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1. INTRODUCCION






El biogas es una fuente renovable de energia. Sin embargo, para su utilizacion es
necesaria la eliminacion del sulfuro de hidrogeno que contiene porque es un componente
altamente corrosivo que puede dafiar los motores de combustion. La adsorcion mediante
carbon activo es uno de los métodos de desulfuracion méas usados, aunque su elevado coste ha
promovido la busqueda de adsorbentes alternativos de bajo coste. La idea principal de este
estudio de investigacion es valorizar residuos carbonosos, como son los lodos procedentes de
depuradoras de aguas residuales, utilizandolos como precursores en la preparacion de
adsorbentes para la desulfuracion de biogas de vertedero, evaluando ademas el
comportamiento y viabilidad econdmica del proceso de adsorcion, mediante experimentacion,

modelado y simulacion.

1.1. Biogas

La descomposicidn anaerdbica de la materia organica produce un gas que contiene mas
de un 60% de CH. (biogas), con una potencia calorifica inferior del orden de 5.500 kcal/m?,
por lo que se puede utilizar como combustible renovable. El biogas se usa para generar
electricidad, como biocarburante de automocion y para generar calor, pudiendo introducirse
en la red de distribucion de gas natural [1]. De esta forma, al sustituir a los combustibles
fosiles con el uso de biogas como fuente de energia se reducen las emisiones de gases de
efecto invernadero [2,3]. Ademas, también se puede producir gas de sintesis por reformado de
biogas [4], y asi usarlo como materia prima para producir compuestos quimicos. El principal
inconveniente por el que este Gltimo uso no se ha implementado a nivel industrial es que no
existen catalizadores comerciales efectivos. Los catalizadores convencionales se desactivan a
causa de los depositos carbonosos y se envenenan con azufre y otras impurezas presentes en

la alimentacion [5].

Existe un gran nimero de residuos que contienen materia organica, que puede ser tratada
mediante digestion anaerdbica para la obtencion de biogas: los residuos sélidos urbanos, los
fangos de estaciones de depuradoras de aguas residuales urbanas, las aguas residuales urbanas
e industriales, los residuos industriales organicos y los residuos agricolas y ganaderos [6]. De
todos estos, el biogas procedente de los RSU (residuos solidos urbanos) dispuestos en

vertederos y su desulfuracion es el objeto de este proyecto.

Debido a que, en los vertederos controlados, los RSU se cubren diariamente con una capa

de tierra procedente de la excavacion del propio vaso [7], la materia organica presente se
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degrada en condiciones anaerdbicas produciéndose biogas. En el proceso de degradacién de la
materia organica y formacion de biogas se distinguen cuatro etapas principales [8]. En primer
lugar, los compuestos organicos son hidrolizados (hidrolisis) y fermentados (acidogénesis)
convirtiéndose en acidos grasos, alcoholes, hidrogeno y didxido de carbono. Las bacterias
acetogénicas generan acido acético, hidrégeno y didxido de carbono, y consumen &acidos
grasos volatiles (acetogénesis). Finalmente, en la Gltima etapa (metanogénesis), las bacterias
hidrogenofilicas convierten el hidrogeno y el dioxido de carbono en metano, mientras que las
acetofilicas, convierten el acido acético en metano y didxido de carbono. Esta Gltima es la

principal fuente de metano en el proceso (Fig. 1) [9].

Materia organica
(carbohidratos, proteinas, lipidos)

Hidrdlisis

Moléculas organicas solubles
(aminoé&cidos, azucares, cidos grasos)

Acidogénesis

Acidos grasos volatiles

Acetogénesis

Acido acético H,, CO,
Metanogénesis

CH,, CO,

Fig. 1. Etapas implicadas en la digestién anaerobia de la materia organica

El biogas esta constituido fundamentalmente por metano (40-75 %vol.) y dioxido de
carbono (15-60 %vol.), siendo el contenido en metano el que determina el poder calorifico del
biogds. Contiene otros componentes minoritarios como agua (5-10 %vol.), sulfuro de
hidrogeno (0,005-2 %vol.), oxigeno (0-1 %vol.), nitrégeno (0-2 %vol.), asi como trazas de
siloxanos (0-0,02 %vol.) y mondxido de carbono (<0,6 %vol.) [10,11]. No obstante, la
composicion del biogas es muy variable y en ésta influyen como factores principales el tipo
de substrato, por su contenido de carga organica y la biodegradabilidad de la misma, y las
condiciones de operacion durante la digestion anaerobia. En la Tabla 1 se muestran
composiciones promedio del biogas segun el tipo de substrato [12]. En el caso de la
produccion de biogds en vertederos, estas condiciones de operacion dependen de los

parametros ambientales de la zona (temperatura y humedad) y del tiempo transcurrido desde



gue se depositan los RSU en la celda de vertido [13,14]. Cuando el biogas se produce en
digestores, las condiciones en las que tiene lugar la digestion anaerobia de la materia orgénica
estan influenciadas por el tipo de digestor y tiempo de retenciéon. En la mayoria de los
vertederos, los residuos llegan a la fase metanogénica después de dos afios desde que fueron
depositados [15].

ohwy  CEEE lanmEbar e Ve
CH, 50-80 50-80 50-70 45-65
CO; 20-50 20-50 30-50 34-55
N, 0-1 0-3 0-1 0-20
0, 0-1 0-1 0-1 0-5
H, 0-2 0-5 0-2 0-1
CO 0-1 0-1 0-1 Trazas
H,S 0,001-0,07 0-1 0-8 0,01-1
NH; Trazas Trazas Trazas Trazas
Vapor de agua Saturacion Saturacion Saturacion Saturacion
Organicos Trazas Trazas Trazas Trazas

Tabla 1. Composicion del biogas segun el origen del substrato utilizado

La composicién tedrica del biogas depende sélo del tipo de sustrato y de la presencia de
agua, segun la reaccion global simplificada (Ec. (1)) [16]:

1)

b ¢ d
caHboczvdse+( a-g-ot )
a
+

2 4
a b ¢ 3-d eCH b ¢ deCO d NH .5
~(3t5 55 Tt (5 5*1*? 3) 0 dNHs e,
El biogas, como se ha indicado, puede contener nitrégeno y oxigeno debido a una posible
entrada de aire en el sistema de captacion y recogida de biogas, que opera en depresion. Por
ello, es importante disponer de un adecuado sistema de control en la aspiracion inducida por

razones de seguridad.

El sulfuro de hidrogeno es un componente minoritario del biogas, pero provoca graves
problemas de corrosion durante el proceso de combustion dafiando los motores de combustion
interna, cuando se utiliza el biogas como combustible para la generacion de electricidad. Esto
requiere reparaciones costosas y causa interrupciones en el servicio. Debido a que la

concentracion de sulfuro de hidrégeno puede ser de hasta 1000 o 2000 ppmv, e incluso



mayor, es necesaria su eliminacion para evitar problemas de funcionamiento, provocados por

la corrosion en las tuberias, turbinas u otras unidades [9,17].

Los efectos corrosivos del biogas comienzan a manifestarse con concentraciones de H,S
superiores a 500 mg/m? [18], tanto en el propio motor como en el intercambiador de calor de
gas de escape que suelen incluir. Ademas, a concentraciones superiores a 200 ppmv se reduce
la capacidad lubricante los aceites del motor, por lo que se requieren cambios de aceite mas
frecuentes, aumenta el riesgo de degradacion de los motores y, en definitiva, se incrementan
los costes asociados a su mantenimiento. En general, se recomienda que la concentracion de
sulfuro de hidrégeno se mantenga por debajo de 200 ppmv en el biogas para su uso en
motores de combustion interna [14,16,19]. Este es el limite general de concentracion de H,S
que se ha fijado en este estudio. De esta forma, también se logra evitar problemas ambientales
como el calentamiento global o la lluvia &cida [20], ya que, durante la combustién del biogés,
el H,S se oxida a SO, que se convierte en acido sulfirico al ser absorbido por el agua de

lluvia.
1.2. Técnicas de eliminacion de H,S

Existen numerosas tecnologias disponibles para la eliminacién de sulfuro de hidrégeno
presente en el biogas, las cuales se pueden englobar en procesos bioldgicos y fisico-quimicos.
Los métodos fisico-quimicos de eliminacién de H,S mas utilizados se clasifican en absorcion
qguimica en soluciones (agua o soluciones causticas) y adsorcién sobre superficies solidas
(materiales con 6xidos de hierro, carbon activo o carbon activo impregnado) [16,21,22]. En lo

relativo a métodos bioldgicos, cabe destacar los biolavadores y biofiltros.

Los tratamientos fisico-quimicos son rapidos y eficientes, pero no son econémicos debido
a los altos costes de inversion inicial y a los frecuentes reemplazos que se necesitan para
alcanzar altas cargas de eliminacion de H,S. Ademas, los métodos quimicos requieren la
adicion de compuestos como NaOH o sales de hierro, con el consiguiente aumento de costes

tanto por su uso, recuperacion y reutilizacion como por la gestion de los residuos.

Las bacterias oxidantes del azufre empleadas en los métodos biologicos para convertir el
H.S en sulfatos o azufre precisan que se afiada aire/oxigeno [23], lo cual reduce la calidad del
biogas al incrementar la concentracion de N, [16]. Ademas, estos procesos generan residuos

organicos como subproductos, los cuales también deben ser gestionados [24]. Los estudios de



procesos bioldgicos se han centrado en la eliminacion de H,S en bajas concentraciones (10-50
ppmv) para evitar la rapida disminucion del pH causada por la acumulacion de sulfato, ya que

este descenso de pH tiene efectos negativos sobre la poblacion de microorganismos [25].

Por tanto, cada tecnologia tiene ventajas e inconvenientes, y las principales se relacionan

en la Tabla 2 [10,16]. Entre estas tecnologias, los carbones activos impregnados y virgenes

han sido ampliamente utilizados para eliminar el H,S de corrientes de gases [26,27].

Ventajas

Inconvenientes

Metodos fisico-quimicos

Adsorcién

Carbon activo

Proceso simple
Alta eficiencia
Regenerable con calor o vapor

Ciclo de vida amplio

Proceso caro para grandes caudales a
desulfurar

Consumo elevado de carbon activo
para grandes caudales

Algunos carbones impregnados al
gastarse se consideran residuos
peligrosos

Oxidos de hierro
(SulfaTreat, esponja de
hierro)

Alta eficiencia de eliminacion
Proceso sencillo
Elimina H,S y mercaptanos

Regeneracion aunque solo 2-3
ciclos

Trata bajos caudales

Proceso caro por su gran consumo en
adsorbente (solo viable para pequefias
instalaciones)

Puede generar residuos peligrosos

Absorcion con soluciones

Solventes fisicos
(Selexol) y soluciones
alcalinas (Sulfurex)

Altas tasas de eliminacion de H,S

Regeneracion en continuo

Complejidad de la instalacion

Coste econdmico elevado (operacion e
inversion)

Costes de gestién de residuos

Sales de hierro,

guelatos de hierro

Altas tasas de eliminacién de H,S

Apto para elevados caudales y
concentraciones

Regeneracion en continuo

Complejidad técnica en la operacién
Gran inversién de capital

Coste de reactivo y gestion de
reutilizacion y residuos

Meétodos bioldgicos

Biofiltros y
biolavadores

Bajos costes de inversion y
operacion

No es necesario aporte de energia o

es minimo

No requiere compuestos quimicos

Necesario tratamientos adicionales de
eliminacion de H,S

0O,/N; en el biogas, peor calidad

Cultivo de las bacterias

Tabla 2. Principales ventajas e inconvenientes de las tecnologias de eliminacién de H,S



Para la eliminacién de H,S del biogas, uno de los métodos mas utilizados es la adsorcion
sobre carbon activo [16]. Una de sus principales desventajas es su elevado coste debido a la
baja disponibilidad de materias primas y la necesidad de regeneracion o gestibn como
residuos de los carbones activos impregnados gastados. Por esta razon, y unido al problema
de la creciente generacion de residuos por legislaciones de depuracion mas estrictas, este
proyecto se ha centrado en la utilizacion de residuos para la elaboracion de adsorbentes. En
particular, para este fin se han utilizado lodos secos procedentes de la depuracion de aguas

residuales urbanas, valorizandolos de este modo.

1.3. Carbon activo

El nombre de carbdn activo se aplica a una serie de materiales carbonosos preparados
artificialmente a través de un proceso de carbonizacién, para que presenten un elevado grado
de porosidad y una alta superficie interna. Estos materiales pueden adsorber una gran variedad

de compuestos, tanto en fase gaseosa como en solucion [28,29].

En la adsorcidn se ponen en contacto un fluido con un sélido (adsorbente), y uno o mas
de los componentes del fluido son transferidos y fijados a la superficie del adsorbente, de
forma que esos componentes se pueden separar del resto [29]. El término adsorcién ha sido
definido por la IUPAC como el enriquecimiento (adsorcion positiva) o empobrecimiento
(adsorcion negativa) de uno o mas componentes en la superficie del sélido, conocida como
interfase [30]. Se llama adsorbente al sélido en el cual se lleva a cabo la adsorcion, y

adsorbato a la sustancia que se adsorbe en el adsorbente.

Practicamente, cualquier material organico con proporciones relativamente altas de
carbono es susceptible de ser transformado en carbén activo, es decir, puede ser un precursor.
Se produce, principalmente, a partir de madera, cascaras de coco y de frutos secos, turba,
lignito y carbdn [31]. Los factores que hay que tener en cuenta para elegir un precursor
adecuado son una buena disponibilidad y un bajo coste y que el carbon resultante posea una

buena capacidad de adsorcion.

El proceso de produccion de carbon activo comercial consiste en dos etapas: la
carbonizacion del precursor y la activacion. La carbonizacidn tiene lugar a temperaturas entre
500-800 °C en ausencia de oxigeno. En esta etapa, el precursor se desvolatiliza y se

deshidrata, produciéndose un char rico en carbono debido a la eliminacion de gran parte de la



materia no carbonosa. Durante la desvolatilizacién, la salida de los gases y vapores del
precursor produce una incipiente porosidad, la cual se desarrolla més durante la etapa de
activacion. Sin embargo, muchos de los poros pueden ser blogueados por residuos
alquitranados. Los parametros criticos durante la etapa de carbonizacion son la temperatura, el

tiempo de residencia y la velocidad de calentamiento.

El segundo paso consiste en la activacion, ésta se puede describir como un proceso
térmico que descompone el precursor liberando compuestos volatiles ricos en hidrogeno y
oxigeno, y dejando un solido rico en carbono, con una estructura porosa muy desarrollada
[28,32]. Se realiza mediante el uso de un agente oxidante, generalmente, H,O (v), CO,, O, 0
una mezcla de ellos a temperaturas de entre 850 y 1000 °C [31]. Estos gases reaccionan con
los &tomos de carbono y con las sustancias alquitranadas que bloguean los poros creando una
estructura microporosa desarrollada. Durante la activacion se produce una reaccion entre el
gas y los atomos de carbono més reactivos (es decir, los méas insaturados), eliminandolos
como monoxido de carbono. La pérdida selectiva de atomos de carbono produce un
ensanchamiento de la porosidad, de forma que los microporos del precursor carbonizado se

hacen accesibles a las sustancias, y aumenta el volumen de poros.

Una segunda via comercial para la produccion de carbon activo consiste en la reaccion
del precursor con un reactivo quimico o agente activante. En primer lugar, se mezcla
homogéneamente el precursor con el agente activante, siendo las soluciones alcalinas, el
cloruro de zinc y el &cido fosforico los agentes méas usados. Generalmente, se realiza mediante
impregnacion, aunque también se puede mezclar el agente activante con el precursor en
estado solido sin necesidad de impregnacién (esta técnica se conoce como mezcla fisica) [33].
La impregnacion se lleva a cabo sumergiendo o rociando el carbon activo con una disolucién
del agente activante. Es importante que el producto quimico impregnante se distribuya

homogéneamente en el precursor.

En el método de preparacion de carbones activos mediante activacion quimica la
porosidad se desarrolla mediante la posterior activacion téermica calentando a temperaturas
entre 450 y 900 °C bajo atmosfera inerte. Sin embargo, un método alternativo consiste en
realizar una primera carbonizacién del precursor a temperaturas de entre 300 y 450 °C,

posteriormente se impregna, y luego se vuelve a carbonizar.



La etapa de tratamiento térmico para la fabricacion industrial de carbén activo es la que
requiere mayor control y coste de equipos. Los hornos mas cominmente utilizados para su
fabricacion son los de tipo rotatorio, los de solera multiple y los de lecho fluidizado
[28,31,34].

En los Gltimos afios, los altos costes de operacion asociados al uso de carbon activo han
promovido la busqueda de adsorbentes alternativos de bajo coste utilizando materiales
naturales (madera, turba, carbon, lignito, etc.), asi como residuos industriales, agricolas,
domésticos o subproductos, tales como escorias, lodos, cenizas volantes, cenizas volantes o
bagazo de lodo rojo [35-41]. La literatura cientifica contiene diversos estudios sobre la
produccidn de adsorbentes de bajo coste a partir de diferentes materiales, donde se describen
en cada caso el tratamiento de activacion y sus aplicaciones. En el presente estudio, como ya
se ha mencionado anteriormente, se utilizan lodos de EDAR como materia prima para la

produccion de adsorbentes.

Ademas, esta estrategia implica beneficios ambientales adicionales, porque contribuye a
la minimizacién, recuperacion y reutilizacion de residuos, siguiendo el principio de
prevencion de la contaminacion recogido por la Ley 22/2011 de residuos y suelos
contaminados [42]. También, debido a la implantacion de nuevas EDAR por recomendacion
de la Directiva 91/271 de la UE, la cantidad de residuos (lodos) que hay que gestionar ha
crecido, por lo que su uso como potencial adsorbente le confiere un valor afiadido. Hasta
ahora, en Espafia ha prevalecido una tendencia orientada a dirigir los lodos hacia el
compostaje, para que sean usados como abono en la agricultura. Los métodos mas frecuentes
de disposicion son los vertederos, el compostaje y la incineracion comercial. En los ultimos
afios, los problemas de almacenamiento y eliminacién de lodos se han agravado al haberse
incrementado el volumen de agua depurada y, en consecuencia, el volumen de lodos a
gestionar. Su composicion depende por un lado, del agua residual que llega a la depuradora vy,

por otro lado, de los tratamientos de depuracion aplicados al agua y a los lodos [33].

Con el aumento de las restricciones ambientales y legislativas, el aumento de la
produccién de lodos y la disminucion de las opciones de eliminacién, se deben encontrar

nuevas alternativas de reciclaje [43,44].
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1.4. Regeneracion de adsorbentes

Para mejorar la viabilidad econdémica del uso de adsorbentes utilizados en la
desulfuracion de biogads es necesario disponer de un método de regeneracion eficaz del

adsorbente agotado.

Los métodos de regeneracion de carbdén activo mas utilizados son los que emplean
solventes, asi como tratamientos biologicos o térmicos [31,45]. Existen otros métodos de
regeneracion menos comunes tales como la oxidacién humeda, regeneracion electroquimica,
la regeneracion con fluidos supercriticos, con irradiacion de microondas y la regeneracion por
ultrasonidos [46-48].

La eliminacion del soluto de la estructura porosa de los carbones activos se puede llevar a
cabo pasando una corriente del disolvente apropiado a través del lecho que contiene el
adsorbente. También, éste se puede reactivar con hidréxido sodico, realizandose asi una
regeneracion quimica. Sin embargo, por lo general, estos disolventes son caros y perjudiciales

para el medioambiente, por lo que se deben recuperar para su reutilizacion o gestion.

Por otro lado, en la regeneracion bioldgica se utilizan microorganismos aerobios o
anaerobios para eliminar adsorbatos biodegradables. Sin embargo, el problema principal de
esta tecnologia es que la temperatura, pH y concentracion de la solucién deben mantenerse
bajo estricto control con el fin de preservar la colonia de microorganismos, que son muy

sensibles a pequefias variaciones de los factores indicados.

La regeneracion térmica consiste en calentar el adsorbente a temperaturas entre 600 y
1000 °C en diferentes tipos de horno, generalmente hornos rotatorios, de solera multiple o de
lecho fluidizado. Este tipo de regeneraciones presenta el inconveniente de requerir un alto
consumo energético, fuertes inversiones y, ademas, se debe llevar a cabo fuera del lecho, lo
cual causa perdidas de material [31,45]. En la regeneracion térmica, se aplica un
calentamiento en ausencia de oxigeno al adsorbente, seguido en ocasiones de un tratamiento
en atmdsfera oxidante, al igual que en la preparacién de adsorbentes. La etapa pirolitica
conlleva la eliminacién de la materia volatil adsorbida en el carbén, junto con la humedad
residual, asi como la descomposicion térmica de otros compuestos menos volatiles. La
oxidacion posterior del carbon persigue la eliminacion del material que ocupa los poros,

recuperandose parte o la totalidad de la estructura porosa original del adsorbente [49].
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El proceso de regeneracion con vapor es un tratamiento intermedio entre la regeneracion
térmica y la extraccion con solventes. Se ha demostrado que la regeneracion con vapor a alta
temperatura (650-1000 °C) es un tratamiento muy eficaz para regenerar diferentes tipos de
adsorbentes [47,50,51]. Por otro lado, la regeneracion con vapor a baja temperatura (<200 °C)
ha sido empleada con éxito en adsorbentes utilizados para la eliminacion de compuestos
orgénicos volatiles, alcanzadndose altas eficiencias de regeneracion (alrededor del 80%) [18].
El agua a elevada temperatura tiene excelentes propiedades como disolvente y, ademas, la
temperatura de operacion es relativamente baja con respecto a la utilizada en una regeneracion
térmica [49].

Los estudios previos que se han encontrado en la literatura sobre la regeneracion de
adsorbentes de sulfuro de hidrégeno se centran en la separacion de H,S de aire, y no de
biogas. En ellos, se realizaron lavados con agua y tratamientos térmicos donde se alcanzaron
eficiencias de regeneracion bajas 0 moderadas (aproximadamente 40%) [52,53]. En esta Tesis
se estudia la regeneracion in situ del adsorbente usando vapor a bajas temperaturas. Ademas,
el disefio del proceso de regeneracion se realizd con el objetivo de minimizar el uso de
recursos tales como el consumo de agua, tiempo y energia (temperatura), a la vez que se logro

un alto rendimiento de regeneracion.

1.5. Antecedentes y objetivos de la Tesis

El punto de partida de la investigacion es un estudio de colaboracion del Departamento
de Ingenieria Quimica y Ambiental de la Universidad de Sevilla con diversas empresas
externas para buscar técnicas alternativas al uso de carbones activos comerciales en la

desulfuracion de biogas de vertedero.

La Tesis toma como punto de partida el proyecto fin de carrera [54] y el trabajo fin de
master [55] de su autora, culminando un trabajo de investigacion ya iniciado hace mas de seis
anos [56].

El objetivo general es el estudio de la adsorcion de sulfuro de hidrogeno presente en el
biogas de vertedero utilizando como adsorbentes lodos de depuradoras de aguas residuales

tratados térmicamente. Los objetivos especificos de la tesis son los siguientes:

1. Estudiar experimentalmente la produccién de adsorbentes a partir de lodos de

depuradora de distintas procedencias, empleando diversos tratamientos térmicos para su
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activacion, y evaluar el comportamiento de los mismos en la adsorcion de sulfuro de

hidrégeno presente en el biogés.

2. Estudiar experimentalmente diferentes tratamientos de regeneracion de los adsorbentes
gastados, que no sean costosos y que permitan recuperar toda la capacidad de adsorcién

posible, para que asi puedan ser usados en varios ciclos de adsorcidn/regeneracion.

3. Estudiar el comportamiento dindmico de los adsorbentes preparados y ensayados
mediante el modelado y simulacién de sus curvas de ruptura, utilizando datos recogidos
en el laboratorio, con el objeto de predecir las curvas de ruptura de un modo preciso y

util en el disefio de los adsorbedores para la eliminacion de H,S del biogas.

4. Evaluar tecno-econdmicamente el proceso completo de desulfuracion, a partir de un
disefio conceptual que incluya también la produccion del adsorbente y su regeneracion,
previo escalado del proceso estudiado experimentalmente a escala de laboratorio,

usando resultados experimentales y de simulacion.

Asi pues, en esta Tesis se afrontan dos problematicas medioambientales, que son la
gestion de lodos, valorizandolos mediante tratamientos térmicos para obtener adsorbentes, y

la desulfuracion de biogas para su uso en motores de combustion interna.

1.6. Estructura de la Tesis

La presente Tesis se divide en siete capitulos, los cuales se describen brevemente a

continuacion.

El capitulo actual se trata de una introduccién en la que se establece la problemaética
objeto de estudio y proporciona la informacién necesaria sobre la produccion y tratamientos
de desulfuracién del biogas. En particular, se destaca la técnica de adsorcién describiendo los
procedimientos de produccion de carbdn activo, el uso de precursores alternativos de bajo
coste y los tratamientos regeneracion de adsorbentes. Ademas, se establecen los antecedentes

y objetivos de la Tesis Doctoral.

En el segundo capitulo se desarrollan los materiales y métodos empleados. En primer
lugar, se describen las materias primas utilizadas para el desarrollo de los adsorbentes, asi
como los carbones activos comerciales empleados como adsorbentes de referencia. A

continuacion, se detallan las instalaciones experimentales y los procedimientos llevados a
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cabo para la preparacion de los adsorbentes, su regeneracion y realizacion de los ensayos de
adsorcion. Seguidamente, se describen las técnicas de caracterizacion empleadas y, por
ualtimo, las herramientas usadas para la implementacion del modelado y simulacion de las

curvas de ru ptura.

El tercer capitulo se centra en el estudio experimental, y se divide en dos bloques
principales: la adsorcion de H,S mediante adsorbentes obtenidos a partir de lodos de
depuradora empleando diferentes tratamientos térmicos, y la regeneracion del adsorbente
usando distintos métodos con vapor y aire. En ambos casos, se evallan la eficacia del material
en la desulfuracion de biogds y los materiales preparados y regenerados, mediante la
obtencion de las curvas de ruptura del proceso de adsorcion y la caracterizacién de los

adsorbentes a través de diversos métodos analiticos.

En el capitulo cuarto se describen y resuelven los modelos matematicos usados e
implementados, y las simulaciones realizadas, para predecir el comportamiento dindmico de
los adsorbentes ensayados en un lecho fijo para la desulfuracion de biogas. La primera
aproximacion se trata del método semiempirico de Bohart-Adams y la segunda usa el método
de la fuerza impulsora lineal (LDF), que se resuelve analiticamente mediante la solucion de
Klinkenberg o numéricamente con la ayuda de Aspen Adsorption. Posteriormente, y con el
objeto de mejorar la prediccidn de las curvas de ruptura, se incluye el término de la dispersion

axial y se resuelve usando Comsol Multiphysics.

En el quinto capitulo se realiza una evaluacién tecno-econémica del proceso de
desulfuracion de biogas a partir de un disefio conceptual que incluye el proceso de adsorcion,
asi como los procesos de produccion y de regeneracion de adsorbentes. Para ello, se realizd
un escalado de los estudios experimentales y de modelado basados en el uso de los
adsorbentes procedentes de lodos térmicamente tratados, previamente realizados. En la
regeneracion de los adsorbentes con vapor se tienen en cuenta diversos casos segun el origen

del vapor (comprado, producido en una caldera eléctrica o en una caldera de biogés).

En el sexto capitulo se presentan las principales conclusiones de la investigacion, y se
propone una serie de recomendaciones para continuar avanzando en la implantacion industrial

de los procesos estudiados.
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En el séptimo capitulo se proporcionan todas las referencias bibliograficas empleadas v,
adicionalmente, en un anexo se muestran las primeras paginas de los cuatro articulos
publicados y del quinto articulo que esta en revision, en el momento de imprimir este

documento.
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2. MATERIALES Y
METODOS






El trabajo experimental llevado a cabo para el desarrollo de esta Tesis incluye cuatro
bloques principales de actuacion:

Preparacion de adsorbentes a partir de lodos de depuradora mediante diferentes

tratamientos térmicos.

- Desulfuracion de biogas (sintético) usando los adsorbentes elaborados y su
caracterizacion mediante la obtencion de las curvas de ruptura del proceso, a

partir de las cuales se calculan las capacidades de adsorcion en cada caso.
- Regeneracion del adsorbente seleccionado con vapor y aire.
- Caracterizacion de las muestras mediante diversos métodos analiticos.

También se ha desarrollado un trabajo de modelado y simulacion con el objetivo de
estudiar diferentes aproximaciones y determinar la influencia de distintos pardmetros sobre la
respuesta dinamica de adsorcion en lecho fijo. Para ello, se emple6 el método semiempirico
de Bohart-Adams y también el método de la fuerza impulsora lineal (LDF). Este Gltimo se
resolvié analiticamente usando Matlab y numéricamente con la ayuda de Aspen Adsorption.
Adicionalmente, se incluyé el término de la dispersion axial, resolviéndose el modelo

mediante Comsol Multiphysics.

2.1. Materiales

En este apartado se describen los distintos materiales ensayados para la preparacion de

los adsorbentes asi como los carbones activos de referencia usados en el estudio experimental.

