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DESCRIPCION
Procedimiento de captura de CO2 mediante CaO vy la reduccién exotérmica de un sélido

La presente invencion se refiere a un procedimiento ciclico para la captura del CO; de corrientes gaseosa
procedentes de procesos de reformado, gasificacibn o combustion de cualquier combustible carbonoso, que
comprende hacer reaccionar dicha corriente con un sélido que contiene al menos CaO y un metal o la forma oxidada
de dicho metal, caracterizado porque la forma oxidada de dicho metal tiene una reaccidon de reduccion
suficientemente exotérmica como para que el calor desprendido en la misma sea capaz de provocar la

descomposicion de CaCOs.
Estado de la técnica anterior

La captura de CO; producido en los procesos industriales es fundamental para una lucha efectiva contra el cambio
climatico en las préoximas décadas. Como es sabido, estas tecnologias hacen posible el uso a gran escala de los
combustibles fésiles en la generacion de electricidad, calor o hidrégeno, con emisiones muy reducidas de CO,. El
Panel Intergubernamental para el Cambio Climatico de la ONU, IPCC, publicé un Informe Especial sobre Captura y
Almacenamiento de CO; (IPCC, 2005, www.ipcc.ch) en el que se revisaron las tecnologias existentes y en desarrollo
para capturar el CO, generado en grandes fuentes estacionarias y su posterior confinamiento en una variedad de
formaciones geoldgicas profundas. Para el almacenamiento a gran escala de CO; se requiere la obtencion previa de
una corriente altamente concentrada en CO; (“‘captura de CO;"). La captura de CO; es la etapa mas costosa en
términos econdmicos y energéticos (IPCC, 2005). Con procesos conocidos de absorcion de CO, de gases de
combustion por lavado con solventes quimicos (captura de CO; por postcombustion) hay una gran penalizacion
energeética debido al alto consumo de calor en la etapa de regeneracién y a un gran aumento de inversion debido a
los grandes volumenes de los equipos necesarios para tratar gases a presion atmosférica. En tecnologias de
oxicombustion, la penalizacion energética y econdmica proviene de la necesaria planta de separaciéon de aire a gran
escala, por métodos criogénicos, para obtener todo el O, necesario para la combustiébn del combustible. Los
procesos de precombustion son intrinsecamente mas eficaces energéticamente en la etapa de separacion de gases
por operar a presion, pero se requieren costosas etapas de gasificacion o reformado seguidas de etapas de
purificacion y desplazamiento de agua (CO+H,0O5CO,+H, "shift" en inglés) para transformar el combustible en una
mezcla de CO; y Ha. Los principales procesos comerciales para estas tres rutas se discuten y revisan en mas detalle
en (IPCC, 2005).

Existe un gran interés en todo el mundo en desarrollar nuevas tecnologias de captura de CO, que puedan reducir la
penalizacion energética y el coste de los equipos necesarios respecto a los procesos conocidos. Particularmente
relevantes, son dos familias de procesos de separacion de gases que hacen uso de reacciones gas-solido
reversibles a alta temperatura para transportar CO2 u Oz entre distintos reactores o etapas en los que las siguiente

reaccion o su reversible pueden tener lugar:
MxO +CO2 5 M«CO3
My OS5 My +1/2 O

En el primer caso, las reacciones de carbonatacién mas estudiadas para procesos de separacién de CO; se refieren

al uso de CaO, aunque MO pueden ser también ciertos 6xidos de Li, K, Na, Mg, Ba y otros. (D P Harrison, Sorption-
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Enhanced Hydrogen Production: A Review, Ind. Eng. Chem. Res. 2008, 47, 6486-6501) ha publicado recientemente
una revision de los procesos propuestos desde finales del siglo XIX utilizando al CaO como sorbente regenerable de
CO; en procesos de gasificacion de carbdn (“proceso aceptor’) o biomasa, o de reformado asistido de gas natural
(SER: “sorption enhanced reforming” en inglés) u otros hidrocarburos gaseosos. Como ejemplo, para el caso de

metano, la reaccién de reformado con vapor de agua en presencia de CaO seria:
CH4+Ca0O+2H,0 5 CaCO3+4H-»

El beneficio de la presencia de CaO en la reaccién anterior, 0 sus equivalentes con otros combustibles carbonosos e
hidrocarburos, ha sido ampliamente descrito en el estado del arte. Por una parte, la reaccién de carbonataciéon
(exotérmica) aporta calor al sistema haciendo que la entalpia de la reaccién global anterior sea practicamente
neutra. Por otra parte, el equilibrio de intercambio con agua, “shift”’, etapa intermedia en la reacciéon anterior, se
desplaza a la derecha gracias a la absorcion de CO; por el CaO. Esto ofrece grandes ventajas teéricas en eficiencia
energética y costes en la etapa de produccion de hidrogeno. Sin embargo, un problema importante es que el
proceso completo requiere la calcinacion posterior de CaCOj3; para dar CO, y CaO (entalpia entorno a 182 kd/mol en
condiciones normales), lo que requiere un gran aporte de energia. Ademas, puesto que el objetivo de todo proceso
de captura de CO; es generar una corriente muy concentrada en COy, la calcinacion de CaCO3; debe realizarse en
atmésferas ricas en CO,. Puesto que el equilibrio impone temperaturas muy altas de calcinacion (entorno a 900°C
en CO, puro a presion atmosférica), el aporte de calor al sistema es en la practica muy problematico en todos los
procesos propuestos. Shimizu y cols (A twin fluid-bed reactor for removal of CO, from combustion processes
Shimizu, T.; Hirama, T.; Hosoda, H.; Kitani, K.; Inagaki, M.; Tejima, K.. Trans. IChemE 1999, 77 (Part A),62)
propusieron la idea de quemar con Oz puro un combustible alimentado al calcinador de CaCOs, pero esto introduce
una importante penalizacion energética a causa de la planta criogénica de separacién de aire necesaria para
obtener O2 puro, en el siguiente articulo (Fluidized Bed Combustion Systems Integrating CO2 Capture with CaO.
Abanades, J. C.; Anthony, E. J.; Wang, J.; Oakey, J. E Environ. Sci. Tech. 2005,39, (8), 2861.) Se han descrito
procesos operando a muy altas temperaturas en los que se consigue transferir el calor de regeneracién desde la
propia camara de combustion, ayudados por el uso de vapor y/o vacio en el calcinador. Pero estos procesos son
complejos, pueden requerir materiales especiales no desarrollados todavia, estan limitados a ciertos combustibles, y
son inaplicables a plantas ya existentes generadoras de CO.. El problema de la calcinacién de CaCOs3; para generar
CaO y una corriente concentrado de CO; susceptible de almacenamiento geoldgico también existe en la industria de
producciéon de cemento, que calcina grandes cantidades de CaCOs. El problema de la calcinacion de CaCOs3 para
generar CaO y una corriente concentrada de CO, es todavia mas importante en procesos a alta presion, por la

necesidad de trabajar a temperaturas todavia mayores de calcinacion para vencer la presion de equilibrio de CO,.

Por tanto, de la discusion anterior se concluye que hoy no existe una solucion 6ptima al problema de la calcinacién

de CaCO3; con generacién de una corriente concentrada de CO..

La segunda familia de nuevos procesos de captura de CO; referida antes, hace uso de reacciones de oxidacion-
reduccion de un metal de transicion (Fe, Ni, Co, Mn, Cu etc) o de otros equilibrios redox (CaS/CaSO4 u otros) para
transportar de forma energéticamente muy efectiva y selectiva el O, del aire hasta las moléculas gaseosas de
combustible, sin contacto directo entre el aire y dicho combustible (los procesos se suelen referir como de
combustion no mezclada o "unmixed combustion”, sin llama o "flameless", o de transportadores de oxigeno o
“chemical looping combustién”). En estos procesos, en el reactor de oxidacion o “reactor de aire” se oxida el metal
(o el CaS) a alta temperatura en un proceso siempre muy exotérmico. El 6xido metalico (o CaSQ4) se transporta

luego a un reactor de reduccién o “reactor de combustible” donde se oxida el combustible y se reduce el oxido
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metalico (o el CaSQO,) en una reduccion normalmente endotérmica (excepto en el caso de CuO a Cu o0 CaSQO4 a CaS
que es exotérmica con algunos gases de interés). Estos procesos de combustién se han estudiado principalmente
para gases y oxidacion completa del gas combustible a CO, y H>O. Pero existen propuestas recientes para el caso
de combustibles sélidos y para el caso de oxidacién incompleta o de reformado de gases combustibles ("chemical
looping reforming"). Una reciente revision de esta familia de procesos se puede encontrar en Chemical-looping
combustion (CLC) for inherent CO, separations, Mohammad M. Hossain, Hugo |. de Lasa (Chem Engng. Sci, 63
(2008) 4433-4451) para el caso de sistemas de reaccién con un metal y su 6xido metalico y en Clean combustion of
solid fuels, Jinsheng Wang, Edward J. Anthony (Applied Energy, vol. 85, (2-3), 2008, 73-79) para el sistema CaS-
CaSOQ,. Particularmente interesante es destacar que en estos procesos se alcanzan los maximo rendimientos de
generacion de electricidad o hidrégeno operando el reactor de oxidacion a altas presiones, especialmente cuando la
temperatura de los gases resultantes de la etapa de oxidacién se aumenta para adecuarla a temperaturas tipicas de
entrada a turbinas de gas, mediante la combustion de mas gas natural entre el reactor de oxidacién y la turbina.
Evidentemente, este ultimo método para aumentar la eficiencia de la turbina tiene la desventaja de que el carbono
contenido en este combustible adicional no se captura y se emite como CO, a la atmoésfera en los gases de escape

de la turbina.

Las ventajas tedricas de esta familia de procesos de “combustion sin llama” o “chemical looping” operados a presion
son notables, debido a la despreciable penalizacion energética en la obtencién de una corriente separada de CO;
en el proceso global de combustion del combustible en aire. Sin embargo, el estado de desarrollo de la tecnologia es
todavia muy preliminar. Por una parte, la aplicaciéon a combustibles soélidos puede presentar importantes dificultades
de gestion de cenizas e impurezas. Wang y Anthony (2008) reivindican que el sistema de combustién sin llama o
“chemical looping” que hace uso de la reaccion de reduccién de CaSO,4 a CaS con CO no tiene estos problemas,
pero en este caso la propia obtencion de CO es problematica a partir de una gasificacion de C con CO,, que es muy
endotérmica y demanda gran cantidad de energia externa, dificil de transferir teniendo en cuenta las altas
temperatura necesarias en el gasificador. En la patente US 2004/0237404 se plantean también procedimientos para
producir hidrogeno basados en la presencia de Ca0O, formando CaCO; que se calcina mediante calor transportado
por solidos circulando desde la etapa de oxidacion de CaS a CaSO4, cerrandose el ciclo con la reacciéon
endotérmica de reduccién de CaSO4 a CaS con ciertos combustibles carbonosos, transfiriendo también en este caso

el calor entre reactores mediante la circulacion de solidos a diferentes temperaturas.

