reducir la potencial formacién de depdsitos carbonosos [79]. El
resultado final es un conjunto de multiples reactores, cada uno cum-
pliendo una funcion especifica (gasificacion, reformado, reduccion de
alquitranes, WGS, etc.). El proceso es similar al descrito en el APAR-
TADO 1.1.4 (P. 12).

Una alternativa a este modo de operacion en multiples etapas consiste
en integrar todos los procesos en una sola etapa: la gasificacion catalitica
de biomasa con vapor y con captura integrada de CO, (Sorption Enhan-
ced Catalytic Steam Gasification, SECSG). El concepto se fundamenta en
los mismos principios que el proceso SESR. La mayor diferencia estriba
en la naturaleza sdlida del combustible. El nimero de posibles reaccio-
nes paralelas no deseadas también es mucho mayor que en SESR, dada

la mayor complejidad de la composicion de la biomasa sélida.
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V.2 Sistematica experimental

En los experimentos de este capitulo se empleo el dispositivo experi-
mental de lecho fijo (MA1) descrito en el APARTADO I1.3.1 (P. 79) de la
presente memoria. La sistematica experimental general se encuentra
descrita en el APARTADO I1.2.2 (P. 73).

En la FIGURA V.2 se representan, de forma esquematica, los diferentes
fendmenos que experimenta la biomasa segtin se alimenta al dispositivo
experimental. A medida que el solido desciende por el reactor, se incre-
menta la temperatura de las particulas. La primera etapa, hasta unos

200 °C, consiste en la pérdida de humedad adsorbida por la biomasa.

Segun aumenta la temperatura, tiene lugar el proceso de desvolatiliza-
cion o pirolisis. En esta etapa, el solido se descompone en gases perma-

nentes y materia volatil con diferentes pesos moleculares, mientras que

Reactor Etapa Productos principales

} Secado H,O

Char, alquitranes
gases (Hz, CO, COy, Cos, etc.)

@
-
2
o © Gasificacién Char secundario, gases
E & Craqueo hidrocarburos ligeros (CHy, Cr, etc.)
5
E.
Reformado y WGS

ros Gases (H,, CO, CO,, CHy, efc.
(Lecho catalitico) ses ( a efc.)

Figura V.2 Fendmenos que experimenta la biomasa durante un experimento de
gasificacion.
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las particulas solidas restantes se transforman en char [191]. Algunos vo-
latiles son liquidos a temperatura ambiente, y conforman los alquitra-
nes. La distribucion de estos productos depende de la proporcién de los
diferentes macroconstituyentes de la biomasa (celulosa, hemicelulosa y
lignina) en el combustible utilizado. La pirolisis de celulosa produce
mayoritariamente gases como CO, CO, e Hy, pero también levogluco-
sano, aldehidos, cetonas, acidos organicos y char. Por su parte, la hemi-
celulosa produce mas gases que la celulosa, y no genera levoglucosano.
La pirdlisis de lignina, al tener este compuesto un mayor contenido de
carbono y una estructura mas compleja que los otros dos componentes,
tiende a generar fundamentalmente char, aunque también produce li-
quidos aromaticos y diversos compuestos oxigenados, asi como CO,

metano y etano [182].

Los productos generados durante la etapa de pirolisis pueden reaccio-
nar entre si (craqueo, WGS) o con el vapor de agua (gasificacion, refor-
mado). El craqueo de los alquitranes (pirdlisis secundaria) se favorece
con el aumento de la temperatura y la presencia de superficies cataliti-

cas [182], dando lugar a la formacién de hidrocarburos ligeros.

La gasificacion con vapor de agua tiene lugar a través de reacciones he-
terogéneas y constituye la etapa mas lenta, limitando el proceso global
y determinando el grado de conversion del combustible sélido [182].
Las principales reacciones de gasificacion implican la reaccion del C pre-
sente en el char con el agente gasificante, tal como indican las reacciones
(V.1) y (V.2). También resulta habitual la gasificacion con CO, o reacciéon
de Boudouard (II1.8 inversa) y la hidrogasificacion o reacciéon de hidro-
genacion del carbono (IIL.7).

C +H,0 < CO + H, AH? = 1313k -mol~!  (V.1)

C + 2H,0 — CO, + 2H, AH? = 90.2 k] - mol~! (V.2)
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Los productos de las reacciones anteriores, asi como los obtenidos en la
etapa de pirdlisis y durante el craqueo de los alquitranes, son suscepti-
bles posteriormente de experimentar reacciones de reformado —ya sea
metano (III.4) u otros compuestos oxigenados (III.1) presentes en forma
de alquitranes o hidrocarburos ligeros—, reformado seco (IIL.5) o la
reaccion WGS (I11.2).

La mayor parte de la conversion de la biomasa tiene lugar en la fase
gaseosa. La presencia de catalizadores favorece la conversion de los hi-
drocarburos ligeros y los alquitranes, asi como las reacciones de refor-
mado y WGS [79]. Asi mismo, la adicion de dolomia como sorbente de
CO; no solo permite desplazar el equilibrio hacia la formacién de pro-
ductos, sino que también acttia como catalizador de la reaccion WGS y
permite reducir la formacion de char [67,79]. La presencia de MgO en el
sorbente puede actuar como catalizador del craqueo de los compuestos
volatiles procedentes de la pirdlisis, para producir mayores cantidades
de CH, e hidrocarburos ligeros [136,194].

Para llevar a cabo los experimentos de gasificacion catalitica con vapor
y captura integrada de CO, (SECSG) se han escogido dos biomasas
solidas: hueso de aceituna (HA) y serrin de pino torrefactado (PT). El
andlisis inmediato y elemental de ambas biomasas se muestra en la
TABLAII.1 (P. 57).

Cada una de las biomasas se representa como un compuesto hipotético
de férmula C, H,,, 0y, en el que los valores de n, m y k se sustituyen por
las respectivas fracciones molares de cada elemento obtenidas mediante
analisis elemental. Con estos datos es posible calcular las reacciones glo-
bales de gasificacion para HA (V.3) y PT (V.4). Al ser calculados respecto
al porcentaje en masa de cada elemento, los compuestos hipotéticos ob-
tenidos tienen una masa molecular de 100 g-mol™; o lo que es lo mismo,
representan el nimero de moles de cada elemento que hay en 100 g de
la correspondiente biomasa.
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C426H5950262 +5.91 H0 + 4.26 CaOs) <

V.3
— 8.88 H, +4.26 CalO03(y (V-3

C441H5630754 + 6.28 H,0 +4.41 CaO(y) <

V.4
5 9.10 H, + 4.41 CaC0yy) (Vd)

Partiendo de esta base, los experimentos se han realizado utilizando los
mismos criterios que en capitulos anteriores. El lecho del reactor se pre-
pard con una mezcla de catalizador Pd/Ni-Co y dolomia calcinada en
una proporcion de 5 g de sorbente por gramo de catalizador, cargando
un total de 12 g de lecho en el dispositivo experimental. Las temperatu-
ras de reaccion se han mantenido en el intervalo entre 525 y 725 °C. La
relacion S/Cexp se ha escogido para que sea 3 veces la relacion estequio-
métrica (5/Cesteq) calculada en (V.3) y (V.4). Esto equivale a un valor de
4.16 para HA y 4.27 para PT. Se ha empleado un flujo total de alimenta-
cion (vapor de agua y combustible sélido) de 5 g-h™, lo que supone una
WHSV de 0.5963 y 0.5690 h™! para HA y PT, respectivamente.

