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RESUMEN

La dependencia energética de los combustibles fosiles, junto con el agotamiento de
sus reservas y sus emisiones, han hecho del desarrollo de los biocombustibles y productos
derivados de la biomasa una linea de investigacion clave en el ambito cientifico. En este
sentido, el dimetil éter (DME) esta recibiendo gran atencion como combustible limpio y
molécula plataforma, pudiendo ser obtenido a partir de fuentes renovables y sustituir a las
naftas ligeras. El DME y sus derivados son, ademds, menos dafiinos para el medioambiente.

El objetivo del presente trabajo es el estudio experimental del proceso de sintesis de
DME a partir de gas de sintesis en una Unica etapa, empleando un catalizador hibrido
formado por la mezcla fisica del catalizador para la sintesis de metanol, CuO/ZnO/y-Al;O3, y
de un catalizador activo para la deshidratacion de alcoholes, y-Al,Os. El proceso en una
Unica etapa conlleva la integracion de la sintesis de metanol y su deshidratacion a DME en
un unico reactor; mejorando el rendimiento del proceso y suavizando las condiciones de
presion del mismo, con la subsiguiente reduccion de costes. El estudio se ha realizado

empleando un reactor catalitico de lecho fijo isotérmico que opera a alta presion.

Los ensayos de estabilidad del catalizador reflejan que la actividad permanece
constante a partir de las 10 h de reaccion, con pérdidas iniciales de actividad debidas a la
adsorcion de agua y deposicién de especies carbonosas sobre el catalizador. El estudio de
la influencia de la temperatura entre 250-270°C evidencia una mejora en conversion con el
incremento de temperatura, al permitir la desorcion del agua que bloquea los centros activos
de la alimina a temperaturas inferiores. Estudios sobre el efecto de la presion (10-30 bar)
muestran una influencia positiva sobre el rendimiento de la reaccion, incrementando la
conversion de reactivo con el aumento de presion sin afectar a la selectividad a DME. Por su
parte, ensayos experimentales a diferentes velocidades espaciales han permitido determinar
el valor a aplicar para el cambio de escala si se desea una conversion del 90% de la
conversion de equilibrio, el cual se corresponde con un 1.7 Nm® kg™ hl. Adicionalmente se
ha modificado la relacién de reactivos H./CO entre 0.67-1.5, observando un efecto positivo
del exceso de H; en la reaccion y, determinando una relacion 6ptima de reactivos de 1.5.
Asi mismo, se ha observado una influencia negativa de la presencia de CO; en el gas de

sintesis (0-14% mol) cuando éste es introducido en la reaccién.



EXECUTIVE SUMMARY

Energy dependence on fossil fuels, coupled with the depletion of its reserves and the
concern about combustion emissions, have promoted the development of technologies for
obtaining biofuels and chemicals from biomass. In this sense, Dimethyl Ether (DME) is
receiving great attention as a clean alternative fuel, since it can be obtained from renewable
sources and can replace light naphthas due to the similar physicochemical properties.
Moreover, DME and its derivatives are less harmful to the environment, and can be an
interesting platform molecule for chemical industry.

The scope of this work is to determine the efficiency of DME synthesis from syngas
reaction by operating with mechanical mixtures of a CuO/ZnO/y-Al,Os catalyst (catalyst for
methanol synthesis) and y-Al.Os (dehydration catalyst). The integration of methanol and DME
synthesis reactions in a single process allows the improvement of the equilibrium conversion
of CO, obtained under conditions of higher temperature and lower pressure. Therefore, this
process is a technology more efficient and favorable thermodynamically. An isothermal

catalytic fixed bed reactor is used to perform the reaction, operating at high pressures.

Stability tests reflect a constant catalyst activity after 10 h on stream, with an initial loss
of activity due to water adsorption and carbonaceous species deposition on the catalyst. The
study about the influence of temperature (250-270°C) reveals a significant conversion
improvement when the temperature is increased, due to the water desorption on y-Al,O3
active sites. Similarly, a positive effect of increased pressure (10-30 bar) over the yield of the
reaction is determined. It produces an increase of conversion without affecting DME
selectivity. Experimental tests at different space velocities have identified 1.7 Nm? kg? h as
the value that must be applied to scaling the process, for obtaining a conversion which
corresponds with a 90% of the equilibrium conversion. Likewise, the effect of feed
composition over the reaction yield is studied by changing reactants ratio H,/CO and the
presence of some impurities in the syngas. Reactants ratio is changed between 0.67-1.5,
showing a positive influence of H, excess. The optimal ratio corresponds with 1.5. The
negative influence of the presence of CO: in the syngas feed is evaluated by introducing it in

a 0-14% range into the reaction.
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1.0BJETO



Objeto

En los ultimos afos, el desarrollo de nuevos biocombustibles se ha convertido en un
reto para la comunidad cientifica y econdmica mundial. Este creciente interés deriva de la
necesidad de sustitucion de los combustibles fdsiles tradicionales, principalmente
fundamentada en la fuerte dependencia de los mismos, junto a la preocupacién por el
agotamiento de sus reservas, sus fluctuaciones de precio, y las emisiones que producen,

con una contribucién significativa al calentamiento global.