2.1.1 Lodos secos para elaboracion de adsorbentes

Los precursores utilizados en la preparacion de adsorbentes mediante activacion fisica
son lodos secos de distintas EDAR de Espafia, en concreto, lodos procedentes de

Guadalhorce, Leon y Fuengirola (en adelante LG, LL y LF, respectivamente).

El primero (LG) se trata de un lodo seco obtenido mediante secado directo en un secadero
de cinta o banda mediante el sistema de STC de secado térmico de fangos [57], el cual usa
aire caliente a baja temperatura. Este lodo no presenta una forma granulada, como el resto de
lodos ensayados, ya que antes del secado es conformado mediante extrusion para evitar

problemas asociados a la formacion de una fase pastosa (atascos, dificultad de manejo). Por lo
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tanto, fue necesario trocearlo hasta un tamafio comprendido entre 1,41 mm y 2,83 mm

mediante un molino de cuchillas.

El resto de los lodos ensayados (LL y LF) presentan un aspecto granulado. En el secado
de estos lodos se evita la fase pastosa reduciendo la humedad del lodo que entra al secadero
mediante la recirculacion del lodo ya secado y la mezcla con el primero. El lodo LL habia
sido secado en un tambor rotatorio y el LF en un lecho fluido. La fraccion de tamafio utilizada
para la activacion de los precursores fue la comprendida entre 1,41 mm y 2,83 mm, por ser la

fraccion de tamafio mayoritario que, ademas, podria ser usada en un adsorbedor industrial.

El objetivo de utilizar lodos de distintos origenes es estudiar su diferente comportamiento

en las mismas condiciones de activacion.

2.1.2 Carbones activos de referencia

Se ensayaron dos tipos de carbones activos comerciales, usados para la desulfuracion en
vertederos, un carbon activo virgen (CAT) y uno impregnado con sosa (CAA). Estos
adsorbentes se tomaron como referencia para comparar los resultados de las curvas de ruptura
y las capacidades de adsorcién de los adsorbentes preparados. Ambos fueron facilitados por
dos vertederos espafioles.

El CAT es un carbon extruido en base mineral de la marca Betacarb, modelo 460. El
CAA es de la marca GalaQuim y modelo GMI P KC10/1 F. Se trata de un carbon activo en
base mineral bituminoso activado térmicamente e impregnado, conteniendo un 10% en peso
de sosa. Ambos se molieron y tamizaron para ensayar la fraccion de tamafio comprendida

entre 1,41 y 2,83 mm, como el resto de materiales ensayados.

La Tabla 3 muestra los resultados del analisis elemental y del inmediato de los materiales
empleados, tanto de los tres lodos usados como precursores como de los dos carbones activos
de referencia, antes de ser tratados. Con el analisis inmediato se determiné la humedad, el
contenido en volatiles y en cenizas, asi como el carbono fijo. Por otro lado, con el analisis
elemental, se determind el contenido en carbono, nitrégeno, hidrogeno, azufre y oxigeno,

expresados en tanto por ciento en peso en base seca (bs).

Los tres lodos estudiados presentan diferente composicién quimica, pero en el analisis
elemental se observa que los contenidos en C, H, N, S, O son del mismo orden de magnitud
en los distintos lodos, estando el contenido en carbono en el rango de 36,9 a 39,1% y en

nitrégeno entre 4,72 y 6,54%. El lodo LF es el que presenta mayor contenido en carbono
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(39,12%), y el lodo LL mayor contenido en nitrogeno (6,54%). En principio, cabe pensar que
para obtener un buen adsorbente es conveniente un mayor contenido en carbono, ya que tras

la calcinacidn se obtiene una matriz carbonosa que es la que actia como adsorbente.

Parametro (%) CAT CAA LL LF LG
Carbono (bs) 88,12 73,32 38,49 39,12 36,90
Hidrdgeno (bs) 0,76 0,81 5,42 5,48 5,07
Oxigeno (bs) 1,37 8,1 19,42 19,77 16,38
Nitrogeno (bs) 0,79 0,48 6,54 5,86 4,72
Azufre (bs) 0,35 0,3 1,32 1,26 1,54
Cenizas 8,25 14,67 27,11 26,79 32,96
Volatiles 2,49 11,84 57,42 58,56 54,62
Carbono fijo 85,09 59,81 9,57 8,63 5,53
Humedad 4,18 13,69 5,90 6,02 6,89

Tabla 3. Analisis elemental e inmediato de los materiales ensayados

2.2. Preparacion de adsorbentes

Los adsorbentes se prepararon aplicando diferentes tratamientos térmicos a los lodos. Se
ensayaron distintas temperaturas usando aire como agente activante, con y sin pirolisis previa.
Cabe destacar que no se ha encontrado referencia alguna sobre la técnica de activacion fisica
empleando aire como agente suprimiendo la primera fase de pirdlisis, como si se ha hecho en

este trabajo.

2.2.1 Instalacion para la elaboracion de adsorbentes

Los distintos tratamientos térmicos aplicados a los precursores ensayados se llevaron a
cabo en un horno tubular de la marca Termolab. Se trata de un horno de carga horizontal,
donde las muestras se colocan en un tubo de dimensiones 70x60x1000 mm (dext, dint, L) de
material ceramico (mullita) con tapas de acero inoxidable AISI 304 para trabajar con

atmosfera controlada, introduciendo nitrégeno o aire segln el ensayo a realizar.

En la Fig. 2 se muestra el esquema de la instalacion experimental, donde aparecen
numerados los principales elementos que la componen en el sentido del flujo. En este
esquema se incluye la linea de gases (negra) y la del agua de refrigeracion de las juntas toricas

de las tapas (azul).
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(1) Botella de nitrégeno, (2) manorreductor, (3) alimentacién de aire, (4) rotdmetros de gases, (5) horno tubular, (6) serpentin
de cobre, (7) valvula de bola, (8) valvula de seguridad, (9) borboteadores, (10) alimentacion de agua y (11) desagie

Fig. 2. Esquema de la instalacion para la elaboracion de adsorbentes en atmosfera controlada

La alimentacion de nitrgeno se realiza a partir de una botella de nitrégeno seco B-50 (1)
utilizando un manorreductor para nitrégeno para reducir la presion de la botella (2). En el
caso de introducir aire en el horno, se ha usado la linea de aire (con calidad de
instrumentacidn) de las instalaciones de los laboratorios (3).

Los caudales de ambos gases se regulan mediante dos rotametros calibrados para
nitrégeno en condiciones estandar con valvula de aguja de la marca ABB (4), que se
encuentran adosados al lateral del horno. Con ello, se dispone de dos rangos de medida
distintos (0-9,5 L/min y 0-1,25 L/min) y, como a la entrada de los rotdmetros se dispone de
conexiones rapidas, puede usarse el que mas convenga en cada ensayo simplemente
cambiando los conductos de entrada de gas. El gas entra en el horno tubular (5) a través de la
tapa de acero de un extremo y sale por la del otro extremo del tubo, arrastrando a su paso por
el interior del horno los gases producidos en el tratamiento térmico.

El tubo en el que se depositan las muestras es estanco y no poroso, de modo que sélo
entra y sale el gas por los orificios de las tapas de acero dispuestos para tal fin, ya que, tiene
juntas toricas para la colocacion de estas tapas de acero sobre el tubo. A la salida del horno,
los gases y vapores que se generan en el proceso pasan a través de un serpentin de cobre (6)
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de forma que se van enfriando y se dirigen hacia dos borboteadores (9) con aceite de girasol
conectados en paralelo donde parte de los gases condensan a temperatura ambiente.

Para dirigir los gases a un solo borboteador o ambos, se dispone de una valvula de bola
(7). La véalvula de seguridad (8) se abre cuando se alcanza una presién manométrica de 64
mbar para evitar sobrepresiones en el interior del horno debido a posibles atascos en los
conductos. Los gases que no se quedan retenidos en el aceite de los borboteadores se dirigen

hacia la campara extractora.

Las tapas de acero sellan completamente el interior del tubo gracias a la instalacion de
unas juntas toricas de viton. Estas se deben proteger de las altas temperaturas que alcanza el
horno mediante un circuito de refrigeracion con agua, representado por la linea azul en el
esquema de la Fig. 2. Ambas tapas se han conectado en serie para la refrigeracion de las

juntas, pasando un caudal méximo de agua de 2 L/min.

2.2.2 Preparacion de adsorbentes tratando térmicamente lodos de EDAR

Se han activado los lodos LL, LF y LG usados como precursores en el horno tubular
mediante dos procedimientos a distintas temperaturas. Pirolizando 100 g de muestra de
precursor con un caudal de nitrégeno de 1 L/min hasta 500 °C, temperatura a la que se corta el
suministro de N,. A partir de esta temperatura, y hasta el final del tratamiento térmico, se
activa la muestra con un caudal de aire de 0,125 L/min. También, se han realizado ensayos

con aire durante todo el tratamiento, suprimiendo la primera fase con nitrégeno.

En estas pruebas, los lodos se han tratado térmicamente hasta 500, 700 y 900 °C con una
rampa de calentamiento de 5 °C/min y un tiempo de mantenimiento de 30 minutos a la
maxima temperatura de tratamiento. Una vez transcurrido los 30 minutos del tiempo de
mantenimiento, las muestras se han extraido del horno, dejandose enfriar en el exterior del

mismo a temperatura ambiente.

Estas pruebas se denotan, en primer lugar, con el acrénimo de su precursor (LL, LF o
LG), seguido de la temperatura maxima a la que se expone la muestra y, a continuacion, con
el cédigo PA, lo cual significa que el tratamiento térmico aplicado al precursor consiste en

una etapa de pirolisis y posterior activacion con aire, o bien la letra A si solo se introduce aire.
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2.3. Ensayo de adsorcion

2.3.1 Planta de laboratorio para pruebas de adsorcion de H,S

La instalacion disefiada consta de tres partes principales: alimentacion de gases, sistema
de adsorcion y medida de la concentracion de H,S a la salida. El esquema de la planta de

laboratorio donde se llevaron a cabo las pruebas de adsorcidn se muestra en la Fig. 3.

- Sistema de alimentacidn de gases

Para la realizacion de las pruebas se ha utilizado biogas simulado con una composicion
de 60 %vol. de CHy4, 2000 ppmv de H,S y el resto de CO,. Este se obtiene de una botella B50
de mezcla de gases de composicién certificada, midiendo el caudal de gases alimentado por
medio de un rotametro de la marca Dwyer calibrado para aire a 20 °C y 1 atm, con un rango
de medida de 0,5-5 L/min.

Para las pruebas realizadas con el biogas saturado de humedad, se instalé un sistema de
humidificacién compuesto por tres borboteadores dispuestos en serie y conectados mediante
conexiones rapidas. En el tercer cabezal de los borboteadores se introdujeron dos
termémetros, uno de ellos con una gasa en contacto con el agua del interior de este

borboteador para medir la temperatura himeda.

Ademas, se ha ensayado la serie PA con los precursores LL y LG usando biogas con un
5 %vol. de oxigeno. Para ello, se ha utilizado un rotdmetro adicional para medir el caudal de
aire introducido y se ha dispuesto un conector rapido en forma de T donde se mezcla el biogas

y el aire (no aparecen en la Fig. 3).

- Sistema de adsorcién

Consiste en una columna de vidrio de 30 mm de diametro interior y 430 mm de altura
donde el lecho de adsorbente se carga hasta una altura de 100 mm. La columna esta
compuesta por piezas de vidrio pirex con uniones esmeriladas usando clips para la sujecion de
las mismas; un embudo de decantacion en la zona inferior y una tapa en la superior, dos
piezas donde se han realizado dos conexiones en cada una de ellas para la entrada y salida de
gases al lecho y al tubo en U para medir la pérdida de carga a través del lecho y la torre de
adsorcion donde se dispone el adsorbente a ensayar. Esta tiene una rejilla en parte inferior
para soportar el adsorbente y permitir una buena distribucion de los gases. Debido a la forma
modular de la torre, la carga y descarga del lecho de adsorcidn es una operacion sencilla. El
gas circula en sentido ascendente.
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Fig. 3. Esquema de la instalacion experimental para los ensayos de adsorcion

- Sistema de medida de la concentracion de H,S en el gas de escape

Para medir la concentracién de H,S en los gases de salida de la torre, se dispone de un
analizador de la marca ABB que mide en continuo por radiacion ultravioleta y tiene tres
rangos de medida (de 0 a 200 ppmv, de 0 a 1200 ppmv y de 0 a 2500 ppmv). Para su correcto
funcionamiento requiere un sistema de acondicionamiento de gases compuesto por una

tuberia calefactada y sistema de refrigeracion de la muestra.

En la Fig. 4 se presenta una fotografia de la planta de laboratorio donde se han realizado

las pruebas de adsorcidn con los elementos que la componen numerados.

En los casos en los que también se regenera el adsorbente, el sistema de adsorcién se

sustituyd por el sistema de adsorcidn/regeneracion in situ, el cual se detalla mas adelante.

En la Fig. 5 se observa la instalacion de adsorcién junto con el horno tubular de atmésfera

controlada. Ambas instalaciones se colocaron juntas para realizar un mejor control de estos

procesos.
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1. Botella de biogas 4 Sistema de humidificacién  7.Tuberia calefactada
2. Manorreductor 5.Tuboen U 8.Acondicionador de muestras
3. Rotdmetro 6.Torre de lecho fijo 9.Analizador de H,S

Fig. 4. Planta de laboratorio para los ensayos de adsorcion

Fig. 5. Instalacion de las pruebas de adsorcién y horno tubular
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2.3.2 Obtencion de las curvas de ruptura

Para la realizacion del ensayo de adsorcion de sulfuro de hidrégeno, se hizo pasar un
caudal de 1,1 L/min de biogas simulado a través de la columna cargada con 34 g de

adsorbente, a presion atmosférica y temperatura ambiente.

Se registraron las curvas de ruptura de los distintos materiales ensayados representando la
concentracion de H,S a la salida del lecho, medida mediante el analizador, frente al tiempo.
La capacidad de adsorcién de cada adsorbente (qp), en términos de miligramos de H,S
retenido por gramo de adsorbente, fue calculada por integracion del area bajo la curva de
ruptura aplicando la Ec. (2) [41]:

qp = Qe x M (CO Xty — jtbC(t)dt> (2)
0

WXVM

donde Q. es el caudal de entrada de gas (m*/s), w es el peso de material adsorbente
introducido en la columna (g), M es el peso molecular de H,S (34 mg/mmol), Vy es el
volumen molar (22,4 ml/mmol), Co es la concentracion de H,S en la entrada (ppmv), C(t) es
la concentracion de H,S del gas de salida (ppmv) y t, es el tiempo que tarda en alcanzar la
concentracion de ruptura fijada para dar por finalizado el ensayo (Cp). Para calcular la
capacidad de saturacion (gs), la concentracion a la que se da por finalizado el ensayo debe ser
igual a la concentracién de entrada y ésta tarda en alcanzarse el tiempo de saturacion (ts).

Los resultados experimentales fueron validados mediante la realizacion de, al menos, tres

réplicas, verificando asi la reproducibilidad y fiabilidad de los mismos.

Para investigar el efecto de la humedad del biogas sobre la capacidad de adsorcién de
H,S de los adsorbentes estudiados se llevaron a cabo ensayos acoplando el sistema de
humidificacién de biogés, comentado con anterioridad en el apartado 2.3.1. Se emplearon dos
procedimientos: (1) prehumidificando el lecho de adsorbente haciendo pasar por el mismo un
caudal de aire saturado de 1,1 L/min durante una hora (pruebas denotadas anadiendo ‘PH’), o
(2) humidificando directamente, usando biogas saturado (se le ha anadido una ‘H’ al final del

codigo para designarlas).

También, se estudio el efecto de las posibles entradas de aire en la captacion de biogas
(sistema en depresidn) afiadiendo un 5%vol. de oxigeno a la corriente de biogas seco antes de

entrar en el lecho.

Por otro lado, para llevar a cabo la simulacion y escalado del sistema de adsorcion, es

necesario conocer las isotermas de adsorcion del material. Se trata de la relacion de equilibrio
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a temperatura constante entre la cantidad adsorbida y la presion o concentracion del
adsorbato. Para ello, se realizaron pruebas de adsorcion alimentando distintas concentraciones
de sulfuro de hidrogeno mediante dilucion con nitrogeno (1980, 1065, 570 y 162 ppmv),
usando 34 g del adsorbente LG 700PA en cada ensayo, y a una temperatura de operacion de
20 °C. En este caso, los ensayos se prolongaron hasta que el lecho estuviera totalmente
agotado (saturado) igualandose la concentracién de entrada con la de salida. Se representaron
las capacidades de adsorcion obtenidas en funcion de la concentracion de H,S alimentada y se

ajustaron los pardmetros a las isotermas de Freundlich y de Langmuir.

2.4. Adsorcion/regeneracion

2.4.1 Instalacion experimental de adsorcion/regeneracion

Para el estudio de la adsorcion/regeneracion in situ se dispuso una nueva instalacion del
sistema de adsorcion (Fig. 6), manteniendo el mismo sistema de alimentacion de gases y de

medida de gases de escape, anteriormente descritos en el apartado 2.3.1.

700 mm
600 mm Campana
extractora
220 mm
Aislante Resistencia Lecho de

i calefactora adsorbente
I Aire
seco

:C — e

Bomba peristaltica Agua Analizador de H,S Sistema de acondicionamiento

Fig. 6. Esquema de la instalacion de adsorcién/regeneracion

En este caso, el lecho de adsorcion tiene una longitud de 220 mm y se dispone en el
tramo final de un reactor de acero inoxidable AlISI 304 de 22 mm diametro interior y longitud
de 700 mm. Para llevar a cabo la regeneracién in-situ del adsorbente se calefacto el reactor
por medio de una resistencia de silicona de tres metros, con una potencia de 35 W/m, y

conectada mediante conexiones Faston de 6,35 mm. La resistencia se enrolla alrededor del
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reactor proporcionando una longitud calefactada de 600 mm. Tanto a la entrada como a la
salida del lecho se colocaron dos termopares tipo K. El primero media la temperatura a 34 cm
desde la entrada del tubo, y el segundo estaba insertado en el lecho a 14 cm del extremo de
salida. Con el proposito de minimizar las pérdidas de calor, el conjunto se aislé térmicamente
mediante cinta de vidrio y fibra cerdmica con un espesor total de 40 mm. Para detectar y
cuantificar la posible presencia de SO, durante la regeneracion se utilizé un analizador de SO,

basado en la radiacion de infrarrojos no dispersiva (NDIR).

La alimentacion de agua requerida para la regeneracion se realizo a través de una bomba
peristaltica Watson Marlon, modelo 505U, dotada de un variador de frecuencia y calibrada
para impulsar el caudal consignado en las pruebas. El aire, procedente de la instalacion
general de aire de instrumentacion, se introducia posteriormente. El caudal de aire se regulaba
manualmente mediante una valvula de aguja asociada a un rotametro calibrado. Mediante
conexiones rapidas Legris se instal6 el rotdmetro con el que se media el caudal del biogas en

las pruebas de adsorcion.

A la salida del lecho se dispusieron un condensador y un recipiente de condensados antes
del analizador de H,S. Este tramo también se desmont6 cuando se realizaron las pruebas de

adsorcion.

2.4.2 Ensayos de adsorcion/regeneracion

Para el estudio de la regeneracion con vapor y aire se usé el adsorbente denominado LG
700 PA asi como los carbones activos de referencia. El ensayo de adsorcion de sulfuro de
hidrogeno se llevé a cabo antes y después de cada tratamiento de regeneracion, registrando las
curvas de ruptura y evaluando la eficiencia de regeneracion del adsorbente, tras calcular la
capacidad de adsorcion, usando la Ec. (2). En este caso, para mostrar mejor la pendiente de
las curvas, la concentracion de ruptura establecida fue de 500 ppmv, por lo que, t, es el

tiempo en el que se alcanza esta concentracion a la salida del lecho.

La eficiencia de regeneracion de los adsorbentes se calcula mediante la Ec.(3).
n= q—”xlOO (3)
do

donde qo Y gn representan la capacidad de adsorcion del adsorbente virgen y del adsorbente

regenerado n veces, respectivamente.

Los tratamientos de regeneracion empleados consistieron en hacer pasar, en primer lugar,
vapor a diferentes temperaturas (120 °C, 180 °C y 250 °C) durante 5, 10, 15 y 20 min,
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alimentando 1,5 g/min de agua al reactor. A continuacion, en una segunda etapa, se alimenta
un caudal de aire seco de 0,1 L/min durante 5, 10 6 15 minutos. Las muestras se codificaron
utilizando tres nimeros de la siguiente manera: primero, la temperatura de tratamiento de
regeneracion (°C), a continuacion, la duracion de la primera etapa de alimentacion de vapor
(min) vy, finalmente, la duracion de la segunda etapa de alimentacién de aire (min). El
tratamiento de regeneracion 250 15 5, que consiste en hacer pasar por el lecho vapor (a
250 °C) y aire (a temperatura ambiente) durante 15 y 5 minutos, respectivamente, se ensayd
también sobre los carbones activos comerciales de referencia. Adicionalmente, este
tratamiento se realiz6 hasta 14 veces sobre una misma muestra de adsorbente LG 700 PA, las
muestras de adsorbentes regenerados en el ciclo n se denotan como 250_15 5 Rn.

Las pruebas de adsorcion/regeneracion in situ se han realizado en la instalacion antes
descrita, en la que el lecho tiene un didmetro de 22 mm y una longitud de 220 mm, mientras
que las pruebas anteriores se realizaron en el lecho de vidrio con diametro de 30 mm y
longitud de 100 mm. Los demés pardmetros se mantuvieron invariables, empleando un caudal
de 1,1 L/min de biogas simulado con 2000 ppmv de sulfuro de hidrdgeno, con una carga de
lecho de 34 g adsorbente y un tamafio de particula comprendido entre 1,41 y 2,83 mm. La

Tabla 4 muestra los principales parametros de los ensayos de adsorcion/regeneracion.

Parametro Valor Unidad
CH, 60 vol.%
Composicion del biogas simulado H,S 2000 ppmv
CO, (balance) vol.%
Caudal de biogas alimentado 1,1 L/min
Temperatura 2012 °C
Longitud de lecho 220 mm
Diametro de lecho 22 mm
Tamafio de particula 1,41-2,83 mm
Densidad del adsorbente 481,0 kg/m?®
Porosidad 0,808
Velocidad espacial 0,048 m/s
Densidad del gas 1,101 kg/m?®

Tabla 4. Principales parametros de los ensayos de adsorcion/regeneracion

30



En la Fig. 7 se puede observar que las curvas de ruptura obtenidas con el adsorbente
LG 700 PA en la torre de vidrio y el reactor de inoxidable son similares, ya que se mantienen

las condiciones del ensayo.
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Fig. 7. Curvas de ruptura en las dos instalaciones medidas en las mismas condiciones

2.5. Técnicas de caracterizacidon de adsorbentes

2.5.1 Analisis Elemental

El andlisis elemental proporciona el contenido total de carbono, hidrdégeno, nitrégeno,
azufre y oxigeno (éste se obtiene por diferencia del total de muestra seca, descontadas las

cenizas) de las muestras.

Los anélisis elementales se realizaron en un analizador elemental LECO, modelo CHN-
600, en el cual se introduce la muestra previamente pesada y empaquetada en un contenedor
de estafio, a una temperatura de 950 °C en atmosfera de oxigeno puro. Las cantidades de CO,
y H,O se cuantifican mediante sensores de infrarrojos y el N, mediante un detector de
conductividad térmica. Para la determinacion del azufre se ha utilizado un analizador LECO

SC 132 que dispone de una celda de infrarrojos para la deteccion del SO,

Los ensayos de andlisis elemental se han realizado segln las normas y procedimientos

que se indican en la Tabla 5.
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Parametro Norma

Carbono UNE-CEN/TS 11510 EX
Hidrogeno UNE-CEN/TS 11510 EX
Nitrégeno UNE-CEN/TS 11510 EX
Azufre ASTM D4239

Tabla 5. Normas empleadas en el analisis elemental

2.5.2 Analisis Inmediato

La determinacion de humedad de una muestra se llevo a cabo secandola en una estufa a
una temperatura de 105 °C, durante un tiempo de secado minimo de 60 minutos y hasta
obtener pesada constante. El porcentaje de humedad se calcul6 a partir de la pérdida de masa

de la muestra.

Para el célculo de las cenizas se empled un horno de tipo mufla, donde se deposita la
muestra (1 g aproximadamente) contenida en un crisol, y se aumenta la temperatura hasta
750 °C. Se mantiene a esta temperatura hasta que la pesada es constante, como establece la
norma UNE-CEN/TS 14775 EX. Por diferencia de peso, entre la muestra inicial y final, se

calcula el contenido de cenizas.

La determinacion de volatiles de una muestra se llevo a cabo calentandola en crisoles de
silice normalizados con tapa en un horno a una temperatura de 900 °C, durante 7 minutos.
Seguidamente, se dejaba enfriar a temperatura ambiente hasta obtener una pesada constante.
Cabe mencionar que es necesario realizar simultaneamente la determinacion de la humedad
de la muestra. El carbono fijo se obtuvo por diferencia de 100 menos la suma de los valores

de cenizas y volatiles.

2.5.3 Difraccién de rayos X (XRD)

Mediante difraccion de rayos X, realizada en un difractometro de polvo Bruker, modelo
D8 Advance (D81-90), de anticatodo de Cobre (Kal = 1,5406 A; Ka2 = 1,5444 A, excitacion
a 40 kv y 30 mA), se obtuvieron los difractogramas de las muestras analizadas, se
identificaron las fases cristalinas presentes y se realizd un andlisis semicuantitativo del
porcentaje de estas fases. Las muestras de polvo fueron escaneadas de 3 a 70° (260), con un
paso de 0,015° (26), y un tiempo medida de 0,1 s/0,015° 26.

Los diagramas de difraccibn de polvo se procesaron mediante el software

DIFFRAC.EVA de Bruker. Para el estudio de estos diagramas se utilizaron los patrones
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encontrados en la Base PDF4+ 2011 de la ICDD (International Centre for Diffraction Data)
que mejor se ajustaban a las medidas.

El analisis semicuantitativo del porcentaje de estas fases se realizd a partir de la
comparacion de la intensidad de los picos de los patrones usados con la de un patron de
Corindon y de la cantidad de amorfo a partir del area bajo las curvas de las fases cristalinas

detectadas y del resto del difractograma en cada caso.

2.5.4 Ensayo de fisisorcion

Mediante la isoterma de adsorcion de nitrégeno a 77 K realizada en el equipo de
fisisorcion Micromeritics ASAP 2420 se determino el area superficial BET, el volumen de
microporos y el volumen de mesoporos y macroporos de los adsorbentes. Antes del ensayo,
las muestras se desgasificaron a una temperatura de 150 °C durante 10 horas, salvo las usadas
en el ensayo de adsorcion de sulfuro de hidrogeno, que se secaron previamente en una estufa
y la desgasificacion se realizo s6lo a 60 °C durante 3 horas. Se empled una temperatura baja

para evitar que el azufre se desorbiera y pudiera dafiar el equipo.

T T— —
-

Fig. 8. Equipo de fisisorcion ASAP 2420

La superficie especifica se ha calculado con el método de Brunauer, Emmet y Teller
(superficie BET), el volumen de microporos ha sido calculado utilizando el método t con la
ecuacion de Harkins y Jura, y el volumen de mesoporos y macroporos utilizando el método de
Barrer, Joyner y Halenda.
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2.5.5 Espectrometria de Emision Atomica mediante Plasma (IPC-OES)

Se han determinado las concentraciones de distintos elementos traza seleccionados (Si,
Al, Fe, Ca, Mg, Na, K, P, S, Cu y Zn) por Espectrometria de Emisién Atomica mediante
Plasma IPC. Para ello, fue necesario obtener una disolucion acuosa a partir de las muestras
solidas en un digestor de microondas. Este procedimiento se realizd en un digestor de

microondas Anton Paar, modelo Multiwave 3000.

Para ello, se tom6 un peso conocido (10 mg) y se digirié con la ayuda de determinados
acidos. Para la digestion se afiadid &cido nitrico (5 ml), acido clorhidrico (3 ml) y acido
fluorhidrico (2 ml). En una segunda digestion de complejacion se afiadié H3BO3z (12 ml),

finalmente, se enraso a 25 ml con agua desionizada.

Las muestras se pesaron y se introdujeron en los reactores del digestor, donde se le
afiadieron los reactivos indicados. Seguidamente, se introdujeron en el microondas y se

trataron a una temperatura de 210 °C y a una presion de 40 bar, durante 45 minutos.

Se ha empleado un espectrometro de emision atomica mediante fuente de acoplamiento

inductivo Horiba Jobin Yvon, modelo Ultima 2 (Fig. 9).