Para la alimentacion del flujo de solidos especificado se ha empleado el
dispositivo descrito en el APARTADO I1.3.1.1 (P. 80). Algunas considera-
ciones sobre el modo de operacion de este elemento se ofrecen en el
APARTADOI1.3.2 (P. 84). El volumen de biomasa alimentado depende del

volumen interno de la valvula de tres vias que acttia como dispensador.

La masa de sélidos introducida al reactor en cada descarga de la valvula
estd determinada por diversas variables. Por un lado, cada biomasa pre-
senta distinta densidad, asi como diferente tendencia a aglomerar y for-
mar bovedas en el interior de la tolva. La presion en el depdsito también
resulta un factor fundamental: a mayor presion, la biomasa se compacta
mas en el interior de la valvula, lo que redunda en un mayor flujo ma-
sico de alimentacion. Por lo tanto, para trabajar a flujos bajos de alimen-

tacion serd necesaria una presion baja en el depdsito. Sin embargo, si la
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caida de presion en el interior del reactor es mayor que la presion en el
depdsito, puede producirse un retorno de gases desde el reactor hacia
la tuberia de descarga de sdlidos, lo que favorece la formacion de atas-
cos y la consecuente obturacion de la misma. Para asegurar una opera-
cidn estable de la valvula de alimentacion y reducir la posibilidad de
atascos, todos los experimentos se realizaron manteniendo una sobre-
presién de 0.5 bar en la tolva, de forma que ésta siempre sea mayor que

la caida de presion producida en el circuito principal del equipo.

Se probo¢ la estabilidad de la alimentacion de biomasa en dos tamafios
de particula diferentes para cada una de las biomasas: entre 106-212 pum,
y entre 212-425 um. El hueso de aceituna mostrd una alimentacion esta-
ble en ambos tamarios de particula, por lo que se escogio el tamafio me-
nor para alimentar al reactor. Los dos tamafios se probaron en varios
experimentos en reactor, devolviendo resultados similares. En el caso
del pino torrefactado, sin embargo, el tamafio 106-212 um produjo una
alimentacion inestable, de flujo variable, con valores diferentes de masa
para cada descarga sucesiva de la valvula. Por ello se escogio el tamafio

superior (212-425 pm), que presento un flujo mucho mas estable.

El calibrado de la valvula se realiza midiendo la masa liberada en des-
cargas sucesivas del dispositivo de alimentacion. En la TABLA V.1 se
enumeran los resultados de dicho calibrado. Una vez fijado el flujo ne-
cesario de solidos a partir del flujo total de alimentacion y la proporcién
S/C establecida para cada experimento, es posible calcular el nimero de

descargas por minuto de la valvula necesario para alcanzar este flujo.

Tabla V.1 Calibrado, flujo mdsico e intervalos de alimentacién para cada biomasa empleada

Descarga Descargas/
Biomasa valvula Flujo (S/Cexp) min T7
HA (106-212 pm) 284 mg 0.020 g'min! (4.16)  0.67 682 ds
PT (212-425 pum) 8.8 mg 0.020 g'min™* (4.27) 2.16 63 ds
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Una vez calculado este valor, es posible obtener el parametro T7 si-
guiendo las directrices establecidas en el APARTADO I1.3.2 (P. 84).

El calculo del equilibrio termodinamico se ha realizado empleando el
programa Aspen Plus®, siguiendo las consideraciones descritas en el
APARTADO IL.4 (P. 87). En la FIGURA V.3 se presenta el diagrama del pro-
ceso empleado para la obtencion de los resultados de equilibrio. Los da-
tos de andlisis inmediato y elemental reflejados en la TABLA 1.1 (P. 57)
se introdujeron como valores de los pardmetros PROXANAL y ULTA-
NAL, para calcular las propiedades de la corriente BIOMASS. De esta
corriente toman datos dos bloques Calculator: el bloque BRK-CALC uti-
liza la informacion de composicion para establecer los rendimientos que

se alcanzan para cada compuesto en el reactor BRK (de tipo RYield),

- S BRK-CALC

CALCULATOR
BRK (rendimientos)

SC-CALC

CALCULATOR
(steam/carbon)

Figura V.3 Diagrama de proceso empleado para los cdlculos de equilibrio en Aspen Plus®.
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mientras el bloque SC-CALC calcula la cantidad de vapor necesaria en
la corriente WATER para obtener la relacion S/C para la que se desea

calcular el equilibrio.

El reactor BRK se encarga de descomponer la biomasa (compuesto
no-convencional) en compuestos convencionales como H, N, H>O, etc.
Estos compuestos se mezclan en el bloque MIX junto con el agua (co-
rriente WATER, calculada previamente) y la corriente DOLOMITE, si se
esta calculando el equilibrio para el proceso con captura de CO,. La co-
rriente DOLOMITE contiene una cantidad estequiométrica de CaO, se-

gun la reaccion SECSG correspondiente.

La corriente resultante (MIX-FEED) se introduce en el reactor GIBBS (de
tipo RGibbs), que calcula el equilibrio termodindmico de la mezcla de
componentes en las condiciones de temperatura y presion establecidas
previamente. Realizando la simulacién en el rango de temperaturas en-
tre 400 y 800 °C pueden obtenerse las concentraciones en equilibrio a
partir de los datos de la corriente PRODUCTS.
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V.3 Resultados obtenidos

V.3.1 Equilibrio termodinamico

Los resultados obtenidos para el equilibrio termodinamico de las dos
biomasas estudiadas para el proceso SECSG se presentan en la FIGURA
V.4. Las lineas continuas representan el equilibrio durante la gasifica-
cion con captura de CO,, mientras las curvas discontinuas muestran el
equilibrio de la gasificacion convencional sin captura. Los resultados se
han obtenido para una proporcién de vapor 3 veces superior a la este-
quiométrica calculada en las reacciones (V.3) y (V.4), obteniendo una
relacion S/Cexp de 4.16 en el caso de HA y 4.27 para PT.

Durante el proceso SECSG, no se aprecian diferencias relevantes entre
ambas biomasas a efectos del equilibrio termodindamico. La semejanza
de los resultados es debida principalmente a la similar composicion ele-
mental de ambas muestras, la cual determina en ultima instancia el

equilibrio.