En este contexto, la biomasa resulta una fuente energética de gran relevancia y se
esta convirtiendo en una fuente estratégica de energia renovable y productos quimicos
basicos, debido a esta necesidad de sustituir los combustibles fosiles por fuentes de energia
neutras de carbono (Sanna, 2014). Se puede distinguir entre biocombustibles de primera,
segunda, tercera y cuarta generacion en funcion del tipo de biomasa utilizada para su
elaboracion. Los combustibles de primera generacién, como biodiésel o bioetanol, se
producen a partir de materia prima comestible como almidén, azlcar, aceite vegetal y
grasas animales. Su produccion es un proceso ampliamente estudiado, con tecnologias bien
establecidas, tratandose del principal tipo de biocombustibles con produccién a nivel
industrial y con mercados comerciales ya maduros, para su uso en aplicaciones de
transporte por carretera fundamentalmente (Damartzis y Zabaniotou, 2011; Sims et al.,
2010). Por su parte, las otras generaciones de biocombustibles todavia se encuentran bajo
investigacion tecnoldgica en relacion con las tecnologias de conversion y las operaciones de
proceso. Los combustibles de segunda generacion derivan de biomasa lignocelulésica no
comestible, generalmente catalogada como residuos agricolas y subproductos, residuos
industriales, y desechos organicos entre otros (Mohammadi et al., 2011), y presentan vias
de conversidon que abarcan desde rutas termoquimicas a rutas (bio)quimicas. Por Gltimo, los
biocombustibles de tercera generacién estan representados de manera principal por las
algas y microalgas, asi como otros cultivos energéticos especificamente disefiados; y los de
cuarta generacion se producen a partir de bacterias genéticamente modificadas, empleando
diéxido de carbono o alguna otra fuente de carbono para la obtencién del producto. El
namero de estudios para estas dos Ultimas generaciones es mucho mas limitado y adn se
encuentran en una fase de desarrollo muy temprana que hace inviable su implementacion a

nivel comercial.

Los conflictos asociados a la utilizacion de alimentos para la produccién de
biocombustibles de primera generacion han fomentado el desarrollo de los combustibles de
segunda generacion. Estos, ademas de solucionar los problemas relacionados con el
consumo de combustibles fésiles, presentan el valor afiadido de que permiten solucionar

otros problemas asociados a la gestion de residuos, tanto agricolas como urbanos.




Objeto

El dimetil éter (DME) constituye uno de los productos que puede desempefiar un
papel importante en el entorno energético del futuro. Su obtencion a partir del gas de
sintesis hace posible su produccion mediante otras fuentes fosiles, materiales residuales o
biomasa en aquellas zonas geogréficas sin reservas petroliferas. El gas de sintesis
necesario para su posterior transformacion a DME puede ser facilmente obtenido mediante
el proceso de gasificacion tradicional, empleando biomasa como materia prima. El hecho de
que exista la posibilidad de obtener DME a partir de biomasa, resulta muy atractivo desde el
punto de vista medioambiental y le convierte en biocombustible de segunda generacién y
molécula plataforma de gran interés. EIl DME presenta unas propiedades que permiten su
utilizacion como combustible y materia prima para la obtencién de otros carburantes y
productos intermedios de gran consumo en la industria petroquimica, como son las olefinas

y compuestos arométicos, con ventajas medioambientales muy significativas.

El DME es obtenido tradicionalmente mediante dos etapas: produccién de metanol a
partir de gas de sintesis y deshidratacion posterior de este metanol. La sintesis catalitica de
DME a través de una ruta de alta eficiencia sigue siendo un desafio, puesto que la mayor
parte de los esfuerzos se centraron en la sintesis de metanol. Sin embargo, la produccion de
metanol a partir de gas de sintesis es una reaccion reversible exotérmica y por ello a nivel
comercial se opera a alta presion (50-150 bar), para desplazar equilibrio termodinamico y
alcanzar conversiones competitivas. En la sintesis directa de DME a partir de gas de
sintesis, la sintesis de metanol se acopla in situ con su deshidratacion para dar DME. Esto
permite reducir la concentracion de metanol en el medio de reaccion y desplazar facilmente
el equilibrio termodinamico, sin la necesidad de operar a una presion excesivamente alta. En
consecuencia, la conversion de CO en la sintesis directa de DME puede ser de hasta un
80% en un reactor de lecho fijo, significativamente mas alta que en la sintesis de metanol

tradicional, con una conversién por paso media del 20% (Ordomsky et al., 2014).

El estudio experimental de esta reaccidon en una Unica etapa constituye el principal
objetivo de este proyecto. Se trata de estudiar el rendimiento de la reaccion en diferentes
condiciones de operacién, empleando un catalizador que constituye una mezcla fisica de
CuO/ZnOly-Al,O3 (catalizador comercial tipicamente empleado en la sintesis de metanol),
junto a y-Al,Os, (catalizador acido que favorece la condensacion de metanol a DME). De
esta forma, se busca determinar aquellas condiciones éptimas para su despefio en cuanto a
conversion y selectividad obtenidas. De igual manera, se llevan a cabo diferentes ensayos
con objeto de establecer la influencia de las distintas variables que pueden afectar al
proceso sobre el rendimiento global de la reaccidén, como la composicion de la alimentacion

o la presencia de CO; en la misma.




2. CONSIDERACIONES BASICAS



Consideraciones basicas

2.1. SITUACION ENERGETICA ACTUAL Y PERSPECTIVAS FUTURAS

Desde el comienzo de la revolucion industrial a finales del siglo XVIII y principios del
XIX, la energia se ha convertido en un factor indispensable para la humanidad, que ha
ayudado a preservar el crecimiento econémico y mantener el nivel de vida. La mayor parte
de la produccion mundial de energia primaria se deriva de la energia fosil. Las actuales
predicciones de la Agencia Internacional para la Energia (International Energy Agency)
estiman un aumento de un tercio de la demanda energética mundial entre los afios 2011 y
2035, y se estima un crecimiento econémico mundial cercano al 3.6% al afio hasta 2035. La
demanda de combustibles fosiles seguira creciendo anualmente, estimandose un 13% en
petréleo, un 17% en carbén y un 48% en gas natural hasta el aflo 2035 (Ministerio de
Industria, 2013). Esta situacidon se produce a pesar de las politicas de sustitucién de los
combustibles fosiles por energias menos contaminantes. El mayor crecimiento en consumo
estara focalizado principalmente en Asia, debido a una mayor demanda energética de
paises en vias de desarrollo como India y China, asi como sera en parte debido a un notable

incremento en la poblacion mundial.
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Fig. 1.  Evolucién del consumo mundial de energia primaria en billones de toneladas equivalentes
de petréleo (Btoe, Billion tonnes oil equivalent) en los Ultimos afios y perspectivas de
consumo hasta el afio 2035 (BP, 2015).