Por otra parte, la aplicacién principal de los procesos anteriores de combustién sin llama a gas natural u otros gases
combustibles limpios, obliga a la operacion de estos sistemas a muy alta presion y temperatura, para permitir la
utilizacién de turbinas de gas, y hacer posible los altos rendimientos de conversion a electricidad tipicos de los ciclos
combinados de gas. Sin embargo, el caracter altamente exotérmico o endotérmico de las reacciones redox
implicadas, hacen recomendable trabajar con sistemas de lechos fluidizados circulantes interconectados. Pero estos
sistemas de reactores son relativamente exoéticos, porque no existe hoy mucha experiencia ni ejemplos practicos en

los que se operen lechos fluidizados circulantes a presién aguas arriba de una turbina de gas.

Por todo ello, sigue siendo evidente la necesidad de encontrar métodos de combustién sin llama que sean mas
viables en la practica y exploten mejor el potencial de altos rendimientos de las turbinas de gas modernas. En esta
linea, la patente US5509362 combina por primera vez métodos de reformado en presencia de CaO descritos en el
estado de arte previo, para resolver el problema de la regeneracién endotérmica de CaCO3; generado durante la
etapa de reformado con métodos en los que se aprovecha la "combustién sin llama" de un combustible con un oxido

metalico. En concreto, propone en una de las aplicaciones de su invencién (referida como K) la utilizacion de CaO
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como sorbente de CO; durante el reformado de un gas combustible, en un modo en el que el CaO esta mezclado en
lecho fijo con FeO. Parte del hidrégeno producido durante la reaccion de reformado, reduce en el mismo lecho gran
parte del FeO a Fe. Cuando el lecho esta casi agotado en CaO (convertido en CaCO3) y suficientemente convertido
a Fe, el problema de la regeneracion de CaCOs se resuelve iniciando un ciclo de alimentacion de aire al reactor, de
modo que la reaccion exotérmica de oxidacién de Fe a FeO con aire sea capaz de generar el calor para
descomponer el carbonato. En una patente posterior US5827496 se describe en mas detalle el mismo procedimiento
(referido como E), extendiéndolo a otros sistemas con CaO (incluyendo la opcién de CaO soportado en una matriz
ceramica) y otros sistemas redox utilizables en procesos de "combustién no mezclada" que incluyen cobre y éxidos
de cobre, hierro y 6xidos de hierro, niquel y 6xido de niquel, cobalto y 6xidos de cobalto y mezclas de dichos sélidos.
Su mezcla preferente es CaO/CaCOs3 y Ni/NiO por las propiedades cataliticas conocidas del Ni en las reacciones de
reformado, aunque indica que en el caso de utilizar otros sistemas redox, seria posible utilizar metales nobles de

conocida actividad catalitica sustituyendo al niquel.

Los procedimientos propuestos por Lyon referidos en el parrafo anterior, resuelven elegantemente el problema de la
calcinacion de CaCOg3 generado en etapas de produccion de hidrégeno por reformado asistido por la presencia de
CaO, ya que se aprovecha en estos procedimientos la gran eficiencia en la transferencia de calor desde las
particulas de metal oxidandose con el O, del aire en el mismo lecho donde estan presentes las particulas de
CaCOs. Ademas, una publicacion posterior del mismo grupo (Unmixed reforming: a novel authothermal cyclic steam
reforming process, in Advances in Hydrogen Energy, R.V. Kumar, R.K.Lyon J A. Cole. Padr6 and Lau Eds., Kluwer
Academic/Plenum Publishers, 2000) presenta una validacion experimental de la operacion de estos lechos fijos en
un modo tal que todas las reacciones se producen en estrechos frentes de reaccion, que permiten el disefio de
operaciones ciclicas sobre un mismo lecho de materiales sélidos, alternando en diferentes ciclos temporales la
alimentacion de reactantes gaseosos y las condiciones de temperatura y presién en dichos lechos fijos. Pero hay
que destacar aqui, que estos procesos solo resuelven parcialmente el problema de las emisiones de CO; del
sistema en su conjunto, ya que el CO, generado en la descomposicion del CaCOs3 sale del reactor de oxidacion del

metal con aire, y por tanto, esta muy diluido con el N, emitido a la atmésfera desde ese reactor de oxidacion.

En una patente posterior, US6911057-B2, Lyon revela un nuevo proceso que reivindica resolver también el
problema anterior. El proceso propuesto incluye un sistema de tres lechos fluidizados interconectados donde
circulan cantidades adecuadas de CaO, Fe,;O3 o de sus derivados CaCO3; y FeO. El primer lecho es un gasificador
de carbén a presion donde el CO, reacciona con CaO para forma CaCOs e hidrégeno como se ha descrito en el
estado del arte anterior. El segundo lecho central recibe dos corrientes: una contiene sélidos con parte del carbon
no convertido en el primer lecho y la otra contiene Fe;O3 proveniente del tercer lecho a muy alta temperatura
(>1500°C). Dichos solidos reaccionan en el segundo lecho para generar parte del calor necesario para la
descomposicion del CaCOs. Las corrientes de salida del segundo lecho contienen por tanto CaO para mantener la
reaccion en el primer lecho y un cierto contenido en FeO que debe re-oxidarse a Fe2O3 en el tercer lecho con aire,

para cerrar el proceso ciclico de reacciones.

Aunque la patente anterior resuelve conceptualmente el problema de la conversion del combustible a hidrégeno con
la generacion separada de una corriente pura de COg, y explota las ventajas teéricas conocidas cuando se trabaja
con el ciclo CaO/CaCOs; en reformado de un combustible y la ventajas teéricas conocidas cuando se utilizan
procesos de "combustion no mezclada" usando sistemas redox de metal/6xido de metal, es evidente que el proceso
contiene numerosas barreras practicas para su desarrollo. Como se ha mencionado antes, la operacioén con lechos

fluidizados interconectados a presioén, planteando la alimentacion de sus gases de escape a turbinas de gas de alto
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rendimiento, no es una practica demostrada en la industria. Ademas, la combustién del combustible sélido
proveniente del primer lecho con Fe>O3 sélido en el segundo lecho no es trivial, porque las reacciones sélido-sélido
tienden a ser lentas, siempre a través de etapas gaseosas intermedias. Por otra parte, la temperatura necesaria para
operar el tercer lecho es muy alta (1400-1600°) y los sélidos conteniendo CaO o CaCOs; del segundo lecho tenderan
a desactivarse drasticamente a dichas temperaturas y a perder capacidad de absorcion de CO» en el primer reactor

de reformado.

De la discusién anterior se desprende que los procesos que hasta hoy se han planteado para la captura de CO; sin
penalizacién energética mediante el uso de reacciones gas-solido reversibles a alta temperatura (con sistemas
CaO/CaCQOs, con sistemas metal/6xido-metalico o con sistemas combinados de ambos) presentan alguna o algunas

dificultades practicas que hacen dificil su implementacion o reducen drasticamente sus ventajas tedricas.
Descripcion de la invencién

La presente invencidén propone una solucién para los problemas anteriormente planteados describiendo un nuevo
procedimiento de captura de CO; sin penalizacion energética y su aplicacién practica a procesos existentes de

reformado, gasificacion o combustién de cualquier combustible carbonoso de naturaleza fosil o biomasa.

Un primer aspecto de la presente invencién se refiere a un procedimiento ciclico para la captura del CO, contenido
en una corriente gaseosa que comprende hacer reaccionar dicha corriente con una mezcla que contiene al menos
CaO(s) y un segundo sélido o la forma oxidada de dicho segundo sélido, caracterizado porque la forma oxidada del
segundo sélido tiene una reaccién de reduccion exotérmica con un gas combustible donde el calor desprendido en la

misma se usa para la descomposicién de CaCOs.

Preferiblemente, en el procedimiento anteriormente descrito, el segundo sélido es un metal o su forma oxidada, o un

sulfuro o sulfato de alcalinotérreo.

Como segundo sélido del procedimiento de captura de CO; de la invencién se podria utilizar cualquier 6xido metalico
cuya reacciéon de reduccion con un gas combustible sea exotérmica, siendo preferente la utilizacién de éxidos
metalicos con reacciones de reduccion altamente exotérmicas. Puesto que la capacidad de transporte de oxigeno es
mucho mayor (por unidad de masa de 6xido) y las cinéticas y reversibilidad de las reacciones de oxidacion y
reduccién son mas rapidas en el caso del sistema CuO-Cu, la descripcion y los ejemplos de la presente invecnién
para 6xidos metalicos se refieren principalmente al sistema CuO-Cu. Mas preferiblemente, el segundo sélido es Cu y

su forma oxidada es CuO, , o el segundo sélido es CaS y su forma oxidada es CaSOa.

El uso de una reaccion de reduccién exotérmica de un soélido (preferiblemente CuO a Cu a partir de ahora) para
obtener el calor necesario para la calcinacidon de CaCO3 a CaO, genera asi una corriente concentrada de CO2 y un
sorbente (CaO) activo en varios etapas de procesos de captura de CO,. La utilizacion de una reaccién de reduccion
exotérmica de un sélido para facilitar la descomposicion de CaCOs3 en procedimientos ciclicos de captura de CO; es
totalmente novedosa. Esta forma de calcinacion, permite reducir drasticamente la penalizacidbn energética de
procedimientos de captura de CO2 que hacen uso de ciclos de carbonatacion calcinacion de CaO/CaCOs. La ventaja
de la etapa de reduccion y calcinacion simultaneas de la presente invencion frente a procedimientos actuales de
carbonatacion-calcinacion descritos en el estado del arte es la ausencia de la penalizacion energética asociada a la

produccién criogénica de Oa.
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En una realizacion preferida, la presente invenciéon se refiere a un procedimiento que comprende las siguientes

etapas:

a) Carbonatacién del CaO con el CO, contenido en la corriente gaseosa a tratar en presencia del

segundo sélido en su forma reducida.

b) Oxidaciéon del segundo sélido de la etapa (a) con aire en presencia del CaCO3 formado en la

carbonatacion del CaO.

c) Reduccion de la forma oxidada del segundo solido obtenida en la etapa (b) con un gas

combustible y calcinacién simultanea del CaCOs.

Frente a otros procedimientos descritos en el estado del arte, en los que se calcina CaCO3; haciendo uso de una
reaccion de oxidacion de un metal o de CaS con aire, emitiendo a la atmoésfera una corriente de CO- diluido en
nitrégeno, la ventaja del procedimiento de captura de CO; de la invencién es la generacion en la etapa de reduccién
y calcinacién de una corriente muy concentrada en CO; y vapor de agua, facilmente separables para destinar el CO»

a usos o almacenamiento geologico permanente.

Frente a otros procedimientos en los que se calcina CaCO3 con calor proveniente de otros dispositivos a altas
temperaturas, la ventaja de la etapa de reduccion y calcinacion simultaneas es evidente por la alta eficiencia en la
transmision de calor entre reacciones que tienen lugar en un mismo reactor y por las temperaturas moderadas a las
que se pueden operar todos los dispositivos, ahorrando en materiales especiales y evitando etapas complejas de

intercambio de calor a muy alta temperaturas.

La generacion de CaO en la calcinaciéon de CaCOs con el calor de reduccion de CuO a Cu abre la puerta a distintos
procedimientos ciclicos de captura de CO; en diversos procesos de transformacion de combustibles en energia util.
El esquema de reacciones ciclicas implicadas en los procedimientos de invencién se esquematiza en la Figura 1
para el caso del sistema CuO/Cu. Un esquema similar seria planteable para el sistema CaS0O./CaS, ya que el
CaS0, también sufre una reaccién muy exotérmica de reduccion con algunos gases combustibles (particularmente
con CO).