Fig. 9. Espectrometro de emision atbmica mediante fuente de acoplamiento de plasma inductivo

Para medir por espectrometria de emision atdbmica ICP-OES, la muestra en disolucién se
aspira a través de un capilar, pasando a una camara de nebulizacion, donde es convertida en
un aerosol. Una corriente de argon transporta este aerosol a la antorcha del plasma, donde es
sometido a una temperatura en torno a 6000 K y disociado en atomos libres e iones, que

emiten luz de longitudes de onda caracteristicas de los elementos presentes. La luz emitida se
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difracta por medio de un filtro monocromatico, quedando separada en diferentes haces de una
sola longitud de onda. Estos haces llegan secuencialmente a un tubo fotomultiplicador,

encargado de convertir los fotones en una sefial eléctrica, que es medida y registrada.
2.5.6 Microscopia electronica de barrido (SEM/EDX)

Las micrografias se han realizado mediante un microscopio electrénico de barrido
(SEM/EDX) Philips, modelo XL30, equipado con un detector de electrones secundarios, para
observar la morfologia de las superficies de los adsorbentes, un detector de electrones
retrodispersados (BSE), y un espectrometro de rayos X de energia dispersiva (EDS) para
identificar la composicion elemental de la superficie de la muestra. Para observar las muestras
se colocaron varios granos de éstas en un portamuestras de aluminio con cinta conductora de
carbono de doble cara y se recubrieron con una capa de oro para metalizarlas y mejorar su

conductividad eléctrica [58].

2.5.7 Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS)

Esta técnica proporciona informacion del estado de oxidacion de los elementos medidos y
de la composicion de las primeras capas de la superficie del s6lido ensayado (30 A), mediante
la realizacion de un anélisis cuantitativo no destructivo. La espectroscopia de fotoemision
electrénica se basa en el estudio de la energia de los electrones que emite el sélido cuando es
irradiado con radiacion electromagnética (fotones de rayos X, en este caso). La fuente de
rayos X emite fotones que arrancan electrones internos y de la capa de valencia de la muestra.
Estos electrones son captados, enfocados y separados segun su energia cinética por un sistema
de lentes electromagnéticas del analizador, y contados en el detector. El grafico de la sefial
detectada frente a la energia de enlace constituye el espectro electrénico. La energia de enlace
se obtiene a partir de la energia de los fotones absorbidos, la energia cinética de los electrones

emitidos y la funcion de trabajo del espectrometro.

Los espectros XPS se obtuvieron en un espectrometro fotoelectronico de rayos X ESCA
PHOIBOS HSA3500 150 MCD-9. Las muestras se trataron a 423 K durante una hora antes de
ser analizadas. Para la realizacion de los espectros de fotoemision generales se utilizd una
energia de paso de 15 eV, y para las zonas de C 1s, Ca, Fe y S una energia de 20 eV, con una
resolucion total de energia estimada de 1 eV y 0,05 eV, respectivamente. Los espectros se
estudiaron utilizando el software CasaXPS.
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2.6. Herramientas para modelado y simulacion

2.6.1 Matlab

Matlab es un entorno de programacion para el desarrollo de algoritmos, el analisis de
datos, la visualizacion y el calculo numérico [59]. Es una aplicacién muy util para resolver y

simular el modelado de procesos dinamicos, y de esta forma analizarlos y optimizarlos.

El lenguaje de Matlab, basado en matrices, es la forma mas habitual de expresar las
matematicas computacionales. Los gréficos integrados facilitan la visualizacion de los datos y

la obtencion de informacion a partir de ellos.

La simulacién del modelado del proceso de adsorcién empleando la solucion analitica de

Klinkenberg se llevo a cabo mediante la implementacion en Matlab del c6digo programado.

2.6.2 Aspen Adsorption (Adsim)

Aspen Adsim es un simulador comercial de diagramas de flujo para el disefio,
simulacion, analisis y optimizacion de procesos de adsorcién de liquidos y gases industriales

incluyendo reactivos de adsorcion e intercambio i6nico [60].

Con él se pueden simular procesos de adsorcion industriales muy diversos como por
ejemplo purificacion de hidrégeno de refineria, de separacién de aire, produccién de oxigeno,
el secado, el control de las emisiones de COV, la recuperacion de disolventes y reactivos
procesos de adsorcion. Aspen Adsim cuenta con una amplia eleccién de supuestos del modelo
y teorias de adsorcion, incluyendo tipos de isotermas de adsorcion, de balances de materia,
cinética, posibilidad de especificar reacciones quimicas asi como la geometria del lecho de
estudio.

Dispone de un médulo de calculo para la estimacion de pardmetros de disefio, como los
coeficientes de transferencia de materia y las constantes de equilibrio, a partir de datos
experimentales, y se ha usado para resolver numéricamente el modelo con la aproximacion

LDF usando el ajuste a la isoterma no lineal de Freundlich.

2.6.3 Aspen Plus

Aspen Plus es un programa de simulacién de procesos quimicos desarrollado por
AspenTech, en el cual ademéas de simulaciones de diagramas de flujo para obtener los

balances de materia y energia, se puede realizar la estimacion de propiedades de compuestos,
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y el andlisis de sensibilidad de variables de proceso, asi como imponer especificaciones de
disefio de proceso, y usar una calculadora en Fortran, entre otras tareas del disefio de procesos
y equipos.

Dispone de una amplia base de datos de propiedades de componentes puros y equilibrio
de fases para los productos quimicos convencionales, electrolitos, solidos, y polimeros.

Ademas, cuenta con una gran variedad de equipos comunes en la industria tales como

mezcladores, bombas, compresores, intercambiadores, columnas de destilacion, reactores, etc.

Con la ayuda de Aspen Plus se simulé la generacion de vapor en una caldera de biogas
con el objetivo de determinar la cantidad de biogas que se requiere en la generacion del vapor

necesario para llevar a cabo la regeneracion del adsorbente en el sistema escalado.

2.6.4 Comsol Multiphysics

Comsol Multiphysics es una herramienta de simulacion para aplicaciones quimicas,

eléctricas, mecanicas y de flujo de fluidos, principalmente [61].

Incluye un conjunto de interfaces fisicas basicas para estas areas de aplicacion como, por
ejemplo, flujo laminar, transporte de especies diluidas, transferencia de calor y el
calentamiento Joule. También, dispone de una serie de plantillas muy Utiles para conocer
cémo se implementan los modelos en el software y distintas opciones de calculo como, por

ejemplo, los estudios paramétricos.

Para simulaciones mas complejas, o que no estén englobadas en los paquetes incluidos,
dispone de un conjunto de interfaces para la creacion de simulaciones mediante la definicién

de las ecuaciones.

Para el desarrollo de las simulaciones del modelo que incluye la dispersion axial se usé el
paquete de modelizacion (PDE) que permite resolver numéricamente, mediante el método de
los elementos finitos, ecuaciones diferenciales en derivadas parciales. Para ello, se seleccion6
el paquete “PDE coefficient form”, dependiente del tiempo y unidimensional, y se expresaron

las ecuaciones del modelo en forma matricial para poder implementarlo en el programa.
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Este capitulo se divide en dos secciones principales. En la primera, se estudia el
comportamiento de los adsorbentes preparados a partir de lodos de depuradoras en la
separacion de sulfuro de hidrégeno del biogas. A continuacion, en la segunda, se evalla la
eficiencia de regeneracion de los adsorbentes gastados, empleando distintos tratamientos con

vapor sobrecalentado y aire.

3.1. Desulfuracion de biogas con lodos tratados

Como se menciond en la introduccién, se han elaborado, ensayado y caracterizado
adsorbentes para la eliminacién de sulfuro de hidrégeno del biogas aplicando distintos
tratamientos térmicos en atmosfera controlada a lodos de depuradoras de aguas residuales. Se
ha conseguido obtener adsorbentes con capacidades de adsorcion superiores a las del carbén

activo sin impregnar usado de referencia.

Entre los objetivos de este capitulo esta estudiar el comportamiento de los adsorbentes
preparados a distintas temperaturas y tratamientos térmicos durante la separacion del H,S de
una mezcla de gases simulando la composicion tipica del biogés de vertedero, obteniendo las
curvas de ruptura y, a partir de éstas, determinando la capacidad de adsorcion de cada
adsorbente. También, se ha estudiado el efecto de la humedad del biogas y del oxigeno

presente en el aire sobre el proceso de adsorcion y comportamiento de los adsorbentes.

3.1.1 Metodologia experimental

Se han registrado las curvas de ruptura de adsorcién de H,S de biogés simulado de los
adsorbentes elaborados mediante el tratamiento térmico PA y el tratamiento A.

Como se indicd en el capitulo anterior, el tratamiento PA consiste en pirolizar las
muestras de lodos (LL, LF y LG, segln su origen), con un caudal de nitrégeno de 1 L/min
hasta 500 °C vy, a partir de esta temperatura, hasta el final del tratamiento térmico, se activa la
muestra con un caudal de aire de 0,125 L/min. Las pruebas se han realizado con una rampa de
calentamiento de 5 °C/min hasta 500, 700 y 900 °C y un tiempo de mantenimiento a maxima
temperatura de 30 minutos. Los adsorbentes elaborados mediante el tratamiento térmico A se
obtuvieron del mismo modo que los anteriores (serie PA), pero sin la primera fase de
calentamiento con nitrogeno, introduciendo aire durante todo el tratamiento (hasta la
temperatura final de 500, 700 y 900 °C) con un caudal de 0,125 L/min.
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Adicionalmente, para simular las posibles entradas de aire en el biogas de vertedero, que
se halla en depresion, se han ensayado los adsorbentes elaborados con el tratamiento PA a
partir de los precursores LL y LG usando biogas con un 5 %vol. de oxigeno mediante la

adicion de aire.

Asimismo, se han realizado pruebas de adsorcion con biogas saturado de humedad,
mediante el procedimiento que se detalla en el apartado 2.3.2, a las muestras elaboradas a 700
y 900 °C de la serie PA a partir de los tres precursores (se denotan afiadiendo H al final del
codigo). El adsorbente LG 700 PA se ha ensayado con biogds saturado y también

prehumidificando el lecho (se denota afiadiendo PH).

Se realizaron un minimo de tres réplicas de cada prueba, confirmando asi que los
resultados son repetitivos. La capacidad de adsorcién de sulfuro de hidrégeno se ha calculado
para una concentracion de ruptura de 200 ppmv, usando la Ec. (2). Los adsorbentes
preparados se han caracterizado fisica y quimicamente mediante las técnicas descritas en el

apartado 2.5.

Se caracterizaron los distintos lodos secos utilizados como materia prima realizandoles un
andlisis inmediato y elemental. Para completar la caracterizacion quimica de los precursores
empleados y de algunos de los adsorbentes preparados, se determind la concentracion de
diversos elementos traza por espectroscopia de emision atdbmica mediante plasma (IPC),
difraccién de rayos X (XRD) y espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS/ESCA).
Mediante microscopia electronica de barrido (SEM/EDX) se estudié la morfologia y
composicion superficial de las muestras LG 700 PAG y LL 700 PAG (se anadio la letra ‘G’ a
las muestras gastadas, usadas en la desulfuracidn). Adicionalmente, se llevaron a cabo
ensayos de fisisorcion, donde se midieron el area superficial BET, el volumen de microporos
y el volumen de mesoporos y macroporos de la serie LG completa y de las muestras de la
serie PA a partir del precursor LL y de las muestras LL 700 A y LF 900.

3.1.2 Resultados y discusion

El sulfuro de hidrogeno puede adsorberse fisica y quimicamente debido a la estructura
porosa, la presencia de metales y la alcalinidad de la superficie del adsorbente elaborado. Una
caracteristica importante de los materiales derivados de lodos es su basicidad, principalmente,
por la adicion de calcio o magnesio durante el proceso de tratamiento de fangos, y la
presencia de componentes metalicos en forma de éxidos. La Tabla 6 muestra el contenido de

los posibles metales activos en la adsorcion para los tres tipos de lodo seco virgen empleados,
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y algunos de los adsorbentes preparados. Los resultados indican un alto contenido en calcio y
en hierro, los cuales tienen un efecto positivo en la oxidacion de sulfuro de hidrdgeno,
destacando las altas concentraciones presentes en el precursor LG, con 43,43mg/g y 31,14
mg/g respectivamente. Otros metales alcalinos, tales como sodio y potasio, se encuentran en
una concentracion demasiado baja como para tener un efecto significativo en la eliminacion
de H,S. Ademaés de hierro, metales alcalinos y metales alcalinotérreos, el cobre y los 6xidos
de cinc también muestran actividad en la eliminacion de H,S [62,63]. Adicionalmente, se
registro la pérdida de peso de los precursores en el horno tubular (superior al 50%), asi como
la capacidad de adsorcion de sulfuro de hidrégeno obtenida experimentalmente, en ausencia
de humedad y oxigeno. La pirdlisis o calcinacion de los lodos producen cambios quimicos
con una pérdida de peso significativa entre 200 y 500 °C, debido a la volatilizacion de la
materia organica, pero probablemente también por deshidroxilacion de hidréxidos y
descomposicion de sales inorgdnicas como ha sido indicado anteriormente por otros

investigadores [64].

Muestras Almg/lg Femg/g Camglg Mgmg/g Namg/g Pmg/g Cumg/g Znmglg

LL 17,67 30,43 36,32 11,07 1,63 18,11 0,36 0,56
LG 19,15 31,14 43,43 9,21 1,61 16,48 0,18 0,38
LF 17,35 16,19 35,21 10,92 1,53 18,12 0,44 0,52

LG500A 39,79 49,57 57,78 18,52 4,76 33,43 0,25 1,08
LG 500 PA 38,39 46,80 54,04 17,78 4,55 32,32 0,24 1,07
LG700 A 4574 54,72 71,84 20,99 5,16 38,46 0,30 1,35
LG 700 PA 40,55 75,61 97,32 20,35 3,66 40,03 0,35 1,17
LG900A 50,30 67,46 83,76 23,46 5,48 42,02 0,34 1,02
LG 900 PA 48,17 66,59 88,34 21,68 5,60 40,17 0,32 0,61
LL 500 PA 39,74 24,38 40,51 11,30 1,77 43,51 0,44 2,05
LL700 A 42,72 28,43 41,67 11,96 2,56 46,63 0,49 2,23
LL 700 PA 43,07 28,18 44,49 12,84 3,08 47,53 0,49 2,28

LL 900 PA 48,93 29,42 44,34 14,23 3,05 55,33 0,57 1,80

Tabla 6. Resultado del analisis de los compuestos traza seleccionados en los precursores y adsorbentes
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3.1.2.1 Curvas de ruptura: capacidad de adsorcion

Carbones activos de referencia

En la Fig. 10 se muestran las curvas de ruptura de los dos carbones activos tomados como
referencia (CAT y CAA), y en la Tabla 7 la capacidad de adsorcion de cada uno de ellos,
calculada con la Ecuacion (2) hasta 200 ppmv. Se observa que la capacidad de adsorcién del
carbon activo impregnado (CAA) es bastante superior a la del virgen (CAT). Sin embargo, el

primero tiene un coste muy superior (tres o cuatro veces el del CAT).

Muestra Capacidad adsorcion (mg H,S/g adsorbente)
CAT 4,42
CAA 12,78

Tabla 7. Capacidades de adsorcion de los carbones activos de referencia
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Fig. 10. Curvas de ruptura de los carbones activos de referencia

Adsorbentes obtenidos por pirélisis vy activacién con aire a partir de 500 °C (Serie PA)

En la Tabla 8 se muestran las capacidades de adsorcion obtenidas en las pruebas de
adsorcion realizadas con las muestras activadas a las distintas temperaturas de ensayo con el
tratamiento PA aplicado a los precursores LL, LF y LG, y en la Fig. 11 se muestran las

correspondientes curvas de ruptura.
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La temperatura a la que se alcanzan mejores resultados para el lodo LL es 700 °C, que
supera la capacidad de adsorcion del CAT. En cambio, en el caso de las pruebas realizadas
con los lodos LF, el adsorbente tratado térmicamente hasta 900 °C es el que presenta mayor

capacidad de adsorcidn; en este caso, no supera la del CAT.

Las capacidades de adsorcion obtenidas con el tratamiento PA a 500 y 700 °C a partir del
precursor LG son superiores al resto de muestras ensayadas (Tabla 8), destacando los
resultados obtenidos con el adsorbente LG 700 PA. Tanto su curva de ruptura como la
capacidad de adsorcion de este adsorbente (8,63 mg H,S/g adsorbente) estan muy por encima
de los resultados obtenidos con el carbon activo virgen de referencia CAT (4,42 mg H,S/g
adsorbente) y del resto de lodos ensayados con el mismo procedimiento. Para este precursor
(LG), el adsorbente activado a 500 °C tiene una capacidad de adsorcion superior a la del
carbén activo de referencia CAT. Este hecho presenta una ventaja desde el punto de vista
energético en una aplicacion industrial, si bien esto no ocurre con todos los precursores
tratados en 500 °C.

En general, los adsorbentes preparados a baja temperatura presentan bajas capacidades de
adsorcion, probablemente debido al insuficiente desarrollo en la formacién de su estructura
porosa, como se explica mas adelante. Ademas, la mayor parte de los ensayos se han
realizado en condiciones desfavorables para la adsorcion de H,S que, por otro lado, se
asemejan mas a las encontradas en el biogas de vertedero, con presencia de dioxido de
carbono, que provoca la desactivacion de los centros de adsorcion [65], ausencia de oxigeno y
condiciones secas, ya que se suele secar el biogas para minimizar la corrosion de equipos y

conducciones.

Muestra Pérdida de peso (%0) Capacidad de adsorcion (mg H,S/g ads)
LF 500 PA 53,79 2,23
LF 700 PA 58,46 2,12
LF 900 PA 62,16 4,37
LL 500 PA 52,59 3,42
LL 700 PA 57,40 4,71
LL 900P A 61,95 3,80
LG 500 PA 51,80 5,15
LG 700 PA 56,78 8,63
LG 900 PA 61,60 2,89

Tabla 8. Capacidades de adsorcion y pérdida de masa de los lodos activados con el tratamiento PA
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Adsorbentes obtenidos por activacion con aire durante todo el tratamiento térmico (A)

En la Tabla 9 se muestran las capacidades de adsorcion de sulfuro de hidrégeno de los
adsorbentes elaborados con el tratamiento A, junto con las pérdidas de masa producidas en el

tratamiento, y en la Fig. 12 aparecen las correspondientes curvas de ruptura.

Se puede observar que, tanto en las pruebas realizadas con el precursor LL como en las
que se utiliza LG, se alcanzan las mayores capacidades de adsorcién con los adsorbentes
tratados hasta 700 °C, mientras que para las muestras elaboradas con los lodos LF la
capacidad de adsorcion aumenta con la temperatura de tratamiento, obteniéndose los mejores

resultados de la serie con el adsorbente LF 900 A.

Los tiempos de ruptura que presentan las muestras tratadas hasta 900 °C, en el caso de los
precursores LL y LF, fueron similares a los obtenidos para el carbén activo de referencia
CAT. En cambio, con el lodo LG se alcanz6 un tiempo de ruptura similar al del CAT

tratdndolo solo hasta una temperatura de 500 °C.

Cabe destacar que, de la Serie A, las muestras LL 700 A y LG 700 A presentan unas
capacidades de adsorcidn claramente superiores a la del carbon activo virgen de referencia
(CAT).

Muestra Pérdida de peso (%) Capacidad de adsorcion(mg H,S/g ads)
LF 500 A 53,21 1,41
LF 700 A 58,29 2,19
LF 900 A 61,88 3,68
LL 500 A 52,73 3,37
LL 700 A 57,49 4,93
LL 900 A 61,31 3,72
LG 500 A 51,00 3,65
LG 700 A 56,85 6,64
LG 900 A 61,05 2,67

Tabla 9. Capacidades de adsorcion de lodos activados con aire todo el tratamiento
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Comparacién entre las series PAy A

Las capacidades de adsorcidn alcanzadas para la serie PA son algo superiores o similares
a las obtenidas en la serie A (Fig. 13). Ademas, siguen la misma tendencia en los adsorbentes
producidos a partir de los precursores LL y LG, siendo las mayores las de las muestras

elaboradas con el tratamiento térmico hasta 700 °C.

En general, la capacidad de adsorcion de los adsorbentes preparados a partir de lodos de
depuradora aumenta con la temperatura de tratamiento. Sin embargo, en estos casos (LL y
LG) se produce un descenso a 900 °C, probablemente por la oclusion de los poros debido a la
sinterizacion del material. En las muestras elaboradas a partir del precursor LF las mayores
capacidades de adsorcion se han registrado para las muestras tratadas a 900 °C tanto con
pirélisis hasta 500 °C (Serie PA) como sin ella (Serie A).

Al usar el lodo LF como precursor se aprecia una mayor diferencia en los resultados
obtenidos con pirolisis y sin ella que con el lodo LL, en el que apenas varian. Asi, la
capacidad de adsorcion para las muestras tratadas hasta 500 y 900 °C con pirolisis aumenta
frente a las que no se han pirolizado. Las muestras elaboradas a partir del precursor LG son
las que presentan mayores diferencias en su comportamiento como adsorbente utilizando el

tratamiento con pirdlisis o sin ella.
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¥ Serie A 1,37 2,18 3,68 3,37 4,93 3,72 3,65 6,64 2,67
B Serie PA| 2,23 2,12 4,37 3,42 4,71 3,80 5,15 8,63 2,89

Fig. 13. Capacidades de adsorcion de las series PAy A

Con el fin de comparar los resultados de capacidades de adsorcion obtenidas con las de
otros materiales, se han buscado referencias en la literatura en las que los ensayos de
adsorcion se realizaran de una forma similar, al menos incluyendo en la mezcla de gases CH4
y/o CO,.
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Yuan y Bandosz [65] utilizaron un gas digestor simulado (40 %vol. de CO,, 60 %vol. de
CH4 en 25 °C) con 0,1 %vol. (1.000 ppmv) de H.,S, y obtuvieron unas capacidades de
adsorcion de entre 2 y 20 mg/g en sus ensayos, con mezclas de lodos de aguas residuales
pirolizados y de lodos de metales. Del mismo modo, otros investigadores [66] obtuvieron
valores de la capacidad de adsorcion de carbones activos comerciales del mismo orden de
magnitud que los del presente estudio, usando una mezcla de He y H,S. Sin embargo, si se
utiliza una mezcla de H,S y aire himedo, las capacidades de adsorcion se multiplican por 2 a

3 con el lodo gasificado [67].

3.1.2.2 Posibles reacciones implicadas en el proceso de adsorcién
Las siguientes reacciones pueden tener lugar si esta presente el 6xido de hierro (Ec. (4)
y (5)) [68]:

Fe,O3 + 3H,S =2 Fe,S; + 3H,0 (4)

Fe,S; + 3/20, > Fe,03 + 35° (5)

Cabe sefialar que el hierro actia como un catalizador para favorecer la eliminacion de
sulfuro de hidrogeno convirtiéndolo en azufre elemental, el cual se almacena en los
microporos. Sin embargo, la ausencia de oxigeno impide la regeneracion del Fe**. El hierro
estara oxidado en forma de Fe** en la superficie de los adsorbentes ensayados debido a que

para su elaboracion se usa aire en la Gltima etapa del tratamiento térmico.
Por otro lado, las posibles reacciones redox involucradas son la siguientes (Ec. (6) y (7)):
2Fe® + H,S =2 Fe* + 5% + 2H" (6)
2 Fe?* +1/2 0, + H,0 = 2 Fe* + 20H" (7)

Los iones Fe** podrian desplazar la reaccién (6) hacia la derecha [69]. Ademas, teniendo
en cuenta la alta proporcion relativa de fosforo en las muestras ensayadas, probablemente se

formo acido fosforico durante el proceso de adsorcion el cual es un agente quelante.

Adicionalmente, otros metales tales como el cobre y el zinc pueden actuar como
catalizadores en una segunda etapa, una vez que se ha formado sulfato, basandose de las

siguientes reacciones:

Me?* + H,S + 2S0,% > MeS(s) + 2HSO, (8)

MeS(s) + 2 Fe** > Me?* + 2 Fe** + §° (9)
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2Fe?* + 1/2 0, + 2HSO, = 2 Fe** + 2S0,% + H,0 (10)

Sin embargo, las reacciones 4-10 estan limitadas por la presencia de una fase liquida
(agua) en la superficie del adsorbente. Si tanto el adsorbente como el biogas no contienen
agua, ésta puede ser adsorbida del medio ambiente o producirse siguiendo la reaccién 4. Pero
no parece probable que estas reacciones redox puedan tener lugar en gran medida. En las
reacciones anteriores, la ausencia de oxigeno evita la re-oxidacién de Fe** a Fe®" (reacciones
7'y 10) por lo que el aumento de la capacidad de adsorcién debido a la actividad catalitica de

algunos metales es limitada (reaccion 5).

Finalmente, la presencia de metales alcalinos (Na, K, Ca y Mg) hace posible un aumento
de la eliminacion de sulfuro de hidrogeno, debido a que los hidréxidos de estos metales
reaccionan con el H,S obteniéndose iones de sulfuro de hidrdgeno, éstos podrian ser oxidados
a azufre elemental si hay oxigeno presente.

3.1.2.3 Influencia del oxigeno

En la Tabla 10 se muestran las capacidades de adsorcion calculadas hasta 200 ppmv de
los dos carbones activos y de seis adsorbentes elaborados a partir de dos lodos, en ausencia de
oxigeno y alimentando un 5 %vol. de O,.

Muestra Sin O, Con 5% O, Relacion con y sin O,
Carbdn Activo de Toledo (CAT) 4,42 7,25 1,6
Carbo6n Activo de Abanilla (CAA) 12,78 77,40 6,1
LG 500 PA 5,26 10,85 2,1
LG 700 PA 8,10 17,33 2,1
LG 900 PA 2,78 9,32 34
LL 500 PA 3,37 3,94 1,2
LL 700 PA 4,76 3,66 0,8
LL 900 PA 3,80 12,79 3,3

Tabla 10. Influencia del O, (5%) en las capacidades de adsorcion (mg H,S/g ads)

La capacidad de adsorcion de sulfuro de hidrégeno se ve favorecida al alimentar aire, por
el oxigeno afadido, en los adsorbentes de la serie LG, duplicandose para los adsorbentes
LG 500 PA y LG 700 PA, y triplicandose para el adsorbente LG 900 PA. En cambio, en la
serie LL sdlo se mejora la capacidad de adsorcion del adsorbente tratado a 900 °C
(LL 900 PA), llegando a ser mas de tres veces superior a la capacidad de adsorcion de sulfuro
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de hidrogeno presente en el biogds en ausencia de oxigeno. Salvo en los adsorbentes
LL 500 PA y LL 700 PA, al alimentar aire las capacidades de adsorcion superan las del

carbdn activo de referencia (CAT).

3.1.2.4 Influencia de la humedad relativa

Se ha estudiado el efecto de la humedad relativa sobre la capacidad de adsorcion de los
adsorbentes obtenidos con los tres precursores (LL, LF y LG) a 700 y 900 °C.

Usando biogas saturado o prehumidificando el lecho no se observan diferencias notables
en las capacidades de adsorcion con respecto a los ensayos realizados con biogas seco (Tabla
11). Las capacidades de adsorcién son algo superiores en condiciones secas, lo cual puede
deberse a que el agua en la mezcla de gas dificulte la adsorcion fisica porque bloquee la
estructura de poros. En cualquier caso, este hallazgo estd de acuerdo con los resultados
encontrados en la bibliografia [65]. Otros investigadores encontraron un efecto positivo (el
tiempo ruptura aumenta a medida que aumenta la humedad) siendo importante la presencia de
agua condensada en el sistema como indican las reacciones expuestas en el apartado anterior,
aungue en ese estudio se utilizd una mezcla de aire y H,S en lugar de un biogés simulado o
real [62].

De las pruebas de adsorcion con biogas himedo, tanto de las muestras elaboradas a 700
como a 900 °C con los distintos lodos, se puede concluir que la humedad presente en el biogas
apenas influye en la capacidad de adsorcion registrada en las condiciones ensayadas. Esto es
positivo, puesto que el biogas de vertedero en ocasiones se desulfura saturado de humedad.

Capacidad de adsorcion

Muestra ;
media (mg H,S/g ads)

LL 700 PAH 4,18
LL 900 PAH 3,80
LF 700 PAH 2,08
LF 900 PAH 4,07
LG 700 PAH 6,64
LG 900 PAH 3,12
LG 700 PA PH 7,60

Tabla 11. Influencia de la humedad en las capacidades de adsorcion
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3.1.2.5 Propiedades superficiales del adsorbente

Los resultados los ensayos de fisisorcion realizados para caracterizar la estructura porosa
se muestran en la Tabla 12 y en la Fig. 14, para la serie LG, y en la Tabla 13 para la serie LL,

junto con la capacidad de adsorcién media calculada hasta 200 ppmv para cada muestra.

Se puede observar que el area superficial BET de las muestras es mayor cuanto mas
elevada es la temperatura de tratamiento. Ademas, se alcanza mayor superficie con el
tratamiento PA que con el A, es decir, tratando las muestras hasta 500 °C en atmosfera de
nitrégeno, excepto para el adsorbente LL 700 PA, que presenta menor area superficial que el
adsorbente LL 700 A. Contrariamente a lo que cabria esperar, el area superficial BET no es el
mejor parametro para identificar el mejor adsorbente, ya que las capacidades de adsorcion
mayores se obtuvieron con muestras tratadas a 700 °C y no a 900 °C, para los adsorbentes LL
y LG.

Hasta 700 °C este aumento de area superficial medida se debe tanto a la contribucion de
los meso y macroporos como a los microporos. ElI volumen de microporos alcanza un valor

méaximo, debido a la descomposicidn de la materia organica y la liberacion de gases.