Consideraciones basicas

Este continuo crecimiento del consumo energético mundial implica el aumento de la
dependencia energética de los paises consumidores de las importaciones de petréleo y gas
natural respecto a un reducido nimero de paises productores. Por ello, esta escasa
diversidad geografica de la oferta supone, en lineas generales, una menor seguridad de
suministro energético y un incremento de los precios de la energia. Se deben considerar
ademas los numerosos riesgos para el medio ambiente asociados al incremento en el
consumo energético, dado que el aumento de la demanda de energia hard subir las
emisiones de CO:y otros gases de efecto invernadero, causantes del calentamiento global

del planeta.

En 2013, el total mundial de suministro de energia primaria (OTEP) fue de
13 555 millones de toneladas equivalentes de petréleo (Mtep), de los cuales sélo el 13.5%
se produjo a partir de fuentes de energia renovables. De igual manera, se prevé una
elevada cuota de combustibles fésiles en la demanda global de energia primaria en el afio

2035, situandose por encima del 75% (Ministerio de Industria, 2013).

Sin embargo, debe tenerse en cuenta que, a pesar de estos porcentajes,
recientemente se esta produciendo una expansion de las energias renovables. Desde 1990,
las energias renovables han crecido en una tasa anual promedio de 2.2%, un crecimiento
ligeramente mas alto que la tasa de crecimiento de la OTEP mundial, cuyo valor medio es
de un 1.9% (International Energy Agency, 2015). Los limitados recursos de combustibles
fésiles tradicionales y el aumento de las preocupaciones ambientales, hacen de las fuentes
alternativas de energia un requisito indispensable para el futuro. De esta manera, el
desarrollo de la energia alternativa es una opcion inevitable para el crecimiento econémico
sostenible (Lin et al., 2011).

El sector transporte constituye uno de los principales focos de demanda energética.
La participacion del transporte en el consumo total de petréleo del mundo presenta una
tendencia creciente desde la década de 1950. Este sector representa aproximadamente el
25% de la demanda energética mundial y el 61.5% del petréleo usado cada afio. En la
actualidad, el sector transporte es casi completamente dependiente (al 95%) de los
productos del petréleo, con la excepcion de los ferrocarriles que utlizan energia
eléctrica (Rodrigue et al., 2013). Su sustitucion por biocombustibles supondria, por tanto,
una notable mejora en términos de reduccion de las emisiones de gases de efecto

invernadero (GEI) y menor dependencia energética de los combustibles fésiles tradicionales.




Consideraciones basicas

2.2. TIPOS DE BIOCOMBUSTIBLES

Los biocombustibles constituyen una alternativa muy efectiva para la sustitucion de
los combustibles fésiles al tratarse de una fuente de energia renovable e inagotable,
respetuosa con el medio ambiente. El creciente interés en su utilizacion tiene por objeto
reducir la actual dependencia de los combustibles fasiles, minimizar las emisiones de gases
de efecto invernadero debidas a los mismos, ademas de solventar la inestabilidad y

preocupacién asociadas a la fluctuacion de costes del petréleo y restricciones de suministro.

Segun el tipo de materia prima utilizada para su elaboracion, se puede distinguir

entre biocombustibles de primera, segunda, tercera e incluso cuarta generacion.

2.2.1. Biocombustibles de primera generacion (B1G)

Los combustibles de primera generacion se producen a partir de materia prima
comestible como almidon, azucar, aceite vegetal y grasas animales. Los tres tipos
principales utilizados comercialmente son: el biodiésel, producido a través de
transesterificacion de aceites vegetales y aceites y grasas residuales; el bioetanol, obtenido
a partir del azucar contenido en las plantas o el almidon de las semillas de cereales a través
de la fermentacion; y biogas, producido a través de la digestién anaerobia de purines y otros
residuos alimentarios digeribles (Naik et al., 2010). Su proceso de produccién se considera

tecnologia establecida y se producen grandes cantidades en el mundo.

La sostenibilidad de estos biocombustibles ha sido muy cuestionada dado el caracter
alimentario de la materia prima utilizada en su produccion, los efectos sobre el medio
ambiente y el cambio climatico (Eisentraut, 2010). Ha surgido asi un debate alimento vs.
combustible basado en la competicion entre produccion para via alimentaria o combustible
en el sector agricola, con la consecuente subida de los precios y la reduccion de la

seguridad alimentaria (Thompson y Meyer, 2013; Tomei y Helliwell, 2015).

Fig. 2. Materias primas tipicas para biocombustibles de 12 generacién: maiz, cafia de azlcar y colza.
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Consideraciones basicas

2.2.2. Biocombustibles de segunda generacién (B2G)

Los combustibles de segunda generacion derivan de biomasa lignocelulésica no
comestible, que incluye: subproductos (paja de cereales, bagazo de cafia de azlcar,
residuos forestales), residuos (componentes organicos de los residuos solidos municipales),
y materias primas especialmente dedicadas a su produccién (como cultivos energéticos).
Esta generacion de biocombustibles constituye una solucién al problema planteado por los
combustibles de primera generacion al proceder de biomasa no alimentaria. Presentan
ademas mayor versatilidad ya que tienen tasas de crecimiento mas elevadas, con mayor
tolerancia a factores ambientales y permiten su cultivo en una gama de suelos mucho mas
amplia (Sanna, 2014). Su produccién proporciona también los beneficios asociados al
consumo de los residuos de desecho y uso de las tierras abandonadas, lo cual podria
promover el desarrollo rural y mejorar las condiciones econdémicas en las regiones

emergentes y en desarrollo (Eisentraut, 2010).