El rendimiento para la produccidon de H, se mantiene en valores supe-
riores a 93% cuando la reaccion se produce a temperaturas menores de
625 °C, alcanzando un maximo de 94.76% (PT) y 95.48% (HA) a 500 °C.
El equilibrio predice un rendimiento levemente superior (en torno a un
0.8%) en el caso del hueso de aceituna. Comparativamente, las biomasas
solidas presentan un rendimiento inferior al estimado para los com-
puestos modelo de bio-oil, como se puede apreciar en la FIGURA IV.3
(P. 145). Las biomasas, al ser un combustible sin procesar, presentan una
menor proporcion de hidrégeno y mayor contenido de oxigeno que los
bio-oils derivados de la pirolisis de las mismas, por lo que producen
menos cantidad de H, durante el reformado, tal como se deduce de la

reaccion (IL1).
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Figura V.4 Variacién del equilibrio con la temperatura para el proceso SECSG (lineas
sdlidas) y SG (lineas discontinuas) empleando hueso de aceituna (HA) y pino
torrefactado (PT). Se considera una proporcion S/Cexp igual a 3 veces S/Ceste.

Por otra parte, la selectividad estimada por el equilibrio supera el 98%
en todo el intervalo de temperaturas para ambas biomasas. Esta selecti-
vidad, andlogamente a lo que sucedia con los compuestos modelo de
bio-o0il, aumenta con la temperatura hasta alcanzar practicamente el
100% a 800 °C. A esta temperatura, se favorecen las reacciones de gasi-
ficacion, asi como el reformado de todos los compuestos, por lo que dis-
minuye la formacién de subproductos no deseados con contenido de
hidrogeno (CH,, hidrocarburos ligeros o alquitranes), incrementando la
selectividad.
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Aligual que con el rendimiento y la selectividad, las concentraciones de
los productos de gasificacion no presentan variaciones significativas en-
tre las dos biomasas. Es tedricamente posible alcanzar un 99.88% de pu-
reza de H, a 500 °C, tanto con los huesos de aceituna (HA) como con el
serrin de pino torrefactado (PT). La pureza del H, obtenido disminuye
con la temperatura al mismo tiempo que se incrementa la concentracion
de CO y CO; en los productos, tal y como sucedia con los compuestos
modelo estudiados anteriormente. El incremento de la temperatura in-
hibe la reacciéon de carbonatacién, lo que hace aumentar la concentra-
cion de CO, y limita la reaccion WGS, que también se encuentra inhibida
al aumentar la temperatura; estos factores producen el descenso de la

concentracion de H,.

Del mismo modo, en el caso de la gasificaciéon de biomasa sin captura
de CO, tampoco se aprecian grandes diferencias entre ambas biomasas
en cuanto al rendimiento, selectividad o composicion de los productos
de reaccion a una misma temperatura. El rendimiento es mucho menor
que en presencia de un sorbente para la captura de CO,, alcanzando va-
lores maximos en torno al 85% a 625 °C. La desaparicion de la captura
de CO; reduce el efecto de la reaccion WGS, por lo que se incrementa la
concentracion de CO y disminuye el contenido de H; a la salida del reac-

tor. Este efecto resulta mds acusado cuanto mayor es la temperatura.

V.3.2 Resultados de gasificacién con captura de COz

En la FIGURA V.5 se representan los resultados obtenidos para la gasifi-
cacion de serrin de pino torrefactado (PT) y hueso de aceituna (HA) en
presencia de un catalizador Pd/Ni-Co soportado sobre material tipo hi-

drotalcita y dolomia como sorbente para la captura de CO..

El rendimiento obtenido para el proceso SECSG no supera el 65% en
ningun caso, como puede apreciarse en la FIGURA V.5.A. Los resultados

son similares para ambas biomasas, aunque el hueso de aceituna (HA)
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Figura V.5 Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de los productos (c, d, e, f) para la gasificacién con vapor de serrin de pino
torrefactado (PT) y hueso de aceituna (HA) integrada con captura de CO, (SECSG). Las
lineas representan el equilibrio termodindmico, mientras los puntos representan
resultados experimentales. PT: 0.020 gomin™; S/Ceyp: 4.27; WHSV: 0.5690 hL
HA: 0.020 g-min% S/Cexp: 4.16; WHSV: 0.5963 h..

presenta un rendimiento ligeramente superior al pino torrefactado (PT).
La temperatura a la que se obtiene el maximo rendimiento también di-
fiere entre biomasas: HA alcanza un maximo de 65.04% a 625 °C, mien-
tras PT presenta su maximo rendimiento a 675 °C (64.38%). El motivo
de esta diferencia puede estar en el mayor contenido de materia volatil
en el hueso de aceituna, segun el andlisis inmediato (TABLA IL.1, P. 57),
el cual se relaciona con un mayor rendimiento debido a craqueo de di-

chos volatiles y las posteriores reacciones de reformado [195]. En todos
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los casos, los valores obtenidos se encuentran notablemente alejados de
las predicciones del equilibrio, a diferencia de lo que sucedia con los
compuestos modelo de bio-oil. Esto implica que la conversion de la bio-
masa solida en H; no se produce de forma completa, ya que una canti-
dad significativa del hidrogeno se encuentra formando parte de
hidrocarburos ligeros, alquitranes y char, reduciendo el rendimiento fi-
nal. Es habitual que el rendimiento real de H, sea significativamente in-
ferior al maximo teorico, debido a los complejos caminos de reaccion
que tienen lugar durante la gasificacion y a las limitaciones del equili-

brio termodinamico [79].

A diferencia del rendimiento, el comportamiento frente a la selectividad
difiere ampliamente entre biomasas. Mientras que el pino torrefactado
se aproxima generalmente al equilibrio —con valores superiores al 98%
en todo el rango de temperaturas estudiado—, el hueso de aceituna no
supera el maximo de 96.13% (575 °C) y su selectividad disminuye segtin
se incrementa la temperatura. Esta diferencia de selectividades esta cau-
sada por la disparidad de las concentraciones de H, y CH, obtenidas
para cada biomasa. El contenido de H, disminuye segun se incrementa
la temperatura para ambas biomasas, al disminuir la conversion de CaO
en CaCQO;, aunque al mismo tiempo el incremento de la temperatura
aumenta la velocidad de las reacciones, por lo que el rendimiento final
de H; no se ve afectado por esta disminucion [195]. Asi, en el caso de PT
la maxima concentracidon de H, tiene lugar a 625 °C (98.44%), unida a un
contenido de CH, de 0.08%; mientras que para HA se alcanza una pu-
reza maxima de 97.74% de H, con un contenido de CH, igual a 1.80% a
575 °C. El pino torrefactado, PT, produce generalmente una mayor con-
centracion de H; y una menor concentracion de CH,, lo que redunda en

una mayor selectividad que el hueso de aceituna, HA.