A temperaturas mas altas (900 °C), se observa una disminucién del volumen de
microporos, de modo que el aumento del volumen mesoporos y macroporos contribuye en
mayor medida en el desarrollo del &rea superficial. Esta disminucién en el volumen de
microporos junto con la disminucion de area superficial debida a los microporos puede
indicar la sinterizacion del material a 900 °C, como se menciond anteriormente, y, como
consecuencia, la drastica disminucién en la capacidad de adsorcion a esta temperatura con

respecto a la de la muestra ensayada a 700 °C.

Por lo tanto, es probable que el area superficial asociada a los microporos sea el
parametro que realmente indique mejor el comportamiento del adsorbente, porque las
moléculas de H,S se retengan en los microporos, y no el valor total de area superficial total en

la que también influye el desarrollo de meso y macroporos.

Probablemente, después de la adsorcion de H,S, casi todos los microporos desaparecerian
pero esto no se ha podido medir ya que, como se indica en el capitulo 2, el analizador
utilizado para la caracterizacion superficial de los adsorbentes no tolera azufre, por lo que esta

hipotesis no se ha podido verificar.
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En el caso de los lodos LG, al igual que aumenta la superficie especifica con el aumento

de temperatura de tratamiento, también aumenta el volumen total de poros con la temperatura.

LG 500 A LG500PA LG 700A LG 700 PA  LG900A LG 900 PA

Avrea superficial BET (m?/g) 49,25 72,82 82,15 89,94 100,3 118,09
Area superficial de meso y

macroporos (m2/g) 14,21 21,84 28,62 29,03 61,16 69,62
Area superficial de

microporos (m2/g) 35,04 50,97 53,53 60,90 39,19 48,47
\olumen poros (cm?/g) 0,037 0,049 0,060 0,062 0,113 0,101
Volumen de microporos 0014 0021 0022 0025 002 0021
(cm?3/g)

Volumen de meso y

macroporos (cm?/g) 0,022 0,028 0,038 0,037 0,093 0,080
Capacidad de adsorcién 365 515 6.64 863 267 289

(mg H,S/g ads)

Tabla 12. Caracteristicas texturales de los adsorbentes de la serie LG

LL500PA LL700A LL 700 PA LL900PA LF900PA

Avrea superficial BET (m?/g) 13,36 94,38 79,87 122,04 126,09
,(&nr]gzl)superficial de meso y macroporos 506 16,86 15,09 56,20 67.90
Area superficial de microporos(mz2/g) 8,29 77,53 64,78 65,84 58,19
Volumen de poros (cm3/g) 0,015 0,051 0,044 0,093 0,094
Volumen de microporos (cm3/g) 0,003 0,031 0,026 0,027 0,024
Volumen de meso y macroporos (cm3/g) 0,011 0,020 0,018 0,066 0,069
Capacidad de adsorcion (mg H,S/g ads) 3,42 4,93 4,71 3,80 4,37

Tabla 13. Caracteristicas texturales de adsorbentes de la serie LL y LF
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Fig. 14. Distribucion del &rea superficial y volumen de poros de la serie LG
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3.1.2.6 Caracterizacién adicional de los adsorbentes

Como cabia esperar, en los tratamientos térmicos aplicados a los lodos estudiados se
produce una pérdida de masa debido a la descomposicion térmica producida en la pirdlisis y
la gasificacion. Por ello, las concentraciones de los elementos seleccionados y medidos
mediante ICP aumentan con respecto a las de los lodos sin tratar. Al aumentar la temperatura
se produce una mayor pérdida de masa de los precursores y, por consiguiente, un aumento en

la concentracion de los elementos analizados.

Comparando las composiciones quimicas de los adsorbentes elaborados a partir de los
precursores LG y LL se observa que existen diferencias notables entre ellos. Los adsorbentes
de LG presentan mayor concentracion en calcio, magnesio e hierro. EI contenido en hierro es
importante por su demostrada capacidad para retener H,S y, de hecho, comercialmente se
utilizan adsorbentes solidos de sulfuro de hidrégeno a base de Oxidos de hierro. El hierro
actla como un catalizador para impulsar la conversion del sulfuro de hidrégeno a azufre
elemental, que se almacena en los microporos, aunque en la regeneracion del hierro se
requiere que haya oxigeno. Por otro lado, la presencia de 6xidos de calcio o magnesio en el
carbén activo conduce a un pH superficial alto, favoreciendo la adsorcion de sulfuro de

hidrégeno.

En las Fig. 15-17 se muestran los difractogramas de la serie LG PA una vez usada y los
porcentajes del andlisis semicuantitativo de las fases cristalinas identificadas, asi como el
porcentaje de fase amorfa, para las muestras elaboradas a partir del precursor LG. En la Tabla
14 se recogen los resultados del analisis semicuantitativo de las muestras correspondientes al

precursor LL.

En los difractogramas sélo se aprecian pequefias proporciones de fases cristalinas de
azufre en el caso del adsorbente LG 700 PAG, donde aparecen sulfatos, y en las muestras del
precursor LG tratadas a 900 °C, que contienen fosfatos con azufre. Esto puede ser debido a
que el azufre adsorbido se encuentre principalmente en estado amorfo [21,70] o bien que esté

presente en bajas concentraciones, por debajo del limite de deteccidn.

Los adsorbentes de LG, a diferencia de los de LL, presentan una gran proporcion de fases
cristalinas que contienen calcio (como calcita, dolomita, anortita y fosfato de calcio), lo cual
puede explicar el mejor comportamiento como adsorbente de sulfuro de hidrégeno que tienen
estos materiales. En funcion de la temperatura aplicada al lodo LG, independientemente del

tratamiento empleado (PA o A), aparecen unas fases cristalinas u otras. Los lodos LG tratados
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a 500 °C, a diferencia de los LL, contienen dolomita y calcita. Esta dolomita desaparece al
aplicar mayor temperatura sobre los lodos LG (a 700 °C y 900 °C) mientras que la calcita
persiste a 700 °C pero no a 900 °C. En las muestras LG 900 PAG y LG 900 AG, la calcita se
ha descompuesto por las altas temperaturas y aparece como anortita y fosfato de calcio. En
estas dos muestras se ha identificado una fase cristalina de azufre apareciendo como fosfato

con azufre.

Se observa que los adsorbentes elaborados a partir de los lodos LG presentan un mayor
numero de fases cristalinas que los de los lodos LL, ya que en estos ultimos s6lo aparecen
silicatos, cuarzo, filosilicatos, fosfatos y fase amorfa, y no se detecta calcita ni dolomita. En

todos los casos, LL presenta mayor contenido en cuarzo que LG, y aparecen silicatos.

Muestra Cuarzo Silicato Filosilicatos Amorfo Fosfato
LL 700 AG 35,0 4,0 10,0 49,0 2,0
LL 500 PAG 30,0 7,0 11,0 52,0 -
LL 700 PAG 32,0 55 11,0 49,0 3,0
LL 900 PAG 33,0 8,5 7,0 44,0 8,0

Tabla 14. Fases cristalinas de las muestras derivadas del precursor LL (%)

3000

1 LG-500-PAG (3-70 0015 05S).raw
| PDF 04-012-0490 Si O2 Quariz
PDF 00-005-0586 Ca C O3 Calcite, syn
1 PDF 04-008-0789 Ca Mg  C O2 )2 dolomite
| _PDF 01-076-0668 K2 ( AI3.74 Fe0.26 ) ( Si6 AI2 020) (O H )4 Muscovite-2M1

Counts
300 600 900 1200 1500 1800 2100 2400

0

2Theta (Coupled TwoTheta/Theta) WL=1,54060

Muestra Calcita Filosilicatos Cuarzo Dolomita Amorfo
LG 500 AG 17 15 16 12 40
LG 500 PAG 16 14,5 13,5 11 45

Fig. 15. Difractograma del adsorbente LG 500 PAG y fases cristalinas de la serie LG tratada a 500 °C
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LG-700-PAG.raw
PDF 04-012-0480 Si O2 Quartz
PDF 00-045-0136 Ca9 Mg Na ( P O4 )7 Merrillite, syn

PDF 00-005-0586 Ca C O3 Calcite, syn
PDF 01-076-8334 Muscovite-2M1

Counts

10 20 ' 3IIJ ' 4‘0 ' 50 60
2Theta (Coupled TwoTheta/Theta) WL=1,54060

Muestra Calcita Cuarzo Filosilicatos Sulfatos Fosfato Amorfo
LG700AG 11 22 14 6 47
LG700 PAG 11 17 18 5 48

Fig. 16. Difractograma del adsorbente LG 700 PAG y fases cristalinas de la serie LG tratada a 700 °C
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Fig. 17. Difractograma del adsorbente LG 900 PAG y fases cristalinas de la serie LG tratada a 900 °C

Se han realizado micrografias de las muestras LG 700 PAG y LL 700 PAG con distintos
aumentos, a una escala de 2000, 500, 50 y 20 um (Fig. 18) y también analisis superficiales en
distintas zonas de cada una para saber si el azufre retenido se encuentra localizado o

distribuido por toda la superficie (Fig. 19).
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Como se puede observar en las imagenes aumentadas a una escala de 2000 um, la forma
de las dos muestras que se comparan es muy diferente. El adsorbente elaborado a partir del
precursor LL se trata de un granulo esférico mas compacto, mientras que el obtenido del
precursor LG es mas irregular, con numerosos surcos y grietas en su superficie. Estas fisuras

proporcionan una mayor area superficial y, por lo tanto, mayores sitios de adsorcion.

A 500 pm se puede observar que la porosidad del adsorbente LG 700 PAG (meso y
macroporos) es mayor que la de LL 700 PAG. La primera posee un mayor volumen de meso
y macroporos que LL 700 PA (0,037 cm®/g frente a 0,018 cm®/g medido mediante fisisorcion)

y mayor area superficial externa (29,03 frente a 15,09 m?/g), como se indicé anteriormente.

LG 700 PAG (2000 pm) LL 700 PAG (2000 pm)

LG 700 PAG (20 um) LL 700 PAG (20 um)

Fig. 18. Micrografias de LG 700 PAG (izquierda) y de LL 700 PAG (derecha) a distintos aumentos

58



Ademas, el adsorbente LG 700 PAG presenta numerosos filamentos que pueden ser
diatomeas y algas (apreciables a 20 um), que aportan calcio y fosforo, principalmente. A 20
pum, en la muestra LL 700 PAG, se ha encontrado una zona con mayor concentracion de

azufre (un depdsito con forma de prisma).

En cuanto a la composicién quimica superficial, mientras que en las superficies
analizadas del adsorbente LG 700 PAG la concentracion de azufre es més estable, en el
adsorbente LL 700 PAG se han encontrado depdsitos de azufre. Esto indica que el azufre
retenido se encuentra localizado en distintas zonas y no distribuido en toda la muestra por

igual como ocurre en el adsorbente LG 700 PAG.

El microanalisis realizado por espectroscopia de dispersién de energia (EDS) a la muestra
LL 700 PAG indica que en el depdsito de azufre no se ha detectado nitrgeno, tiene bajo
contenido en fésforo e hierro en relacion con los analisis realizados fuera de este deposito, y
posee una mayor concentracién de calcio, magnesio y azufre, alcanzando el 10% en peso de

azufre medido.

En la Fig. 19 a y b se muestra el espectro obtenido del analisis EDS en una zona cercana
al deposito de azufre y el obtenido midiendo sobre el propio depdsito. Asimismo, en la Fig.
19 c y d aparecen los espectros correspondientes al andlisis superficial en cinco puntos y en

un area que engloba estos puntos de la muestra LG 700 PAG, respectivamente.

En el dep6sito de azufre, se encontraron altas concentraciones de calcio y magnesio, asi
como de azufre (10,08% en peso). El efecto catalitico de los 6xidos de calcio y magnesio
dispersos dentro de la matriz de carbono hace posible que el sulfuro de hidrdgeno se disocie
en los centros activos de 6xido donde se oxida a azufre elemental [71]. Cerca del depdsito, la
concentracion de azufre en peso era de 2,54%, mientras que en otras muestras analizadas no

se lleg6 a detectar.

A partir de los andlisis superficiales realizados al adsorbente LG 700 PAG en cinco
puntos y en un area que engloba estos puntos (Fig. 19 ¢ y d) se observa que la concentracion
de azufre es mas estable. Detectandose azufre por toda la muestra con una concentracion de
entre el 2 y el 4% en peso. El azufre retenido se distribuye a lo largo de la superficie de forma
mas homogenea que en la muestra LL 700 PAG, ya que no se encuentran depositos con altas
concentraciones del mismo. Ademas, el adsorbente LG 700 PAG contiene mas hierro que
LL 700 PAG. Con el microscopio, y también por ICP, se mididé una concentracion media en
torno al 8% en peso de hierro para LG 700 PAG.
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Fig. 19. Analisis EDS de los adsorbentes LL (a, b) y LG (c, d) tratados a 700 °C con el tratamiento PA

También, se ha analizado la superficie de las muestras LG 700 PAG y LG 500 PAG por
espectroscopia fotoelectrénica de rayos X, realizando un registro del espectro general, con la
identificacion de todos los elementos que componen la superficie de la muestra, y del espectro
de alta resolucion de la zona del pico S (2p) (Fig. 20). En el primero se detecta carbono,
nitrégeno, oxigeno, fosforo, magnesio, calcio, silicio, aluminio, hierro y azufre como

compuestos mayoritarios.

Los posibles estados de oxidacion del azufre presente en la superficie del sélido se
identifican en funcion de la energia de enlace en la que aparecen los picos en los espectros de

alta resolucion.

Tanto el primer pico del espectro del azufre de la muestra del adsorbente LG 700 PAG
como el que aparece en el adsorbente LG 500 PAG, con unas energias de enlace de 169,7 eV
y 169,6 eV respectivamente, indican la presencia de sulfatos, posiblemente sulfato de hierro,
ya que el hierro se ha identificado en el espectro general. El segundo pico que aparece en el
espectro de LG 700 PAG, con una energia de enlace de 164,2 eV, se trata de azufre elemental.

En la muestra LG 500 PAG no se aprecia la presencia de azufre elemental.
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Debido a la escasa cantidad de azufre detectada en las superficies de las muestras no es
posible cuantificar qué proporcion esta en forma de sulfatos y cual se encuentra como azufre

elemental, pero si queda claro que existen diferencias entre ambas muestras.
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Fig. 20. Espectro general y de la zona S (2p) medido por XPS de LG 500 PAG y LG 700 PAG
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3.1.3 Conclusiones

Se ha estudiado experimentalmente la preparacion de adsorbentes mediante diferentes
tratamientos térmicos usando como precursores tres lodos de depuradora de distinta
procedencia (codificados como LL, LF y LG). Se evalud su comportamiento frente a la
adsorcion de sulfuro de hidrogeno de biogas, y se caracterizaron quimica y fisicamente

usando distintas técnicas.

Las condiciones de operacion para los ensayos de adsorcion (composicion y caudal de
gas alimentado) se han mantenido constante durante los mismos. Para el lecho disefiado

también se han realizado ensayos con biogas saturado de humedad y afiadiendo aire.

Las capacidades de adsorcion de sulfuro de hidrogeno que presentan los lodos de
depuradora a los que se les ha aplicado distintos tratamientos térmicos son similares o
superiores a la del carbdn activo virgen comercial de referencia (CAT). Dos de los tres lodos
ensayados (LL y LF) muestran unas capacidades de adsorcion muy similares, hecho que ha

conducido al descarte de uno de ellos (LF) en los siguientes estudios realizados.

En particular, el adsorbente que tiene mayor capacidad de adsorcién es el LG 700 PA,
elaborado a partir del lodo LG y realizando un tratamiento de pirdlisis hasta 500° C y

posterior activacion con aire hasta 700 °C.

Esta alta capacidad de adsorcion se asocia con su mayor contenido en hierro, calcio y
magnesio, unido a unas favorables caracteristicas fisicas, como un mayor volumen de
microporos que los ensayados a otras temperaturas y un alto volumen de mesoporos que
proporcionan suficiente espacio para la adsorcion de H,S sin reducir el area superficial activa.
En esta muestra, el azufre se distribuye por toda su superficie como azufre elemental y

sulfatos.

También, se observo que la capacidad de adsorcién de las muestras en biogas seco y
saturado de humedad apenas varia. En cambio, en los ensayos de adsorcion afiadiendo aire si
se aprecian diferencias importantes en los adsorbentes de la serie LG y el adsorbente
LL 900 PA, aumentando sus capacidades de adsorcion. No obstante, para la ampliacion del
estudio, se tomaron los resultados de los ensayos en condiciones secas y ausencia de aire, al
ser condiciones mas desfavorables y habituales en el biogas de vertedero antes de la

desulfuracioén.

Cabe destacar que no se ha encontrado referencia alguna sobre la técnica de activacion
fisica empleando aire como agente, como si se ha hecho en este trabajo.
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3.2. Regeneracion de adsorbentes con vapor y aire

Con el objetivo de aumentar la viabilidad del uso de adsorbentes elaborados a partir de
lodos de depuradora en la desulfuracion de biogas, se ha estudiado la regeneracion de los
mismos una vez gastados. Para ello, se ha buscado un proceso de regeneracién econémico y
ecoldgico mediante la minimizacién de recursos tales como el consumo de agua, el tiempo y

la temperatura requerida a la vez que un alto rendimiento de regeneracion.

3.2.1 Metodologia experimental

Se han aplicado varios tratamientos de regeneracion in situ al adsorbente LG 700 PA,
haciendo pasar por el lecho de adsorcion vapor sobrecalentado a distintas temperaturas de
ensayo y, posteriormente, una segunda etapa de secado con aire. Se ha seleccionado esta
muestra para la ampliacién del estudio del comportamiento de los adsorbentes preparados a
partir de lodos por los buenos resultados obtenidos en las pruebas de adsorcion mostradas

anteriormente.

Tanto el procedimiento de ensayo como la descripcion de la instalacion experimental se
detallan en profundidad en el apartado 2.4. Al igual que en ensayos anteriores, se registraron
las curvas de ruptura y se determind la capacidad de adsorcidén de cada muestra mediante la

Ec. (2), tomando, en esta ocasion, una concentracién de ruptura de 500 ppmv.

Adicionalmente, los dos carbones activos comerciales usados como referencia, el

impregnado (CAA) y el virgen (CAT), fueron ensayados para comparar resultados.

También, se le aplicd 14 ciclos de adsorcion/regeneracion a una misma muestra de
adsorbente. Esta muestra fue caracterizada, realizandole el ensayo de fisisorcion,
observandola mediante microscopia electronica de barrido (SEM), haciendo también analisis
EDS en distintos puntos de su superficie, midiendo el espectro general y de varias zonas de
interés (C, S, Fe y Ca) por espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS), y determinando y
cuantificando las fases cristalinas presentes en su superficie mediante difraccion de rayos X
(XRD) vy las concentraciones de Al, Fe, Ca, Mg, P, S, Na, K, Cu y Zn tanto de una muestra

solida como del condensado de la regeneracion.
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3.2.2 Resultados y discusion
3.2.2.1 Curvas de rupturay capacidades de adsorcion

En la Fig. 21 se muestran las curvas de ruptura del adsorbente virgen y regenerado
usando vapor a 250 °C durante 20 minutos. Estos ensayos se han realizado variando los
tiempos en los que se alimenta agua (5, 10, 15, y 20 minutos) y aire seco (15, 10, 5 minutos, y
sin aire), como se indica en los codigos de cada ensayo. Se observa que las curvas de ruptura
se desplazan a la derecha al aumentar el tiempo de regeneracién con vapor y disminuir el
tiempo que se hace pasar aire seco, aumentando, por consiguiente, las capacidades de
adsorcion y eficiencias de regeneracion, a excepcion de la muestra con el tratamiento
250 20 0, que se regenera solo con vapor. En este ultimo caso, el agua liquida queda retenida
en los poros, obturandolos, mientras que, en los anteriores, el aire seco reduce la humedad
retenida en la superficie del adsorbente favoreciendo la adsorcion de sulfuro de hidrdgeno.
Por tanto, hay que buscar un éptimo entre el vapor alimentado y el secado posterior, quizas a
través del tiempo de cada etapa. Se obtienen mejores resultados con 15 minutos de vapor vy,
posteriormente, 5 minutos de aire seco que con el resto de regeneraciones de la serie, por lo
que en las siguientes pruebas el tiempo en que se hace pasar aire por el lecho se fija en 5

minutos.

Adicionalmente, la Tabla 15 muestra las condiciones de ensayo de estas pruebas de
regeneracion junto con los consumos de agua, caudales de vapor empleados, capacidades de

adsorcion calculadas hasta 500 ppmv y eficiencias de regeneracion obtenidas.
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Fig. 21. Curvas de adsorcion del adsorbente regenerado a 250 °C durante 20 minutos
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Prueba 250 5 15 250 10 10 250 155 250 _20 0

Caudal de agua (mg/min) 1,5 1,5 1,5 15
Tiempo de alimentacion de agua (min) 5 10 15 20
Caudal de aire (L/min) 0,1 0,1 0,1 0
Tiempo de alimentacion de aire (min) 15 10 5 0
Consumo de agua (kg/kg de carbén) 0,22 0,43 0,65 0,87
Tiempo total de regeneracion (min) 20 20 20 20
Capacidad de adsorcion (mg/g) 1,69 4,67 6,82 4,01
Rendimiento de regeneracion (%) 23,5 64,7 94,6 55,6

Tabla 15. Condiciones de los ensayos y resultados de las regeneraciones con tiempo total de 20 min

Ademas de que se plantea un método de regeneracion in situ, la reduccién del tiempo de
tratamiento y del consumo de agua son otras ventajas respecto a los tratamientos de
regeneracion encontrados en bibliografia. En este estudio, el tratamiento de regeneracién
ensayado que requiere mas tiempo tiene una duracién de 20 min, con un consumo de agua de
0,87 kg/kg, mientras que en otros estudios de bibliografia [52,72] se realizan cinco lavados a
100 °C fuera del lecho de adsorbente con un consumo de agua de 91 y 41,7 kg/kg de carbon,

que es un consumo tan alto que haria inviable su aplicacion a escala industrial.

La temperatura es otro parametro de operacion a optimizar, de modo que se reduce todo
lo posible para minimizar las necesidades energéticas de la regeneracion. En la Fig. 22 se
muestran las curvas de ruptura del adsorbente regenerado con los mismos tiempos de agua y
aire alimentados (15 y 5 min, respectivamente) pero regenerando a distintas temperaturas
(120 °C, 180 °C y 250 °C). Se observa que a 120 °C el adsorbente no se regenera, aumentando
rapidamente la concentracion de sulfuro de hidrégeno a la salida del lecho, y a 180 °C se
obtiene una leve regeneracion. En cambio, a temperaturas superiores las curvas de ruptura
estan muy préximas a la del adsorbente fresco. El condensado de la regeneracion de las
pruebas realizadas a 120 °C y 180 °C tiene un color blanquecino y un pH igual a 6, mientras
que en las regeneraciones a mayor temperatura (250 °C), el condensado es amarillento y el pH
se halla entre 3 y 4. Esto Gltimo indica que el azufre retenido sobre la superficie adsorbente es
arrastrado por el vapor como H,S (pKa = 7,02 a 298 K) y recogido en el condensado del

matraz Erlenmeyer.

En la Fig. 23 se muestran las curvas de ruptura de los adsorbentes regenerados a 250 °C
con distintos tiempos haciendo pasar vapor (10 y 15 minutos). Se observa que la regeneracion

es mayor cuanto mayor sea el tiempo de regeneracion.
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Fig. 22. Curvas de adsorcion del adsorbente regenerado a distintas temperaturas

Prueba 120 15 5 180_15 5 250_15 5 250_10 5
Temperatura (°C) 120 180 250 250
Caudal de agua (mg/min) 15 15 15 1,5
Tiempo de alimentacion de agua (min) 15 15 15 10
Caudal de aire (L/min) 0,10 0,10 0,10 0,1
Tiempo de alimentacion de aire (min) 5 5 5 5
Consumo de agua (kg/kg de carbon) 0,65 0,65 0,65 0,43
Tiempo total de regeneracion (min) 20 20 20 15
Capacidad de adsorcion (mg/g) 0,04 3,11 6,82 6,14
Rendimiento de regeneracion (%) 0,6 43,1 94,6 85,2

Tabla 16. Condiciones de los ensayos y resultados de los adsorbentes regenerados a distintas temperaturas
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Fig. 23. Curvas de ruptura del adsorbente regenerado a 250 °C y distintos tiempos de tratamiento
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En la Fig. 24 y la Tabla 17 se muestran los resultados obtenidos de un ciclo de
adsorcion/regeneracion usando el tratamiento 250_15 5 (con 15 minutos haciendo pasar 1,5
mg/min de vapor a 250 °C y 5 minutos pasando 0,1 L/min de aire seco) de los carbones

activos de referencia comparados con el adsorbente LG 700 PA.
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Fig. 24. Comparacidn con los carbones activos de referencia (regeneracion 250 15 5)

Se observa que, con el tratamiento de regeneracion empleado, el carbén activo virgen
CAT se regenera de forma similar a LG 700 PA, obteniéndose curvas de ruptura tras la
regeneracion cercanas a la de la primera adsorcion. Con CAT se alcanza un rendimiento de

regeneracion cercano al 75%.

En cambio, en el carbon activo impregnado, el rendimiento de regeneracion disminuye
hasta un 47,9 %, desplazandose su curva de ruptura notablemente hacia la izquierda. De
hecho, la regeneracion de este tipo de carbones se realiza re-impregnandolos porque durante

la adsorcion de H,S, la impregnacion activa se neutraliza.

Prueba CAT CATR1 CAA CAAR1 LG700PA LG700PAR1
Capacidad 3,18 2,37 10,84 5,19 7,21 6,82
adsorcién (mg/g)

Tiempo (min) 35 21 97 56 76 73,5
Rendimiento de 74,6 47,9 94,6

regeneracion %

Tabla 17. Comparacién con los carbones activos de referencia

En la Fig. 25 se muestran las curvas de ruptura obtenidas al realizar 14 ciclos de
adsorcion/regeneracion a un mismo adsorbente (LG 700 PA) empleando el tratamiento
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seleccionado (250 15 5), es decir, la regeneracion se realiza haciendo pasar vapor a 250 °C

durante 15 minutos, y luego aire seco durante 5 minutos.

Se observa que las curvas se desplazan a la izquierda tras las sucesivas regeneraciones,
por lo que las capacidades de adsorcion, y los rendimientos de regeneracion disminuyen para
cada ciclo (Tabla 18).

La capacidad de adsorcion de la muestra pasa de 7,21 mg H,S/g en el adsorbente fresco a
4,49 mg H,S/g tras 14 ciclos, disminuyendo s6lo 0,19 mg/g de promedio en cada ciclo. El
rendimiento de regeneracion final es superior al 60%, disminuyendo la tasa de eficacia
promedia del adsorbente 2,7 puntos porcentuales tras cada regeneracion. Nétese que, aunque
se produzca una disminucidn en el rendimiento de regeneracién del adsorbente desde 95,5%,
en el primer ciclo, hasta 62%, en el ciclo nimero 14, y que siempre sera necesario reponer
adsorbente fresco porque el nimero de regeneraciones es limitado, la capacidad de adsorcion
en esta Ultima regeneracion (4,49 mg/g) sigue siendo superior a la del carbon activo virgen
CAT de referencia (3,18 mg/g).

Numero de Capacidad de adsorcion Tiempo en alcanzar Rendimiento de
regeneraciones  (mg/g) (calc. hasta 500 ppmv) 500 ppmv (min) regeneracion (%o)
LG 700 PA 7,21 76

250 15 5R1 6,82 74 94,6
250_15 5R2 6,67 72 92,6
250_15 5R3 6,44 69 89,3
250_15 5R4 6,38 69 88,5
250_15 5R5 6,19 67 85,8
250_15 5R6 6,03 65 83,6

250 15 5R7 5,76 62 79,8
250_15 5R8 5,74 62 79,6
250_15 5R9 5,63 61 78,0
250_15 5R10 5,52 60 76,6

250 15 5R11 5,48 60 76,0
250_15 5R12 5,07 55 70,3
250_15 5R13 4,90 53 68,0

250 15 5R14 4,49 48 62,3

Tabla 18. Resultados de los ciclos de regeneracidn/adsorcion ensayados
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Fig. 25. Curvas de ruptura de varios ciclos de regeneracion-adsorcion

3.2.2.2 Caracterizacion de adsorbentes regenerados

El adsorbente regenerado 14 veces usando 1,5 mg/min de vapor a 250 °C durante 15
minutos de vapor y 0,1 L/min de aire seco durante 5 minutos se ha analizado en el CITIUS
mediante distintas técnicas, y se ha codificado como 250 15 5 R14. Se ha elegido esta
muestra debido a que, al habérsele aplicado varios ciclos de adsorcion/regeneracion, los
efectos de estos tratamientos sobre la muestra son méas notables. Ademas, a simple vista se

aprecian depositos de color blanco sobre su superficie (Fig. 26).