Los biocombustibles de segunda generacion ain no se producen de manera
comercial, si bien en los Ultimos afios se han desarrollado o anunciado un gran namero de
plantas piloto y de demostracion. La capacidad para proporcionar un suministro de materia
prima de biomasa competitivo y durante todo el afio a una planta a escala comercial es un
reto, asi como lo es la mejora del rendimiento del proceso de conversion para reducir los

costes, con tecnologias aun poco desarrolladas a tales efectos (Sims et al., 2010).

2.2.3. Biocombustibles de terceray cuarta generacién (B3G y B4G)

Los biocombustibles de tercera generacion emplean como materia prima cultivos
bioenergéticos especificamente disefiados o adaptados, a menudo por medio de técnicas de
biologia molecular, para mejorar la conversion de biomasa a biocombustible. Estan basados
en la utilizacibn de especies no comestibles de rapido crecimiento y gran potencial
energético. Un ejemplo es el desarrollo de los arboles “bajos en lignina”, que reducen los
costes de pretratamiento y mejoran la produccion de etanol, o el maiz con celulasas
integradas (Agencia Andaluza de la Energia, 2011). No obstante, expertos sefialan a las
microalgas como los mas caracteristicos y prometedores biocombustibles de tercera
generacion. Con ellas se puede producir un aceite que tras ser refinado puede utilizarse
como biodiésel, y si se las manipula de forma genética se pueden elaborar todo tipo de

combustibles (Hayes et al., 2015).

Los biocombustibles de cuarta generacion llevan la tercera generacion un paso mas
alld. La obtencion del biocombustible se realiza a partir de bacterias genéticamente

modificadas, empleando diéxido de carbono. La clave es la captacion y almacenamiento de
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carbono, tanto a nivel de la materia prima como de la tecnologia de proceso. La materia
prima no solo se adapta para mejorar la eficiencia de proceso, sino que se disefia para
captar més dioxido de carbono, a medida que el cultivo crece. De esta manera, se cree que
los biocombustibles de cuarta generacion contribuyen mas a reducir las emisiones de gases
de efecto invernadero, porque son mas neutros o incluso negativos en carbono si se
comparan con los biocombustibles de las otras generaciones (Agencia Andaluza de la
Energia, 2011).

Ambas generaciones innovadoras aln estan empezando a ser exploradas y los
procesos de conversion que se han desarrollado hasta el momento resultan excesivamente
caros y no son, por tanto, rentables (Hayes et al., 2015; Ribeiro y Silva, 2013). Se favorece

asi el actual desarrollo de los biocombustibles de segunda generacion.

Tabla I. Ventajas e inconvenientes segun la generacién de biocombustibles (Dutta et al., 2014).

Generacion Pros Contras
Primera Ahorro GEI Bajo rendimiento
Tecnologia de conversion simple y de Causa crisis alimentaria ya que se
bajo coste requiere una gran porcion de tierra
cultivable
Segunda Ahorro GEI Pretratamiento costoso de la materia
. . rima lignocelulésica
Utiliza desechos de alimentos como P 9
materias primas Se necesita el desarrollo de tecnologia
No hay competencia con cultivos > avanzada para lograr un coste
aliment;/rios P eficaz de conversion de la biomasa a
combustible
Uso de tierras no cultivables para el
crecimiento de cultivos poco
energéticos
Tercera Facilidad para el cultivo de algas Mayor consumo de energia para el
Mavor tasa de crecimiento cultivo de algas (para mezclar, filtracion,
Y centrifugacion, etc.), bajo contenido en
No hay competencia de cultivos lipidos o problema de contaminacion de
alimentarios biomasa en el sistema de estanque
- . abierto
Versatilidad: puede utilizar las aguas
residuales, agua de mar Alto coste del fotobiorreactor
Cuarta Alto rendimiento con algas de alto Lainversion inicial es alta

contenido en lipidos
Mayor capacidad de captura de CO>

Tasa de produccion alta

La investigacibn se encuentra en su
etapa primaria
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2.3. METODOS DE TRANSFORMACION DE BIOMASA A B2G

Existen dos rutas principales para la transformacion de biomasa de segunda

generacion en biocombustibles: procesos (bio)quimicos y procesos termoquimicos.

La ruta bioguimica implica la conversion de la celulosa y hemicelulosa de la biomasa
en una mezcla de azlcares monoméricos fermentables utilizando enzimas o por hidrélisis
acida; seguido a continuacion de la fermentacion de esos azucares a alcohol utilizando

microorganismos (Mohammadi et al., 2011).

Por su parte, los procesos de transformacion termoquimica incluyen: combustion
directa, gasificacion, pirélisis y licuefaccién, siendo éstos preferidos ante los procesos
bioquimicos (Sanna, 2014). Esto es debido a que la ruta termoquimica presenta menos
obstaculos técnicos que la ruta bioquimica, fuertemente limitada por el elevado coste de los
pretratamientos requeridos (Sims et al., 2010). Ademas, los procesos termoquimicos
presentan mayores eficiencias que los bioquimicos en términos de menores tiempos de
reaccion requeridos y mayor habilidad para destruir la mayoria de los compuestos organicos
(Zhang et al., 2010).

- La combustién consiste en una reaccién de oxidacidon exotérmica llevada a cabo
entre la biomasa y un agente oxidante (O.) para dar lugar a CO, y agua, con
generacion de energia. Se trata de la técnica mas antigua de conversion de biomasa
utilizada, cuyo uso se remonta practicamente a tiempos prehistéricos (Zhang et al.,
2010). La co-combustién de biomasa junto a combustibles fésiles como el carbén
representa otra opcion muy realista puesto que permite reducir la aparicién del

ensuciamiento y corrosion asociados a la combustion (Ericsson, 2007).

- La gasificaciébn es un proceso que consiste en la conversién de la biomasa en
combustibles gaseosos mediante una serie de reacciones quimicas en presencia
parcial de oxigeno (generalmente un 35% del O2 necesario para combustion
completa) y a altas temperaturas. En general, el propdsito de la gasificacion es crear
productos gaseosos valiosos para la combustion directa o para otras

aplicaciones (Zhang et al., 2010).
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Fig. 3.