En una realizacion preferida, en el procedimiento anteriormente descrito la corriente gaseosa a tratar procede de un
proceso de reformado de gases o un proceso de gasificacion de combustibles sélidos. Preferiblemente, estos

combustibles solidos se seleccionan entre biomasa o carbones reactivos.

En una realizacion preferida, el gas combustible del procedimeinto descrito anteriormente se selecciona entre gas

natural, gas de sintesis o gas de gasificacién con alto contenido en CO y bajo o nulo contenido en Na.

En otra realizacién preferida, la presente invencion se refiere a un procedimiento que comprende las siguientes

etapas:

a) Carbonatacién del CaO con el CO, contenido en la corriente gaseosa a tratar en presencia del

segundo sélido en su forma oxidada,

b) Reduccién de la forma oxidada del segundo sélido con un gas combustible y calcinacion

simultanea del CaCOj3 obtenido en la etapa (a).
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c) Oxidacion de la forma reducida del segundo sélido obtenido en la etapa (b) con aire en presencia

del CaO formado en la calcinacion del CaCOs.

Preferiblemente, en este procedimiento la corriente gaseosa a tratar procede de un proceso de combustion de

combustibles carbonosos.

En una realizacién preferida, el gas combustible en la etapa de reduccién se selecciona entre gas natural, gas de

sintesis o gas de gasificacion con alto contenido en CO y bajo contenido en Nz, siendo mas preferible éste ultimo.

En una realizacion preferida, parte del gas resultante de la etapa de oxidacién del metal se enfria y se recircula para
mezclarlo con el aire empleado en la etapa de oxidacién del metal. Preferiblemente, la otra parte del gas resultante

de la etapa de oxidacion del metal se mezcla con aire y un combustible y se expande en una turbina de gas.

Preferiblemente, el procediemeinto de la presente invencion se realiza en reactores de lecho fijo o de lecho

fluidizado interconectados.

Preferiblemente la etapa de oxidacién se realiza a una temperatura entre 700 y 900°C, en otra realizacién preferida,

la etapa de oxidacion se realiza a una presion entre 20 y 30 atmosferas.

Preferiblemente la etapa de reduccion y calcinaciéon se realiza a una temperatura entre 800 y 900°C a presion
atmosférica, mas preferiblemente, la etapa de reduccién y calcinacion se realiza a presion por debajo de la

atmosférica para reducir las presiones parciales de CO, y acelerar la reaccion de calcinacion.

En una realizacion preferida la etapa de reduccion y calcinaciéon se realiza con alimentacién adicional de vapor para

reducir las presiones parciales de CO; y acelerar la reaccion de calcinacion.

Para entender las ventajas de los procedimientos descritos en esta invencién, es necesario destacar que, como ya
se ha discutido para otros procesos descritos en el estado de la técnica se hace uso de reacciones reversibles de
sélidos a altas temperatura, la energia aportada por el combustible que se alimenta al sistema es idéntica a la
energia liberada por el combustible en su combustion completa a CO> y H.O en procesos de combustion
convencional con aire. Pero en el sistema de reacciones reversibles globales representado en la Figura 1, del que
hacen uso los procedimientos descritos en esta invencion, la energia originalmente contenida en el combustible se
libera en forma de energia quimica contenida en H; y/o Cu. Por tanto, en el procedimiento de captura de CO, de la
presente invencion, la mayor parte de la energia acaba liberandose en dispositivos sin emisiones de CO;
alimentados con combustibles libres de carbono (H, y/o Cu susceptibles de oxidacién a H,O y CuO, liberando

energia util).

La implementaciéon practica de este procedimiento general a combustibles concretos y gases de combustion
concretos, permite definir diversos procedimientos especificos de captura de CO; tanto para procesos de reformado
o gasificacion de combustibles con vapor de agua como para procesos de captura de CO, de gases de combustion.

Una primera consideracion comun a todos estos procedimientos de aplicacion del procedimiento de captura de CO;
de la invencion afecta al comportamiento de los sorbentes sélidos, o de los lechos fijos o fluidizados de so6lidos, en

las distintas etapas necesarias para llevar a cabo los distintos procedimientos.
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En primer lugar hay que definir la proporcion de los elementos principales (el ratio molar Ca/Cu teniendo en cuenta
las entalpias de reaccién en las condiciones de reaccion). Para el caso del sistema CuO/Cu (es realizable un
ejercicio similar para los casos del sistema CaS/CaSQ,), estas entalpias varian dependiendo de la naturaleza del
combustible utilizado en la etapa de reduccion. Cuando se utiliza CH4 como combustible en una reacciéon de
reformado, la reaccién global en la etapa de reformado incluyendo captura de CO2, con CaO a 600°C es
ligeramente exotérmica (- 17.9 kJ/mol). Si se utiliza también CH4 en la etapa de regeneracion de CaCO3; mediante

reduccién de CuO a Cu (-157 kd/mol CH4 PCI en condiciones normales).
CH4+4Cu054Cu+C0O2+2H,0

se requiere como minimo generar un calor de reaccion idéntico al de descomposiciéon de CaCOs; (entorno a +167
kd/mol a 850°C). Teniendo en cuenta las ligeras diferencias de entalpias de reaccion, se requieren 4.2 moles de Cu
por mol de Ca activo en el sorbente (moles de CaCO3 formado) para hacer cero la entalpia global de la reaccién

global de calcinacion de CaCOs con la reaccion de reduccion anterior.

Cuando se utiliza gas de sintesis en la etapa de reduccién de CuO y regeneracién de CaCOs, la reaccion para una

mezcla equimolar de CO e H; es:
H2+CO+2CuO5H,0+C02+2Cu

Puesto que las entalpias de reduccion de CuO con Ha (-80kJ/molH2) y CO (-131kJ/mol CO) son mayores por mol de
CuO que las del metano, es evidente que la utilizacién de estos gases en la etapa de reduccién y calcinacion es
favorable en todos los procedimientos, especialmente con gases de sintesis con el maximo contenido en CO.
Requiriéndose en el caso del CO una relacion molar Cu/Ca minima teérica de 1.3 (frente a 4.2 para el caso de CH4)
para hacer igual a cero la entalpia de la reaccion global de la etapa de reduccién y calcinaciéon. La presencia de un
soporte acompafiando a CaO y Cu, o de un tercer solido con propiedades cataliticas para algunas de las reacciones
implicadas en los procedimientos especificos, debe mantenerse al minimo permitido por el método de preparacion
del sorbente, de modo que exista una demanda minima de calor adicional para calentar estos materiales a las
condiciones de reaccion. Por tanto, es evidente que los valores de relacién molar Cu/Ca anteriores son solo
indicativos. Ademas, en procesos reales puede ser necesario aportar calor adicional para calentar reactantes y
productos o puede ser posible plantear con técnicas de intercambio de calor dentro del estado del arte formas
auxiliares de aportar calor externo a la etapa de calcinacién de CaCOs;, de modo que no todo el calor requerido por

el reactor de regeneracion de CaCOs; deba obtenerse de la reaccion exotérmica de reduccién de CuO.

Una vez establecida una relacion molar Cu/Ca ilustrativa minima, cabe revisar aqui brevemente la informacién
experimental conocida sobre las principales reacciones de sélidos conteniendo cantidades suficientemente altas de
CaO y CuO. Por una parte, es necesario que las reacciones CaO/CaCO3z y Cu/CuQO sean reversibles, no solo
termodinamicamente hablando sino desde el punto de vista cinético. La reaccién de calcinacién puede ser muy
rapida y practicamente completa en un amplio intervalo de temperaturas entorno a 800°C y superiores,
preferiblemente entre 750-900°C a presion atmosférica, dependiendo de la presion parcial de COao.
Desafortunadamente, la reaccion inversa de carbonatacion de CaO para dar CaCOs; es solo rapida hasta un cierto
nivel de conversiéon, que decrece rapidamente con el nimero de ciclos, hasta un valor residual establecido
experimentalmente entorno al 7% para calizas naturales. Pero ya se han publicado valores superiores al 20% para
otros materiales o pellets de CaCO; preparados de forma sintética o soportados o cementados con materiales

ceramicos similares a los utilizados para soportar catalizadores comerciales.
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Por tanto, aunque son de prever en el futuro nuevos desarrollos y metodologias de preparacién de sorbentes
especiales y adecuados para los procedimientos de esta invencion, las reivindicaciones de esta invencion no se ven
afectadas por estos desarrollo independientes de materiales especiales, y para el resto de discusiéon sobre los
procedimientos, se asume que se dispone de un sorbente adecuado, reversible en las reacciones de carbonatacion
y calcinacién y en las reacciones de oxidacion-reduccién, con un contenido de CaO activo preferiblemente entre el
5-25% en peso y un contenido de CuO activo entre el 10% y el 70%. Como en cualquier otro sistemas de reacciones
reversibles descrito en el en el estado del arte, se debe prever la purga peridédica o en continuo de sorbente de baja

actividad y su sustituciéon por sorbente fresco.

En los procedimientos especificos descritos a continuacion se consideran también como parte del estado del arte los
dispositivos individuales (turbinas de gas, pilas de combustible) necesarios para obtener electricidad o trabajo util de
la combustién de H, o de la expansion del aire calentado gracias a la oxidacion de Cu a CuO. Se consideran parte
del estado del arte los dispositivos auxiliares (gasificadores de combustibles solidos o reformadores de
hidrocarburos) para producir gas de sintesis. Se consideran parte del estado de arte los dispositivos de intercambio
de calor y sus distintas formas de integracion en el sistema, con el objeto de maximizar rendimientos energéticos
globales. Se consideran también parte del estado del arte las formas conocidas de preparar o disponer de particulas
de sorbente, pellets o lechos de sélidos (fijos o fluidizados) de CaCO3 y CuO (o sus derivados Cu y Ca0), con las
fracciones y granulometria adecuadas para permitir las distintos procedimientos descritos en la presente invencion.
Cada procedimiento puede requerir distintas técnicas de preparacion para mezclar y soportar los materiales activos
convenientemente mezclados, en algunos casos acompafiados de catalizadores adicionales de metales nobles u
otros descritos en el estado del arte como catalizadores activos en las distintas reacciones de reformado. Se
considera también parte del estado del arte las necesarias operaciones de purificacion de gases resultantes de las
distintas etapas que forma parte de los procedimientos de esta invencion. Se consideran también parte del estado
del arte las lineas o etapas de purgas de sélidos y lineas o etapas de alimentacion de sélidos frescos, que permiten
mantener la actividad de los materiales en la reacciones quimica que fundamentan los procedimientos de invencién
y purgar materiales inertes (cenizas o subproductos soélidos de reaccion) introducidos al sistema por los
combustibles. Todos los equipos no esenciales, que forman parte del estado del arte y pueden omitirse en la

descripcién de los procedimientos descritos en esta invencion, no se han incluido en las Figuras explicativas.