Fig. 26. Granos de adsorbente tras varios ciclos

En la Tabla 19 se presentan los resultados de las propiedades superficiales estudiadas
(&rea superficial BET, volumen de micro, meso y macroporos de la muestra fresca y tras 14
ciclos de adsorcion/regeneracion), observandose que el adsorbente sufre una drastica
disminucion en la superficie BET. Probablemente, esto es debido a la deposicion de azufre y
formacion de sales de azufre en los microporos, que no pueden ser eliminados completamente
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durante la regeneracion. El sulfuro de hidrogeno fisicamente adsorbido puede eliminarse mas
facilmente, pero se requieren temperaturas mas altas para que se desorba todo el azufre
quimicamente adsorbido. Mientras que el volumen de microporos disminuye, el volumen total
de poros es similar en ambos casos, como resultado del aumento del volumen de los meso y
macroporos. Este aumento puede ser debido a la formacion de moléculas mas grandes dentro
de los microporos tras la adsorcion quimica (el volumen molar de sulfuros metélicos y
sulfatos es mayor que el de los 6xidos metalicos), lo cual podria ensanchar el microporo

convirtiéndolo en mesoporo 0 macroporo.

LG 700 PA 250_15 5R14

Avrea superficial BET (m2/g) 89,93 39,38
Area superficial de microporos (m2/g) 60,90 12,49
Area superficial de meso y macroporos (m2/g) 29,03 26,88
Volumen de microporos (cm3/g) 0,025 0,006
Volumen de meso y macroporos (cm3/g) 0,037 0,057
Volumen total de poros (cm?/g) 0,062 0,063
Volumen microporos/\VVolumen total (%) 40,4 10,1
Volumen meso y macroporos/Volumen total (%) 59,6 89,9

Tabla 19. Resultados de fisisorcion del adsorbente virgen y del regenerado 14 veces

Mediante microscopia electrénica de barrido (SEM) se ha estudiado tanto la zona que
presentaba depdsitos de color blanco como el resto de la superficie del adsorbente al que se le
realizaron varios ciclos de adsorcién/regeneracion (Fig. 27 y 28). Se observa que los
depdsitos se componen, practicamente, de calcio, azufre y oxigeno, segun su andlisis EDS
(Fig. 29 c y Tabla 20 c).

Estos cristales se han identificado como sulfato célcico por XRD, técnica con la que
también se han encontrado azufre elemental (7%) y sulfato célcico (24%) (Fig. 30),
mostrando el importante papel que tiene el calcio en la adsorcion del H,S, como ya se indico
anteriormente. Ademas, aunque no hay una diferencia significativa en la cantidad de fase
cristalina (sobre el 40%), ésta es algo mayor en el caso de la muestra expuesta a varios ciclos
de regeneracion, lo cual concuerda con la formacion de sales de azufre y el descenso de area
superficial y volumen de microporos sefialados. En las zonas proximas a los cristales destacan
las altas concentraciones de hierro encontradas (Fig. 29 d y Tabla 20 d), junto con oxigeno y
algo de azufre, indicando que esta zona puede estar compuesta por éxido de hierro y azufre

elemental.

70



Fig. 28. Micrografias de los depositos con escala de 50, 20 y 10 um

En los andlisis cuantitativos EDS que se realizaron al adsorbente LG 700 PAG, muestra
gastada y sin regenerar, la concentracion de azufre era estable en la superficie, no se
apreciaron depdsitos con altas concentraciones de azufre, con valores de entre el 2 y el 4% en

peso en la superficie del adsorbente (Fig. 29 a y Tabla 20 a). En cambio, en la muestra
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expuesta a 14 regeneraciones, ademas de encontrarse cristales de sulfato calcico por XDR
(Fig. 30), la concentracion de azufre en zonas alejadas a estos depdsitos es mayor que en la
muestra sin regenerar, de hasta un 10%, al haber estado expuesto durante mas tiempo al
sulfuro de hidrogeno (Fig. 29 b y Tabla 20 b).

(@) (b)

al

i Al
. /L J N

' ' ' + ] + v T T
1.00 2.00 3.00 4.00 5.00 §.00 7.00 B8.00 9.00 10.00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00 12.00 14.00 15.00  18.00 keV

Fe

(©) (d)

s

Ca

A Ao U\ A__.AM -

2.00 4.00 6.00 8.00  10.00 12.00 14.00  16.00  18.00 keV 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00 12.00 14.00 16.00 18.00 20.00 keV

Fig. 29. Andlisis EDS de LG 700 PAG (a) y de 250 _15 5 R14 (fuera del cristal (b), sobre él (c) y cerca (d))
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Fig. 30. Difractograma y fases cristalinas del adsorbente LG 700 PA tras 14 ciclos (250_15 5 R14)
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LG 700 PAG 250_15 5R14

% peso €)] (b) (c) Cristal (d) Cerca cristal

C 8,2

o) 29,5 34,9 45,9 47,2
Mg 12,6 3,3

Al 37 9,0

Si 7,0 23,6

P 51

Cu 0,9 2,7
S 3,2 10,6 26,2 12,2
Cl 0,4

K 0,9

Ca 18,5 12,9 26,0 3,1
Fe 10,9 57 1,0 34,8

Tabla 20. Andlisis EDS del adsorbente LG 700 PA gastado una vez (a) y tras 14 ciclos (b, c y d)

En las Fig. 31 y 32 se presenta el espectro general de XPS del adsorbente expuesto a
catorce ciclos, donde se identifican los elementos presentes en las capas méas externas de la
muestra (20-30 A de espesor), y los espectros de alta resolucion de las zonas S (2p), Fe (2p) y
Ca (2p). Se detecta oxigeno, magnesio, carbono, fosforo, aluminio, silicio, azufre, calcio,
hierro y nitr6geno, como compuestos mayoritarios en la superficie de la muestra. La zona del
azufre 2p presenta dos picos: el primero, en torno a 164 eV, representa el azufre elemental, y
el segundo, en 169 eV, indica la presencia de sulfitos y sulfatos. Los picos que se observan en
la zona del hierro 2p indican la presencia de hierro metalico (706,2 eV) y de 6xido de hierro,
Fe,03 (711 eV).
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Fig. 31. Espectro fotoelectrénico de rayos X general y de alta resolucion de la zona S (2p)
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Fig. 32. Espectro fotoelectrénico de rayos X de alta resolucion de las zonas Fe (2p) y Ca (2p)

3.2.3 Conclusiones

Se ha ensayado un novedoso, y energéticamente eficiente, método de regeneracion para
los adsorbentes elaborados a partir de lodos de depuradora tratados térmicamente y utilizados
para eliminar H,S. Este método implica una relacion en masa de vapor/adsorbente de 0,65 y
de aire seco/adsorbente de 0,05. Por lo tanto, las cantidades de vapor y aire requeridas son
pequefias, la temperatura de regeneracion es relativamente baja (250 °C), y la duracion de
regeneracion es muy corta. Durante la regeneracion, primero, el vapor calienta el lecho y
desorbe el H,S y, a continuacion, el aire enfria y seca el lecho, dejandolo listo para el
siguiente ciclo de adsorcién. El tratamiento de regeneracion elegido se realizé 14 veces sobre
el mismo adsorbente, proporcionando una alta eficiencia de regeneracion del adsorbente.
Aunque la capacidad de adsorcion del adsorbente en el ciclo numero 14 sigue siendo mayor
que la de carbdn activo no impregnado en la primera prueba de adsorcién, el nimero de ciclos
de adsorcion/regeneracion es limitado. El azufre adsorbido quimicamente no puede ser
eliminado por completo, por lo que es necesaria la recarga del lecho fijo con adsorbente
fresco después de varios ciclos de adsorcion/regeneracion. En una primera estimacion, el
coste energético de la regeneracion seria de alrededor del 10% del coste de adsorbente fresco
(0,062 €/kg adsorbente). Por lo tanto, la regeneracion del adsorbente de 10 a 14 veces cuando
se alcanza el punto de ruptura antes de recargar el lecho es un 80% mas barato que recargar de

adsorbente fresco tras cada ciclo de adsorcion.
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4. MODELADO Y
SIMULACION






En este capitulo se describen y resuelven distintos modelos matematicos y simulaciones
de la adsorcion de H,S en lecho fijo, usando los resultados experimentales. Se diferencian dos
apartados principales. En el primero, se propone un modelo no dispersivo, usando distintas

aproximaciones, y en el segundo se afiade el término de dispersién axial.

4.1. Modelado y simulacion de la adsorcion de H,S del
biogas sobre lodos tratados

Para el disefio y estudio de un lecho fijo de adsorcion es esencial predecir las curvas de
ruptura del mismo. En el presente apartado se comparan dos modelos matematicos para la
prediccion del comportamiento dinamico de un lecho fijo que contiene adsorbentes
elaborados a partir de lodos de depuradora para la desulfuracion de biogas.

La primera aproximacién se trata del método semiempirico de Bohart-Adams y la
segunda usa el método de fuerza impulsora lineal (LDF), que se resuelve analiticamente

mediante la solucion de Klinkenberg y numéricamente con la ayuda de Aspen Adsorption.

Mientras que el modelo de Bohart-Adams emplea una isoterma rectangular para describir
el equilibrio, el modelo LFD se resuelve con una isoterma mas apropiada y realista. Por otro
lado, la solucion de Klinkenberg implica el uso de una isoterma lineal por lo que la prediccion
no es demasiado buena, aunque mejor que la de Bohart-Adams. EI modelo LDF usando una
isoterma no lineal, como la isoterma de Freundlich, proporciona unas curvas de ruptura que se

ajustan mejor a las obtenidas experimentalmente.

4.1.1 Modelo matematico
4.1.1.1 Curvade ruptura

Los modelos matematicos son Utiles para comprender el funcionamiento de las columnas
de lecho fijo asi como para su disefio y optimizacion. Las Ecs. (11) y (12) describen el
balance de masa diferencial en el lecho con el que predecir la dinamica de adsorcion de
sulfuro de hidrégeno sobre carbdn activo en lecho fijo suponiendo condiciones isotérmicas,
flujo en piston para el gas que atraviesa el lecho, dispersion axial despreciable (ésta sera
tenida en cuenta en el apartado 4.2) y cambios en la velocidad despreciables, debido a que el

adsorbato (H,S) esta presente en bajas concentraciones (<2000 ppmv) [73-75].
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ac ac (1—8)661_0

9c _ 11
Tzt T & (1)
aq
9q _ 12
5 = @0) (12)

donde:
C: concentracion de H,S en el gas (mol/m®)
q: carga de H,S en el pellet de adsorbente (mol/m?)
t: tiempo (s)
v: velocidad intersticial del gas (m/s)
z: distancia axial desde la entrada del lecho (m)
¢: porosidad del lecho

Inicialmente, se considera que el lecho de adsorbente no contiene adsorbato y que el gas
no se ha puesto en contacto con el solido, siendo cero tanto la concentracion de H,S en la fase
gas como la cantidad de H,S adsorbida sobre la superficie del carbdn. Es decir, se tiene como
condicion inicial:

t=20 C@=0;9(2=0

En la alimentacion del lecho se establece que el fluido entra en la columna con una
composicion inicial constante Coy, por lo que la condicion de contorno queda definida de la

siguiente forma:

z=0 C(t z)=Co
4.1.1.2 Modelo de Bohart-Adams

Bohart y Adams [76] propusieron un modelo para la adsorcion de un componente que ha
sido ampliamente usado para describir la adsorcién de efluentes liquidos o gaseosos en lechos
porosos [77-79]. Este modelo asume que la velocidad de adsorcion es proporcional a la
capacidad de adsorcion residual del adsorbente y a la concentracion de la especie que se
adsorbe, y que la isoterma de adsorcion es rectangular, describiéndose la adsorcion mediante

una ecuacion de velocidad “cuasi-quimica” (Ec.(13)):

dq i}
= = ksaC(@" — q) (13)
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donde el término q” es el valor de q en equilibrio con C y kga es la constante cinética de
Bohart-Adams.

Para describir la isoterma de adsorcién rectangular se tiene que q = gs (valor de

saturacion) paraC >0y q =0 paraC =0.
La solucidn de estas ecuaciones puede expresarse Como:
Cp exp(a)
C, exp(a)+ exp(B)—1

donde: Cy, es la concentracion de ruptura; a = kg, Cy (t - %) B = kpa qsL (1;8)

v &

(14)

Teniendo en cuenta que los términos exponenciales (exp («) y exp (f)) son, generalmente,
mucho mayores que 1y t >>L/v, la Ec. (14) se puede simplificar de la siguiente forma:

C k L(1—¢
C_O exp(kpyCot) = exp(kpsCot) + exp B4 s ve( ) (15)
b

Dividiendo por exp(kg4Cot) y tomando logaritmos queda:

C k 1—98)L
ln(—0—1)= Ba qs ( €)

C _~ — kpsCpt (16)

Definiendo N como la capacidad de adsorcion por unidad de volumen de lecho mediante

la Ec. (17) se obtiene la ecuacién simplificada y linealizada (18).

1—¢ (17)

— kpaCoty (18)

Representando el primer miembro de la Ec. (18) frente al tiempo se obtienen los
parametros N y ksa mediante la ordenada en el origen y la pendiente, y es posible determinar
los tiempos de ruptura para diferentes condiciones experimentales. Ademas, predice el
comportamiento para diferentes alturas de lecho y concentraciones de H,S, por lo que se

puede usar como una herramienta para el disefio y escalado de lechos.
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4.1.1.3 Relaciones de equilibrio: Isotermas de adsorcion

Mediante el ajuste de los datos experimentales (concentracion alimentada y capacidad de
adsorcion en el equilibrio), utilizando las ecuaciones linealizadas de las isotermas de
adsorcion que se muestran en la Tabla 21, se han obtenido los parametros que definen la
isoterma en cada caso, y se ha calculado el coeficiente de determinacion simple para
determinar cuéles presentan un mejor ajuste. La isoterma del adsorbente LG 700 PA se midid
experimentalmente realizando pruebas de adsorcién alimentando distintas concentraciones de
sulfuro de hidrogeno mediante dilucién con nitrégeno (1980, 1065, 570 y 162 ppmv), y

usando 34 g de muestra en cada ensayo.

Isoterma Ecuacién Forma lineal Se representa
Lineal g =K,-C (19 q =K, -C q*vs.C
Freundlich q* =Kp-C" (20) Ing* =InKp +ninC Ing* vs.InC
Langmuir q = % (21) % = lC + ! —vs.C

q g5 Kigs q

Tabla 21. Isotermas de adsorcion y sus ecuaciones linealizadas

4.1.1.4 Modelo de Fuerza Impulsora Lineal (LDF, Linear Driving Force)

La velocidad efectiva de adsorcion depende tanto de las condiciones de operacion
(caudal, temperatura, presién, composicion) como de la configuracion del sistema y de las
caracteristicas fisicas del equipo donde se lleva a cabo la adsorcién.

En el proceso de adsorcion, la velocidad de transporte del adsorbato desde la fase fluida
hasta la superficie interna del sélido es la etapa controlante cuando la velocidad de adsorcién
(en la superficie) es rapida. EI modelo LDF (Ec. (22)) representa esta velocidad de
transferencia de materia usando la desviacion del equilibrio como fuerza impulsora y el
coeficiente global de transferencia de materia Kg (s*). Este agrupa los efectos de las distintas

resistencias individuales, segun la Ec. (23), para una particula esférica de adsorbente [78].

dq

— = Ky(q" — 22
5 = Ke(@" — @) (22)
1 dyK. d,°K,

(23)

= +
K; 6k; = 60D,

donde d,, De y kg son el diametro de la particula, el coeficiente de difusion efectivo y el

coeficiente externo de transferencia de materia, respectivamente.
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El primer miembro de la Ec. (23) representa la resistencia a la transferencia global de
materia, el primer término del segundo miembro la resistencia a la transferencia externa, y el
segundo término del segundo miembro indica la resistencia a la transferencia de materia

interna, incluyendo el coeficiente de difusion efectivo.

En primer lugar, en un lecho fijo las moléculas de adsorbato se transfieren desde el seno
del fluido hasta la pelicula adyacente a la superficie de la particula por conveccién, lo cual se
representa mediante el coeficiente de transferencia de materia externo. Este se puede obtener
usando distintas correlaciones empiricas en funcion de las propiedades del fluido y el tamafio
de particula, utilizando los numeros adimensionales de Schmidt (Sc), Reynolds (Re) y

Sherwood (Sh) (Sh = kf) &

) (D es el coeficiente de difusion molecular del H,S (m?%s)

m

calculado mediante la correlacion de Fuller-Schettler-Gridding) [81].

En este estudio, se ha usado la correlacion de Ranz-Marshall (Ec.(24)):

Sh =20 + 1,85¢ /3Re'/2: Sc < 400, 1 < Re < 70.000 (24)

En el segundo paso, las moléculas de gas penetran en la estructura porosa y son
adsorbidas en la superficie interna de la particula. EI proceso de difusion ocurre de forma
paralela a través de los poros y de la superficie de la particula de adsorbente, y se representa
mediante el coeficiente de difusion efectivo. Este se relaciona con el coeficiente de difusion
molecular de Knudsen (Dy), segun la ecuacién de Bosanquet (Ec.(25)):

-1

er1 1
[+ 5 (25)
Dm Dk

ﬂOT

donde fi,, s el factor de tortuosidad.

D, =

La difusién de Knudsen ocurre cuando el tamafio de los poros es muy pequefio, por lo
que la trayectoria media libre de la molécula en difusion es mayor que el didmetro del poro.
Las colisiones se producen, principalmente, entre las moléculas del gas y de las paredes del
poro y no entre las propias moléculas. El coeficiente de difusién de Knudsen (D) en poros
estrechos depende de la temperatura (T), el peso molecular del adsorbato (M) y el didmetro

del poro (dporo), Y se evalla mediante la Ec. (26).

1
T\ /2
Dy = 4850d,,1, (M) (26)
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Solucién analitica de Klinkenberg

La solucién analitica del balance de materia de la fase gas (Ec. (11)) y la velocidad de
adsorcion en la fase sélida que integra el lecho (Ec. (22)), se consigue suponiendo una
isoterma lineal y expresando estas ecuaciones en forma adimensional, introduciendo las

siguientes variables adimensionales:

C
Concentracion: dx = C 27)
0
Carga de adsorbato sobre el adsorbente: Q= qi (28)
K. K 1-
Altura de lecho: §=== GZ( S) (29)
v &
Tiempo: Tx = K¢ (t — E) (30)
v

De esta forma se tiene:

Balance de masa en el lecho: T (31)
Velocidad de adsorcion: 2 = ok — @ (32)
0‘[[(

Para estas ecuaciones, la solucién analitica dada por la ecuacion de Klinkenberg [29] se
expresa mediante la Ec. (33):

1

[1+erf<\/a—\/€+8ﬁ+8—\1/?>l (33)

—
~

0

N =

siendo erf(x) es la funcidn error de Gauss, definida por la Ec. (34):

erf(x) = ifxe_tzdt (34)
RV

El modelo se ha implementado y resuelto en Matlab R2010b (Mathworks™).
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Soluciéon numérica

El modelo dindmico basado en la fuerza impulsora lineal (modelo LDF) y una isoterma
de adsorcidn no lineal s6lo puede resolverse mediante el uso de métodos numéricos. Por ello,
ha sido configurado y resuelto usando el paquete comercial Aspen Adsorption V7.1. Las
principales hipotesis aplicadas al proceso de adsorcion para su simulacion son las siguientes:
(1) se desprecia la pérdida de carga a través de las tuberias, y sélo se considera la producida
en el lecho de adsorcion; (2) el unico componente del gas que es adsorbido es el H,S (no se
adsorben ni el metano ni el dioxido de carbono); (3) se desprecia la dispersion axial en el
lecho de adsorbente; (4) se supone que se trata de un proceso isotermo en el que no tienen
lugar reacciones quimicas; (5) el lecho se considera homogéneo, compuesto de particulas
esféricas y de didametro de particula constante en todo el lecho, tomando un valor medio de 2

mm, ya que el rango de didmetro de particula usado experimentalmente es de 2,83-1,41 mm.

Para llevar a cabo la simulacion se requieren dos etapas diferenciadas. En primer lugar, se
introducen los datos experimentales de concentracion frente a capacidades de adsorcion, para
determinar los parametros de las isotermas. Al importar los resultados experimentales en
Aspen Adsorption se especifica la concentracién de sulfuro de hidrégeno en la fase gas (B1.C
(“H2S”) kmol/m®) como variable manipulada y la carga en el sélido (BIW (“H2S”) kmol/kg)
como variable medida. Para realizar el ajuste se ha utilizado el algoritmo de regresion no
lineal denominado NL2SOL. Se trata de un método que emplea la minimizacién de la suma
de residuos al cuadrado como criterio de optimizacion, con una variacion del algoritmo del

método de Newton.

Una vez conocidos los parametros de la isoterma de adsorcién de H,S, en una segunda
etapa, se estiman los coeficientes de transferencia de materia para cada concentracion
ensayada mediante las curvas de ruptura obtenidas en el laboratorio. Se ha simulado

empleando estimaciones dinamicas mediante el algoritmo NL2SOL.

Se parte de una simulacién de un diagrama de flujo simple compuesto por la
alimentacion, el lecho de adsorbente y la corriente de producto, y se le afiade un médulo de
estimacion. En éste ultimo, se especifica que se desea estimar el coeficiente de transferencia

de materia, y se introducen los datos de las curvas de ruptura experimentales.

El método de discretizacion que utiliza el programa para realizar los balances oportunos

es el UDS1 con 20 nodos de aproximacion.
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4.1.2 Resultados y discusion

4.1.2.1 Resultados de la aproximacion de Bohart-Adams

Los parametros del modelo, como la constante cinética y la capacidad adsorbente, se han
obtenido mediante ajuste, usando los datos tedricos y experimentales, y obteniendo unos
valores de 67,10 m*/kg min para kga y 3,27 kg/m® para N. Para ello, se representaron los
valores de In (Co/Cp-1) frente al tiempo usando los datos experimentales del adsorbente
LL 900 A para el lecho de 70 mm de altura con una concentracién inicial de 2036 ppmv de
H,S, y se ajustd a una recta por el método de regresion de minimos cuadrados (Fig. 33). Se
determind el valor de la pendiente y la ordenada en el origen obteniéndose unos valores de

-0,207 y 9,874, respectivamente, y un coeficiente de determinacion simple (%) de 0,95.

o Ln(C,/C,-1) = -0,207t + 9,874

In( C,/C,-1)

20 25 30 35 40 45 50
Tiempo (min)

Fig. 33. Ajuste de los datos experimentales al modelo de Bohart-Adams: LL 900 A, L =70 mm

Con estos parametros (constante cinética y capacidad adsorbente) calculados para un caso
experimental, se han simulado las curvas de ruptura de distintos casos. La Fig. 34 representa
las curvas de ruptura experimentales para el adsorbente LL 900 A y las simuladas con el
modelo de Bohart-Adams, a diferentes alturas de lecho (7, 11 y 13 cm) y a dos
concentraciones de entrada distintas (Co), 2036 ppmv con las dos primeras alturas y 2274

ppmv con 13 cm de lecho.

Como puede observarse, el modelo simula adecuadamente las curvas de ruptura,
proporcionando unos tiempos de ruptura similares a los experimentales. Para una
concentracion de ruptura de 200 ppmv los tiempos de ruptura simulados y experimentales se

muestran en la Tabla 22.
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Fig. 34. Comparacidn de las curvas de ruptura experimentales y simuladas para LL 900 A

L=13cm

L=7cm L=11cm
Co = 2036 ppmv Co = 2036 ppmv Co = 2274 ppmv

tho0 €Xperimental (min) 35,8 64,0 69,4
ta00 Simulado (min) 37,0 64,7 69,1
Tabla 22. Tiempos de ruptura experimentales y simulados para el adsorbente LL 900 A

Para el adsorbente LF 900 A se ha realizado la misma simulacién, calculando los
parametros para una altura de lecho de 7 cm y obteniendo la curva de ruptura para el lecho de
11 cm. En esta ocasion, la concentracion de H,S en el gas de entrada al lecho fue de 2274

ppmv. El pardmetro kga ajustado es igual a 79,96 m*/kg min y N es 3,27 kg/m°. En la Fig. 35

se pueden apreciar las curvas experimentales y simuladas obtenidas.
Mediante el modelo de Bohart-Adams se consigue obtener buenas correlaciones entre los
tiempos de ruptura experimentales y simulados para concentraciones de salida por encima de
50 ppmv. Por tanto, este modelo puede usarse satisfactoriamente para la determinacién de los
tiempos de ruptura. Sin embargo, el modelo no ajusta bien en la zona inicial de la curva, para
concentraciones inferiores a 50 ppmv, ya que al representar los valores de In(Co/C-1) frente al

tiempo para obtener los pardmetros necesarios no se aproxima a una linea recta.
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Fig. 35. Comparacidn de las curvas de ruptura experimentales y simuladas para LF 900 A

Adicionalmente, la Fig. 36 muestra las curvas de ruptura para el adsorbente LG 700 PA
ensayado con una altura de lecho de 10 cm y a una concentracion inicial de 1980 ppmv. En
este caso, los parametros calculados N y kga tienen un valor de 5,58 kg/m® y 10,18 m%kg min,
respectivamente, pero el coeficiente de determinacién simple (r°) es de sélo 0,66, por lo que el
ajuste es peor comparado con los resultados anteriores. Los datos para el ajuste se ampliaron
por encima de la concentracion de 500, cubriendo el rango de concentraciones hasta 1980
ppmv, y de esta forma r? aument6 hasta 0,92. A continuacién, con los pardmetros estimados,
se simularon las curvas de ruptura variando la concentracion de H,S alimentada (1065 y 570
ppmv), observandose que las curvas simuladas no coincidian con las experimentales. Por
ejemplo, el tiempo de ruptura a 200 ppmv simulado para una concentracion de H,S
alimentado de 570 ppmv fue de 374 min, mientras que, experimentalmente fue de

aproximadamente 151 min, siendo mucho mayor el tiempo de ruptura predicho que el

experimental.

Aunque el método de Bohart-Adams muestra un buen ajuste de las curvas de ruptura a
distintas alturas de lecho, al variar la concentracion alimentada de H,S no presenta una buena
estimacion de las mismas. Esto es debido a la simplificacion de considerar que la isoterma es
rectangular o irreversible, pues de esta forma se supone que el adsorbente tiene la misma

capacidad de adsorcion en todos los casos, independientemente de la concentracion

alimentada.
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Fig. 36. Curvas de ruptura simuladas con el modelo de Bohart-Adams a distintas concentraciones
4.1.2.2 Resultados de la solucion analitica de Klinkenberg

Se han simulado las curvas de ruptura del adsorbente LG 700 PA con cuatro
concentraciones de entrada de sulfuro de hidrégeno distintas (162, 570, 1065 y 1980 ppmv) y
un caudal alimentado de 1,1 L/min (Fig. 37). El reactor de lecho fijo empleado se trata de un
lecho cilindrico vertical de 30 mm de didmetro y 100 mm de altura. Todos los parametros

usados para los célculos y simulacién se muestran en la Tabla 23.

2000
1800
1600
1400
1200
1000
800
600
400
200
0

o Co=162ppm;
experimental
Co =162 ppm; Simulado
Solucidn de Klinkenberg
A Co=570ppm;
experimental
= = = -Co =570 ppm; Simulado
Solucidn de Klinkenberg
o Co=1065ppm;
experimental
— — Co=1065 ppm; Simulado
Solucidn de Klinkenberg
o Co=1980 ppm;
experimental
--------- Co = 1980 ppm; Simulado
Solucién de Klinkenberg

Concentracion de salida (ppm)

0 50 100 150 200 250 300 350
Tiempo (min)

Fig. 37. Curvas de ruptura experimentales y simuladas con la solucién de Klinkenberg
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Parametro Valor Unidad

Densidad real 2505,4 kg/m?®
Densidad aparente 481,0 kg/m?
Porosidad del lecho 0,808 -
Porosidad de la particula 0,21 -
Altura de lecho 0,10 m
Diametro de lecho 0,03 m
Caudal alimentado 1,83E-05 m*/s
Diametro de particula 0,002 m
Diametro de poro 6,52E-09 m
Factor de tortuosidad 3 -
Densidad del gas 1,1012 kg/m?
Viscosidad gas 1,32E-05 kg/m-s

Tabla 23. Datos empleados en las simulaciones

Las constantes de equilibrio (K¢) se calcularon mediante el ajuste de los datos
experimentales a la isoterma lineal: 8262°4,11245°9,13726°2 y 22721°4 m°gas/m® adsorbente
para las concentraciones alimentadas de 1980, 1065, 570 y 162 ppmv, respectivamente, en los
que los coeficientes globales de transferencia de matera calculados fueron 5°55-107,
4°08-103, 3°34-10° y 2°02:10°s™. El coeficiente externo de transferencia de materia

calculado fue 4°81-1072 m/s.

En la Fig. 37 se puede observar que las pendientes de las curvas de ruptura a distintas
concentraciones de H,S alimentado no son muy similares a las obtenidas experimentalmente.
La mayor pendiente de las curvas reales al principio sugiere mayor transferencia de materia
que al final, donde la pequefia pendiente indica que la velocidad de adsorcién se vuelve muy
pequefia cuando el adsorbente se aproxima al equilibrio. De hecho, las curvas de ruptura
predichas mediante el modelo de Klinkenberg son simétricas y éstas no ajustan bien a
diferentes concentraciones de H,S alimentado, especialmente a altas concentraciones.