La pirolisis, por su parte, es una reaccion de descomposicion térmica de la biomasa
en ausencia de oxigeno, la cual se lleva a cabo en un rango de temperaturas de 350-
700°C. Los principales productos de la reaccion se corresponden con una mezcla de
gases rica en hidrocarburos, un liquido similar al aceite, y un residuo sélido rico en
carbono. El proceso se puede ajustar a favor del producto deseado con un 95.5% de
eficiencia: carbon (baja temperatura, baja velocidad de calentamiento), productos
liquidos (temperatura moderada, alta velocidad de calentamiento y tiempo de
residencia corto) y gas combustible (alta temperatura, baja velocidad de
calentamiento y elevado tiempo de residencia) (Canabarro et al., 2013; Demirbas,
2004).

Por altimo, la licuefaccion consiste en el procesado de la biomasa en un disolvente a
presiones elevadas (120-200 bar) y a temperaturas medias (300-400°C) para la
produccion directa de productos liquidos (biocrudo). Se trata de una
despolimerizacion térmica en medio acuoso u organico, donde las cadenas
poliméricas lignocelulésicas largas se descomponen a cadenas cortas similares a los

hidrocarburos del petrdleo y otros productos quimicos (Elliott et al., 2015).

Calentamiento en Oxidacidn parcial

presencia de
oxigeno

Combustion|| Gasificacion

Il
1]

Licuefaccion|| Pirdlisis

Calentamiento
en ausencia de
oxigeno

Reaccion
en presencia
de agua/disolvente

Rutas termoquimicas de transformacion de biomasa en biocombustibles de segunda
generacion (Bhaskar y Pandey, 2015).
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2.3.1. Obtencidén de gas de sintesis por gasificacion y posterior transformacién

La gasificacion consiste en la transformacion termoquimica de la biomasa en
combustibles gaseosos por oxidaciéon parcial a altas temperaturas. El agente de gasificacion
utilizado en el proceso puede variar entre oxigeno, aire, vapor, o mezcla de los tres
anteriores; dependiendo de las caracteristicas del producto deseadas. La gasificacion
permite reducir las emisiones de CO;, aumentar la eficiencia térmica y utilizar equipos

mucho mas compactos, lo cual le convierte en un proceso realmente interesante.

A diferencia de la combustién, donde la oxidacion es sustancialmente completa con
el propésito de generar calor, la gasificacion convierte la energia quimica intrinseca del
carbono en la biomasa en un gas combustible (McKendry, 2002). Este proceso incluye una
compleja combinacion de reacciones quimicas que se pueden agrupar en cuatro etapas
principales: secado, pirélisis (ruptura térmica) y gasificaciébn del carbon y del alquitran.
Comparado con la gasificacion de carbén tradicional, este proceso se lleva a cabo a baja
temperatura (~900°C) debido a que el alto contenido en volétiles de la biomasa, asi como la
presencia de ciertos metales en su composicion, tienden a aumentar su reactividad (Yang y
Chen, 2015).

Los productos gaseosos obtenidos tras la gasificacién pueden ser utilizados para la
combustién directa o para su transformacion en productos de mayor valor (Zhang et al.,
2010). El producto principal es el gas de sintesis 0 syngas, compuesto principalmente por
CO, H,, CO, y CH4 asi como otras impurezas como nitrégeno. Este syngas puede ser
guemado para la obtencién de calor o transformado en biocombustibles a través de
procesos como la sintesis de Fisher Tropsch, conversion a metanol, conversién a

dimetil éter, etc.

Gas de sintesis

y H2

Metanacion Haber

CHa4 Fisher-Tropsch NH3

Nafta
h
Der halogenados Metanol

/ L Isobutano
. Prodsse Etilenglicol
Ciclo

Olefinas’ 52 MOBIL Formaldehido
Aromaticos  2cetico Metilamina
Etanol i
: Olefinas
Etileno 7
Aromaticos
(gasolinas)

Fig. 4. Ejemplos de las mdltiples rutas de transformacion del gas de sintesis.
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La sintesis de Fisher Tropsch abarca un conjunto de reacciones a través del cual el
gas de sintesis se transforma a hidrocarburos liquidos. La reaccién FT produce una mezcla
de alguenos de cadena lineal y alcanos como principales productos, incluyendo CHa, C2Ha,
CzHe, GLP (Cs a C4), gasolina (Cs a Ci12), combustible diésel (Ciza C2) y ceras (Czs a Cas)
hasta Cso. Los hidrocarburos obtenidos por esta técnica resultan una alternativa a los
combustibles fésiles tradicionales muy interesante ya que se obtienen libres de azufre y de
nitrdgeno y con un contenido en compuestos aromaticos muy bajo, lo cual les convierte en

combustibles respetuosos con el medio ambiente.

La sintesis de metanol consiste en otra de las rutas de transformacion del gas de
sintesis de especial relevancia. Las caracteristicas del metanol como combustible liquido asi
como la diversidad de fuentes a partir de las que puede ser obtenido, lo convierten en una
buena alternativa de combustible. El metanol puede ser utilizado ademas para la produccion
de dimetil éter, puede ser transformado a olefinas y gasolinas, y es un componente en la
produccién de biodiésel. Actla también como transportador ideal para las pilas de

combustible.

La obtencién de dimetil éter, planteada en este trabajo, constituye otra alternativa
surgida en los Ultimos afilos y de gran importancia en la actualidad. Como ya se ha
mencionado, el dimetil éter es un compuesto que esta despertando gran interés como
combustible alternativo y molécula plataforma y, por tanto, con un futuro muy prometedor en

el sector energético.