Asi, se plantean a continuacion dos procedimientos especificos de reformado y gasificacion que se inician en
dispositivos ya conocidos (gasificadotes en procesos “aceptor” o reactores en procesos de reformado asistido

descritos en el estado del arte) en los que tiene lugar la reaccion global:
CaO+Cu+ combustible+H,O5CaCO3+Cu+ Hz  (no ajustada)

Un primer procedimiento especifico derivado de la presente invencion es un procedimiento de captura de CO; de
gases de reformado de gas natural (u otros hidrocarburos gaseosos) con vapor segun se esquematiza en la Figura
2. El reactor de reformado A se alimenta de una corriente de gas natural 11 y de una corriente 33 que contiene el

material s6lido (CaO y Cu) con las cantidades necesaria de CaO para hacer posible la reaccion:
CH4+Ca0+2H,05CaCO3 + 4H-»

El propio Cu presente en el sorbente durante la etapa de reformado tiene actividad catalitica conocida en reacciones
de reformado de metanol y de CH4 con CO» (reformado seco) por lo que puede no ser necesario un catalizador

adicional en esta etapa. En cualquier caso, la presencia de CaO, Cu y opcionalmente otros catalizadores permite

10



10

15

20

25

30

35

ES 2384491 T3

conseguir las condiciones para operar el reactor A y llevar la corriente gaseosa 12 a condiciones de equilibrio

favorables a muy altos grados de descarbonatacion y altas concentraciones de hidrégeno.

El producto sélido de la corriente 13 generado en el reactor A, esta concentrado en CaCO3 y Cu, y se debe llevar a
un reactor de oxidacion del Cu a CuO (reactor B), donde la oxidacion se producira con la corriente de aire 27. La
reaccion de oxidacién en el reactor B debe disefiarse para poder obtener un maximo aprovechamiento energético de
la oxidacion de Cu a CuO porque aqui esta la principal salida de la energia que se alimenta al sistema global de la
Figura 2 en forma de combustible. También debe disefarse la etapa B para mantener minima la descomposicioén de
CaCO;s; en este reactor de oxidacion, ya que el CO; liberado en este reactor se emite a la atmésfera en los gases de
escape de la turbina 24 junto con los componentes de la corriente de aire 27 alimentados al reactor. La corriente 24
contiene una fraccion en volumen inferior o igual al cociente entre la presion parcial de equilibrio de CO; a la
temperatura del reactor B y la presion total en el reactor B. Por tanto, para minimizar las pérdidas de CO; es siempre

deseable operar el reactor B a alta presion.

Por tanto, en una configuracién preferente del presente procedimiento, el aire de la corriente 27 necesario para la
oxidacién de Cu a CuO en el reactor B se comprime en el compresor D a unas 20-30 atmosferas antes de su
alimentacioén al reactor, y se mezcla con la corriente de reciclo 25 muy rica en N2 antes de entrar al reactor en la
corriente 21. El flujo y concentracién en O, de la corriente 21 puede ajustarse con el grado de reciclo de la corriente
25. Los gases a presion en la corriente 21 reaccionan con el Cu para dar CuO y se calientan a la temperatura de
operacion del reactor B, preferiblemente entorno a 700°C para limitar la descomposicion de CaCO3 a CO3 (la presion
de equilibrio de CO, a 700°C es aproximadamente 0.035 atm). De la corriente de gases calientes 22, formados
principalmente de N; al haberse agotado el oxigeno en la reaccion de oxidacion de Cu, se extrae una corriente 25
mencionada antes, de la que puede extraerse calor (intercambiador no incluido en la figura por simplicidad). La

corriente 23 de los gases restantes, puede expandirse en una turbina de gas.

Otra configuracién preferente del presente procedimiento consiste en operar el reactor B a temperaturas mas altas,
de hasta 850°C, acelerando asi todavia mas las velocidades de oxidacion y aumentando la temperatura de los gases
a la entrada a turbina. En este caso, puesto que la presion parcial de CO, puede alcanzar 0.48 atm (equilibrio a
850°C) es esencial operar a alta presion (20-30 atmésferas) para mantener baja la fraccion en volumen de CO; de la

corriente de escape 24 y mantener en un valor aceptable el escape de CO; en dicha corriente.

Otra posibilidad no contemplada en la figura por simplicidad es realizar el reciclo 25 con gases ya expandidos en la
turbina E y enfriados. La ventaja de este procedimiento es el mayor caudal de gases a presion que se expanden en
la turbina. La desventaja es la necesidad de energia para re-comprimir la corriente 25 y la necesidad de mas

combustible (corrientes 51 0 52) para elevar la temperatura de gases de entrada a turbina

Para maximizar el rendimiento a electricidad de dicha turbina de gas, se incluye como opcidn preferente de este
procedimiento la combustion del gas generado en el reactor A (principalmente H, y por tanto con un contenido
reducido en carbono, representado con lo corriente 52) con una segunda corriente de aire obtenida del compresor D
de modo que el flujo masico de la corriente 23 y la temperatura de la corriente de gas que se expande en la turbina

sean Optimos para poder usar en esta aplicacion turbinas comerciales de gas natural con pocas modificaciones.

Otra opcién preferente de este procedimiento, pero no contemplada en la figura 2 por simplicidad, hace uso del Hz

generado en el reactor A en una pila de combustible.
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Otra opcion preferente del procedimiento quema una pequefia parte de gas natural con aire a presion (corriente 51)
para elevar la temperatura y el flujo de gases de entrada a la turbina a las condiciones que maximizan su
rendimiento. El carbono contenido en el gas natural adicional alimentado (corriente 51) se emite a la atmésfera
como CO; (reduce la eficacia global de captura de CO, del sistema) al estar muy diluido en los gases de escape de
la turbina (corriente 24), pero dicha fraccion de carbono es minoritaria respecto a la utilizada en el resto de
procedimiento (corrientes 11 y 31) y permite salvaguardar la producciéon de H; en el reactor A para otros posibles

Usos.

Una tercera etapa, comun a todas las opciones de este primer procedimiento de invencién, consiste en regenerar el
CaCOs3; formado en el reactor A con la reduccion del CuO formado en la segunda etapa en el reactor B. Para ello, se
alimenta el reactor C con la corriente 31 de gas natural u otro gas combustible con capacidad reductora de CuO en
una reaccion exotérmica, de modo que el calor desprendido por la reaccién de reduccién de CuO a Cu sea
suficiente, o contribuya en la mayor medida posible, a mantener la temperatura del reactor C en condiciones de
calcinacion, descomponiendo el CaCO3; presente en los solidos de la corriente 26 y generando la corriente gaseosa
32, idealmente formada por CO; y vapor de agua, de la que seria facil de separar y acondicionar el CO, para su
almacenamiento geoldgico permanente con tecnologias de purificacion y compresién que forman parte del estado
del arte. Si hay disponibilidad de gas de sintesis (CO e Hy), éste seria un gas preferible respecto al gas natural para
la etapa de reduccion de CuO, por los mayores calores de reduccion de un mol de CuO con estos gases
(especialmente con CO). Los so6lidos resultantes del reactor B (principalmente CaCO3; y CuO) se han transformado
en el reactor C en una mezcla de CaO y Cu con la que se puede iniciar un nuevo ciclo en el reactor A. La
temperatura de operacién del reactor C debe ser alta, preferiblemente mayor de 800°C, para favorecer la rapida
descomposicion del CaCOs3 y preferiblemente menor a 900°C para reducir problemas de desactivacion del CaO y/o
reacciones indeseadas de CuO conocidas en el estado del arte. La presion de trabajo del reactor C debe ser
preferiblemente atmosférica o inferior a la atmosférica, para favorecer la descomposicion del carbonato.
Opcionalmente, la corriente 31 puede ir acompafiada de una corriente de vapor para reducir la presién parcial de

CO3 en la atmésfera de reaccion del reactor C, con el objeto de acelerar la reaccion de descomposicion de CaCOs.

Opcionalmente, puede ser beneficioso para la integracion térmica del proceso global disponer de un sistema de
intercambio que aporte o retire calor de los sélidos presente en las etapas o reactores A, B, C. En particular, puede
ser especialmente Util para la operacion optima del sistema, aportar calor externo al reactor C (por ejemplo por
combustion de Hz o u otro combustible en la parte externa de los tubos que contienen los sélidos con CaCO3z y CuO
o desde las paredes de una pila de combustible donde se oxide el H, generado en el reactor A). Aunque este aporte
de calor externo no sea estrictamente necesario desde un punto de vista teérico, puede facilitar el disefio y
preparaciéon de los materiales o lechos sélidos involucrados en el proceso, al permitir su formulacién con fracciones
mas bajas de Cu sobre Ca en el sorbente. Por simplicidad, esta opcion del procedimiento no ha sido representada

en la Figura 2.

La descripcion del procedimiento anterior se ha realizado suponiendo que todos los reactores gas-sélido implicados
son reactores de lecho fijo. Pero podrian plantearse procedimientos conceptualmente similares en reactores de
distinto tipo, como lechos fluidizados interconectados u otros sistemas de captura de CO; utilizando reacciones gas-
sélido a altas temperaturas. Pero en este caso, ésta seria una opcion indeseable por requerir operar el sistema con
complejos sistemas mecanicos y de transporte de solidos para permitir la operacion a presion de los reactores Ay B

y la operacion a presién atmosférica del reactor C. Operando todo el sistema a presién atmosférica, habria una
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bajada en el rendimiento energético global del sistema al prescindir de las turbinas de gas y tener que extraer la

energia contenida inicialmente en el gas natural solo en forma de calor.

Por tanto, es un aspecto preferente del presente procedimiento de invencion la posibilidad de ejecutar el
procedimiento de la Figura 2 con reactores de lecho fijo, que permiten explotar mejor las caracteristicas del
procedimiento y aprovechar el basto conocimiento y experiencia practica para operar lechos fijos a "presiones

alternantes" con gases y sélidos a altas presiones y temperaturas.

Es por tanto un aspecto preferente del procedimiento de la Figura 2 la utilizacion del reactor A en un modo tal y
como se indica en la Figura 3. En este caso, los s6lidos no se desplazan entre reactores, sino que es el frente de
reaccion de reformado asistido por CaO el que se desplaza a través del lecho de sélidos, con el mismo resultado
conceptual que el recogido en la Figura 2. Como puede verse en la Figura 3 y en uno de los ejemplos elegidos de
invencion la alimentacidén de gas natural y vapor al reactor A se encuentra con una primera parte del lecho
compuesta de CaCO3 y Cu (producto 13 en la Figura 2) y por tanto no existe reaccion en esa zona. Es solo en el
frente de reaccién marcado en la Figura 3 donde se completa la reaccién global de reformado con vapor de agua de
CHj4 con absorcién de CO; con CaO. Ese frente se mueve hacia arriba a medida que se agota el reactante sélido
(Ca0), y mientras esto ocurre, el producto gaseoso a la salida de dicho reactor (corriente 12 en la Figura 2 y 3) es

principalmente H, y H»O.