4.1.2.3 Ajuste de la isoterma de adsorcion

Con el fin de obtener los parametros que definen la isoterma de adsorcién del adsorbente
LG 700 PA, la relacién entre la concentraciéon alimentada y la capacidad de adsorcion, se
registraron las curvas de ruptura con distintas concentraciones iniciales (1980, 1065, 570 y
162 ppmv) y, a partir de éstas, se calculo la capacidad de adsorcion en cada caso (9°91, 7°26,

4’74 y 2°23 mg H,S/g, respectivamente).
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Las constantes de la isoterma de adsorcion se estimaron usando la pendiente y la
ordenada en el origen para cada ajuste. Representando el logaritmo de la capacidad de
adsorcion frente al logaritmo de la concentracion, y ajustando a una recta (Fig. 38), se

obtuvieron los parametros de la isoterma de adsorcion de Freundlich (Ec.(35)):
q = 0,1039.C ©60% (35)
Estos dos parametros se introdujeron como datos en Aspen en las unidades apropiadas

(0,0835 m®kg y 0,6036).

Tambien, se realizo el ajuste de los datos experimentales a la isoterma de Langmuir,
presentando en este caso un ajuste algo peor (Fig. 38). Los pardmetros introducidos en el
simulador fueron 4,41-10* kmol/kg y 20825,09 m*/kmol.

1,2 - 250 -
Log (q.) = 0,6036 Log(C) - 0,9834 C/q. =0,0668 C + 71,817
J r2=0,9983 2-0,9715
! Pt 200 - ] -
o d
018 T /1/ ///
° " . 150 - o
o , o s
S 0,6 - K4 PS) o~
. 100 { -7
0,4 - - %
L 4 o
02 - 50 -
@ (b)
O T T 1 0 T T 1
1 2 3 4 0 1000 2000 3000
Log C C

Fig. 38. Ajuste de los datos experimentales a una isoterma de Freundlich (a) y de Langmuir (b)

La isoterma de Freundlich mostré el mejor ajuste, con un coeficiente de determinacion

simple de 0,998, frente a 0,971 de la isoterma de Langmuir.

Adicionalmente, se ajustaron los pardmetros de la isoterma de Freundlich mediante la
herramienta “Static Isotherm” en Aspen Adsim y el modulo de estimacion, utilizando los
datos experimentales. Para la estimacion de los parametros de la isoterma, se especific que el
sistema estudiado es gaseoso y que se queria aproximar a la isoterma de Freundlich,

dependiente de la concentracion.

Para realizar el ajuste se utilizo el algoritmo NL2SOL, y los pardmetros estimados fueron
0,0688 m*/kg y 0,5841, con una tolerancia de 10°°.
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En la Fig. 39 se muestra la representacion de los datos experimentales, asi como la
isoterma con los pardmetros calculados mediante regresion y con los pardmetros simulados.
3,5E-04 -
3,0E-04 - 5
2,5E-04 -
2,0E-04 - 2
2 ¢ Experimental

1,5E-04 - 2z
Calculada

1,0E-04 + P 4 — — = Simulada

Capacidad de adsorcion (kmol/kg)
\

5,0E-05 -

0,0E+00 T T T T 1

0,E+00 2,E-05 4,E-05 6,E-05 8,E-05 1,E-04
Concentracion (kmol/m3)

Fig. 39. Representacion de la isoterma de LG 700 PA con ajuste a la isoterma de Freundlich

4.1.2.4 Estimacion dindmica de los coeficientes de transferencia de materia

Una vez conocidos los parametros de la isoterma de adsorcion de H,S, se estimaron los
coeficientes de transferencia de materia para cada concentracion ensayada mediante las curvas
de ruptura obtenidas en el laboratorio. Se simulé empleando estimaciones dindmicas mediante
el algoritmo NL2SOL.

Para ello, se partié de una simulacion de un diagrama de flujo simple compuesto por la
alimentacidn, el lecho de adsorbente y la corriente de producto y se le afiadié un modulo de
estimacion. En éste dltimo, se especificO que se deseaba estimar el coeficiente de
transferencia de materia, se introdujeron los datos de las curvas de ruptura experimentales y se
detallaron las opciones de célculo de la estimacion. El reactor de lecho fijo se trataba de un
lecho cilindrico vertical de 30 mm de didmetro y 100 mm de altura, usando un caudal de
biogés de 1,1 L/min, con una porosidad del lecho de 0,808 m*/m3de lecho y una densidad

aparente de 481 kg/m®.

Los resultados obtenidos de las distintas estimaciones del coeficiente de transferencia de
materia se muestran en la Tabla 24. Para predecir las curvas de ruptura se uso el modelo LDF
(Ec. (22)), empleando los coeficientes de transferencia de materia estimados, junto con el
balance de masa diferencial en el lecho descrito por la Ec. (11) y el ajuste de la isoterma de
Freundlich (Ec.(35)).
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Concentracion (ppmv) Coeficiente de transferencia
de materia (s™)

1980 1,92.10°
1065 1,17-10°
570 1,58-10°
162 1,15-10°

Tabla 24. Coeficientes de transferencia de materia estimados para cada concentracion ensayada

4.1.2.5 Resultados del modelo LDF con una isoterma no lineal

En la Fig. 40 se presentan los resultados de las simulaciones de las curvas de ruptura y las
obtenidas experimentalmente a cuatro concentraciones de entrada diferentes. El ajuste se llevo
a cabo utilizando el mismo coeficiente global de transferencia de masa para todas las curvas
(el obtenido a 570 ppmv y codificado mediante la adicion de 'rl") y también con los valores

indicados en la Tabla 24. Se puede observar que las curvas de ruptura simuladas apenas

cambian.
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Fig. 40. Curvas de ruptura experimentales y simuladas en Aspen Adsim

Las curvas predichas se ajustan bien a los datos experimentales, aunque en la zona
superior, correspondiente a concentraciones de H,S a la salida proximas a la de la entrada, las
curvas simuladas se desvian de las curvas experimentales. Por lo que para describir
completamente la dindmica de adsorcién del sistema se debe tener en cuenta un modelo mas

riguroso que la aproximacién LDF usada. Sin embargo, se puede concluir que el modelo
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LDF, que usa un coeficiente global de transferencia de masa, y tiene en cuenta una isoterma

no lineal, proporciona una aproximacién adecuada del proceso de adsorcion.

Se obtuvieron unos valores mas bajos de Kg en comparacion con los obtenidos utilizando
la solucién Klinkenberg y, sin embargo, parece que las curvas predichas analiticamente (Fig.
5) requieren un valor todavia més alto del coeficiente global de transferencia de masa para
que las pendientes de sus curvas fueran méas pronunciadas, probablemente debido mas a la

utilizacion de una isoterma lineal que al coeficiente Kg.

4.1.3 Conclusiones

En este apartado, se ha estudiado la respuesta dindmica de varios de los adsorbentes
ensayados experimentalmente, pero sobre todo del adsorbente LG 700 PA, con el que se
obtuvo una capacidad de adsorcion mas alta.

El modelo de Bohart-Adams emplea una isoterma rectangular y supone gue la velocidad
en la superficie es el paso limitante. En cambio, las simulaciones llevadas a cabo usando el
modelo de fuerza impulsora lineal (LDF) tienen en cuenta la isoterma no lineal (de
Freundlich, en este caso) y asume la transferencia de masa como etapa controlante de la
adsorcion. El ajuste fue mucho mejor usando el modelo LDF resuelto con la ayuda de Aspen
Adsorption. La pendiente de las curvas de ruptura aumenta con la concentracién de H,S
alimentada y su forma apenas varia al aumentar la longitud del lecho, desplazandose casi en
paralelo. Esto es razonable ya que la masa de adsorbente varia proporcionalmente con la
longitud de lecho.

El modelo de Bohart-Adams podria predecir los tiempos de ruptura de forma aceptable
tomando para el ajuste la zona central de la curva, que es la parte mas pronunciada. Sin
embargo, en la zona inicial y final la extrapolacion a otras alturas no se ajusta bien. Tampoco
da una buena estimacion al variar la concentracion alimentada, ya que considera una isoterma

rectangular (irreversible).

Para mejorar las predicciones de las curvas de ruptura se usé el modelo LDF, el cual
incluye, de una forma simple, los fendmenos de transferencia de materia. La solucion
analitica de Klinkenberg requiere la suposicién de una isoterma lineal, la cual no es realista, y
las curvas de ruptura se desvian de las experimentales. EI modelo LDF que usa una isoterma
no lineal fue resuelto numéricamente con la ayuda de Aspen Adsim V7.1, el cual permite

estimar los coeficientes globales de transferencia de materia a partir de datos experimentales.

92



Este Gltimo modelo realiza una buena prediccion de las curvas de ruptura para distintas

concentraciones de H,S en el biogas alimentado, aunque ain mejorable.

4.2. Modelado y simulacion incluyendo dispersion axial

Con el objetivo de predecir las curvas de ruptura del lecho fijo para la adsorcion de H,S
introduciendo el efecto de la dispersion axial, se ha planteado, implementado y resuelto
numéricamente un modelo matematico con la ayuda del software Comsol Multiphysics. Se
trata de un modelo de flujo en piston, que incluye dispersion axial y utiliza una isoterma no
lineal, basado en la aproximacion LDF (modelo de Fuerza Impulsora Lineal). Como se
muestra mas adelante, las curvas de ruptura simuladas se ajustan muy bien a los datos
experimentales y son claramente mejores que las predicciones obtenidas en Aspen
Adsorption, en las que se asumi6 flujo en piston ideal. La comparacion entre los modelos
actuales y anteriores, asi como un analisis de sensibilidad del modelo y los parametros de
funcionamiento, revela que el coeficiente de transferencia de masa global se suele subestimar
cuando se desprecia la dispersion axial en el escalado a partir de la escala de laboratorio. Por

lo tanto, la dispersion axial es importante para el disefio del lecho.

4.2.1 Modelo matematico

Para llevar a cabo la prediccion de las curvas de ruptura es necesario tener en cuenta el
balance de materia de la fase gaseosa en el lecho de adsorcion, el balance de materia en el
interior de la particula de adsorbente y la isoterma de adsorcion, de forma que sea posible
estimar el tiempo que tarda el frente de onda en atravesar el lecho. EI modelo LDF utilizado
tiene en cuenta la transferencia de materia externa, la difusion en los poros, la dispersion axial
y la isoterma no lineal. Para el desarrollo del modelo planteado se ha supuesto que la
dispersion radial y los cambios en la velocidad del fluido son despreciables, las particulas de
adsorbente son esféricas, y de tamafio y densidad uniforme (la porosidad es constante en el

lecho), asi como condiciones isotermas.

El balance de materia para la fase gas en el lecho de adsorcién, que incluye el término de
dispersion axial, flujo convectivo, acumulacion en la fase fluida y velocidad de adsorcion en
las particulas, se representa por la Ec. (36) para un volumen diferencial de la columna de

adsorcion.

9*’c oac ocC (1—¢)adq
9z VTt AT & (36)
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donde:
q: carga de H,S en el pellet de adsorbente expresada en mol/kg
pp: densidad aparente del lecho (kg/m®)
D,: coeficiente de dispersion axial (m?/s)

Los efectos de los mecanismos que contribuyen a la mezcla axial se tienen en cuenta con
el coeficiente de dispersion axial (D;), que se ha estimado mediante la correlacion de Wakao y
Funazkri [82] (Ec. (37)).

V4

=20+ 0,5 ScRe (37)

m

El modelo LDF (Ec. (22)) y las ecuaciones para los calculos de los parametros necesarios
para su resolucién (Ecs. (23), (25) y (26)), fueron detallados en el apartado 4.1.1.4. En este
caso, el coeficiente de transferencia de materia externo (kg) se ha calculado a partir de la
correlacion de Wakao [83] (Ec.(38)), recomendada para el modelado de lechos fijos de

adsorcion cuando se incluye el termino de dispersion axial.

Sh =20+ 1,1S¢c /3Re"6 (38)

Como se vera més adelante, el coeficiente global de transferencia de materia y el de

dispersion axial tienen un efecto similar sobre la respuesta transitoria en el lecho.

Para definir el equilibrio de adsorcién se usan los pardmetros de las isotermas de
Freundlich y Langmuir obtenidos anteriormente en el apartado 4.1.2.3 [84,85] mediante el
ajuste de los datos experimentales (concentracion de alimentacién y capacidad de adsorcion

en el equilibrio).

Para un lecho de adsorcion inicialmente libre de adsorbato y para un escalén en la

entrada, las condiciones iniciales y de contorno son las siguientes:

t<0: C=0,9=0 para 0<z<L

z=0: C=C(Cg para t>0
. oC _
z=1L: 62—0 para t>0

La Tabla 25 muestra las variables adimensionales con las cuales las Ecs. (22), (36), (20)

y (21) se convierten en las ecuaciones adimensionales (39)-(42).
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Concentracion en el gas X =—
0
q
Carga de adsorbato en el adsorbente y= P
0
. . . Z
Distancia axial [ = I
. t-v
Tiempo =
p T I
1—¢ - qq
Coeficiente de distribucion D, = M
E- CO
.. . . KG M L
Coeficiente de transferencia de materia S =
v
, L-v
Namero de Peclet Pe =
D,

Tabla 25. Variables adimensionales usadas para la implementacion en Comsol

10%x o0x 0x dy

Balance de materia global -4+ 4+ 4 p L= 39
J Pe612+6l+6r+ 9ot 0 (39)
. . dy
Velocidad de adsorcion 3= Sy*—y) (40)
T
Ke - (Cn-x)"
Isoterma de Freundlich * = %OX) (41)
0
Isoterma de Langmuir yt= 9s Ky Lo X (42)
(1+K,-Co-x)qq
Condiciones de contorno t=0: x=0,y=0 (0<1<1)
z=0: x=1 (t >0)
0x
z=1L: 6_2 =0 (t > 0)

El modelo se ha resuelto en Comsol Multiphysics 4.3a utilizando el moédulo de
ecuaciones diferenciales en derivadas parciales (PDE coefficient form), que es dependiente
del tiempo y unidimensional. Este software usa el método de los elementos finitos para

resolver las ecuaciones diferenciales parciales numéricamente, usando el vector variable u:
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d’u du
eaF+daE+V(—cVu—au+y)+,8Vu+au=f (43)

donde, para el sistema de ecuaciones planteado, los parametros de la ecuacion general son los

siguientes:
[0 0 _ [ Dy _[1/Pe 0 -1 0] [0
ea‘[o o] d“_[o 1 C_[ 0 0] “Zlo o ”‘[o]
0 r 0
A R R (78 0 [
o L(1+ K,Cox)qq
Condiciones de contorno:
_ e, .. L 1
En 1=0 Condicion tipo Dirichlet (u=r): r= [O]

En =1 Condicion Flux-Source: (—n(—cVu —au +y) = g — q.u):
o _ 10
‘Ia‘[o o] 9‘[o]

donde e, es el coeficiente de masa, d, es un coeficiente de amortiguacion, c es el coeficiente
de difusion, « es el coeficiente convectivo de flujo conservativo, S es el coeficiente de
conveccion, a es el coeficiente de adsorcion, y es el termino fuente de flujo conservativo y f
es el término fuente. Este ultimo término (f) hace referencia a las isotermas de Freundlich
(frrew) Y Langmuir (fiang). En la condicion de contorno para I=1, z=L (condicion de
contorno de Neumann), n es el vector normal, g, el coeficiente de adsorcion de contorno y g

es el término fuente de contorno.

Para desarrollar la simulacién y el disefio del proceso de adsorcién en lecho fijo a partir
del modelo matematico planteado, es necesario conocer las caracteristicas fisicas del
adsorbente (densidad, tamafio de poro y de particula), del adsorbato (difusividad molecular) y
del sistema experimental (dimensiones y porosidad del lecho), asi como las condiciones de
operacion definidas para la realizacion de los experimentos (velocidad, tamafio de particula,
temperatura y concentracion de alimentacion). Los parametros usados para los célculos y
simulaciones en Comsol se muestran en la Tabla 23. Ademas, se ha realizado un estudio

paramétrico variando los parametros mas influyentes del modelo.
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4.2.2 Resultados y discusion
4.2.2.1 Simulacion con distintas concentraciones alimentadas

En la Fig. 41 se muestran las curvas de ruptura experimentales y simuladas con las
isotermas de Langmuir y de Freundlich para distintas concentraciones de H,S del gas

alimentado, manteniendo el resto de parametros constantes.

Las curvas de ruptura obtenidas se encuentran proximas a las experimentales en ambas
simulaciones, presentando un buen ajuste. En general, la isoterma de Freundlich proporciona
curvas de ruptura mas similares a las experimentales, ya que el tramo final de las curvas
presenta una forma mas redondeada, mientras que las curvas obtenidas con la isoterma de
Langmuir son mas simétricas. La isoterma de Langmuir solo presenta un mejor ajuste que la
de Freundlich para una concentracién de 1980 ppmv, sobre todo en el primer tramo de la
curva, hasta alcanzar 1300 ppmv. En la Fig. 41, tanto el coeficiente de dispersion axial
(5,4-10" m?/s) como los coeficientes globales de transferencia de materia (7°89-107,
5°80-10°°, 4°75-10° y 2°87-10° s correspondientes a las concentraciones alimentadas de
1980, 1065, 570 y 162 ppmv, respectivamente) se han determinado con la ayuda de
correlaciones empiricas (Ecs. (37) y (38), respectivamente), y no usando los puntos

experimentales mostrados.
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Fig. 41. Curvas de ruptura experimentales y simuladas del adsorbente LG 700 PA usando la isoterma de
Langmuir (a) y de Freundlich (b)

La pendiente de las curvas de ruptura aumenta con la concentracion alimentada tanto en
las curvas reales como las simuladas, debido a que se tiene una mayor velocidad de
transferencia de materia que en el final, donde la pequefia pendiente indica que la velocidad
de adsorciéon se hace muy pequefia cuando el adsorbente esta cerca de la saturacion. Sin

embargo, la curva experimental es ain mas redondeada que la simulada. Esto puede ser
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debido no so6lo a una fuerza impulsora inferior sino también una mayor resistencia a la
difusion a través de los poros, porque éstos se saturan, disminuyendo asi el coeficiente global
de transferencia de masa. Este efecto de Kg en la forma de la curva de ruptura también se

muestra en el siguiente analisis de sensibilidad.

Se ha realizado un estudio variando estos pardmetros para observar como influyen en la
forma de las curvas de ruptura. En el modelo del lecho de adsorcién descrito, los parametros
méas influyentes se pueden dividir en parametros calculados mediante correlaciones
(coeficiente global de transferencia de materia y de dispersion axial) y parametros de
operacion fijados por las condiciones de operacidn (concentracion alimentada, velocidad del
gas, altura y porosidad del lecho). De este modo, se realiz6 un andlisis de sensibilidad
variando estos parametros para investigar su efecto en el comportamiento de adsorcion
dinamica. Como caso base se tomd el simulado con la isoterma de Freundlich a una
concentracion inicial de 1980 ppmv de H,S, donde kg es 0,0458 m/s, De es 1,16-10° m%s, Kg
es 7,89-10°% s, D, es 5,4-10™ m?/s y el nimero de Peclet es 5,93.

4.2.2.2 Efecto de los pardmetros calculados mediante correlaciones empiricas

Se estudio el efecto de la variacion del coeficiente global de transferencia de materia y el
coeficiente de dispersion axial fijando las variables de operacion, aunque hay que sefialar que

los parametros de entrada del modelo estan relacionados entre si.

La Fig. 42 muestra las curvas de ruptura simuladas utilizando los coeficientes globales de

transferencia de materia previamente determinados considerando flujo en piston ideal [85]

(solucion analitica de Klinkenberg (5,55-10° s™) y la solucién numérica mediante Aspen
Adsorption (1,92-10° s%)), junto con el valor calculado (7,89-10° s™) y el coeficiente de
dispersion axial obtenido por medio de la correlacién de Wakao Funazkri (Ec. (37)) en el
presente estudio (5,4-10* m?%s). La pendiente de la curva de ruptura aumenta con el
coeficiente global de transferencia de materia debido a la disminucion en la resistencia de la
transferencia de masa y, por lo tanto, la velocidad de adsorcion es mas rapida. Sin embargo, la

dispersion axial hace que la pendiente de la curva de ruptura sea menos pronunciada. Los

modelos utilizados en el estudio anterior ignoran los efectos de dispersion axial [85], y la
prediccion de la curva de ruptura es peor que la que se obtiene teniendo en cuenta la
dispersion axial. Por lo tanto, el efecto del modelo de flujo en el comportamiento dinamico de

la adsorcion es claro y no debe ser ignorado para fines de disefio a través del escalado.
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Fig. 42. Curvas de ruptura simuladas variando el coeficiente global de transferencia de materia

La Tabla 26 muestra los coeficientes globales de transferencia de materia determinados

sin y con dispersion axial.

Concentracion de H,S Coeficiente global de transferencia de materia (s
alimentada (ppmv) Sin dispersion axial Con dispersion axial
Modelo de Klinkenberg  Modelo LDF en Aspen Modelado en Comsol
(isoterma lineal) (isoterma de Freundlich)  (isoterma de Freundlich)
1980 5,55-10° 1,92-10° 7,89-10°
1065 4,08-10° 1,17-10° 5,80-10°
570 3,34-10° 1,58-10° 4,75-10°
162 2,02:10° 1,15-10° 2,87:10°

Tabla 26. Coeficientes de transferencia de materia estimados segun la solucion analitica de Klinkenberg y las

numeéricas de Aspen Adsim y de Comsol

Una variacion en el coeficiente de dispersion axial de, aproximadamente, + 2-10™ m?/s
con respecto al caso base tiene un efecto significativo sobre la forma de curva de ruptura en el
modelado a escala de laboratorio (Fig. 43). Al aumentar el coeficiente de dispersion axial
desde 3-10™* hasta 7-10* m%s el nimero de Peclet disminuye desde 10,7 hasta 4,6. De esta
manera, el patron de flujo se aleja del modelo de flujo en piston ideal, y la pendiente de las
curvas disminuye. Escalando hasta 10 m*/h de biogas (tratados en una planta piloto, con un
diametro de lecho de 0,37 m y una altura de 3,0 m) la dispersion axial podria ser despreciada
ya que el nimero de Peclet es superior a 100. Sin embargo, los valores de los coeficientes de

transferencia de masa calculados para el modelo Klinkenberg y Aspen Adsorption en el
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estudio anterior estarian subestimados porque no tienen en cuenta los efectos de dispersion
axial a escala de laboratorio. Por lo tanto, la curva de ruptura o la forma del frente de onda de

adsorcion usados en el escalado no podrian ser predichas lo suficientemente bien.
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Fig. 43. Curvas de ruptura simuladas variando el coeficiente de dispersion axial

4.2.2.3 Efecto de los parametros de operacion

Se estudio la influencia de la velocidad del gas, la altura del lecho y la porosidad. A

mayor velocidad del gas las curvas presentan una pendiente mayor (Fig. 44) debido a que
aumenta el nimero de Reynolds y, por consiguiente, también se incrementan los coeficientes
de transferencia de materia externo y global, disminuyendo asi la resistencia a la transferencia
de materia. Ademas, se acerca al modelo ideal de flujo en piston con el aumento del nimero
de Peclet. Las curvas se desplazan hacia la izquierda en el tiempo, alcanzandose antes el
tiempo de ruptura.

Por otro lado, a medida que aumenta la longitud de lecho, las curvas de ruptura se

desplazan hacia la derecha en el tiempo (Fig. 45), saturandose mas tarde el lecho porque una
mayor altura de lecho implica mayor cantidad de adsorbente en el lecho y, por tanto, la

cantidad total adsorbida aumenta y la saturacion del lecho se produce mas tarde.

También, se han simulado las curvas de ruptura variando la porosidad del lecho pero sin

modificar la altura del lecho. Esto se llevo a cabo usando diferentes densidades aparentes del
adsorbente, lo que resulta en un cambio en la carga de adsorbente (Fig. 46). A mayor
porosidad de lecho las curvas se desplazan hacia izquierda, porque al tener menor carga de

solido en el lecho, éste se satura antes.
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Al disminuir la altura de lecho desde 0,14 a 0,06 m, manteniendo la carga de adsorbente
constante, disminuye la porosidad y la velocidad intersticial del gas aumenta; en
consecuencia, las curvas se desplazan a la izquierda, como se muestra en la Fig. 47. De hecho,
la pendiente es méas pronunciada debido a la disminucion en el coeficiente de dispersion axial
(desde 6,5-10 hasta 5,0-10“ m?/s), lo cual aumenta el nimero de Peclet, y la transferencia
global de masa también aumenta debido a la mayor velocidad intersticial (desde 0,004 a
0,012 s™).
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Fig. 44. Evolucion de las curvas de ruptura con la velocidad de gas
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Fig. 45. Evolucidn de las curvas de ruptura con la altura de lecho
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Fig. 47. Evolucion de las curvas de ruptura con la altura de lecho usando la misma carga de adsorbente

4.2.3 Conclusiones

Se ha simulado el modelo de lecho fijo para la adsorcion de H,S que tiene en cuenta la
dispersion axial en el software Comsol, y se ha comprobado que las curvas de ruptura
simuladas a distintas concentraciones se ajustan bastante bien a los resultados obtenidos

experimentalmente, presentando un mejor ajuste con la isoterma de Freundlich.

Aunque la dispersion axial podria despreciarse en el escalado de la columna, el
coeficiente global de transferencia de materia se subestima a escala de laboratorio si no se
tienen en cuenta el coeficiente de dispersion, como en las simulaciones previas realizadas en
Aspen o con la solucidén de Klinkenberg. Por otro lado, se ha realizado un estudio paramétrico
para comprobar el efecto de la resistencia de transferencia de materia y la dispersion axial
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sobre las curvas de ruptura, determinando que éstas son mas pronunciadas cuando disminuye
la resistencia a la transferencia de materia o el coeficiente de dispersion axial. Este mismo
efecto también se consigue con una reduccion en la compactacion del lecho de adsorbente.
Las ecuaciones del modelo y la metodologia seguidos para obtener los parametros necesarios
y ajustar el modelo pueden utilizarse con fiabilidad, aunque se deben llevar a cabo
experimentos de laboratorio especificos para otras condiciones si son muy diferentes, tales

como el uso de distintos adsorbentes, la composicién de biogas o la geometria del adsorbedor.
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5. ESTUDIO
TECNO-ECONOMICO






En este capitulo se muestra la evaluacion tecno-econdmica de la desulfuracion de biogas
mediante adsorbentes producidos a partir de lodos de depuradora. Se ha realizado un disefio
conceptual de un sistema que incluye tres procesos diferentes: la desulfuracion del biogas
mediante adsorcion, la regeneracion in situ del adsorbente y su produccion a partir de lodos de
depuradora. El coste del vapor necesario para la regeneracion se ha evaluado en dos
escenarios diferentes: como un vapor externo (es decir, comprandolo) y produciéndolo en la
misma planta, mediante la instalacion de una caldera de vapor eléctrica o una caldera de
biogas. De acuerdo con los analisis de flujo de caja realizados, todas las opciones requieren
un precio minimo de venta similar para el biogas depurado (alrededor de 0,27 a 0,29 €/Nm®),
con un coste de todo el proceso de desulfuracién que oscila entre 2,5 y 4,0 c€/Nm®, segun el

Caso.

5.1. Metodologia

En esta seccion se proporciona una vision general del proceso de captacion y tratamiento
del biogas de vertedero para su uso en motores de combustion, describiendo en particular, y
con mas detalle, el tratamiento de adsorcién objeto de estudio, especialmente su disefio y la

metodologia para la realizacién del estudio econémico.

5.1.1 Proceso global

En la Fig. 48 se representa un esquema general de una planta de produccién de biogas,
desde la captacion en el vertedero de RSU (residuos sélidos urbanos) hasta su uso en motores
de combustion. La extraccion del biogas de vertedero se realiza a través de una serie de pozos
verticales insertados en las diferentes zonas del vertedero e interconectados mediante una red
de tuberias con los colectores principales. El biogas extraido contiene pequefias cantidades de
vapor de agua, particulas y sulfuro de hidrégeno que deben ser eliminadas para evitar
obstrucciones y problemas de corrosion. La eliminacion de s6lidos en suspension se suele
realizar mediante un ciclén y/o un filtro, mientras que, para eliminar el vapor de agua
condensado en las tuberias, al enfriarse el biogas en su recorrido, se instalan trampas de
condensados en linea. Ademas, para eliminar la humedad del biogéas es comun refrigerarlo y
comprimirlo, de forma que es posible recoger una cantidad extra del agua contenida en el
biogas [15,86]. La concentracion de H,S debe ser controlada normalmente por debajo de 200-
1000 ppmv, dependiendo el uso final del biogds [87]. La ubicacion del sistema de

desulfuracion estd marcada en la Fig. 48 por una linea de puntos y trazos de color rojo. El
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biogas parcialmente purificado puede usarse directamente tanto para la generacion de calor
mediante combustion como para la generacion de energia eléctrica. Finalmente, cabe
mencionar que es necesaria la instalacion de una antorcha para controlar las emisiones de
biogas durante los arranques del sistema, el tiempo de inactividad del sistema de recuperacion

de energia y para el control de la instalacion en momentos de sobreproduccion de biogéas [86].