Sin embargo, la generacion de CH4 no es igual para las dos biomasas
estudiadas. HA presenta un comportamiento anémalo en el caso del

metano, incrementandose su concentracidn con la temperatura; justo lo

196



Gasificacion de biomasa con captura integrada de CO2

contrario que sucede con PT. La reacciéon de reformado (III.1), de natu-
raleza endotérmica, se ve favorecida cuanto mayor es la temperatura del
reactor. Por esta razon, la tendencia ascendente observada en la FIGURA
V.5.D para la gasificacion de hueso de aceituna contradice el equilibrio
termodinamico, ya que el metano deberia ser mas facilmente reformado

al incrementarse la temperatura del reactor.

Las razones de este comportamiento pueden hallarse, por un lado, en
una mayor produccion de CH, y otros hidrocarburos ligados a la for-
macion de bio-oil durante la etapa de pirdlisis de la biomasa. El hueso
de aceituna es una materia lignoceluldsica con un contenido elevado de
lignina (30-50%), y bajo en celulosa (12-30%) [196-199]. Por su parte, el
serrin de pino y otras maderas presentan contenidos mayores de celu-
losa (40-50%) [198,200]. Durante la etapa de pirolisis, la descomposicion
de la lignina se asocia fundamentalmente a la formacion de char y la
volatilizacién de hidrocarburos alifaticos y aromaticos que forman gran
parte del bio-oil, asi como la liberacion de CH, [196]. Tal como se ha
mencionado previamente, el hueso de aceituna también presenta un
mayor contenido de materia volatil (TABLA IL.1, P. 57), lo que apunta a
una mayor formacion de volatiles durante la pirdlisis, susceptibles de
sufrir reacciones de craqueo y reformado para la formacion de alquitra-
nes y gases. La dolomia también ha demostrado cierta actividad catali-
tica para la reduccion de los alquitranes generados durante la pirdlisis
[136,194], contribuyendo a incrementar la formacién de CH,4 durante la

descomposicion de estos alquitranes.

Otra de las razones para el elevado contenido de CH,4 puede residir en
la mayor formacion de alquitranes e hidrocarburos. En anteriores capi-
tulos de la presente Memoria, asi como en la bibliografia, ha quedado
demostrada la efectividad del catalizador empleado para el reformado
con vapor [89] y la gasificacion de biomasa [79]. Sin embargo, los resul-
tados indican que la conversion de metano en H, mediante reformado

con vapor no es completa cuando se emplea hueso de aceituna. Este
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comportamiento, unido a la disminucién de la pureza de H; y la selec-
tividad, apunta a una menor actividad del catalizador para el reformado
de la materia volatil y los alquitranes producidos durante la fase de pi-
rolisis del hueso de aceituna. Esta reduccion de la actividad podria estar
causada por un incremento de depositos carbonosos sobre las particulas
de catalizador. A pesar de que la dolomia favorece la descomposicion
de los alquitranes formados durante la pirolisis, por debajo de los 800 °C
su actividad catalitica esta limitada, observandose la aparicion de estos
compuestos en el producto final [201,202]. Parte de estos alquitranes po-
drian formar depositos carbonosos sobre la superficie del catalizador
Pd/Ni-Co durante su descomposicion, impidiendo el acceso de otras
moléculas a los centros activos del mismo y reduciendo su actividad

para las reacciones de reformado y WGS.

La FIGURA V.6.A muestra el aspecto de un lecho catalitico después ser
sometido a regeneracion, tras un experimento de gasificacion em-
pleando pino torrefactado. Este aspecto es muy similar al que presenta
el lecho cuando se carga por primera vez al reactor, y que puede apre-
ciarse también en la FIGURA I1.9. Un examen visual no revela particulas
carbonosas ni otros restos organicos, confirmando que la regeneracién
es capaz de eliminar los depdsitos carbonosos y el char formado durante
la gasificacién. Por otro lado, la FIGURA V.6.B se corresponde al aspecto
de un lecho catalitico tras un experimento de gasificacion con hueso de
aceituna, previamente a la regeneracion del mismo. Como se puede
apreciar, la acumulacion de depdsitos carbonosos genera un ennegreci-
miento de todas las particulas, haciendo indistinguibles las particulas
de catalizador de las de sorbente a simple vista. Si se pueden observar
algunas particulas blancas, que se corresponderian con particulas de
sorbente sobre las que la deposicidon de carbono ha sido inferior. Por
altimo, en la FIGURA V.6.C se expone el aspecto del char depositado du-
rante el mismo experimento en la parte superior del lecho, como se
puede apreciar también en la FIGURA I1.12. Este sélido conserva en parte

la estructura de la biomasa original (hueso de aceituna, en este caso) y
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Figura V.6 Aspecto del lecho del reactor recuperado después de diferentes experimentos:
(a) Regenerado a 800 °C tras un experimento a 575 °C con PT; (b) Después de un
experimento a 625 °C con HA, sin regenerar; (c) Char acumulado sobre el lecho anterior.
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representa la fraccion de biomasa que no ha sido gasificada, es decir,
que no ha reaccionado para formar H, y CO; en tltima instancia. Puede
apreciarse que tanto la formacion de depdsitos carbonosos como la ge-

neracion de char son abundantes en el caso del hueso de aceituna.

En la FIGURA V.7 puede apreciarse la evolucion de los diferentes pro-
ductos con el tiempo, durante la gasificacion de hueso de aceituna a
625 °C en presencia de dolomia y catalizador Pd/Ni-Co. Cabe destacar
que, durante la etapa previa al breakthrough, la concentracion de H, dis-
minuye progresivamente al mismo tiempo que aumenta el contenido de
CH, en los productos. Este comportamiento es indicador de una dismi-
nucion de la actividad del catalizador, pero no puede asociarse con el
envenenamiento del catalizador debido a los sulfuros presentes en la
biomasa, puesto que éste produciria una caida mucho mayor de la acti-
vidad [88]. Es probable que el descenso de la actividad con el tiempo sea
debido a la progresiva deposicion de carbono sobre el catalizador, blo-
queando el acceso de los reactivos a los centros activos, como se ha men-

cionado anteriormente.
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Figura V.7 Evolucion de la concentracion de los productos (H,, CHy, CO y CO,) durante
un experimento de gasificacion de hueso de aceituna a 625 °C (S/Cexp: 4.16; flujo de
biomasa: 0.020 g-min~; flujo de vapor: 0.063 g-min~t, WHSV: 0.5963 k7).
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Respecto del contenido de CO, los resultados demuestran que es posible
obtener concentraciones por debajo de 0.1%, ya que ambas biomasas
presentan un valor minimo a 575 °C (PT: 0.00%; HA: 0.08%). La concen-
tracion de CO aumenta rapidamente con la temperatura, debido a que
la reaccion WGS se ve inhibida a altas temperaturas. El hueso de acei-
tuna genera una mayor concentracion de CO que el pino torrefactado
cuando se trabaja a una misma temperatura, lo cual puede estar relacio-
nado con la menor actividad catalitica detectada para el reformado de
CH,. Sin embargo, ambas biomasas producen cantidades similares de
CO,, ligeramente por debajo del equilibrio termodinamico, y la concen-
tracion final de este subproducto aumenta con la temperatura. La cap-
tura de CO; es eficiente y se comporta de manera idéntica para las dos
biomasas, por lo que las diferencias observadas para el CO s6lo pueden
ser debidas a una menor extension de la reaccion WGS, probablemente
causada por una menor accesibilidad del catalizador en el caso de HA,

y no por deficiencias en la captura de CO..