2.4. DIMETIL ETER: PROPIEDADES E IMPORTANCIA TECNOLOGICA

2.4.1. Propiedades fisicoquimicas del DME

El dimetil éter es el éter mas simple, de férmula quimica CHs-O-CHs. En condiciones
estandar (1 bar y 25°C) es un gas incoloro mas denso que el aire. Cuando se presuriza por
encima de 5 bar, condensa en fase liquida, con una densidad aproximada de dos tercios la
densidad del agua. Sus propiedades fisicas son similares a las de la fraccién licuada del
petroleo (LPG: propano y butano), por lo que su almacenamiento y transporte pueden
realizarse de manera similar a la de los gases transportables de uso doméstico, con la
salvedad de que requiere materiales adecuados (el politetrafluoroetileno (PTFE) es uno de

los pocos polimeros que no se disuelven en DME) (Arcoumanis et al., 2008).
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Fig. 5. Estructura quimica del dimetil éter.

El dimetil éter es un compuesto organico volatii pero no es cancerigeno,
teratogénico, mutagénico, ni toxico. No tiene efectos negativos para la salud cuando se
encuentra por debajo del 10%, aunque puede presentar cierto efecto narcético para
concentraciones superiores tras largas exposiciones. Para estas concentraciones elevadas
puede apreciarse mediante el olfato, dado su olor dulce caracteristico de los
éteres (Arcoumanis et al., 2008; Semelsberger et al., 2006).

Ademas, el DME es benigno desde el punto de vista medioambiental ya que no
conduce a la formacién de ozono troposférico, ni es un gas de efecto invernadero. Good et
al. (Good y Francisco, 2003) modelaron su tiempo de vida y potencial de calentamiento
global, con unos resultados que indican un tiempo de vida medio en la atmdsfera muy bajo
(5.1 dias) y un potencial de calentamiento global mucho menor que el CO;, CHs y N2O
(tabla 11).

Tabla Il. Potencial de calentamiento global para distintos compuestos (Good y Francisco, 2003).

Horizonte temporal

20 afos 100 afios 500 afios

DME 1.2 0.3 0.1
CO2 1 1 1
CHa 56 21 6.5
N20 280 310 170

En lo referente a la seguridad, es importante mencionar que la operacion del DME
requiere de medidas de seguridad rigurosas dada su elevada inflamabilidad, y durante su
combustion el DME da lugar a una llama azul (similar a la del gas natural) (Arcoumanis et
al., 2008; Semelsberger et al., 2006).
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2.4.2. Dimetil éter como biocombustible

El principal uso comercial del DME hasta principios del siglo XXI se limitaba a su
utilizacion como propelente en aerosoles, en sustitucién de los perjudiciales CFCs. Sin
embargo, pronto se planteé la posibilidad de que el DME podria ser un combustible
alternativo para motores diésel, ya que presenta bajas emisiones contaminantes, y es
posible su produccion a gran escala mediante tecnologias de deshidratacion de
metanol (Fleisch et al.,, 2012). En las ultimas décadas el interés por el DME como
combustible limpio ha continuado creciendo.

Este interés del DME como combustible esta basado en su similitud en propiedades
con los LPG, y en su aplicabilidad en diferentes sectores de consumo energético
(doméstico, de automocion y de generacién de energia eléctrica).

La tabla Ill compara las propiedades principales del DME y otros combustibles
tradicionales.

Tabla lll. Propiedades fisicoquimicas del DME y otros combustibles tipicos (Fleisch et al., 2012).

Propiedad Propano Metanol DME  Diésel Metano
Punto de ebullicién (°C) -42 64.6 -25.1 180-360 -161.5
Presion de vapor a 20°C, bar 8.4 - 5.1 - -
Densidad del liquido a 20°C, gm cm- 0.509 0.79 0.67 0.84 -
Gravedad especifica del gas (vs. aire) 1.52 - 1.69 - 0.55

Limites de inflamabilidad en aire, % vol. 2.1-0.4 5.5-36 3.4-17 0.6-7.5 5-15

indice de Wobbe, kJ m-3 69560 - 46198 - 48530
Numero de cetano 5 5 55-60 40-55 0
Valor calorifico, LHV, Kcal kg 11100 4800 6900 10200 12000
Valor calorifico, LHV, Kcal nm-3 21800 - 14200 - 8600

El DME puede emplearse como combustible con una eficiencia térmica similar a la
del combustible diésel tradicional mediante pequefias modificaciones en los motores diésel
convencionales. Entre sus principales ventajas se encuentra su bajo contenido en oxigeno,
lo cual junto a la ausencia de enlaces C-C hace posible una combustién con una generacion
de hollines y particulas mucho mas inferior que en el caso de los combustibles tradicionales.

Ademas, decrece de manera significativa la emisiébn de NOy, SOy, hidrocarburos y CO. Asi
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mismo, la contaminacion acustica del motor que utiliza DME es menor (Semelsberger et al.,
2006). Se debe considerar ademas que, la baja temperatura de vaporizacion y el alto indice
de cetano (>55) del DME, ofrecen una mayor consistencia de ignicion en motores de
compresion (Arcoumanis et al., 2008).

Por su parte, el uso de DME como aditivo en el gaséleo tradicional genera una
reduccion en el valor del poder calorifico inferior y en el de la viscosidad cinemética, asi
como un descenso de la fraccion de compuestos originados en el motor. Simultdneamente,
el nimero de cetano, la relacion C:H y el contenido de oxigeno de las mezclas se

incrementa, lo que tiene efectos favorables sobre la combustion y las emisiones producidas.

En la actualidad, los mercados potenciales del DME como combustible son: en
mezclas con gas licuado de petréleo, como sustituto del diésel, en turbinas de generacion
eléctrica y como intermedio quimico para la obtencién de olefinas y gasolina (Cai et al.,
1995).

2.4.3. Dimetil éter como molécula plataforma

Ademés de sus buenas propiedades como combustible limpio, el DME presenta gran
interés como precursor para la sintesis de otros productos quimicos. Surge asi el concepto
de biorrefineria termoquimica basada en dimetil éter como intermedio, con una gran

cantidad de posibilidades de transformacién a productos muy diversos.