Cuando se agota el CaO en el reactor A, deben cambiarse las condiciones de presién y reactantes gaseosos en el
lecho para iniciar una segunda etapa de reaccion de los sélidos en el lecho (ahora principalmente CaCO3 y Cu)
como se esquematiza en la Figura 4, y que corresponde a la operacion del reactor B en la Figura 2. Como se ha
indicado anteriormente, el reactor de la Figura 4 debe operar a alta presion para maximizar el rendimiento de la
turbina (E) a la que esta conectado segun la Figura 2. Las condiciones de reaccion en el reactor B deben ajustarse
para conseguir la formacién de un frente de reaccién donde se lleva a cabo la reaccion completa de oxidaciéon de
Cu a CuO segun se indica en la Figura 4. La mezcla de gas oxidante (corriente 21) que entra al reactor debe hacerlo
a temperaturas moderadas, que pueden ser incluso cercanas a la temperatura ambiente, y siempre preferiblemente
inferiores a 700°C, para reducir al minimo la descomposicion del CaCOs, que permanece detras del frente de
reaccion. El caracter muy exotérmico de la reaccion de oxidacion de Cu a CuO provoca un calentamiento rapido del
gas y de los solidos en el frente de reaccion, que debe moderarse para que las temperatura en la parte superior al
frente de reaccidon no superen valores que provoquen la descomposicion rapida del CaCOs;. Esto se consigue
haciendo desaparecer practicamente en su totalidad el O, de la corriente 21 en el frente de reaccién, mediante un
control adecuado de la concentracién de O, en 21 y de su temperatura, utilizando la corriente de reciclo 25 y su
temperatura, mediante sistemas de intercambio de calor conocidos. Como se demostrara en el ejemplo de este
procedimiento de invencién, un disefio razonable de la mezcla de sélidos en el lecho (proporciones de CaCOzy Cu e
inertes) y de las condiciones de operacion en el reactor B, permite obtener la conversion completa de Cu a CuO con
conversiones muy modestas o asumibles de CaCO3z a CaO y CO.,. Este objetivo de minimizar la descomposiciéon de
CaCOs; en el reactor de oxidacién de Cu a CuO es fundamental para el objeto principal de este procedimiento de

invencion.

Agotado el Cu en la etapa de oxidacion descrita anteriormente, el lecho resultante es un lecho formado
principalmente por CuO y CaCOs;. Se inicia en ese momento la Ultima etapa del procedimiento (representada por el
reactor C en la Figura 2). Como indica la Figura 5, el lecho en esta etapa tiene de nuevo dos zonas divididas por un
frente de reaccion en el que se produce la rapida reduccion de CuO a Cu con CH4 para generar calor utilizable en la

reaccion simultanea de descomposicion de CaCO3 a CaO. Esta etapa se produce tras una etapa de descompresion
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y precalentamiento del lecho (desde su estado anterior representado en la Figura 4), de modo que las condiciones
del lecho sean Optimas para la rapida descomposicion del CaCO3 como se ha indicado anteriormente. El resultado
de esta etapa es un lecho de CaO y Cu preparado para el inicio de un nuevo ciclo con la primera etapa de reaccion

del lecho (representada en la Figura 3) de este procedimiento de invencion.

Se considera que las operaciones de descompresion y compresion de lechos fijos, las operaciones de
acondicionamientos intermedios de lechos y del disefio de la frecuencia y duracion de las distintas etapas para
conseguir un régimen de operacién en continuo en el sistema, son las habituales en la ingenieria de procesos con

reacciones gas-solido con presiones y temperaturas alternantes (PSA y TSA en sus siglas en inglés).

Un gas combustible preferente en este procedimiento es gas natural altamente concentrado en CH,4. Cualquier otro
gas combustibles, por ejemplo los provenientes de cualquier proceso de gasificacion de combustibles sélidos
(conteniendo CO, Hz, C,HWOy, H2O , N2 etc), son adecuados para el reactor A aunque para el reactor C solo son
deseables gases combustibles sin contenidos relevantes en N,, para mantener una alta concentracién de CO, y H.O
en la corriente 32. Como se ha indicado antes, gases con alto contenido en CO son especialmente favorables en el
reactor C por la alta entalpia de reduccién de CuO con CO. Gases naturales con cierto contenido en CO, pueden ser

igualmente alimentados directamente al reactor A (reformado seco de metano con CO») y al reactor C.

Un segundo procedimiento especifico incluido en la presente invencion es particularmente aplicable a la gasificacion
de combustibles sélidos (biomasa, carbones reactivos y otros) para producir de forma separada gases altamente
concentrados en hidrégeno y una corriente concentrada en CO,. La Figura 6 presenta un esquema de tal
procedimiento, planteado como un sistema de tres reactores interconectados de lecho fluidizado circulante con
papeles similares pero no idénticos a los descritos en la Figura 2 para el primer procedimiento. La novedad de este
procedimiento respecto al descrito en la Figura 2 es la integracion de la etapa de gasificacion del combustible sélido
en el reactor de lecho fluidizado A. A dicho reactor, se alimenta la corriente 12 con un agente de gasificacion (vapor
de agua, aire, oxigeno o mezcla de ellos) y la corriente 11 con un combustible sélido, preferiblemente de alta
reactividad y bajo contenido en cenizas como ciertos tipos de biomasa. La gasificacion de combustibles solidos
forma parte del estado del arte, pero un aspecto caracteristico de este procedimiento es que al reactor esta entrando
una corriente de solidos circulantes con el contenido adecuado de CaO y Cu, con objetivos similares a los descritos
en el primer procedimiento especifico, de modo que en la corriente 12 se maximice la fraccion de H; frente a otros
gases de gasificacion y en la corriente sélida 13 se encuentre como CaCOg; la mayor parte de carbono originalmente
contenido en el combustible sélido de la corriente 11. Los sélidos abandonan el reactor A y se dirigen al reactor B
para la oxidacién con la corriente de aire 21 del Cu a CuO sin descomposicion del CaCOs. En este caso, si se lleva a
cabo toda la operacion a presion atmosférica (para facilitar la etapa C descrita mas adelante) y por tanto es
importante trabajar a temperaturas preferiblemente entorno a 700°C o inferiores en el reactor B para minimizar la
pérdidas de CO, por descomposicion de CaCOs. Estas temperaturas pueden conseguirse con un gran exceso de
aire (corriente 21) sobre el estequiométrico para la oxidacién del Cu contenido en la corriente 13 a CuO. Pero
preferiblemente, para reducir las pérdidas de CO; diluidas en dicho flujo de aire, debe controlarse la temperatura
extrayendo calor del reactor B aprovechando la facilidad de extraer calor de forma eficaz desde sistemas fluidizados
hacia circuitos de vapor que forman parte del estado del arte. La corriente 22 sale del sistema como una corriente
muy concentrada en N, una pequefias concentracién de O, que no ha reaccionado con Cu, y CO, procedente de la
ligera e indeseada descomposicion de CaCO3; en CaO a la temperatura de operacion de B. Puede haber también
productos de la combustion del material carbonoso no reaccionado en A que pueda llegar al reactor B con la

corriente solida 13. La corriente sélida 26 sale del reactor B idealmente concentrada en CuO y CaCOs; y entra al
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reactor C. En este reactor se alimenta también una mezcla de gas combustible en la corriente 31, libre de nitrégeno,
para reducir exotérmicamente al CuO a Cu y descomponer el CaCOs. Preferiblemente, dicho gas combustible de la
corriente 31 es un gas de sintesis (CO e Hy) proveniente de una etapa de gasificacién separada (no incluida en la
figura por simplicidad) con técnicas y dispositivos ya conocidos. Opcionalmente, si el gas producto del gasificador A
(corriente 12) esta libre de N2 (en el caso de que no se haya usado aire en la gasificacion en A), puede usarse

también dicho gas 12 como gas reductor de CuO a Cu en el reactor C.

La aplicacién de este segundo procedimiento especifico es especialmente atractiva al caso de la biomasa, ya que su
alta reactividad permite altas conversiones de carbono a gases en las condiciones de gasificacion relativamente
suaves en A, que permiten la captura de CO, por parte de CaO. Ademas, el almacenamiento geolégico permanente
del CO; concentrado o facilmente concentrable que abandona el sistema en la corriente 32, hace que el sistema
representado en la Figura 5 sea un sistema con un balance neto de emisiones negativas de CO, como ya se ha

descrito que ocurre en sistemas de captura de CO, a partir de biomasas de origen renovable.

La separacion de sélidos y gases en sistemas circulantes y la transferencia de solidos en continuo, esquematizadas
en la Figura 5 se consideran parte del estado del arte. También se consideran parte del estado del arte los
dispositivos necesarios para la extraccion de calor del sistema de lechos circulantes y su integraciéon éptima para un

mayor aprovechamiento del calor en un ciclo de vapor o en otros usos.

Un tercer procedimiento especifico incluido en la presente invencién (Figura 7) es particularmente aplicable a la
captura de CO- de gases combustibles a presion atmosférica producidos por la combustion con aire de cualquier tipo
de combustible carbonoso (carbén, gas natural, coque, fuel-oil, biomasa, otros) en dispositivos a gran escala,
nuevos o ya existentes. Dicha corriente de gases de combustiéon 71 se alimenta a un nuevo reactor F, caracteristico
de este procedimiento, que contiene las cantidades adecuadas de CaO y CuO (a diferencia del reactor A de la
Figura 2 que incluye Cu y no CuOQ). El reactor F es un reactor preferiblemente de lecho fijo operando a presiéon
atmosférica. En la Figura 7 se ha representado por simplicidad un esquema con corrientes de sélidos en continuo,
que representan en realidad el movimiento de un frente de reaccién en los lechos fijos correspondientes, de forma
similar a lo explicado en las Figura 3,4 y 5 para el primer procedimiento descrito en esta invencién. El reactor F es
sin embargo un nuevo reactor donde la Unica reaccién que debe tener lugar es la carbonatacién de CaO a CaCOs;
con el CO; contenido en los gases de combustion de la corriente 71. El reactor opera preferentemente a
temperaturas por debajo de 700°C, para que el equilibrio de CO; sobre CaO permita altas eficacias de captura de
CO3, y por encima de 550°C para que la recuperacion del calor generado en la carbonatacién se pueda realizar de
forma mas efectiva sobre la corriente 72. Tras la etapa de recuperacion de calor (no mostradas en la figura por
simplicidad), los gases de combustién de la corriente 72 pueden emitirse a la atmdsfera con un contenido reducido
de CO,. Los sdlidos de la corriente 73 saturados en CaCOs y todavia con su contenido inicial en CuO (que debe
haber permanecido inerte en el ambiente ligeramente oxidante del reactor F), pasan al reactor de regeneracién C.
En este reactor, conceptualmente idéntico al descrito en la Figura 2 y la Figura 5, se alimenta un gas combustible
reductor de CuO a Cu, operando en condiciones ya descritas en los procedimientos anteriores, obteniéndose la
corriente 32 que contiene CO, concentrado . Preferiblemente, el gas combustible de la corriente 31 es un gas de
sintesis (mezcla de CO e H;) de bajo o nulo contenido en nitrébgeno y otros inertes, preveniente de una etapa de

gasificacion de mas carbén (etapa no incluida en la figura por simplicidad).

Los solidos resultantes en la corriente 33 pasan a un reactor G donde se produce la oxidaciéon de Cu a CuO, tras
completar la etapa de reduccién en el reactor C. El reactor G es conceptualmente similar al reactor B descrito en la

Figura 2 y la Figura 4 pero con una importante diferencia: puesto que el Cu esta acompafiado ahora de CaO y no de
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CaCOs, ya no es necesario operar el reactor a temperatura moderadas (como era el caso en el reactor B), con el
objeto de moderar el grado de descomposicién de CaCOs;. Se puede disefiar la reacciones en el reactor G a
temperaturas mucho mas altas (aunque preferiblemente inferiores a 900°C para evitar desactivacion de soélidos y
reacciones indeseables de CuO), lo que facilita la expansion de gases con alto rendimiento energético en una
turbina de gas E del gas resultante en la corriente 22 de la reaccidén del aire comprimido de la corriente 21

alimentado desde el compresor D al reactor G.