Redde colectores Antorcha
de biogas

Soplante

v
A 4

\_/ Eliminacién

Eliminacion Colector de de humedad
de particulas condensados

< L

Motor de combustion Desulfuracion

—

Inyeccion de
electricidad a la red

Fig. 48. Esquema general del sistema de captacion y tratamiento del biogas de vertedero

5.1.2 Disefio del proceso de adsorcion/regeneracion

En este estudio, se ha supuesto que el sistema de desulfuracion se instala en una planta de
captacion y tratamiento de biogas existente y en funcionamiento. En la parte de desulfuracion,

hay tres procesos diferenciados:

- La desulfuracién mediante adsorcion de una corriente de 1000 m%h de biogas
con una concentracion de entrada de 2000 ppmv de H,S, los cuales son valores
tipicos en un vertedero de gran tamafio en el que se traten 100.000 toneladas de
RSU anualmente [88]. La concentracion maxima de salida se fijé en 200 ppmv,
valor limite para prevenir problemas de corrosion en motores de combustion

interna.

- EIl tratamiento de regeneracion del adsorbente usado mediante vapor a una

temperatura relativamente baja (250 °C), seguido de una segunda etapa con aire
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[89], que permite hacer hasta 14 ciclos antes de realizar una nueva carga de
adsorbente.

- La preparacion del adsorbente fresco a partir de lodos de depuradora usando un
horno rotatorio, en el que inicialmente se pirolizan hasta 500°C v,

posteriormente, se activan con aire hasta 700 °C [84].

La Fig. 49 muestra el diagrama de flujo que representa el disefio conceptual que integra
los tres procesos indicados.
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Fig. 49. Diagrama de flujo de los diferentes procesos incluidos en el estudio tecno-econémico
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El disefio y escalado del sistema de adsorcién esta basado en las simulaciones llevadas a
cabo en Comsol Multiphysics [9] a partir de los datos experimentales y detalladas en el
apartado 4.2. Para determinar el nimero de lechos necesarios en el sistema adsorcion se
realizaron calculos de costes en los que se supuso distintos numeros de lechos en adsorcion
(de 2 a 14), y un lecho extra que entra en funcionamiento durante la regeneracion para que el
sistema opere en continuo, con el objetivo de minimizar el coste total de inversion.
Previamente, a partir de un tiempo medio de ciclo de regeneracién estimado y una velocidad
superficial igual a la utilizada en la escala de laboratorio (0,026 m/s) se dimensionan los
lechos. Lo cual conduce a una altura de lecho que se mantiene constante mientras que el
didmetro y nimero de lechos varian. Las curvas de ruptura se simularon usando Comsol
Multiphysics para el diametro y altura de lecho elegidos y, a partir de estos datos, se
calcularon los principales parametros y se dimensionaron los equipos involucrados en la
desulfuracion, regeneraciéon y produccion del adsorbente. Estos resultados se muestran mas

adelante, en el apartado 5.2.

Una vez alcanzada la concentracion de ruptura establecida, se regeneran los lechos de
adsorcion hasta 14 veces antes de ser necesaria la recarga de los mismos con adsorbente

fresco.

Para computar econdémicamente el coste del vapor usado en la regeneracion se
consideraron dos opciones: se compra (caso 1) o se produce en una caldera eléctrica o de
biogas (casos 2a y 2b). En el caso de usar una caldera eléctrica el sobrecalentador también
seria eléctrico. La caldera de vapor de biogas se simuld en Aspen Plus con el objetivo de
calcular la fraccion de biogas purificado que se debe alimentar a la misma para generar el
vapor necesario en la regeneracion del carbdn activo. De esta forma, el vapor se produciria en
la misma planta utilizando el calor generado a partir de biogas, y no a partir de una fuente de
energia externa. Para ello, la caldera de vapor se ha simulado mediante un reactor
estequiométrico, que representa la camara de combustion, y una serie de intercambiadores de
calor donde tendrian lugar el precalentamiento y el cambio de fase de agua liquida a agua
vapor, asi como el sobrecalentamiento de vapor usando los gases de combustion [91]. El
modelo para la caldera de vapor consta de una camara de combustion, un precalentador de
aire, un economizador, un evaporador y un sobrecalentador. Este Gltimo normalmente se
encuentra fuera de la caldera, donde se genera vapor saturado, como se muestra en la Fig. 50.
En la camara de combustion, el biogas se mezcla con el caudal de aire necesario para obtener

una concentracion de O, del 3 %vol. en los gases de combustion, alcanzando asi una
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combustion completa (especificacion de disefio en Aspen Plus). Las especificaciones de cada

equipo para la simulacién en Aspen Plus se detallan en la Tabla 27.

COMBGAS

COMBCHAM

O Temperatura (C)
D Caudal Volumétrico (m3/h)
<:> Caudal masico (kg/h)

Fig. 50. Diagrama de flujo de la simulacién de la caldera (4 bar en linea agua/vapor; 1,013 bar en gas).

Nombre

Descripcién

Especificaciones

COMBCHAM (RStoic)
PREHEAT (HeatX)
ECONOM (HeatX)
EVAPORA (HeatX)

SUPRHEAT (HeatX)

FBIOGAS

02COMB

Método termodinamico

Camara de combustién
Precalentador
Economizador
Evaporador
Sobrecalentador

Especificacion de disefio

Especificacion de disefio

Quemador y gases de escape

Vapor

Temperatura de operacién; 1000 °C
Temperatura de salida: 110 °C
Fraccién de vapor de salida: 0

Fraccion de vapor de salida: 1

Temperatura de salida: 250 °C

Temperatura de AIR (4515 °C)
Variable: caudal volumétrico de BIOGAS
Limites: 100-150 m*h

Fraccién molar de O, (0,03+0,001) en
COMBGAS

Variable: caudal masico de AIR
Limites:800-1200 kg/h
UNIFAC

STEAMNBS

Tabla 27. Especificaciones de los equipos para la simulacion de la caldera de vapor en Aspen Plus

Al contrario que el proceso de adsorcion, la desorcion no se pudo simular porque no fue

posible medir la isoterma y las curvas de desorcion de H,S al quedar éste retenido en el vapor

de agua condensado antes de pasar por el analizador. Por lo tanto, en este caso, la desorcion
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no se puede describir matematicamente para realizar el escalado de igual forma que se ha

hecho con la adsorcion.

Sin embargo, a la temperatura de regeneracion con vapor, la isoterma es muy favorable
para la desorcion y el perfil de concentracion u onda de desorcidn progresa a través del lecho
sin cambios significativos en su forma. Por este motivo, se puede suponer para el escalado
que la desorcién presenta un patron constante, con una curva de desorcion en forma de S, al
mantener la misma velocidad superficial que la usada experimentalmente. Por lo tanto, para el
escalado se asume que se mantiene constante la longitud del lecho no usado obtenido en el
laboratorio y se realiza el escalado geométrico, de forma que la relacion de alturas entre la
escala de laboratorio y de la escala industrial es proporcional a la relacion de tiempos de

regeneracion en ambas escalas.

Los hornos mas cominmente usados para la fabricacion de carbén activo son los hornos
rotatorios, los de pisos multiples y los de lecho fluidizado [28]. En este caso, se propone el
uso de un horno rotatorio ya que su coste de instalacién es menor comparado con el de otros
tipos de hornos y, ademas, se obtiene un carbén activo con una estructura porosa méas
homogénea y controlada. El horno se opera en continuo introduciendo aire por la parte de la
salida de los lodos, de forma que se produce la activacion del adsorbente con el oxigeno del
aire en el tramo final, el cual se encuentra a mayor temperatura, y se produce la pirolisis del
material en el tramo inicial, donde la temperatura es inferior y los gases de escape que
circulan contienen mayoritariamente nitrégeno. Asi, en este equipo, en primer lugar se lleva a
cabo la piro6lisis del lodo bajo una atmosfera inerte durante 95 minutos hasta alcanzar 500 °C
y, posteriormente, se realiza una etapa de activacion con aire durante 70 minutos a 700 °C.
Estos datos se basan en los resultados experimentales expuestos en el capitulo 3. Usando la
Ec. (44) se obtiene la longitud (Ly) de hornos, asi como de enfriadores y secadores rotatorios
[92].

_Ny-0-1-6

Ly = 44
H 019 (44)

donde Ny es la velocidad de giro (1 rpm), @ el diametro interior del reactor (0,7 m), I la
inclinacion del reactor (3%) y 6 es el tiempo de residencia de los sélidos (165 min).

Por tanto, la produccion del adsorbente se lleva a cabo en un horno rotatorio de acero al
carbono con un tamafio de la camara de 18,2 m de longitud y 0,7 m de diametro interno
(relacion longitud/diametro de 26) y con una fraccién de llenado del 5% del volumen interno
total, que esta en el rango recomendado de entre un 3 y un 12%.
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La energia requerida en el horno se genera usando una fraccion de biogas purificado. Esta
fraccion se ha calculado suponiendo un calor de pirdlisis de 300 kJ/kg (el limite superior del
rango comprendido entre 150 kJ/kg [93] y 300 kJ/kg [93]), un calor especifico de
1,15 kI kg K™ [93] y un contenido de agua de 5% en peso en el precursor (medido en
experimentos de laboratorio anteriores), asi como una pérdida de calor de 30%, con el fin de
obtener una valor del lado de la seguridad para la demanda de energia. Asimismo, se ha

especificado que el gas de combustién se emite a 1000 °C con un 3,0% en vol. de O..

Por otro lado, el desarrollo de un diagrama de flujo completo en Aspen Plus no se realizo
debido a la complejidad de integrar todas las secciones consideradas, incluyendo manejo de
solidos y modelado de las distintas etapas de produccién, adsorcion y regeneracion, junto con
la produccién de vapor. Ademas, Aspen plus es un simulador de procesos en estado
estacionario y este estudio se apoya en el comportamiento dindmico de un lecho fijo (procesos
de adsorcidn y regeneracion) mediante la simulacion de las curvas de ruptura. En este sentido,
seria interesante implementar el proceso en Aspen Dynamics, aunque esto estd fuera del
alcance de este trabajo.

5.1.3 Economia del proceso

En este estudio se evalta tecno-econémicamente el sistema de adsorcion de sulfuro de
hidrogeno del biogas, la regeneracion y produccion del adsorbente a partir de lodos de
depuradora. Para ello, tras disefiar y dimensionar los principales equipos implicados en los
distintos procesos, se estimaron los costes de adquisicion de los equipos a partir de informes
de costes de libre acceso. En algunos casos, como para el horno rotatorio, estos costes se han

escalado a la nueva capacidad mediante la regla de los seis décimos usando la Ec. (45) [94].

()

&= o (%) (45)

donde c, es el coste del equipo con capacidad de tratamiento ¥>, c; el coste para una

capacidad 13, y ¢ es el factor de escala, el cual se suele suponer 0,6 [94].

Las correlaciones empleadas para el calculo de los costes suelen estar referidas a distintos
afios. Por ello, estos costes deben actualizarse teniendo en cuenta el efecto de la inflacion

sobre el precio de los equipos, ya que aumentan con el tiempo. Para la actualizacion, se utiliza
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el indice de coste CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index) de la siguiente forma
(Ec. (46)):

CE! Clactual
t N X M
Coste = Coste ano CEPCIaﬁO (46)

Para el indice de coste CEPCI actual se tomé el valor correspondiente al afio 2015
(537,0). El coste total de la inversion resulta de la suma de los costes directos e indirectos,
para cuyas estimaciones se usé el procedimiento descrito por Peters y Timmerhaus [94]. De
esta manera, los componentes de los costes directos y los costes indirectos se han estimado
como porcentajes del coste de compra de los equipos (PEC) y del coste directo total (TDC),
respectivamente, utilizando factores multiplicadores en base a informes de libre acceso
[95,96].

Por altimo, los diferentes costes fijos de operacion se calcularon como un porcentaje del
TDC, y los costes de operacion variables se calcularon a partir del coste de los consumibles.
Se supone que los lodos de depuradora son una materia prima que se adquiere a coste cero, Si
bien esto se trata con méas profundidad en el apartado de analisis de sensibilidad. El agua de
proceso tiene un coste de 1,1 €/t [2], la electricidad 0,12 €kWh [97] y el vapor
sobrecalentado usado en la regeneracion 29,1 €/t [97,98].

En el caso de que una fraccion de biogas tratado se utilice para quemarlo en una caldera
para la generacién de vapor, la produccién neta de biogés tratado se reduciria, pero el coste de
vapor no se computaria (caso 2b). Los posibles productos que pueden venderse son el biogas
tratado o la electricidad generada en un motor de combustion. En este estudio, se ha
considerado la primera opcién. Suponiendo un rendimiento de conversion del 100% (32% en
el motor), se requiere 0,16 Nm? (0,50 Nm® en el motor) de biogas (con 60 %vol. CH,) para
obtener 1’0 kWh [99,100].

Se realizé un andlisis de flujo de caja descontado usando los costes de inversion y de
operacion estimados, con el fin de determinar el precio de venta minimo del biogas que
permitiese recuperar la inversion inicial mas una tasa de retorno del 5%, considerando un
100% de autofinanciacion de capital (es decir, no se pide dinero prestado). Esto es el precio
de venta que hace que el valor presente neto del proyecto (VPN) sea igual a cero, para una
planta con 15 afios de vida Util y un periodo de construccion y operacion de 0,5 y 14,5 afios,
respectivamente. Asimismo, se ha supuesto un capital de trabajo del 5% del coste total de la

inversion, una depreciacion lineal durante 10 afios, un valor de rescate despreciable, una
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operacion anual de 8.000 h (que se corresponde con un factor de capacidad equivalente
superior al 90%) y una tasa de impuestos del 30%.

La Tabla 28 resume los parametros economicos utilizados para llevar a cabo el analisis de
flujo de caja descontado. La moneda utilizada es el euro (€) (1,14 US $ = 1,0 €, a principios
de mayo de 2016). También, se tomd como coste de produccién de biogas un valor de 0,04
€/kWh [99], y se asumid que las instalaciones estudiadas para la desulfuracion de biogas se

dispondrian en una planta ya existente, como se indico anteriormente.

Parametro Valor

Tasa de retorno 5%

Deuda/ financiacion de capital 0/100%

Vida til de la planta 15 afios

Depreciacion lineal 10 aflos

Precio residual 0

Periodo de construccion 0,5 afios

Tasa de impuestos 30%

Capital del trabajo 5% del Coste Total de Inversion
Tierra 0

Tabla 28. Pardametros econdmicos para el analisis de flujo de caja descontado

5.2. Resultados y discusion

5.2.1 Balances de materiay energia

La Tabla 29 muestra que el minimo coste de inversion se consigue cuando se disponen
seis lechos activos mas uno en reposo (o desorcion) para cualquiera de los casos de estudio,
tanto si el vapor es externo (caso 1) como si se instala una caldera para producir el vapor
requerido (casos 2a y 2b). De esta forma, se ha supuesto que el sistema de adsorcion se
compone de seis lechos operando en paralelo y entrando en funcionamiento de forma
escalonada, y con un lecho adsorbente adicional que se pone en servicio cuando alguno de los
otros esta en la fase de regeneracién. Para este disefio, se ha comprobado que el tiempo de
adsorcion () es al menos seis veces mayor que el tiempo de desorcion (6p), cumpliendo la
condicion dada por la Ec.(47) [95].
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Oy < O, 2 (47)
D = ANA

donde Na y Np son el nimero de lechos en adsorcion y en desorcion en un sistema continuo,

respectivamente.

Lechos activos* 2 3 4 5 6 7 8 10 12 14
Caudal (Nm*/h) 500 333 250 200 167 143 125 100 83 71
Diametro de lecho (m) 261 213 184 165 151 139 130 1,17 106 0,99

Produccién de adsorbente
(kg/dia)

Precursor (kg/dia) 1332 1184 1110 1165 1036 1015 999 977 962 951

799 710 666 639 621 609 599 586 577 571

Caso 1 (se compra el vapor)

Coste total de inversion

(k€) 929,2 9240 9370 9560 81255 8284 8450 8773 9086 9385

Caso 2a (el vapor es producido en una caldera eléctrica)

Coste total de inversion

(k€) 1182,3 11224 1104,0 11020 9434 947,7 9552 973,7 9950 1017,2

Caso 2b (el vapor es producido en una caldera de biogés)

Coste total de inversion

(k€) 23474 18825 16650 15453 1309,2 1258,8 12256 1188,1 11726 11691

*Se tiene un lecho extra de reserva que entra en servicio durante la regeneracion de los otros lechos

Tabla 29. Parametros econémicos para distinto nimero de lechos activos

Se escalé el sistema para tratar 1000 m%h de biogas, suponiendo que se mantiene la
velocidad superficial usada en el laboratorio (0,026 m/s). Los lechos tienen un didmetro de
1,51 m y una altura de 12,2 m, con una relacion L/D de 8,1. La caida de presion a través de
cada lecho es muy baja (aproximadamente 14 Pa, calculada utilizando la ecuacion de Ergun),
por lo que el consumo de energia debido a los adsorbedores no seria significativo. Mediante la
simulacion en Comsol Multiphysics se estima que el tiempo que tarda la concentracion de
salida en alcanzar 200 ppmv es de 225 h. Sabiendo que la eficiencia de regeneracion medida
experimentalmente disminuye de media un 2,6% en cada ciclo de regeneracion, y suponiendo
que se realizan 14 regeneraciones antes de cargar el lecho con adsorbente fresco, se obtiene
que el tiempo de uso del adsorbente es de 117,7 dias. Por tanto, la cantidad de adsorbente a
producir es 621 kg/dia y, para su produccion, la cantidad de precursor que se debe alimentar
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al horno es 1036 kg/dia, ya que mediante experimentacion se determind que se produce una
pérdida de masa en los lodos del 40% en el proceso de activacion [84].

Los resultados del escalado de la regeneracion muestran que se requiere un periodo de
regeneracién de 13,9 h, usando 422 kg/h de vapor a 250 °C, mas 4,6 h usando 50,2 m%h a
temperatura ambiente. El ratio mésico de vapor usado frente a adsorbente regenerado es de
0,56, el cual es algo menor que el obtenido para la escala de laboratorio. Esta estimacion es lo

suficientemente buena para los propdsitos del presente estudio tecno-econdémico.

Se estim6 mediante Aspen que, para el caso 2b, se requiere consumir el 6% del biogas
tratado para producir el vapor requerido en la regeneracion. Ademas, la demanda energética
del proceso para obtener vapor saturado (a 4 bar) es de 310 kW, y la intercambiada en el
sobrecalentador es de 25 kW. Esta energia seria eléctrica si se usaran una caldera y
sobrecalentador eléctricos (caso 2a). Si el vapor fuera generado a 7 bar (otra presion habitual
para calderas comerciales), la potencia térmica seria de 314 y 20 kW para la caldera y el

sobrecalentador, respectivamente.

Como resultados de los calculos descritos en la seccion 5.1.2 respecto al horno, la
cantidad de biogas tratado que es necesario consumir para la produccion del adsorbente es del
2,1%.

5.2.2 Analisis econdmico de los procesos

La Tabla 30 muestra los costes de compra de los principales equipos de las instalaciones
junto con las referencias utilizadas para estimarlos. Para ello, los adsorbedores se
consideraron como una serie de torres de acero inoxidable AIS1 304 [101] con un espesor de 3
mm y las dimensiones especificadas anteriormente en el apartado 5.2.1. Asimismo, el horno
rotatorio para la activacién elegido es de acero al carbono y su coste se calculé escalando a la
nueva capacidad la obtenida en bibliografia [102]. Por otro lado, el coste de compra de la
caldera de biogds se estimo usando correlaciones desarrolladas a partir de ofertas de
proveedores [103], y el del sobrecalentador vapor-gas a través de una herramienta calculadora
de costes de equipos [101]. Del mismo modo, los costes de la caldera eléctrica y el

sobrecalentador eléctrico se estimaron a partir de precios de fabricantes [104,105].

Debe tenerse en cuenta que los costes de inversion asociados a la caldera (dos

ventiladores para el biogas y el aire, asi como una bomba de agua) fueron considerados solo
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para la opcién de generar vapor para la regeneracion en lugar de comprarlo. En el caso 2a,
solo se necesitaba la bomba. Por ultimo, se incluye un elevador de cangilones mévil (15 m de
altura) para cargar el adsorbente en las columnas [101], y una cinta transportadora (17 m de
longitud) en los adsorbedores, para descargar el adsorbente de las columnas, asi como para

Ilevar el adsorbente al elevador de cangilones [106].

Unidad de Proceso Costes y parametros Unidad Referencia
ADSORBEDORES 208,04 k€015 [101]
Altura/diametro 12,2/1,5 m/m
HORNO ROTATORIO [102]
C1 205,00 k€003
C2 106,78 k€5015
I 0,6
)2 1036 kg/dia
)2 4000 kg/dia
SOBRECALENTADOR ELECTRICO 9,95 k€015 [105]
SOBRECALENTADOR VAPOR-GAS 1,48 k€015 [101]
ELEVADOR DE CANGILONES 15,57 k€015 [101]
CINTA TRANSPORTADORA 17,64 k€015 [106]
Correlacion de coste (L en ft) 1,1-L°% k$2003
CALDERA ELECTRICA 49,74 k€015 [104]
CALDERA DE BIOGAS 196,20 k€015 [103]
Caudal de vapor 422 kag/h
Demanda energética 310 kw
Correlacion coste (P en BHP) 600-P — 10000 $2008
SOPLANTES Y BOMBA [101]
Caso 1 10,36 k€015
Caso 2a 19,97 k€015
Caso 2b 47,81 k€5015
TOTAL
Caso 1 368,3 k€015
Caso 2a 4277 k€5015
Caso 2b 593,5 k€015

Tabla 30. Costes de compra de los principales equipos
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En la Tabla 31 se presentan los costes de inversién y operacion estimados para todos los

€asos supuestos.

COSTES DIRECTOS (k€) %PEC Casol Caso2a Caso2b
Coste de adquisicion de equipos (PEC) 100  368,3 427,7 593,5
Coste de instalacion 40 147,3 171,1 237,4
Instrumentacion y control 12 44,2 51,3 71,2
Tuberias 5 18,4 21,4 29,7
Sistemas eléctricos 10 36,8 42,8 59,4
Servicios 4 14,7 17,1 23,7
Tierra 0 0,0 0,0 0,0
Edificios (incluidos servicios) 0 0,0 0,0 0,0
Mejoras 0 0,0 0,0 0,0
Costes Directos Totales (TDC) 171 629,8 731,3 1014,9
COSTES INDIRECTOS %TDC

Disefio de ingenieria 7 441 51,2 71,0
Gastos de construccion 8 50,4 58,5 81,2
Gastos legales 2 12,6 14,6 20,3
Tasa de Contratista 3 18,9 21,9 30,4
Asistencia en la puesta en marcha 4 25,2 29,3 40,6
Contingencias 5 31,5 36,6 50,7
Costes indirectos totales 29 182,7 212,1 2943
COSTE TOTAL DE INVERSION (k€) 812,5 943,4 1309,2
COSTES FIJOS DE OPERACION (k€/afio) %TDC

Mano de obra 1,56 9,8 11,4 15,8
Mantenimiento 1,50 9,4 11,0 15,2
Gastos generales 3,07 194 22,5 31,2
Servicios de gestion y operacién 0,44 2.8 3,2 45
Costes de marketing, logistica y otros 1,32 8,3 9,7 13,4
Seguros 0,50 3,1 3,7 51
Total 8,39 52,8 61,4 85,1
COSTES VARIABLES DE OPERACION (k€/afi0)

Precursor (€/kg) 0 0,0 0,0 0,0
Agua de proceso (€/t) 1,10 0,0 1,8 18
Electricidad (€/kWh) 0,12 4,0 145,7 11,1
Vapor (€/t) 29,10 471 0,0 0,0
Total 51,1 147.,4 12,9
COSTE TOTAL DE OPERACION (k€/afio) 1040  208,8 98,1

Tabla 31. Costes de inversion y operacion, suponiendo 8000 h al afio
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La Fig. 51 muestra el desglose de los costes totales anuales de la desulfuracion de biogas,
anualizando los costes totales de capital a una tasa del 5% durante la vida atil del proyecto (15
afios). En todos los casos, los costes anuales totales son bastante diferentes, e inferiores en el
caso de la compra del vapor (caso 1). Este Gltimo presenta menores costes de compra de
equipos, debido a que no se instala la caldera ni los equipos auxiliares de ésta, pero tiene un
coste de operacion variable mucho mas alto que el caso 2b, debido al coste del vapor de agua,
que debe ser comprado. El caso 2a presenta unos costes variables de operacion muy elevados,

especialmente, debido al consumo de energia eléctrica de la caldera.
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i Costes de operacién variables 51 147 13
il Costes de operacion fijos 53 61 85
H Restode costes 29 33 46
M Costes de comprade equipos 50 58 80

Fig. 51. Desglose del coste anual de desulfuracion de biogas

Segun el andlisis de flujo de caja llevado a cabo, el coste del proceso de desulfuracion es
de 2,47 c€/Nm® para el caso 1. De esta forma, considerando que el coste de biogas es de
0,04€/kWh [99] y que 0,16 Nm?® de biogas (60 %vol. CHy4) equivalen a 1,0 kWh [99,100], el
biogés depurado tendria un precio minimo de venta de 0,274 €/Nm®, en el caso 1, donde se
considera que el vapor se compra. Sin embargo, esta opcion no seria posible si el vertedero de
RSU no estuviera situado en una zona industrial y la disponibilidad del vapor fuera limitada o
nula. El biogas se venderfa 1,52 y 0,80 ¢€/Nm® mas caro si el vapor fuera producido en la
misma planta (caso 2a y 2b, respectivamente), por lo que los precios de equilibrio
correspondientes serian algo mayores. Como se muestra en la Fig. 52, mientras que la

inversion inicial es mayor por la instalacion de la caldera, el flujo de caja es menor al
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principio del tiempo de vida de la planta en los casos 2a y 2b. Por el contrario, al final, el flujo
de caja de los casos 2a y 2b es mayor, principalmente en éste Gltimo, debido a que los
proyectos tienen la misma tasa de retorno (5%). El periodo de recuperacion (payback) no

descontado y el descontado son 9,4 y 14,2 afios para todos los casos.

Aparte del caso base expuesto, donde se supone una autofinanciacion del 100% del
capital, también se han analizado los casos suponiendo que el 50% o el 100% del capital
requerido se pidiese prestado al banco con una tasa de interés del 7%. De esta forma, el precio
requerido para desulfurar el biogas aumentaria 2,61 y 2,68 c€/Nm® para el caso 1; 4,16 y 4,24

c€/Nm?® para el caso 2a, y 3,54 c€/Nm® y 3,66 c€/Nm?® para el caso 2b, respectivamente.

1.000

500 A
////
0
o-;l—"‘—
— L TS
@ = |
=~ [ — f—”—
) //: 3 "’a
500 / = b ° ” - <
g ’/ - e N0 descontado Caso 1
/ P e
// /,’ == == Descontado Caso 1
// Z o
1.000 // == No descontado Caso 2 a
’ f{’ == Descontado Caso 2 a
/ === No descontado Caso 2 b

\

=== Descrontador(:aso 27b

-1.500

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Aios

Fig. 52. Flujos de caja descontados y no descontados a lo largo de la vida til de la planta

5.2.3 Analisis de sensibilidad

Los célculos, basados en la metodologia utilizada [94], tienen una precision esperada de
aproximadamente + 30%. Por esta razén, se realizd un analisis de sensibilidad variando el
coste de inversion total (£ 30% con respecto al caso base), el coste de la electricidad (0,12 +
0,06 €/kwh) y el de la materia prima o precursor (0 + 0,02 €/kg) con el objetivo de evaluar el

efecto producido sobre el coste de la desulfuracion de biogas.

La Fig. 53 muestra que los cambios aplicados al precio del precursor con respecto al caso
base apenas afectan al coste de desulfuracion de biogés, y éste varia sélo £ 0,08 c€. Por otro
lado, al variar el coste de la electricidad, el coste de desulfuracion oscila = 0’03, 0’93 y
0’08 c€ para el caso 1, 2a y 2b, respectivamente (Fig. 54). En el caso 2a, hay una mayor

variacion debido al elevado consumo de energia asociado a la utilizacion de una caldera
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eléctrica. Por otra parte, cambiando el coste de inversion total (TIC), el coste de la
desulfuracion del biogés tiene una variacion de + 0,3 c€ para el caso 1, + 0,4 c€ para el caso
2a, y + 0,6 c€ para el caso 2b (Fig. 55).
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Fig. 53. Analisis de sensibilidad del coste de desulfuracién variando el precio del precursor
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Por lo tanto, teniendo en cuenta todos los casos estudiados, el rango de precios de
eliminacion de H,S de biogas estaria entre 2,02 y 5,41 ¢€/Nm®, que es bastante competitivo en

comparacion con otras tecnologias, como se muestra a continuacion.