Enla TABLA V.2 se enumeran todos los resultados obtenidos durante la
gasificacion de las biomasas estudiadas en presencia de sorbente de
CO,. Analizando los resultados por debajo de 575 °C puede observarse
que el proceso SECSG no se desarrolla de forma adecuada a estas tem-
peraturas: la gasificacién de PT produce una menor concentracion de H,
mientras que se incrementa la formacion de CH,. La selectividad, y es-
pecialmente el rendimiento, también se ven afectados de forma nega-
tiva. Este efecto se acentila cuando la temperatura disminuye hasta

525 °C, y se produce de igual manera para HA.

El motivo de esta disminucién drastica del rendimiento y la concentra-
cion a bajas temperaturas reside en la naturaleza de la gasificacion y del
reactor. A bajas temperaturas, la descomposiciéon de la biomasa sélida
es mucho menor. Las principales reacciones de gasificacion (V.1), (V.2)
y (IIL.8) son de naturaleza endotérmica y se encuentran inhibidas a me-

dida que desciende la temperatura. Lo mismo sucede con las reacciones
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Tabla V.2 Resultados obtenidos durante la gasificacion catalitica con captura integrada de CO; (SECSG)

y la gasificacién convencional (SG) de las biomasas estudiadas

Hueso de aceituna (HA) Pino torrefactado (PT)

Temp. (°C) 525 875 625 675 7125 525 BI5 625 675 128
S/Cexp 4.16 4.27

WHSV (h™) 0.5963 0.5690

Proceso SECSG

Rend. (%) 16.37 5719 65.06 5842 6099 4508 5330 60.33 6438 63.55
Sel. (%) 80.35 96.31 9331 91.76 95.15 98.73 99.44 99.83 99.64 99.57
H, (% wvol.) 81.81 97.74 9541 9154 7048  99.27 9953 9844 9551 80.45

CHy (% wol.) 997 180 342 381 1.72 064 028 008 017 0.17
CO (% vol.) 8.00 0.08 038 173 12.00 0.00 0.00 022 088 5.38

CO; (% wol.) 022 038 079 292 15.80 0.09 019 126 343 14.00

Proceso SG

Rend. (%) = 4412 56.68 57.57 76.57 — 48.58 6043 62.68 64.12
Sel. (%) — 84.04 88.86 89.58 96.53 = 93.63 9785 98.17 99.65
H; (% wvol.) — 60.66 61.86 61.33 65.40 — 66.26 6748 66.71 71.10
CHy (% wol.) = 544 385 337 1.10 — 224 074 062 012
CO (% vol.) = 576 789 1250 1231 = 277 490 758 @ 5.07
CO; (% wol.) — 28.14 2640 2280 21.19 = 28.73 26.87 25.09 23.70

de reformado con vapor. Durante la etapa de gasificacidn, esto conduce
a una menor conversion del char generado en la pirdlisis, de forma que
éste se acumula en la parte superior del lecho. Al finalizar los experi-
mentos a temperaturas por debajo de 625 °C se ha observado una gran
cantidad de sélidos acumulados sobre el lecho catalitico (FIGURA V.6.C),
hecho que no se produce o sucede en menor grado cuando la tempera-
tura es superior. En este sentido, hay que tener en cuenta la menor reac-

tividad del char a bajas temperaturas y el peor contacto entre catalizador
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y char, lo que dificulta aiin mas la gasificacion en estas condiciones. Del
mismo modo, la menor produccién de materia volatil conduce a un ren-
dimiento inferior y una menor concentracion de H; en los productos fi-

nales, acentuada por una menor eficacia del reformado.

En el caso del hueso de aceituna, el notable incremento de la concentra-
cion de CO a 525 °C (8%) demuestra ademads que la reaccion WGS se
encuentra inhibida, a pesar de encontrarse a una temperatura termodi-
namicamente favorable y de que la concentracion de CO; es la menor
de toda la serie de temperaturas (0.22%). Este fendmeno no se reproduce
en el caso de PT, para el que no se ha detectado formacion de CO a esta
misma temperatura. Los catalizadores de Ni requieren de una mayor
temperatura para reformar compuestos aromaticos estables [187] —de-
rivados fundamentalmente de la pirdlisis de la lignina—, tal como se
observo en el CAPITULO IV para el caso del fenol (P. 152). Estas circuns-
tancias explican el bajo rendimiento (16.37%) y la relativamente baja
concentracion de H; (80.35%) obtenidas para la gasificacion de hueso de
aceituna a esta temperatura, debido a que su mayor contenido de lig-
nina conduce a la formacién de un mayor niimero de hidrocarburos aro-
maticos. La formacidn de depdsitos carbonosos se ve favorecida cuanto
mas baja es la temperatura [187], bloqueando los poros del catalizador
e impidiendo el correcto desarrollo de las reacciones de reformado y
WGS. Estos depositos se deben fundamentalmente al craqueo y polime-
rizacion de hidrocarburos pesados, produciéndose especialmente en la
primera capa del lecho [203]. Las diferencias de composicién entre am-
bas biomasas explican que este mismo fenémeno no tenga lugar en el

caso del pino torrefactado.

V.3.3 Resultados de gasificacién sin captura de COz

En la FIGURA V.8 se representan los resultados obtenidos en la gasifica-
cion de las biomasas una vez saturado el sorbente para la captura de
CO:x. Si estos valores se comparan con los obtenidos durante el proceso
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SECSG (FIGURA V.5), no se aprecia una modificacion significativa del
rendimiento cuando desaparece el efecto de la captura de CO,, mante-
niéndose en el mismo rango de valores que durante el proceso SECSG.
En la gasificacion del hueso de aceituna se aprecia un menor rendi-
miento que en la etapa con captura cuando la temperatura es inferior a
675 °C, mientras que a esta temperatura y superiores el rendimiento se

mantiene e incluso se incrementa respecto al obtenido mientras existia
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Figura V.8 Influencia de la temperatura en el rendimiento (a), la selectividad (b) y la
concentracion de los productos (c, d, e, f) para la gasificacién convencional de serrin de
pino torrefactado (PT) y hueso de aceituna (HA). Las lineas representan el equilibrio
termodindmico, mientras los puntos representan resultados experimentales. PT:
0.020 g'min; S/Cexp: 4.27; WHSV: 0.5690 h™1. HA: 0.020 g-min™%; S/Cexp: 4.16; WHSV:
0.5963 h.
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captura de CO,. Sin embargo, en el caso del pino torrefactado el rendi-
miento es igual cuando no se produce captura de CO,, sin exceder el 2%
de diferencia entre ambos procesos. Esto implica que la captura de CO,
durante el proceso SECSG no supone una mejora real del rendimiento
de H,, limitando su efecto a la eliminacion de CO, —desplazando el
equilibrio de las reacciones de reformado— y a la reduccidn catalitica

de los alquitranes formados durante la etapa de pirélisis de la biomasa.