Como era el caso en la Figura 2 el aire de entrada 21 al reactor G, se mezcla con un reciclo de Nz (corriente 25) a
baja temperatura obtenido de la corriente de salida 22, tal y como se ha explicado en anteriores procedimientos de
invencién, con el objeto de moderar las temperatura en el frente de reaccion de oxidacion de Cu a CuO. También
puede ser necesario aumentar mas la temperatura de los gases alimentados a la turbina E para obtener todavia mas
altos rendimientos energéticos, si de forma opcional alimentamos con més aire en la corriente 42 y con mas gas
combustible en la corriente 51 a presion a la cdmara de combustion de la turbina, segun se ha explicado en

anteriores procedimientos de esta invencion.

Para entender los beneficios de este tercer procedimiento especifico, es importante destacar que si los gases de
combustion de la corriente 71 llegan al sistema de la Figura 7 a baja temperatura (como sera ciertamente el caso si
son gases procedentes de centrales térmicas ya existentes), toda la energia aportada al sistema proviene
unicamente del combustible gaseoso de la corriente 31 alimentado al reactor C y, opcionalmente, del combustible
adicional 51. Dicha energia se recupera de forma muy efectiva en las reacciones de carbonatacion de CaO vy
oxidacién de Cu que se producen a altas temperaturas en los reactores F y G respectivamente, por lo que la
penalizaciéon energética del sistema es muy baja respecto a otros sistemas descritos de captura de CO; por post-

combustion.

Un cuarto procedimiento especifico basado en el anterior, es particularmente aplicable a la generacion de
electricidad mediante ciclos combinados ya existentes, en los que se lleva a cabo la combustiéon a presion de
combustibles carbonosos gaseosos (gas natural, gas de sintesis, otros hidrocarburos) para su expansién en
turbinas de alto rendimiento energético. En este procedimiento especifico de invencion (Figura 8) el combustible de
la corriente 53 se quema con aire a presion de la corriente 43 procedente de uno 0 mas compresores en la turbina E,
de modo que los gases calientes y a presion se expanden parcialmente en dicha turbina de gas comercial, pero
abandonan momentaneamente dicha turbina en la corriente 71 para ser alimentados todavia a cierta presion al
reactor de carbonataciéon F. Este reactor F es de lecho fijo y es similar al descrito para el procedimiento anterior,
pero al operar a presion, facilita una efectiva absorcion del CO; del gas de combustiéon por parte del CaO del lecho
(las altas presiones parciales de CO, en la corriente 72 favorecen la carbonatacion, compensando las bajas
fracciones molares de CO. tipicas en la corrientes de gases de combustion en turbinas de gas natural. Los gases
asi descarbonatados resultantes del reactor F pueden continuar su expansién en otra seccion de la turbina de gas
E u otro tipo de turbina. Opcionalmente, puede ajustarse con mas gas combustible y aire de la corriente 52 las
condiciones de entrada a dicha turbina, buscando los maximos rendimientos. El bloque restante entorno a los
reactores C y G es idéntico conceptualmente al del tercer procedimiento especifico descrito anteriormente, con la

posibilidad de enriquecer el aire en N, gracias a una corriente 42.

Un quinto procedimiento especifico de la invencion (Figura 9) es aplicable a la captura del CO, generado en la
calcinacion de materiales con un cierto contenido en CaCO3; u otros carbonatos. En general, la mezcla adecuada de
un material (CaCOs es utilizado aqui a titulo de ejemplo) en un lecho de particulas o pellets conteniendo CuO, puede

permitir realizar la calcinacion del material segun lo descrito en anteriores procedimientos en un reactor C,
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obteniendo una corriente gaseosa concentrada en CO,. El material s6lido resultante de dicho reaccion (Cu y CaO si
el material inicial es CaCOs) puede oxidarse (Cu a CuO) segun el reactor G, y aprovechar asi de forma efectiva y sin
emisiones de CO; la energia contenida inicialmente en el combustible utilizado para la etapa de reduccién de CuO a
Cu y descomposicion simultanea de CaCO;. Dependiendo de la granulometria y densidad de las particulas iniciales
del material con CaCOs3 de la corriente 1 y de las granulometria y densidad del material conteniendo CuO afiadido en
la corriente 92, debe ser posible separar los sé6lidos concentrados en CaO (91) de los concentrados en CuO (92) por
métodos mecanicos, generando globalmente a partir de la corriente inicial de material a calcinar (corriente 1), un
producto calcinado en la corriente 91 y una corriente 32 concentrada de CO2, con un uso muy efectivo de la energia

del combustible necesario para llevar a cabo dicha calcinacion.

Por ultimo, hay que destacar la posibilidad de disefiar procedimientos especificos similares a los anteriores
sustituyendo el sistema Cu-CuO por el sistema CaS-CaSO4, que también presenta una reaccion suficientemente

exotérmica de reduccion con algunos gases combustibles, preferiblemente con CO:
CaS0, + 4COS5 CaS+4C0O;

Aunque estos sistemas estan termodindmicamente menos favorecidos que el sistema Cu-CuO debido a los menores
calores de reduccion por mol de gas combustible, son planteables esquemas similares de operacién en casos en los

que se disponga de una fuente suficientemente grande de CO.

También hay que destacar la posibilidad de disefiar procedimientos especificos similares a los anteriores
sustituyendo el sistema Cu-CuO por el sistema Fe;O03-FeO (o Fe3z0s), que también presenta una reaccion muy
exotérmica de reduccion con algunos gases combustibles, preferiblemente con CO (-212 kdJ/molCO), o con gas de

sintesis con diversos contenidos en hidrégeno:
Fe203+ COS 2FeO+CO2

Una ventaja de este sistema seria el mayor calor de reaccién por mol de gas combustible respecto a la reaccién de
reduccion de CuO, aunque esto se compensa negativamente por la menor capacidad de transporte de oxigeno por
unidad de masa de 6xido respecto al sistema CuO-Cu. También se han descrito menores velocidades de reaccion
que en el sistema CuO-Cu para una variedad de soportes. Sin embargo, es evidente que son planteables esquemas
similares de operacion con sélidos que hayan solventado estas limitaciones practicas en el procesos durante la

fabricacién del sorbente.

A lo largo de la descripcion y las reivindicaciones la palabra "comprende" y sus variantes no pretenden excluir otras
caracteristicas técnicas, aditivos, componentes o pasos. Para los expertos en la materia, otros objetos, ventajas y
caracteristicas de la invencion se desprenderan en parte de la descripcion y en parte de la practica de la invencion.
Los siguientes ejemplos y dibujos se proporcionan a modo de ilustracion, y no se pretende que sean limitativos de la

presente invencion.
Descripcion de las figuras

Las figuras son esquematicas, y aunque intentan recoger los aspectos mas importantes para la ejecucién practica de
los procedimientos, y la compresion de las principales diferencias con el estado del arte, no deben ser limitantes en

cuanto a su alcance.
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Las figuras representan con flechas numeradas las corrientes masicas de sélidos y gases en procedimientos con
distintos reactores interconectados por dichas corrientes operando en continuo. Pero las mismas flechas pueden
significar cambios de etapa y condiciones de reaccién en un mismo lecho de sélidos fijo que alterna entre distintos
modos de reaccion como se ha explicado en la descripcion de la invencion. Los distintos tipos de reactores o etapas

de reaccién se han numerado con letras mayusculas, por orden de aparicion en la descripcion de la invencion.

Figura 1. llustra las etapas de reaccion principales en todos los procedimientos de invencién y los principales
reactantes y productos de cada etapa. Entre paréntesis se indican los materiales presentes en las etapas de captura

de CO; de gases de combustion.

Figura 2. llustra un procedimiento para obtener electricidad y/o hidrégeno a partir de gas natural con separacion
integrada de CO; que incluye una etapa de reformado con absorcién de CO, (en A) una etapa de oxidacién de Cu

(en B) y una etapa de regeneraciéon de CaCOs con el calor de reduccién de CuO (C).

Figura 3. llustra la operacion de la etapa de reformado de CH. con absorcion de CO; en un lecho fijo utilizado como
reactor A en la Figura 2.

Figura 4. llustra la operaciéon de oxidacion de Cu a CuO con aire en un lecho fijo utilizado como reactor B en la

Figura 2.

Figura 5. llustra la operacién de reduccion de CuO a Cu con metano y la descomposicion simultdnea de CaCOs3 a

CaO en un lecho fijo utilizado como reactor C en la Figura 2.

Figura 6. llustra un procedimiento para obtener electricidad y/o hidrégeno a partir de combustibles sélidos mediante
separacion integrada de CO; que incluye tres etapas en lechos fluidizados: una etapa de gasificacion con absorcion
de CO, (en A) una etapa de oxidacion de Cu (en B) y una etapa de regeneracion de CaCOs; con el calor de
reduccion de CuO (C).

Figura 7. llustra un procedimiento para captura de CO; de gases de combustion a presion atmosférica con tres
etapas: una etapa de absorcion de CO; por un lecho fijo de CaO y CuO (F) una etapa de regeneracion de CaCOs;

con el calor de reduccion de CuO (C) y una etapa de oxidacién de Cu en un lecho fijo de CaO y Cu (G).

Figura 8. llustra un procedimiento para captura de CO, de gases de combustién de gases a alta o media presion con
tres etapas: una etapa de absorcién de CO, por un lecho fijo de CaO y CuO (F) una etapa de regeneracion de

CaCOs; con el calor de reduccion de CuO (C) y una etapa de oxidacion de Cu en un lecho fijo de CaO y Cu (G).

Figura 9. llustra un procedimiento para captura de CO; liberado en la descomposicion de carbonatos y/o por la
combustion del combustible necesario para dicha descomposicién, mediante tres etapas: una etapa de regeneracion
de CaCOs; con el calor de reduccion de CuO (C), una etapa de oxidacion de Cu en un lecho fijo de CaO y Cu (G) y
una etapa de separacion fisica (H) de sélidos con Cu y/o CuO de sélidos con CaO y/o CaCOs.

Ejemplos

A continuacion se ilustrara la invencion mediante unas simulaciones realizadas por los inventores, que ponen de
manifiesto la especificidad y efectividad del procedimiento de captura de CO,, presentdandose a continuacién dos

ejemplos particulares de aplicacion de cada uno de los dos procedimientos principales de invencién. Los célculos de
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balances de materia y energia y propiedades fisicas y quimicas en estos ejemplos se han llevado a cabo con un
programa comercial de simulaciéon de procesos. Se omiten aqui los detalles de integracion térmica y se asumen
reactores de conversidbn completa en todas las reacciones implicadas. Por tanto, estas aplicaciones del
procedimiento son de caracter ilustrativo. Posibles mejoras en la integracién térmica de los procesos, o en la
integracion con otras unidades auxiliares de purificacién de productos, pueden ser evidentes e introducirse en el
disefo final del proceso sin alejarse de los conceptos protegidos en las reivindicaciones de los procedimientos

descritos en esta invencion.
EJEMPLO 1

Este ejemplo corresponde al primer procedimiento de esta invencion representado en la Figura 2. El ejemplo
ilustrativo se ha planteado para el reformado de 1 kmol/h de CH4 (corriente 11) en un reactor de lecho fijo (reactor A)
en el que se encuentra un sélido cuya formulacién en tanto por ciento en peso es: 10% de CaO, 25% de Cu y 65%
de Al,O3. Ademas, por cada kmol/h de CH4 se introducen en el reactor A, un caudal molar de 3 kmol/h de vapor de
agua que corresponde con un 50% en exceso con respecto al estequiométrico de las reacciones de reformado y
absorcion de CO» descritas en esta patente. De esta manera, se favorece que todos los equilibrios implicados en el
sistema estén mas desplazados hacia la produccién de Hz. Al encontrarse presente en el medio de reaccién 1 kmol
de CaO, que absorbe durante 1 hora el CO, generado en la reaccion de reformado del CH4, se obtiene una corriente
gaseosa que abandona dicho reactor A (corriente 12) con un caudal molar de H, de 4 kmol/h y un caudal molar de
vapor de agua de 1 kmol/h. Se ha disefiado el reactor A como un equipo adiabatico, ya que el calor de reaccion
ligeramente exotérmico del conjunto de reacciones quimicas implicadas, se invierte en el calentamiento de los gases
de reaccioén de tal manera que, a pesar de que la temperatura de entrada de la mezcla CHs-vapor de agua es de 200
°C, los gases producto (corriente 12) lo abandonan a 655 °C. Ademas, hay que tener en cuenta para cerrar el
balance de calor del reactor A, que los sélidos se encuentran inicialmente a 825 °C, ya que provienen de un ciclo de
reduccién con calcinacién simultanea a alta temperatura que se describe mas adelante en este mismo ejemplo.
Finalmente y debido a que posteriormente el gas producto (corriente 12) puede ser utilizado como combustible en

una turbina de gas (turbina de gas E), el reactor A opera a una presion de 20 bar.