5.2.4 Comparacion con otras tecnologias de eliminacion de H,S

Hay numerosas técnicas disponibles para la eliminacion de H,S presente en el biogas, que
se pueden dividir en dos categorias genéricas como procesos biolégicos y procesos fisico-
quimicos. Estos altimos, a su vez, pueden ser clasificados como de absorcion quimica en
soluciones acuosas (agua o solucion caustica) y de adsorcion sobre un solido (6xidos de

hierro, carbdn activo u otros adsorbentes) [16,22].

Los tratamientos fisico-quimicos son rapidos y eficientes, pero no son econémicos debido
a los frecuentes reemplazos de adsorbentes o adicion de productos quimicos (por ejemplo,
NaOH o sales de hierro) que se requieren cuando se busca una alta eliminacion H,S. Los
métodos bioldgicos se utilizan para convertir H,S en sulfato o azufre elemental por oxidacién
de sulfuro a través de microorganismos con la adicion de aire/oxigeno [103]. Sin embargo, los
estudios sobre los procesos bioldgicos se han centrado en la eliminacion de bajas
concentraciones de H,S (10-50 ppmv) para evitar la rapida caida del pH que se produce por la
acumulacion de sulfatos, la cual es perjudicial para los cultivos de microorganismos [25].
Cada tecnologia tiene sus propias ventajas y desventajas. Entre estas tecnologias, los carbones
activos tanto virgen como impregnado se han utilizado ampliamente para la eliminacién de

H.S de corrientes de gas.

En la Tabla 32 se muestran los costes de operacién, inversion y unitarios de distintas
técnicas de desulfuracion, respectivamente [26,27]. Debe tenerse en cuenta que los valores de
los costes mostrados son dificiles de comparar porque los datos provienen de sistemas que
tratan distintos caudales de gases, concentraciones de H,S, y metodologias para la estimacion
de costes. A partir de las referencias encontradas, el sistema biologico BioSulfurex es la Unica

tecnologia bien documentada que podria competir con la estudiada en el presente documento.
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H,S antes / Coste de Coste total

Tecnologia CapacBidad después operacion Coste de anualizado
(Nm°/h) (opmv) (€/aii0) inversion (€) (c€/Nm’)

Carbon activo 500 44710,6 35.500 70.300 1,08

Siloxa

Adsorcion con 4.247 3500/200  2.360.000 2.500.000 7.40

Oxidos Sulfatreat

Adsorcion con 4.247 1.000 / 200 755.000 1.450.000 2,67

Oxidos Sulfatreat

Scrubber biologico 4.247 3.500 / 200 720.000 4.900.000 4,09

Thiopaq

Scrubber biologico 4.247 1.000 / 200 455.000 4.900.000 3,37

Thiopaq

Sistema biolégico 500 (30 °C,

BinSulfurex 35 v0l.9%COy) 5.000 / 200 25.540 160.500 1,18

Método bioldgico® 500 500 / 200 nd 121.600 0,45

Absorcién caustica 500 (30 °C, 10.000/ 200 91490 132 800 2 56

Sulfurex? 35 vol.%CO,)

2 [26] Considerando 1€ = 7.4 kr, depreciacion 10 afios al 5% de interés (afio 2011)
® [27] Considerando 1$ = 0,7 €, anualizado sobre 10 afios de ciclo de vida (afio 2013)
‘nd’ significa ‘no disponible’

Tabla 32. Costes de eliminacion de H,S usando diferentes tecnologias

5.3. Conclusiones

En el presente capitulo, se ha realizado una estimacion tecno-economica de la
desulfuracion de biogas con adsorbentes obtenidos mediante tratamiento térmico de lodos de
depuradora, escalando resultados experimentales de laboratorio hasta una escala de vertedero
real. Se ha estimado el coste de un sistema que incluye los procesos de produccion de
adsorbente a partir de lodos de depuradora, desulfuracién en adsorbedores de lecho fijo y
regeneracion in situ utilizando vapor y aire. El sistema se ha dimensionado para un caudal de
biogés de 1000 Nm*h que contiene 2000 H,S ppmv. El coste de la desulfuracién del biogas
es de 2,47 c€/Nm® si se compra el vapor (caso 1), y 4,00 6 3,30 c€/Nm?® si el vapor es
producido por una caldera eléctrica (caso 2a) o una caldera de biogas (caso 2b),
respectivamente. Estos costes son mas competitivos que los de otras tecnologias de
desulfuracion, teniendo en cuenta que el sistema propuesto es capaz de tratar las altas
concentraciones de H,S. Ademas, asumiendo un coste de produccién de biogds de 0,04

€/kWh, el precio de equilibrio asociado a la desulfuracién del biogés es de 0,274 €/Nm?®
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(caso 1), 0,289 €/Nm* (caso 2a), y 0,282 €/Nm® (caso 2b), usando una tasa de retorno del 5%
y un 100% de autofinanciacion de capital.
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6. CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES






En el presente trabajo, se ha estudiado experimentalmente la separacion de sulfuro de
hidrégeno de un biogés simulado sintético mediante adsorcion en lecho fijo. Para ello, se han
preparado adsorbentes mediante distintos tratamientos térmicos usando lodos de depuradora
como precursores, y se ha obtenido la capacidad de adsorcion de H,S de estos materiales.
Asimismo, se han probado diferentes métodos de regeneracion del adsorbente, empleando
vapor de agua y aire, y seleccionando aquél que conducia a una mayor recuperacion media de
la capacidad de adsorcion, minimizando el consumo energético y de material. Ademas, se ha
realizado el modelado y simulacion del sistema de adsorcion estudiando la respuesta dindmica
de varios de los adsorbentes ensayados experimentalmente. Suponiendo un flujo no dispersivo
se han utilizado distintas aproximaciones (modelo de Bohart-Adams y el modelo de fuerza
impulsora lineal (LDF) resuelto con la solucion analitica de Klinkenberg y numéricamente
con Aspen Adsim). También, se ha incluido la dispersion axial y el modelo se ha resuelto con
Comsol. Finalmente, se ha realizado una evaluacion tecno-econémica de la desulfuracion de
biogas estimando el coste de los procesos de produccién del adsorbente a partir de lodos de
depuradora, desulfuracion en adsorbedores de lecho fijo y regeneracion in situ utilizando

vapor y aire, previo escalado basado en el estudio experimental y de modelado y simulacion.

A lo largo de la presente Tesis se han expuesto las conclusiones obtenidas en el estudio
experimental, modelado y simulacidn, y en la evaluacion tecno-econémica. En este capitulo,
se presentan las conclusiones mas relevantes del estudio de investigacion realizado, asi como

algunas recomendaciones para trabajos futuros.

6.1. Conclusiones del estudio experimental

1. Las capacidades de adsorcién de sulfuro de hidrogeno de los adsorbentes obtenidos a
partir de tres lodos de depuradora a los que se aplicaron distintos tratamientos
térmicos son similares o superiores a la del carbon activo virgen comercial de
referencia CAT (4,42 mg H,S/ads). En particular, con el adsorbente LG 700 PA se
obtuvo la capacidad de adsorcion mas alta (8,63 mg H,S/ ads), seleccionandose para
ampliar el estudio. Esta alta capacidad de adsorcion se asocia con su mayor contenido
en hierro, calcio y magnesio, unido a unas favorables caracteristicas fisicas, como son

un elevado volumen de microporos y de mesoporos.
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2. Las capacidades de adsorcion obtenidas para la serie PA (pir6lisis mas calcinacion)
son ligeramente superiores o similares a las obtenidas en la serie A (calcinacion),
demostrandose que la etapa de pir6lisis no es estrictamente necesaria. Los resultados,
en general, siguen la misma tendencia en ambos tratamientos, aumentando con la
temperatura. Sin embargo, usando los lodos LL y LG como precursores, se obtienen
mayores capacidades de adsorcién a 700 °C y se produce un descenso a 900 °C,

probablemente por la sinterizacion del material.

3. Las capacidades de adsorcion de los adsorbentes en biogas seco y saturado de
humedad apenas varian entre si. En cambio, en los ensayos de adsorcién afiadiendo
oxigeno al biogas si se aprecian diferencias importantes en los adsorbentes de la serie
LG, y en el adsorbente LL 900 PA, aumentando notablemente sus capacidades de
adsorcion. Sin embargo, se tomo el adsorbente LG 700 PA para la ampliacion del
estudio (regeneracion, modelado y simulacion y evaluacion tecno-econdémica) por la
alta capacidad de adsorcion medida en condiciones secas y ausencia de oxigeno, al
ser éstas unas condiciones mas desfavorables para la adsorcion de sulfuro de
hidrégeno pero que se asemejan mas a las condiciones reales de tratamiento de

biogas.

4. Se disefiaron y ensayaron diferentes métodos de regeneracion para los adsorbentes,
seleccionandose el que proporcion6 la mas alta eficiencia de regeneracion (94,6% de
eficiencia en la primera regeneracion), y que requiere unos consumos de vapor y aire
relativamente pequefios y una temperatura de regeneracion baja (250 °C para el vapor,
y temperatura ambiente para el aire), con objeto de disefiar un proceso viable

industrialmente.

5. Se ensayaron hasta 14 ciclos de adsorcion/regeneracion sobre una misma muestra de
adsorbente (LG 700 PA), obteniéndose una capacidad de adsorcion del adsorbente en
el ciclo numero 14 superior a la de carbon activo virgen de referencia. El rendimiento
de regeneracion final es superior al 60%, disminuyendo la tasa de eficacia promedia
del adsorbente 2,7 puntos tras cada regeneracion. No obstante, aunque se obtengan
altas eficiencias de regeneracion, el azufre adsorbido quimicamente no puede ser
eliminado por completo, por lo que seria necesaria la recarga del lecho fijo con

adsorbente fresco después de varios ciclos de adsorcion/regeneracion.
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6.2. Conclusiones del modelado y la simulacion

6.

10.

El modelo de Bohart-Adams puede predecir los tiempos de ruptura de forma
aceptable tomando para el ajuste la zona central de la curva, que es la parte mas
pronunciada. Sin embargo, en la zona inicial y final la extrapolacion a otras alturas no
se ajusta bien. Tampoco proporciona una buena estimacion al variar la concentracion

alimentada, ya que considera una isoterma rectangular (irreversible).

La solucién analitica de Klinkenberg del modelo LDF requiere la suposicion de una
isoterma lineal, la cual no es realista, y las curvas de ruptura se desvian de las
experimentales. Las curvas de ruptura simuladas a distintas concentraciones de
sulfuro de hidrogeno alimentado no se parecen a las experimentales, en parte debido a

la simetria de las curvas simuladas.

Usando Aspen Adsim es posible estimar los coeficientes de transferencia de materia a
partir de datos experimentales y resolver numéricamente el modelo LDF usando una
isoterma no lineal. La isoterma de Freundlich present6 el mejor ajuste con los datos
experimentales. Por tanto, en el modelo LDF no dispersivo, el mejor ajuste se
consigue mediante la resolucion numérica. Se obtiene asi una buena prediccion de las

curvas de ruptura a distintas concentraciones de H,S alimentado.

Resolviendo el modelo LDF con dispersion axial con la ayuda del software Comsol,
se ha comprobado que las curvas de ruptura simuladas a distintas concentraciones se
ajustan a los resultados obtenidos experimentalmente mejor que el modelo LDF no
dispersivo. Una vez mas, el mejor ajuste se obtiene con la isoterma de Freundlich.
Aunqgue la dispersion axial podria despreciarse en el escalado de la columna, el
coeficiente global de transferencia de materia se subestima a escala de laboratorio si
no se tienen en cuenta el coeficiente de dispersion. EI comportamiento dinamico del

sistema queda asi mejor descrito.

En el estudio paramétrico realizado con el modelo LDF con dispersion axial, resuelto
en Comsol, se ha determinado que las curvas de ruptura son mas pronunciadas
cuando disminuye la resistencia a la transferencia de materia o el coeficiente de

dispersion axial. Este mismo efecto se consigue con una reduccion en la
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compactacion del lecho de adsorbente. La pendiente de las curvas de ruptura aumenta
con la concentracion de H,S alimentada y su forma apenas varia al aumentar la
longitud del lecho, desplazandose estas curvas casi en paralelo. Esto es razonable ya

que la masa de adsorbente varia proporcionalmente a la longitud de lecho.

6.3. Conclusiones del estudio tecno-econdmico

11. Para los casos analizados de estudio, los costes resultantes son mas competitivos que
los de otras tecnologias de desulfuracion, teniendo en cuenta que el sistema propuesto
es capaz de tratar las altas concentraciones de H,S. Asi, en un sistema dimensionado
para un caudal de biogéas de 1000 Nm3/h que contiene 2000 H,S ppmv, el coste de la
desulfuracion del biogés es 2,47 c€/Nm? si se compra el vapor, y 4,00 6 3,30 c€/Nm®
si el vapor es producido en una caldera eléctrica o en una caldera de biogas,

respectivamente.

12. El precio de equilibrio asociado a la desulfuracién del biogés es de 0,274 €/Nm®
(caso 1), 0,289 €/Nm? (caso 2a), y 0,282 €/Nm® (caso 2b), usando una tasa de retorno
del 5% y el 100% de autofinanciacion de capital, y considerando que el coste de
produccion de biogas es de 0,04 €/kWh.

6.4. Resumen de las contribuciones

Durante el desarrollo de esta Tesis se han publicado un total de cuatro articulos en
revistas cientificas de alto indice de impacto (primer cuartil), y un quinto articulo, remitido a
la revista Energy Conversion Management, esta en revision en el momento de imprimir este
documento. Las primeras paginas de los articulos publicados, y del que esta en revisién, se

incluyen en el Anexo.

6.5. Recomendaciones para trabajos futuros

A partir de los resultados de esta Tesis se recomiendan las siguientes actuaciones para

trabajos futuros:
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Realizar pruebas con biogas real, con el objeto de estudiar como afectan a la
capacidad de adsorcion de H,S y al rendimiento de regeneracion las variaciones de la

composicion de biogas de vertedero.

Operar en continuo en un lecho de adsorcién escalado implantando una planta piloto

en el propio vertedero.

Disefar y ensayar la preparacion de adsorbentes en un horno rotatorio a escala piloto,

para asi disponer de mas datos experimentales para el disefio a escala industrial.

Evaluar la sostenibilidad de los procesos disefiados mediante un analisis de ciclo de
vida. También, seria conveniente estudiar posibles usos del adsorbente gastado y
reemplazado, con el objetivo de minimizar residuos y los costes de su gestion. Existen
estudios que plantean la reutilizacion de adsorbentes saturados de H,S como
fertilizantes [14], debido a su contenido en azufre y no tener compuestos quimicos
afadidos, también como materiales adsorbentes de mercurio, ya que su eliminacion se

mejora impregnando los carbones con azufre [33,107].

Realizar una integracion de todos los procesos en Aspen Plus, incluyendo la captacion
del biogas, acondicionamiento y uso en motores de combustién interna, teniendo en
cuenta el manejo de soélidos, uso del adsorbente durante varios ciclos de
adsorcion/regeneracién, junto con la produccion de vapor. Aspen plus es un
simulador de procesos en estado estacionario por lo que seria interesante implementar
el proceso en Aspen Dynamics. Adicionalmente, se podria simular en Comsol un

modelo multidimensional en el cual se incluyan los efectos térmicos.
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Biogas is a renewable source for power production, but the H,S present must be removed because it is
very corrosive and may damage the combustion engines. The adsorption using activated carbon is one
of the most used desulfurization methods. The operational life of the activated carbon could be extended
if the H,S concentration was reduced prior entering the activated carbon bed by using other cheaper
adsorbent. Sewage sludge is a possible inexpensive precursor to obtain adsorbents, and thus it would
be valorized. An experimental study was performed using three types of sludge from three Spanish loca-

I;;zg;zrds: tions, which were activated to increase their adsorption capacity. Two thermal treatments were tested
Hydrogen sulfide using nitrogen (pyrolysis) and air (calcination), as well as three heating temperatures. The adsorption
Desulfurization dynamics of the prepared adsorbents were investigated in a fixed-bed column, determining the break-
Breakthrough through curves and adsorption capacity of adsorbents. Besides, both their surface properties and their
Adsorption chemical properties were analyzed to get more insight about the adsorbent behavior. In addition, the

Sewage sludge effect of the oxygen content, relative humidity and the chemical impregnation, using different proce-
dures, were also studied. As a relevant result, the adsorbent obtained by calcination at 700 °C of one of
the three kinds of sludge showed a capacity twice of that of a commercial activated carbon without
impregnation, although somewhat lower than that of a commercial activated carbon impregnated with
a NaOH solution. The results showed that the use of this kind of precursors is very attractive to achieve
adsorbents with a relative high adsorption capacity valuable to apply them in an economically feasible
pretreatment.

© 2014 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction operational problems, such as corrosion in pipes, turbines or other

units [2], as well as environmental problems such as global warm-

The organic matter that is present in a landfill collecting muni-
cipal solid waste is degraded in an anaerobic process, which gener-
ates a gas mixture called biogas or landfill gas. Biogas is obtainable
in a relatively economical way from anaerobic digestion [1]. The
main constituents of biogas are methane and carbon dioxide, but
it also contains nitrogen and oxygen, due to air incursion into the
gas collection system; oxygen concentration is continuously mon-
itored and held low for safety reasons. Due to the high calorific va-
lue of methane and its high concentration, biogas is currently
considered a renewable energy source.

When biogas is used as a fuel for electricity generation, several
trace compounds may damage the combustion engines, requiring
expensive repairs and causing service interruptions. Among all of
the specific contaminants to biogas utilization, hydrogen sulfide
(H,S) is the most relevant one, because it is highly corrosive during
the combustion process. Because hydrogen sulfide concentration is
of up to 1000-2000 ppm, H,S removal is necessary to avoid

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68/60.
E-mail address: frajagutor@etsi.us.es (F.J. Gutiérrez Ortiz).
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ing or acid rain [3].

Biogas desulfurization is normally performed by wet scrubbing,
biological methods, adsorption, or selective catalytic oxidation [4].
The activated carbon adsorption process is normally penalized
with high operational costs related to the price of the adsorbent.
Among these methods, adsorption by dry treated sludge, such as
that coming from the municipal wastewater treatment, may be
beneficial as a pretreatment of the biogas, before entering another
system, such as an adsorber using activated carbon. In this way, the
activated carbon would deal with biogas with a lower H,S concen-
tration, and its useful operational life would be extended. Thereby,
sewage sludge, which is an inevitable byproduct of wastewater
treatment, could be valorized.

Generally, three sludge-stabilization methods are typically
used: thermal, chemical and biological [5]. Surplus sludge pro-
duced during the biological treatment of wastewater requires
costly disposal procedures. The most frequent methods of disposal
are landfill, commercial composting and incineration. With
increasing environmental and legislative constraints, increasing
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« The Klinkenberg solution implies a linear isotherm, and the prediction is not good enough.

« The LDF model with a non-linear isotherm provides a good approach of the adsorption process.
« As an application, a scale-up of the lab scale to a larger one was performed and assessed.
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For the design of a fixed-bed adsorber, it is essential to know the prediction of the column breakthrough.
This paper compares two modeling approaches of the dynamic behavior of a fixed bed that contains trea-
ted sewage-sludge for biogas desulfurization. The first approach is based on the simple model by Bohart
and Adams, which has been widely used to describe the adsorption dynamics when chemical reaction
takes place, and the second one uses the linear driving force model (LDF), solving it analytically by Klin-
kenberg equation and numerically with the aid of Aspen Adsorption. While the Bohart-Adams model
uses rectangular isotherm to describe the equilibrium, the LDF model is solved with a more realistic
and suitable isotherm. The Klinkenberg solution implies a linear isotherm, and the prediction is not good
enough, although better than that of the approach of Bohart-Adams. The trouble is that the linear iso-
therm used in the analytical solution is not realistic and a nonlinear isotherm is required. This paper pre-
sents a methodology to estimate the overall mass transfer coefficient dynamically as well as the isotherm
that best fits. Thus, the LDF model with the Freundlich isotherm provide a breakthrough curve that match
the experimental results much better than the Bohart-Adams approach. In order to apply the prediction

obtained, a scaling up of the lab scale was performed, discussed and assessed.

© 2014 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Landfill biogas is a product of anaerobic degradation of organic
substrates, and conversion of the chemical energy contained in
biogas, which is rich in CHy, into electricity is possible through
combustion in internal combustion engines [1]. These units can
be seriously damaged by the hydrogen sulfide (H,S), because it
can cause corrosion. Therefore, the removal of H,S from the biogas
is particularly crucial in order to use it as fuel for engine.

Desulfurization of gaseous fuel can be done on various adsor-
bents depending on the temperature of the feed gas. There are

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68.
E-mail address: frajagutor@etsi.us.es (F.J. Gutiérrez Ortiz).
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different processes for removal of hydrogen sulfide from landfill
biogas, but activated carbon adsorption process has been mainly
studied by researchers in recent years, because their large surface
area and surface functional groups [2].

Although sewage-sludge surface is smaller than that of acti-
vated carbons, they can remove hydrogen sulfide, once suitably
treated, and they are much cheaper than activated carbons. Thus,
a fixed-bed of treated sewage-sludge may be an interesting option
for the biogas purification process.

An experimental characterization of several treated sewage-
sludge was previously carried out, and as a relevant result, the
adsorbent obtained by calcination at 700 °C of one of the three
kinds of sludge (coded as LG700PA) showed an adsorption capacity
twice of that of a commercial activated carbon without impregna-
tion [3].
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« The effects of mass transfer resistance and axial dispersion on breakthrough curves were obtained.
« Axial dispersion is key to avoid underestimating the overall mass transfer coefficient for design.
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An axially dispersed plug flow model with non-linear isotherm based on the linear driving force (LDF)
approximation was used to predict the fixed-bed breakthrough curves for H,S adsorption from biogas
on sewage sludge thermally treated. The model was implemented and solved numerically by Comsol
Multiphysics software. The predicted breakthrough curves matched very well the experimental data

and were clearly better than those predictions obtained in our previous work by Aspen Adsorption

Keywords:
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assuming ideal plug flow. The comparison between the present and previous models, as well as a sensi-
tivity analysis of the model and operational parameters, revealed that the overall mass transfer coeffi-
cient is usually underestimated when axial dispersion is neglected in a scale-up from lab scale, and
hence, the importance of axial dispersion for design purposes of H,S fixed-bed adsorption.

© 2015 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Biogas, produced from anaerobic digestion of organic matter, is
an attractive alternative energy source as it is methane-rich. How-
ever, it is necessary to remove hydrogen sulfide from the biogas
before it can be used in engines for electricity generation to pre-
vent the equipment corrosion and the formation of sulfur oxides
when combusted. Desulfurization of biogas can be successfully
performed through fixed bed adsorption. Low-cost sewage
sludge-based adsorbents have been produced by several thermal
treatments, and then tested, characterized and modeled [1,2].

Two modeling approaches of the dynamic behavior of a fixed
bed were used to predict the breakthrough curves, neglecting the
effects of axial dispersion, in our previous paper [2]. The first
approach was based on the Bohart-Adams model, and the second
one used the linear driving force model (LDF), solving it analyti-
cally by Klinkenberg equation, with a linear isotherm, and numer-
ically, with a non-linear isotherm, by Aspen Adsorption.

* Corresponding author. Tel.: +34 95 448 72 68.
E-mail address: frajagutor@us.es (F.J. Gutiérrez Ortiz).
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Some mathematical models to predict the adsorption fixed bed
dynamics have been published over the years [3]. Their develop-
ment has been described in terms of partial differential equations,
with a very difficult numerical solution and extensive experimen-
tation to determine the model parameters. Thus, the accurate and
efficient simplification of the model and the use of empirical corre-
lations are continuously searched to reduce the required computa-
tional time.

Comsol Multiphysics software has been recently used to com-
pute different fixed-bed adsorption models for both simple models
[4,5] and more complex models [6,7], focusing on a few applica-
tions such as adsorption of CO,, biosorption of metals, adsorption
of volatile organic compound, or ethanol. However, to our knowl-
edge, there are no previous studies of modeling and simulation
of breakthrough curves for hydrogen sulfide adsorption from bio-
gas using Comsol Multiphysics software.

Thus, with the aim of revealing the relative importance of axial
dispersion for design purposes, an axially dispersed plug flow
model with non-linear isotherm based on the linear driving force
(LDF) approximation was implemented and solved numerically
by Comsol Multiphysics software to predict the fixed-bed
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Biogas desulfurization can be performed by adsorption, although new materials are needed since commercial
adsorbents are expensive. In this regard, three types of sewage-sludge were studied as precursors to obtain
low-cost adsorbents in a previous paper, attaining the best precursor from a sewage-sludge that was thermally
treated up to 700 °C. However, it must be regenerated to make the process feasible. To find an economical and
environmentally friendly regeneration process, an experimental design was performed aimed at minimizing
the use of resources such as water consumption, time and the temperature required while achieving a high

Iézgggfj;ion rate of regeneration. The selected in-situ regeneration consists of entering firstly steam at relatively low temper-
Adsorption ature (<250 °C), against most of published studies, followed by a second step with air. Besides, it can be per-
Low-cost adsorbents formed in only 20 min, giving a large feasibility to the overall continuous adsorption process, with very low
Hydrogen sulfide energy cost and duration for the regeneration. As a relevant result, the thermally treated sewage-sludge was
Biogas regenerated up to 14 times, and although the adsorption capacity decreased 2.7% on average in each

Desulfurization adsorption/regeneration cycle, the cost relative to the adsorbent may be reduced to 20% of the cost of using

fresh adsorbent.

© 2016 Elsevier B.V. All rights reserved.

1. Introduction

Biogas produced by anaerobic digestion of organic matter from mu-
nicipal solid waste deposited in a landfill should not be emitted directly
to the atmosphere because of its high methane content, which is a
greenhouse gas. Instead, biogas can be utilized in internal combustion
engines as a renewable source of energy to generate electricity. Never-
theless, biogas also contains H,S, which has to be removed before
using it in engines to prevent the equipment corrosion and the forma-
tion of sulfur oxides when combusted [1,2].

Adsorption by activated carbon is one of the most suitable
methods for the removal of H,S from biogas. However, its high op-
erational costs have promoted the search of low-cost alternative
adsorbents using natural materials (wood, peat, coal, lignite, etc.)
as well as industrial/agricultural/domestic wastes or by-products, such
as slag, sludge, fly ash, bagasse fly ash or red mud [3-8]. In this regard,
adsorbents from sewage-sludge produced by several thermal treat-
ments have been previously tested, characterized and modeled [9,10].
As a previous result, the adsorbent coded as LG700PA and obtained by
pyrolyzing at 500 °C and then by calcinating at 700 °C showed an ad-
sorption capacity twice that of a commercial unimpregnated activated
carbon [9]. Furthermore, the scaling-up of the adsorption process

* Corresponding author.
E-mail address: frajagutor@us.es (FJ. Gutiérrez Ortiz).
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concluded that a regeneration of the adsorbent is required to make it
feasible [10].

Regeneration methods of activated carbon with solvents, as well
as by biological or thermal treatments, are the most commonly
used [11,12]. There are other less common regeneration methods
such as wet oxidation, electrochemical, supercritical fluid regeneration,
microwave irradiation regeneration and regeneration by ultrasounds
[13-15]. Chemical regeneration with sodium hydroxide, acids, or an ap-
propriate solvent can be used to remove the solute from the porous
structure of the activated carbons. The regeneration is carried out by
passing a stream of the solvent through a bed that contains the adsor-
bent. Usually, these solvents are expensive and harmful, so they need
to be recovered for its reuse or management. Biological regeneration
uses aerobic or anaerobic micro-organisms to remove biodegradable
adsorbates. However, the main problem of this technology is that the
temperature, pH and concentration of the solution need to be kept
under tight control in order to preserve the colony of micro-organisms
at an adequate level. On the other hand, thermal regeneration consists
of heating the adsorbent at temperatures between 600 and 1000 °C in
different types of furnace such as a rotary kiln, a multiple hearth and a
fluidized bed; a purge gas removes the adsorbate as it is being desorbed.
As drawbacks, thermal regeneration requires high energy consumption,
has to be carried out off-site and causes a loss of material by attrition of
about 5% [11,12].

The on-site steam regeneration process is an intermediate treat-
ment between the heat regeneration and solvent extraction. Steam
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Abstract

Biogas plant upgrading by adsorption of hydrogen sulfide on treated sewage—sludge
was techno-economically assessed. Three different processes were included in the
study: the desulfurization of biogas by adsorption, the in-situ regeneration of the
adsorbent and its production from sewage-sludge. Biogas plant upgrading was
performed for a flow rate of 1000 Nm’/h of biogas with a H,S concentration of 2000
ppmv and a breakthrough concentration of 200 ppmv, which is the technical limit value
for internal combustion engines. The cost due to the steam required for the in-situ
regeneration was evaluated in two different scenarios: as a bought external utility and as
an in-situ produced utility, installing an electric or a biogas steam boiler. According to
the cash flow analysis carried out, all the options require a similar minimum selling
price for the upgraded biogas (about 0.27-0.29 €/Nm’), with a cost of the overall

desulfurization process between 2.5 and 4.0 c€/Nm”.
Keywords

Desulfurization, biogas, sewage-sludge based adsorbent, hydrogen sulfide, techno-

economic assessment.

Nota: Articulo remitido el 3 de junio de 2016 a la revista Energy Conversion and Management, que

se halla en la 27 revision a 29 de julio de 2016.
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