Una de las posibilidades, analizada en numerosos estudios disponibles en la
bibliografia, se corresponde con la transformacion de DME a olefinas (Cai et al., 1995;
Nasser et al., 2016). La produccion de olefinas mediante esta técnica constituye una manera
prometedora para producir plasticos a partir de biomasa. Los principales productos, etileno y
propileno, representan alrededor del 84% en masa del total de hidrocarburos producidos
(Haro et al., 2013).

La conversion de DME a gasolina sintética también ha sido considerada, puesto que
se trata de uno de los combustibles alternativos mas prometedores ya que puede ser
utilizado en los motores de combustion interna sin modificaciones. La conversion de DME a
hidrocarburos sigue un mecanismo de reaccion complejo de metilacion, oligomerizacion,
formacion de hidrocarburos y craqueo utilizando zeolitas como catalizador. Esta
transformacion resulta en: alrededor de un 22% de gases ligeros, 66% de hidrocarburos en
el rango de gasolina ligera y 12% en el intervalo de la gasolina pesada (% masa) (Haro et
al., 2013).
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El DME puede ser convertido ademés en acetato de metilo mediante carbonilacion
catalitica heterogénea, una reaccién que se ha desarrollado recientemente en escala de
laboratorio (Liu et al., 2013). En una segunda etapa, este acetato de metilo puede ser
transformado en etanol y metanol, o puede ser vendido directamente como producto de alto
valor afadido. La produccion de etanol a partir de biomasa lignocelulésica mediante
hidrocarboxilacion de dimetil éter ha resultado ser una ruta indirecta mas competitiva en
costes que las actuales rutas de produccion de bioetanol (Haro et al., 2012; San et al.,
2009).

Otros usos del dimetil éter engloban la produccién de gas de sintesis e hidrégeno
mediante reformado con vapor de agua y la utilizacion del DME en pilas de combustible.
Recientemente, el DME se ha convertido en un combustible potencial para la produccion de
hidrégeno para ser utilizado en pilas de combustible. Esto es debido a que el DME
constituye una excelente fuente de hidrégeno, dado que un 13% en peso de la molécula es
H. (Takeishi y Akaike, 2016).

De manera adicional a las aplicaciones ya mencionadas, una de las vias de
transformaciébn mas interesantes se corresponde con la sintesis a partir de DME de
productos quimicos actualmente producidos a partir de metanol, dado que es mas barato y
menos toxico y corrosivo que éste. La sustitucién del metanol por dimetil éter convierte, por
tanto, a estos procesos en menos dafinos para el medio ambiente. En este sentido, la
produccion de formaldehido a partir de dimetil éter es una de las rutas que resulta mas
relevante, dado que mas de la mitad del metanol mundial se utiliza para su produccién
(Huang et al., 2006). El formaldehido es un componente clave en la industria quimica
organica, principalmente utilizado como intermedio para la sintesis de productos para
diferentes ramas de la industria, como resinas, fertilizantes o incluso medicamentos. Su
obtencion a partir de DME se trata por tanto de un proceso cuyo desarrollo estd generando
gran interés. Actualmente, los métodos de produccion de formaldehido se basan en la
transformacién de metanol por deshidrogenacion sobre catalizadores de plata, u oxidacion
con catalizadores de molibdato de hierro. La obtencion de formaldehido a partir de DME se
lleva a cabo por oxidacién catalitica selectiva del DME en presencia de 0xidos de metales
activos, entre los cuales los 6xidos de molibdeno y vanadio soportados sobre aliumina

sugieren buenos rendimientos.

Ademas de la amplia aplicabilidad del formaldehido, recientemente ha sido planteada
la sintesis de diversos compuestos como 1,1-dimetoximetano o polioximetilen dimetil éteres
(PODE o DMM,) a partir de mezclas formaldehido-DME. Los PODE se tratan de una clase
de compuestos quimicos poliméricos de formula molecular H;CO(CH-0),CHs, donde n se

sitla tipicamente entre 3 y 8. El 1,1-dimetoximetano o metilal se corresponde con el PODE

17



Consideraciones basicas

con n=1. El interés en estos compuestos radica en su posibilidad de utilizacion como
aditivos para el diésel, o disolventes. Su empleo como aditivo para combustibles constituye
una via muy prometedora ya que puede mejorar la combustibilidad del diésel, mejorar la
eficiencia de la combustion y reducir la emision de contaminantes. Resultan especialmente
interesantes las cadenas DMMs.s, dado que exhiben alto contenido de oxigeno, puntos de
ebullicion moderados, excelente miscibilidad con el diésel y un numero promedio de cetano
superior a 76 (Zhao et al., 2011). Los datos disponibles indican que, mediante la adicion de
un 20% de DMMagen el diésel, las cantidades de contaminantes pulverulentas y la cantidad
de NOy liberada tras la combustion se pueden reducir en un 80-90% y 50% respectivamente
(Fleisch y Sills, 2004).

2.5. FABRICACION DE DIMETIL ETER A PARTIR DE GAS DE SINTESIS

La produccién de DME a partir de gas de sintesis fue promovida por la crisis
energética como paso intermedio para la produccion de gasolina sintética. Este proceso
puede ser llevado a cabo mediante dos métodos diferentes: el primero de ellos se
corresponde con el método de obtencion tradicional, se denomina ruta indirecta y transcurre
mediante dos etapas de reaccidén consecutivas, con el metanol como especie intermedia. El
segundo método, por su parte, plantea una alternativa innovadora que propone una ruta
directa donde el dimetil éter es producido a partir del gas de sintesis en un Gnico paso.

Ambos métodos se detallan a continuacion.

2.5.1. Método tradicional en dos etapas

El proceso convencional de obtencion de DME consiste en un método de dos etapas
que comprende la produccion de metanol a partir de gas de sintesis, su purificacion, y su

posterior deshidratacion a DME en otro reactor en serie.