El reactor A estara operativo para la produccion de H; hasta que todo el CaO inicialmente presente (1 kmol) se haya
convertido en CaCOs. Este constituye el reactante solido inicial de la Figura 4, que representa la segunda etapa de
reaccion en este procedimiento. A través de este lecho de sdlidos inicialmente a una temperatura de 655 °C y una
presion de 20 bar, se hace pasar una corriente de aire empobrecido (5 % en volumen de Oz) proveniente de la
mezcla de aire comprimido obtenido en el compresor D y del reciclo parcial de gas producto (corriente 25 formada
por 99.8% en volumen de N2 y 0.2% en volumen de CO,, éste ultimo proveniente de la descomposicion minoritaria
del CaCO:s3) previamente enfriado hasta 350 °C en equipos de recuperacion de calor apropiados y que forman parte
del estado del arte. La eleccidon de esta temperatura puede variar dependiendo de la temperatura a la que el aire
comprimido abandona el compresor D y de la temperatura a la que se quiera operar el frente de reaccion en el
reactor B. Mediante el paso de esta corriente tan diluida en O, se pretende alcanzar la conversién completa de Cu a
CuO (reaccion muy rapida y exotérmica a temperaturas superiores a 600 °C) minimizando la descomposicion de
CaCOgs. Para hacer despreciable la descomposicién del CaCOs; por efecto del calor de reaccién liberado en la
oxidacion del Cu, se decide en este ejemplo fijar la temperatura del reactor de oxidacion en 725 °C. De este modo,
incluso aceptando la maxima presencia de CO, en la fase gas segun su presion parcial de equilibrio (0.057
atmésferas), la alta presion total del sistema (20 bar) hace que la fraccién en volumen de CO; en los gases de salida

del reactor de oxidacion no supere el 0.3%. Es una ventaja notable del presente procedimiento la posibilidad de
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utilizar el reciclo de N2, tanto en caudal masico como temperatura, para ajustar la temperatura del frente de
oxidacion en el reactor de oxidaciéon. El sélido presente en el reactor B se ha convertido completamente a CuO
cuando han pasado 616 kg de la mezcla de gas (corriente 21) a través de dicho lecho. Esta cantidad de gas puede
hacerse pasar con caudales altos en tiempos bajos o caudales bajos en tiempos largos, dependiendo de multitud de
variables concretas de disefio cuya estimacion y técnicas de implementacion practica se consideran dentro del
estado del arte de disefio de reactores de lecho fijo con reacciones gas-solido rapidas en reactores de "presion
alternante" (PSA en inglés). La corriente de gas que abandona el reactor B (corriente 22) es dividida a su vez en dos
corrientes. La corriente 25 (16.6 kmol/h), que como se ha visto anteriormente, sera utilizada para generar la corriente
21 de aire empobrecido junto con la corriente 27 vy, el resto (4.1 kmol/h), se unen a la corriente 52 que proviene de
extraer 3.35 kmol/h de la corriente 12. Esta corriente, es por lo tanto una mezcla de H; (35.7% en volumen), vapor
de agua (8.9% en volumen), CO; (0.1% en volumen) y N2 (65.3% en volumen) a una temperatura de 690 °C y 20
atmosferas de presion. Posteriormente, se mezcla con una corriente de aire (corriente 42) procedente del compresor
con un caudal suficiente (10.5 kmol/h) para que se queme todo el H, en la camara de combustion de la turbina de
gas (turbina E) con un exceso de aire del 20%. Debido al alto poder calorifico del H, (entalpia de combustion de -241
kJ/mol) presente en la mezcla de gases anteriormente descrita, la temperatura de la corriente resultante (corriente
23) alcanza 1530 °C, pudiéndose expandir posteriormente en la turbina de alto rendimiento E, cuyo disefio forma
parte del estado del arte, produciendo trabajo y una corriente de gases calientes (710 °C) a presion atmosférica
susceptibles de ser enfriados en una caldera de recuperacion de calor con un disefio apropiado que forma parte del
estado del arte en la construccion de calderas. Finalmente, los gases frios (105 °C) abandonan el sistema con una
composiciéon en volumen de 74.6% N2, 20.1% vapor de agua, 5.2% O, y 0.1% de CO,, siendo ésta la unica pérdida a
la atmésfera de carbono del sistema propuesto en las condiciones de operacién descritas. Esta pérdida de carbono
en forma de CO; tiene un caudal molar de 0.01 kmol/h, valor muy inferior a 1 kmol/h de CH4 introducido en el reactor
de reformado (reactor A). Por otra parte, el resto de la corriente 12 que no ha sido transferido a la corriente 52 (1.65
kmol/h) puede ser utilizado tras una etapa de recuperacion de calor, enfriamiento y condensacion de agua de
acuerdo con procedimientos descritos en el estado del arte, para producir H, utilizable en otros procesos (1.32
kmol/h de Hz). La operacién del reactor B culmina cuando todo el Cu presente ha sido convertido a CuO, resultando
un lecho a una temperatura de 725 °C, 20 atmosferas de presion y una composicion en % en peso de 15.5% de
CaCO3, 0.1% de CaO, 27.4% de CuO y 57.0% de Al,Os.

Una importante variante de operacion del reactor de oxidacion de este u otros ejemplos consistiria en aceptar unas
mayores pérdidas de CO; al operar el reactor de oxidacién B a una mayor temperatura. Esto reduciria la eficacia
global de captura de CO,, pero este sacrificio vendria acompafado de ventajas como la disminucion de las
necesidades de gas reductor a introducir en el reactor C para llevar la temperatura de los sélidos a condiciones de
calcinacion, y el incremento de la temperatura de los gases que abandonan el reactor de oxidacion y se alimentan a
la turbina. A modo de ejemplo de esta variante, puede verse que si se permitiera una temperatura en el reactor B de
815 °C, la descomposicion del CaCOs3 produciria 0.046 kmol/h de CO2 que serian emitidos a la atmésfera. Este valor

continua siendo bajo si lo comparamos con 1 kmol/h de C alimentado al sistema como CHa.

En cualquier caso, el sélido resultante de la etapa de oxidacién anterior sera utilizado como materia prima de partida
para la tercera y ultima etapa del ciclo, hecho que viene representado por la corriente 26 de la Figura 2, y la propia
Figura 5. Esta etapa se realiza en el denominado reactor C, donde tiene lugar la descomposiciéon del CaCO3; en
CaO y CO; (reaccion endotérmica) mediante la reduccion del CuO a Cu (reaccion exotérmica) de acuerdo con el
esquema de la Figura 5. De acuerdo con el estado del arte descrito anteriormente, estas reacciones seran

suficientemente rapidas como para que se pueda asumir la existencia de un frente de reaccién como el
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esquematizado en la Figura 5. Previamente a realizar cualquier operacion en el reactor C sera necesario reducir la
presion de 20 a 1 atmésferas, ya que de esta manera, y dependiendo de la presién parcial de CO; en el medio de
reaccion, se puede realizar la calcinacion del CaCO3 a temperaturas inferiores a 850 °C segun viene descrito en el
estado del arte. Ademas, de acuerdo también con el estado del arte, temperaturas superiores a 830 °C podrian
conducir al deterioro prematuro del Cu soportado sobre Al,O3, hecho no deseado ya que el sistema debe ser capaz
de realizar numerosos ciclos hasta que el material sélido reaccionante sea desechado. La tecnologia y metodologia
para realizar una correcta despresurizacion de lecho fijos forma parte del estado del arte en la operacién de lechos
fijos en los que ocurren cambios de presion rapidos y alternantes (procesos PSA). Para llevar a cabo la reduccién
del CuO a Cu es necesario introducir en el sistema un agente reductor que viene representado en la Figura 2 por la
corriente 31. Este agente reductor puede ser CHa4, gas de sintesis (con relaciones CO:H, variables, preferiblemente
altas en CO por el mayor calor de reduccion de CuO con dicho gas ), cualquier otro gas reductor que sea capaz de
reaccionar con el CuO de forma exotérmica o mezclas de todos ellos. En este ejemplo, se ha utilizado una corriente
de gas de sintesis formada por un 60% en volumen de CO y un 40% en volumen de H; que podria proceder de la
gasificacion o del reformado de hidrocarburos sélidos, liquidos o gaseosos. Mediante el aporte de 2.2 kmol/h de esta
mezcla a una temperatura de 700 °C y una presion de 1 atmosfera, se consigue la reduccion total del CuO a Cu y
simultaneamente la calcinacién del CaCO3; a CaO y CO; de tal manera que se obtiene un producto sélido a una
temperatura de 825 °C y una presion de 1 atmésfera, con la siguiente composicion en porcentaje en peso: 10% de
Ca0, 25% de Cu y 65% de Al,Os;. Como se puede observar, esta composicion, corresponde exactamente con la
composicién apropiada para volver a realizar la primera etapa del ciclo, hecho representado en la Figura 2 por la
corriente 33 y el reactor A. Ademas, para reducir la concentracion de CO; por debajo de la impuesta por el equilibrio,
es necesario afiadir 3.5 kmol/h de vapor de agua a 800 °C y presion atmosférica. Otra opciéon no usada en este
ejemplo seria operar el reactor C a presién por debajo de la atmosférica, con el objetivo de facilitar la calcinacion de
CaCO3 a la temperatura de operacién de C De esta manera, con la adicion de vapor, la corriente gaseosa que
abandona el reactor C (corriente 32) esta formada por CO2 (31.6% en volumen) y vapor de agua (68.4% en
volumen) teniendo una presion de 1 atmoésfera y una temperatura de 825 °C, siendo posible recuperar calor en una
caldera de recuperacion cuyo disefio formaria parte del estado del arte en la produccién de calderas. Tras
condensar el agua, se obtendria una corriente de CO, muy concentrada en este gas que tras purificacién podria
destinarse a su confinamiento o a otros procesos industriales descritos en el estado del arte y fuera del alcance de

esta patente.