La selectividad, tal como se aprecia en la FIGURA V.8.B, disminuye nota-
blemente para ambas biomasas con respecto a la obtenida en presencia
de sorbente. PT mantiene una selectividad superior al 96% por encima
de 575 °C, un valor relativamente préximo al equilibrio, produciéndose
una caida abrupta de la misma por debajo de esta temperatura. HA pre-
senta una selectividad mucho menor, con un maximo de 96.53% a
725 °C, aunque al descender la temperatura por debajo de este valor dis-
minuye progresivamente, y en ningtn caso supera el 90%. Este compor-
tamiento del hueso de aceituna es idéntico al observado durante SECSG,
y es debido a una mayor produccion de CH, unida a una menor pro-

duccidén de H,, como se vera mas adelante.

Los valores medios de rendimiento, selectividad y concentracion de los
productos alcanzados durante la gasificacion convencional de las bio-
masas, una vez superado el breakthrough, se muestran en la TABLA V.2.
Es importante sefialar que no se incluyen los resultados de la gasifica-
cién de las biomasas a 525 °C, ya que la baja conversién obtenida du-
rante el proceso SECSG a esta temperatura impidié que se alcanzase el

breakthrough durante el desarrollo de los experimentos.

En los resultados de la TABLA V.2 puede apreciarse que la gasificacion
de pino torrefactado produce en todos los casos una concentracion de
H; en torno a un 5% superior a la obtenida con hueso de aceituna, ade-
mas de un significativamente menor contenido de CH,. Las diferencias
entre biomasas se mantienen aproximadamente constantes a medida

que aumenta la temperatura del reactor, a diferencia de lo que sucedia
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en el proceso SECSG. Sin embargo, mientras que la concentracion de
CH, obtenida a partir de pino torrefactado toma valores relativamente
bajos y cercanos al equilibrio, la produccion de CH, es claramente supe-
rior en el hueso de aceituna y se encuentra muy alejada de la prediccion

del equilibrio, tal como sucedia en presencia del sorbente.

Cabe destacar que el contenido de metano alcanza valores similares en
las dos etapas, con una variacion tnicamente de 0.5% entre el pre-
breakthrough y el post-breakthrough. Unicamente se observa una diferen-
cia significativa entre ambas etapas a 575 °C, cuando la diferencia re-
sulta del 3.6%. Por encima de 675 °C, la concentracion de CH, es incluso
mayor durante el reformado con captura de CO, que en la etapa poste-
rior. Estos paralelismos de comportamiento entre SECSG y la gasifica-
cion convencional descartan cualquier efecto del sorbente en este
incremento atipico de la concentracién de CH, para HA, reafirmando la
inhibicion de las reacciones de reformado y WGS conforme se incre-
menta la temperatura de reaccion, para el caso del hueso de aceituna.
Esto se confirma al observar la evolucion del contenido de CO en el
hueso de aceituna, mostrado en la FIGURA V.8.E. La cantidad de CO me-
dida en los productos es mayor que la predicha por el equilibrio, espe-
cialmente a 675 °C, cuando se alcanza una concentracién de 12.50%

—un 5% superior al equilibrio a esta misma temperatura—.

Por encima de 675 °C también cabe destacar una concentracion de CO;
baja (22.80%) y mas alejada del equilibrio termodindmico, comparada
con los experimentos a temperaturas inferiores que se presentan en la
FIGURA V .8.F. Esto indica que las reacciones que dan lugar a la forma-
cion de CO; no se producen en toda su extension a medida que se incre-
menta la temperatura. En su lugar, es posible que tenga lugar la
gasificacion con CO; (II1.8), favorecida por una temperatura elevada, lo
que explicaria el descenso del contenido de CO, y las altas concentra-

ciones de CO obtenidas por encima de 675 °C.
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Los resultados indican que la reaccion WGS se encuentra inhibida
cuando se emplea hueso de aceituna, y que el efecto es mayor segtn se
incrementa la temperatura. No sucede lo mismo con las reacciones de
gasificacion y craqueo de alquitranes, ya que la formacion de H, y CH,
es bastante elevada. Di Felice et al. [204] afirman que, aunque la dolomia
presenta actividad catalitica para WGS, después del breakthrough la pre-
sencia de catalizador facilita enormemente el desarrollo de la reaccién
hasta alcanzar valores del equilibrio para CO, CO, y Hs. Sin embargo,
en los resultados obtenidos para el hueso de aceituna no se aprecia una
mejora significativa de la reaccion WGS, por lo que cabe suponer que el
catalizador no presenta suficiente actividad para la reaccion en estas
condiciones. Estos resultados pueden explicarse en base a una pérdida
de actividad del catalizador, causada posiblemente por reacciones se-
cundarias de craqueo de los alquitranes formados durante la pirdlisis y
la consiguiente deposicion de carbono sobre las particulas de cataliza-
dor. Si a ello se suma una mayor extension de la gasificacion con CO,
(IIL.8), esto explicaria la baja tasa de reformado de CH, y la elevada con-

centracion de CO.

207



El efecto de la configuracion

V.4 El efecto de la configuracién

Las predicciones del equilibrio obtenidas en el APARTADO V.3.1 (P. 192)
apuntan a una mejora significativa del rendimiento y la concentracién
de los productos gracias al proceso SECSG. Al comparar los resultados
experimentales durante SECSG (FIGURA V.5) y SG (FIGURA V.8), esta
mejora es palpable cuando se observan las concentraciones de los pro-
ductos: la reaccion en presencia de un sorbente de CO, produce siempre
una mayor pureza de Hy, unida a una menor concentracion de COy CO,

que la obtenida durante la gasificacion convencional.

Sin embargo, los valores de rendimiento obtenidos con las dos biomasas
estudiadas se encuentran a gran distancia de estas predicciones de equi-
librio, tanto en la gasificacion convencional como en el proceso SECSG.
En este aspecto, la presencia del sorbente y el catalizador no inducen
una mejora visible en el proceso, ya que en ambas etapas los resultados
son practicamente los mismos. Esto plantea la cuestion de si realmente
el proceso SECSG presenta una ventaja significativa frente a otros pro-

cesos convencionales de gasificacion.

El efecto del sorbente es innegable: mientras esta activo, la concentra-
cion de CO, desciende por debajo del 4%, siempre que se trabaje por
debajo de 700 °C, tal como muestra la TABLA V.2. La reaccion de carbo-
natacion favorece el desplazamiento del equilibrio del resto de reaccio-
nes implicadas hacia los productos. Esto aumenta la formacion de Ho,
asi como el consumo de CH, y CO. Por su parte, el catalizador desem-
pefia la funcion de acelerar las cinéticas de reaccion, tanto para las reac-
ciones de gasificacion y reformado como para WGS. Al actuar
directamente sobre las reacciones de gasificacion y reformado, el catali-
zador desempena un rol fundamental en el proceso. Si estas reacciones

no tienen lugar, la presencia del sorbente es innecesaria. El catalizador
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es el primer responsable de que el rendimiento se aproxime al equili-
brio, ya que determina en gran medida la conversion de la alimentacion

en los productos.

Son multiples los trabajos que confirman las ventajas de la adicion de
un catalizador durante la gasificacion. Fermoso et al. [79] evaluaron di-
ferentes configuraciones de gasificacion en lecho fijo en presencia de do-
lomia, con y sin catalizador adicional. Estos autores comprobaron que,
durante la gasificacion de biomasa a 650 °C en presencia de un lecho de
dolomia, el rendimiento alcanzaba un valor de 54.2% tanto antes como
después del breakthrough. Sin embargo, al alimentar una mezcla de bio-
masa y catalizador, este rendimiento aumentaba hasta el 77.6% en las
dos etapas. Si ademas el lecho también contenia catalizador, el rendi-
miento durante la etapa de pre-breakthrough se incrementaba hasta
84.1%, pero no asi el de la etapa post-breakthrough, que se mantenia en

los mismos valores.

Las observaciones de Fermoso et al. demuestran que el catalizador per-
mite incrementar el rendimiento de dos maneras diferentes: por un
lado, el contacto intimo entre catalizador y biomasa favorece una mayor
conversion e incrementa el rendimiento, independientemente de la pre-
sencia o no de un sorbente. Por otro lado, la presencia del catalizador en
contacto con el sorbente permite aumentar el rendimiento atin mas, gra-
cias a su actividad para reformar los alquitranes formados durante la

gasificacion [79].

Por su parte, empleando un reactor semi-continuo cargado con dolomia
calcinada, Hu et al. [202] obtuvieron un rendimiento de
46.26 g Hy (kg biomasa)™ a 800 °C, utilizando hueso de albaricoque
como combustible. A efectos de comparacién, en la TABLA V.3 se mues-
tran los rendimientos de H, en unidades de masa, con respecto a la bio-
masa alimentada al reactor, para los experimentos enumerados en la
presente Memoria. Estos valores de rendimiento resultan superiores a

los obtenidos por Hu et al. a una temperatura superior. También son
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superiores a los 19.75 g Hy(kg biomasa)™ medidos por He et al. [201] a
700 °C en la gasificacion de residuos solidos urbanos, empleando dolo-

mia calcinada como catalizador.

La prueba de que el catalizador esta efectivamente realizando su fun-
cion en las reacciones estudiadas se observa en las diferencias de com-
posicion de los gases de salida del reactor, con y sin captura de CO,
(TABLA V.2), y en el elevado rendimiento obtenido (TABLA V.3) en com-
paracion con los resultados encontrados en la bibliografia. Sin embargo,
llama la atencidn la falta de diferencias significativas entre la etapa con
captura y la gasificacion convencional. Es importante destacar que las
mayores diferencias de rendimiento se observan a baja temperatura
(por debajo de 575 °C), mientras que cuando la temperatura es elevada
(por encima de 725 °C) el rendimiento puede ser incluso superior du-
rante el post-breakthrough. No obstante, estas diferencias no pueden ser
atribuidas a una falta de actividad por parte del catalizador, ya que el
sorbente por si solo no permite alcanzar los mismos valores de concen-

tracion y rendimientos aqui obtenidos.

Una de las posibles razones por las que el rendimiento resultante es in-
ferior a lo esperado reside en el reactor utilizado, de lecho fijo, donde el
contacto entre reactantes y catalizador no es tan efectivo como en otro
tipo de reactores, como los de lecho fluidizado. El catalizador no au-
menta de forma efectiva la cantidad de biomasa que se convierte en gas,
impidiendo asi que se incremente el rendimiento de la reaccion. Por este

motivo, la variacién de rendimiento entre el pre-breakthrough y el

Tabla V.3 Rendimientos (en g H, por kg de biomasa) en funcién de la biomasa alimentada al reactor

Hueso de aceituna (HA) Pino torrefactado (PT)
Temp. (°C) 525 875 625 675 725 525 575 625 6175 725
SECSG 2935 10252 116.64 104.74 109.35 83.09 9824 111.21 118.67 117.15
SG — 79.10 101.61 103.21 137.28 — 89.54 111.39 11554 118.20
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post-breakthrough es muy pequena. La accion del catalizador se limita a
la conversidon completa de los alquitranes formados durante las etapas
de pirdlisis y gasificacion, permitiendo que se alcancen valores de equi-

librio en las concentraciones obtenidas para los productos de reaccion.

Sin embargo, se ha comprobado que a 575 °Cla presencia de catalizador
supone una mejora significativa del rendimiento durante el proceso
SECSG, entre un 5 y un 15% superior con respecto al obtenido en las
mismas condiciones durante la gasificacion convencional. En la prac-
tica, esto abre la posibilidad de emplear una temperatura inferior en el
reactor para obtener resultados similares a los alcanzados a temperatu-
ras superiores, con el consiguiente ahorro de energia. Incluso a 675 °C,
es posible obtener H, con una elevada pureza (99.64%), aunque para ello

la seleccion de la biomasa adecuada resulta fundamental.

Es necesario, por lo tanto, continuar realizando mejoras sobre el pro-
ceso, en aras de obtener una mayor conversion de la biomasa alimen-
tada y un mayor rendimiento de gas. Uno de los aspectos a mejorar
consiste en optimizar el contacto entre la biomasa solida y el catalizador.
Este contacto podria favorecer la conversion de una mayor cantidad de
biomasa en gas, que luego seria reformado gracias a la presencia de ca-
talizador. La utilizacion de reactores de lecho fluidizado se presenta
como una solucién adecuada para solventar este problema, y permitiria

incrementar el rendimiento de H; del proceso.