Hay que destacar que este ejemplo es solo ilustrativo. Existen diversas variantes y ajustes que deberian realizarse
para optimizar las condiciones del proceso a los distintos usos previstos del producto energético final (electricidad
y/o hidrégeno) y a las caracteristicas de los reactores y materiales reales utilizados en el procedimiento. Dichas

variantes estarian evidentemente incluidas en el alcance de esta invencion.
EJEMPLO 2

Este ejemplo ilustrativo corresponde al cuarto procedimiento de esta invencion en el que se describe la separacion
de CO- diluido en una corriente de gases de combustiéon a presion atmosférica procedentes, por ejemplo, de una
central térmica. La Figura que representa este ejemplo es la numerada como Figura 7 haciendo referencia todas las
corrientes y reactores a dicha Figura. En este caso, se toma como referencia una central térmica existente de
combustion de carbén de una potencia eléctrica bruta de 350 MWe y con un sistema de desulfuracién en cola de
toda la instalacion previa a la entrada en el sistema de captura de CO- objeto de esta invencion. De esta manera, al

sistema de separacion de CO; propuesto entraria una corriente (corriente 71) con un caudal molar de 46729 kmol/h
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y la siguiente composicion en tanto por ciento en volumen: 75.6% N2, 15.7 % CO3, 6.1 % H2O y 2.6 % O,. Esta
corriente de gas entra en el reactor F a una temperatura de 150 °C. El reactor F es un lecho fijo cuya representacion
seria similar a la mostrada en la Figura 2 salvo que en lugar de haber Cu en el lecho de sélidos, hay CuO. Alli se
encuentra con un solido a 600 °C y con la siguiente formulacion expresada en % en peso: 10 % de CaO activo, 40 %
de CuO y 50 % de AlOs. Al atravesar el gas el reactor F, se produce la carbonatacién exotérmica del CaO
obteniéndose la corriente 72 que tiene un contenido reducido de CO» (3% en volumen) ligeramente superior al
marcado por el equilibrio (1.9% en volumen de CO,) a la temperatura de salida del reactor (653 °C). Esta primera
operaciéon de captura de COz culmina cuando todo el CaO ha sido carbonatado, de tal manera que el lecho fijo
resultante ha capturado 0.063 kg de CO; por cada kg de sorbente inicial. De esta manera, el sélido final tiene la
siguiente composicién expresada en % en peso: 13.4 % de CaCOs, 1.9 % de CaO, 37.6 % de CuO y 47.1 % de
AlbO3. La corriente 72 puede ser emitida a la atmoésfera previa recuperacion de calor en una caldera cuyas

caracteristicas y operacion forman parte del estado del arte.

La segunda etapa de reaccion que experimenta el lecho de sélidos viene representada conceptualmente por la
corriente 73 que entra en el reactor C en la Figura 7. La operacion y reacciones deseadas en el reactor C se ilustran
en la Figura 4. En el reactor C, se produce la regeneracion del sorbente calcico, es decir, la descomposicién del
CaCO3; en Ca0O y CO,. La energia necesaria para llevar a cabo esta reaccion endotérmica la suministrara la
reduccion del CuO presente en el sorbente mediante el aporte de un gas reductor (corriente 31). Para prevenir la
degradacion del sorbente, especialmente del Cu soportado descrito en el estado del arte, se ha limitado la
temperatura de operacion del reactor a 850 °C. En estas condiciones, la presion parcial de CO, a la salida sera de
0.48 atm. Por ejemplo, si se propone como gas reductor un gas de sintesis (20649 kmol/h) formado por un 67% en
volumen de Hz y un 33% en volumen de CO, la temperatura del lecho en el frente de reaccion ascendera hasta 850
°C vy el porcentaje en volumen de CO; a la salida del reactor C sera de 47.8% en volumen, siempre ligeramente
inferior al valor del equilibrio. Sin embargo, si se dispone de un gas de sintesis (20649 kmol/h) con un porcentaje en
volumen de CO del 60% y un porcentaje de Hy del 40%, y manteniendo la misma formulacion de solido y
temperatura de reaccion (850 °C), sera necesario adicionar vapor de agua (12000 kmol/h a una temperatura de 450
°C y presion atmosférica en este ejemplo) al reactor C para reducir la presiéon parcial de CO, de manera que su
porcentaje en volumen a la salida sea 47.4%.. Los 20649 kmol/h de gas de sintesis necesarios para reducir todo el
CuO presente en el sorbente, calentar el lecho y los reactantes gaseoso y descomponer el CaCOs, pueden ser
obtenidos a partir de la gasificacion o reformado de algun combustible fésil o biomasico y el proceso concreto a
utilizar forma parte del estado del arte de los procesos de gasificacion y reformado. Como productos de reaccion, se
obtendra una corriente de gas caliente a 850 °C y presién atmosférica (corriente 32) cuyo caudal molar dependera
de la composicion del gas de sintesis elegido para llevar a cabo la reduccion del CuO, siendo posible recuperar
energia de la misma en una caldera de recuperacion de calor apropiada que forma parte del estado del arte. Tras
enfriamiento y condensacion del agua es posible obtener una corriente concentrada de CO». Por su parte, el sélido
se mantiene en el reactor de lecho fijo a una temperatura de 850 °C con la siguiente composicién en % en peso:
10.9% de CaO0, 34.8% de Cuy 54.3% de Al,Os.

Una vez que toda la masa de CaCOs3 ha sido transformada en CaO y toda la masa de CuO en Cu, es necesario
volver a oxidar este Ultimo metal para su posterior reutilizacién en la etapa anterior. La oxidaciéon de Cu se realiza en
la etapa 3 que conceptualmente esta representada por el reactor G y la corriente 33 en la Figura 7. La operacion y
reacciones deseadas en el reactor G son similares a las del reactor de la Figura 3, pero con una importante
diferencia: al no haber CaCO3; en el reactor G no es necesario limitar tanto la temperatura de operacién para limitar

la calcinacion de CaCO3; porque este ya esta calcinado al comienzo de esta etapa. Por lo tanto, para llevar a cabo la
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oxidacion, se utiliza aire comprimido (corriente 21) a 20 atmoésferas proveniente del compresor D. Se opta por
trabajar en este ejemplo a 850 °C. Se recirculan 155000 kmol/h del gas que salen del reactor G y se enfrian desde
una temperatura de 850 °C hasta 375 °C (corriente 25) mezclandose posteriormente con el aire procedente del
compresor D. La cantidad final de gas a recircular también dependera de la temperatura del aire comprimido a la
salida del compresor D, cuyo disefio forma parte del estado del arte del disefio y construccién de equipos de
compresiéon. De esta manera, se consigue reducir la concentracién de O en la corriente que oxida el CuO hasta
alcanzar un 5% en volumen ya que el gas recirculado esta formado Unicamente por N, al tratarse el reactor G de un
lecho fijo y ser valida la hip6tesis del frente de reaccién que consume todo el Oz en una estrecha franja reaccionante.
De esta manera se consigue volver a oxidar todo el Cu a CuO obteniéndose un sélido con una composiciéon en % en
peso de 10% de CaO, 40% de Cu y 50% de Al,O3;, composicion idéntica al sorbente necesario para realizar la etapa
1 (sélido de entrada en el reactor F, corriente 26). Por otra parte, los gases calientes que abandonan el reactor 22 lo
hacen también a alta temperatura (850 °C) y una presion de 20 atmésferas, por lo que es posible recuperar parte de
esta energia en una turbina de gas de alta eficiencia (turbina E). Para aumentar todavia mas el rendimiento del
sistema, se propone el aporte de mas aire y gas de sintesis (60% CO y 40% H) a la camara de combustion de la
turbina, que al quemarse con aire, elevara la temperatura de la corriente final previa a su entrada a la turbina de gas
hasta 1550 °C. A la salida de la turbina de gas, se obtiene una corriente de gases de combustion (corriente 22) a una
temperatura de 660 °C y un caudal molar de 65700 kmol/h de la que es posible extraer calor en una caldera de

recuperacion con disefio acorde con el estado del arte de este tipo de equipos.

23



ES 2384491 T3

REIVINDICACIONES

1. Procedimiento ciclico para la captura del CO, contenido en una corriente gaseosa que comprende
hacer reaccionar dicha corriente con una mezcla que contiene al menos CaO soélido y un segundo
solido o la forma oxidada de dicho segundo soélido, caracterizado porque la forma oxidada del
segundo sélido tiene una reaccion de reduccién exotérmica con un gas combustible donde el calor

desprendido en la misma se usa para la descomposicion de CaCOs.

2. Procedimiento segun la reivindicacién 1 donde el segundo solido es un metal o su forma oxidada, o

un sulfuro o sulfato de alcalinotérreo.
3. Procedimiento segun la reivindicacion 2 donde el segundo sélido es Cu y su forma oxidada es CuO.

4. Procedimiento segun la reivindicacion 2 donde el segundo solido es CaS y su forma oxidada es
CaSO0..

5. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4 que comprende las siguientes etapas:

a) Carbonatacion del CaO con el CO; contenido en la corriente gaseosa a tratar en presencia del

segundo sélido en su forma reducida.

b) Oxidacién del segundo sélido de la etapa (a) con aire en presencia del CaCO; formado en la

carbonatacién del CaO.

c) Reduccién de la forma oxidada del segundo sélido obtenida en la etapa (b) con un gas

combustible y calcinacién simultanea del CaCOs.

6. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5 donde la corriente gaseosa a tratar

procede de un proceso de reformado de gases o un proceso de gasificacién de combustibles sélidos.

7. Procedimiento segun la reivindicacion 6 donde los combustibles sélidos se seleccionan entre biomasa

o carbones reactivos.
8. Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7 que comprende las siguientes etapas:

a) Carbonatacion del CaO con el CO; contenido en la corriente gaseosa a tratar en presencia del

segundo sélido en su forma oxidada,

b) Reduccion de la forma oxidada del segundo soélido con un gas combustible y calcinacion

simultanea del CaCOj3; obtenido en la etapa (a).

c) Oxidacién de la forma reducida del segundo solido obtenido en la etapa (b) con aire en presencia

del CaO formado en la calcinacion del CaCOs.

9. Procedimiento segun la reivindicacion 8 donde la corriente gaseosa a tratar procede de un proceso

de combustién de combustibles carbonosos.
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Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9 donde el gas combustible para la
reduccion de la forma oxidada del segundo sélido se selecciona entre gas natural, gas de sintesis o

gas de gasificacién con alto contenido en CO y bajo contenido en Na.

Procedimiento segun la reivindicacion 10 donde el gas combustible para la reduccién de la forma

oxidada del segundo sélido es gas de gasificacion con alto contenido en CO y bajo contenido en N.

Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 11 donde parte del gas resultante de la
etapa de oxidacion del metal se enfria y se recircula para mezclarlo con el aire empleado en la etapa

de oxidaciéon del metal.

Procedimiento segun la reivindicacién 12 donde la otra parte del gas resultante de la etapa de

oxidaciéon del metal se mezcla con aire y un combustible y se expande en una turbina de gas.

Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 13 caracterizado porque la etapa de

oxidacioén se realiza a una temperatura entre 700 y 900°C y a una presion entre 20 y 30 atmosferas.

Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 14 caracterizado porque la etapa de
reduccion y calcinacion se realiza a una temperatura entre 800 y 1000°C y a una presion atmosférica

igual o inferior a la atmosférica.

Procedimiento segun cualquiera de las reivindicaciones 1a 15 caracterizado porque la etapa de

reduccién y calcinacién se realiza con alimentacién adicional de vapor.
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