También se ha comprobado que la composicion de la biomasa juega un
papel critico en las reacciones de gasificacion y reformado. Las propie-
dades del combustible afectan especialmente al comportamiento del ca-
talizador, lo que redunda en variaciones en el rendimiento y en la
concentracion de los productos, afectando sobre todo al contenido de
CH, en el gas resultante. El estudio y seleccion de las biomasas mas
apropiadas para su utilizacion en el proceso SECSG se antoja fundamen-
tal para mejorar el rendimiento del proceso y garantizar una operacion

duradera del catalizador y del sorbente.
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Conclusiones

De los resultados obtenidos a lo largo de la presente Memoria acerca del
reformado/gasificacion de diferentes biomasas para la produccion de
hidrégeno con captura integrada de CO, pueden extraerse las siguientes

conclusiones generales:

e Elproceso SESR/SESG permite desplazar el equilibrio de los pro-
ductos hacia una mayor concentracion de H, y una menor con-
centracion de CH,y, CO y CO, con respecto al proceso SR/SG.

e Es posible emplear biomasa sélida como combustible para la
produccion de hidrégeno mediante el proceso SECSG, utili-
zando un catalizador Pd/Ni-Co soportado sobre un material de
tipo hidrotalcita y usando dolomia como sorbente para la cap-
tura de CO..

e Los productos de reaccion obtenidos durante el reformado en las
condiciones estudiadas alcanzan las concentraciones predichas
por el equilibrio termodindmico durante la operacion en estado
estacionario, tanto cuando se integra la captura de CO, como

cuando se opera de manera convencional.

Sobre el efecto de las condiciones de operacion en el reformado de ace-
tona (CAPITULO III) se extraen las siguientes conclusiones:

e Laeleccion de las condiciones dptimas de operacion no es trivial
y depende de un balance entre el rendimiento, las exigencias de
calidad del gas producido y el consumo de energia del proceso.

e Latemperatura es el pardmetro de operacion que mas influencia
ejerce sobre el proceso. La variacién de temperatura produce
maximos de rendimiento y concentracion en diferentes condi-
ciones: es posible obtener una concentracion maxima de 99.75%
de H; a 525 °C; sin embargo, el maximo rendimiento (96.88%) se
alcanza a 575 °C. El incremento de la temperatura por encima de
estas condiciones no supone una mejora del proceso, al perjudi-
car la pureza del H, y aumentar el contenido de subproductos
como CO y CO,. Dependiendo de los objetivos perseguidos, sera
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necesario establecer un compromiso entre rendimiento y pureza
de hidrdgeno, y asi determinar la temperatura 6ptima de opera-
cion.

El incremento del contenido de vapor en la alimentacién (S/C)
conlleva un aumento del rendimiento y la selectividad, que al-
canzan valores de 99.22% y 99.86%, respectivamente, cuando se
trabaja a la maxima relacion estudiada (6.67). Asi mismo, este
valor de S/C también reduce los contenidos de CO y CH,, por
debajo de 0.1%. Sin embargo, el contenido de H, se mantiene en
torno a 99.32% y se incrementa la concentracion de CO, en un
0.2%. A pesar de las mejoras de rendimiento y concentracion de
CH,, este comportamiento no es lo suficientemente marcado
para justificar lanecesidad de emplear proporciones elevadas de
vapor durante el proceso, siendo mejor reducir la cantidad de
vapor utilizada hasta la menor relacion S/C posible que permita
alcanzar las especificaciones deseadas para el producto.

La velocidad espacial (WHSV) condiciona la cinética de las reac-
ciones solido-gas durante el proceso SESR. El aumento de la ve-
locidad espacial convierte al reformado en la reaccion limitante,
penalizando la conversion del combustible y la selectividad. El
rendimiento desciende hasta un 10% con respecto al obtenido al
menor flujo estudiado, cuando la WHSV cambia de 0.4423 a
1.7691 h'. Sin embargo, la velocidad espacial ejerce poca in-
fluencia sobre la concentracion final de los productos, que pre-
sentan variaciones menores de 0.3%, cuando se trabaja en
presencia de un sorbente. A la vista de estos resultados, se reco-
mienda emplear una velocidad espacial 1o mas baja posible si se
desea priorizar el rendimiento y maximizar la conversion del

combustible.
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Conclusiones

Acerca del efecto de la composicion de la biomasa empleada (CAPITULO

V), pueden deducirse las siguientes conclusiones:

Los compuestos aromaticos son mas resistentes a las reacciones
de reformado sobre un catalizador Pd/Ni-Co que otras familias
de compuestos como los acidos o las cetonas, requiriendo tem-
peraturas de reaccion superiores para alcanzar los mismos valo-
res de rendimiento o concentracion que estos ultimos.

Las distintas familias de compuestos presentan un grado dife-
rente de influencia sobre el funcionamiento del proceso. La pro-
porcidén entre acidos y cetonas no tiene un impacto significativo
en el rendimiento o la concentracion en los productos finales du-
rante el proceso SESR. Por otro lado, la presencia de cantidades
crecientes de compuestos aromaticos penaliza la pureza de H, y
el rendimiento del proceso, ademas de requerir mayores tempe-
raturas de reaccion. Sin embargo, pequenas cantidades de com-
puestos aromaticos (<10%) pueden resultar favorables, ya que
permiten alcanzar rendimientos superiores, al presentar un ma-
yor potencial de produccion de hidrogeno que otros compuestos
no aromaticos como el dcido acético y acetona.

El efecto de la composicion del bio-oil es mucho mas relevante
cuando se opera sin la presencia de un sorbente para la captura
de CO.,. La presencia de sorbente consigue desplazar completa-
mente el equilibrio y maximizar el rendimiento y la pureza de
H; independientemente de utilizar compuestos individuales o
sus mezclas.

Con una mezcla de compuestos habitualmente presentes en el
bio-oil de pirdlisis de biomasa, es posible obtener una elevada
pureza de H; (99.52%) junto con una baja concentracion de CO
(0.07%) a 575 °C.
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Capitulo VI

Sobre el empleo de biomasa solida y la integracion de las reacciones de

gasificacion, reformado, WGS y captura de CO, (CAPITULO V), se han

extraido las siguientes conclusiones:

La gasificacion de biomasa en presencia de un catalizador y un
sorbente para la captura de CO, produce un incremento de la
pureza de H,, requiere menores temperaturas y un menor exceso
de vapor que la gasificaciéon convencional. Es posible obtener
una concentracion de H; superior al 95% en las condiciones op-
timas.

Por encima de 625 °C no existe una diferencia relevante de ren-
dimiento entre el proceso SECSG y la gasificacion convencional.
La configuracion del reactor dificulta el contacto directo entre la
biomasa y el catalizador, lo que impide una mayor extension de
las reacciones de gasificacion. La presencia de catalizador afecta
unicamente a la descomposicion de los alquitranes formados du-
rante la etapa de pirdlisis, incrementando ligeramente la conver-
sion global hasta valores en torno al 65%, pero muy alejados de
lo esperado por el equilibrio.

La composicidn de la biomasa utilizada condiciona el comporta-
miento del catalizador y la composicion de la mezcla final. Un
mayor contenido de lignina en la biomasa deriva en una mayor
formaciéon de compuestos aromaticos, lo que conduce a un in-
cremento de los depositos carbonosos y un mayor contenido de
subproductos en el gas obtenido.
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Catalizador
Oxidacion de Ni (1.5) 32
Oxidacion de Co (1.6) 32
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Reduccion de Co (1.8) 33
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Sorption Enhanced Steam Reforming
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