En una primera etapa, el metanol se genera a partir de gas de sintesis por medio de
una reaccion reversible exotérmica en fase gas que emplea un catalizador metalico,
tipicamente CuO/ZnOl/y-Al,O3, cuyas proporciones varian entre 40-80% de CuO, 10-30% de
ZnO 'y 5-10% de y-Al;Os.

CO +2H, & CH;0H
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El reactor opera tipicamente a una temperatura de 210-280°C, presion de 30-150 bar
y velocidad espacial GHSV (caudal de gas/volumen de catalizador) de 5000-20000 ht. A
continuacion, se efectla una separacion y purificacion intermedia del metanol por
rectificacion.

La segunda etapa se corresponde con la deshidratacion directa de metanol, la cual
puede llevarse a cabo bien en fase gaseosa con diferentes catalizadores &cidos: y-Al.Os,
zeolitas acidas (como HZSM-5, HZSM-22; HY o H-SAPO), heteropoliacidos o compuestos
oxidos (SiO2- Al,O3z, ZrO»-TiOy); o0 bien en fase liquida con &cido sulfurico. La utilizacion de
y-Al,Osz es la via mas eficiente dado su bajo coste, alta selectividad, resistencia mecanica y
su tiempo de vida, aunque las zeolitas también son ampliamente utilizadas (Sun et al.,
2014). Esta reaccion también es reversible, pero el reactor puede operarse en un amplio
intervalo de presiones y temperaturas. Las condiciones de operacion mas habituales en este
proceso se corresponden con 200-400°C (Yaripour et al., 2005) y presién de 10-20 bar.

2CH30H & CHs; — 0 — CHs + H,0

Unreactad gas to

CLG (Figure 1)
280 °C 4-4 47
—
A1 43 200 °C MeOH
Clean . 52 ba ) " Product 56°C
Syngas Feed eOH |+ o 13.5 bar
PreHeater Reactor 5.2
35°C
50 bar DME
Product
&2 Talf Gas
Hydrogen from SCL (Figure 1) Removal 00°C DME
Reactor

Water

Methanol + Water 5.3

58 bar

Fig. 6. Diagrama de flujo del proceso convencional en dos etapas de obtencién de dimetil éter a

partir de gas de sintesis (Salkuyeh y Adams, 2014).

2.5.2. Sintesis directa de DME

El coste de produccién de DME por el método tradicional viene condicionado por el
precio y disponibilidad del metanol de la etapa anterior, producto generalmente caro. Surge
asi como alternativa un método de obtencion directa a través del gas de sintesis en un solo
paso (proceso STD, Syngas-To-DME), el cual presenta mdultiples ventajas econdmicas y
técnicas respecto al anterior.
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Este proceso involucra el desarrollo de las dos reacciones de sintesis y deshidratacion
de metanol de manera consecutiva en un mismo reactor, con la reaccion de desplazamiento
de gas de agua como reaccion lateral (reaccion WGSR).

2C0 + 4H, & 2CH;0H
2CH,0H < CH30CH; + H,0

CO + H,0 & CO, +H,

De manera global se corresponde con:

3C0 + 3H, - CH;0CHs + CO,

Las dos reacciones principales mencionadas son reversibles, por lo que su integracién
en una Unica etapa permite alcanzar mayores conversiones al minimizar la limitacién de
equilibrio en la sintesis de metanol. Esta sinergia del proceso integrado permite trabajar a
mayor temperatura y con mayores conversiones, a menor presién que la requerida en la
sintesis de metanol, de forma que el proceso integrado tiene un coste de capital menor y
una mayor eficiencia energética que el proceso de dos etapas. Ademas, como no se
necesita un reactor WGSR adicional, los costes se reducen (Stiefel et al., 2011). Esta
produccion directa a partir de gas de sintesis se trata, por tanto, de una tecnologia mas
eficiente y favorable termodindmicamente (Bozga et al., 2013).

< To Burner
——»(J) To Gas Pipe
Water To DME Tank

]
BS;

= i D To Methanol

< Z§? Tank
| i DME Tower ,
Reactor ‘I e
Exchanger

Methanol/VWater Tower

Fig. 7. Diagrama de flujo del proceso de obtencion de dimetil éter en una etapa (Azizi et al., 2014).
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La sintesis directa de dimetil éter se lleva a cabo en reactores de lecho fijo o slurry.
Dependiendo de la actividad catalitica y la composicion del gas de sintesis inicial, la
reaccion en un solo paso se lleva a cabo en un intervalo de temperaturas de 200-320°C y
presiones de 30 a 100 bar (Bozga et al.,, 2013). Este proceso permite alcanzar mayores
conversiones por paso a presiones de operacion inferiores, sin necesidad de afiadir
recirculaciones al proceso. El catalizador que debe ser empleado se corresponde con un
catalizador hibrido bifuncional, con una funcién metélica que actlle como catalizador para la

sintesis de metanol y, a su vez, una funcién 4cida que catalice la deshidratacion de éste.
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3.1. MATERIALES Y REACTIVOS

Los gases utilizados en este proceso fueron suministrados por la empresa Air
Liguide. La mezcla de reactivos utilizada se obtiene a partir de gases de gama industrial, a

excepcién del hidrogeno, de alta pureza:

- Monéxido de carbono (>99%)
- Hidrégeno (gama Alphagaz 1, >99.999%)
- Dioxido de carbono (>99%)

- Nitrégeno industrial (>99%)

Asi mismo, los gases necesarios para el funcionamiento del cromatografo se
corresponden con: He (utilizado como gas portador), Aire no respirable (accionamiento de
las valvulas), e H, (para el detector FID). Los gases suministrados para estas aplicaciones
se corresponden con la linea Alphagaz 1 de Air Liquide, al igual que en el caso del
hidrégeno utilizado como reactivo. Esta se trata de una linea de gases puros y mezclas

especialmente disefiados para aplicaciones analiticas, asegurando una pureza del 99.999%.

Es necesaria también la utilizacién de una botella de DME para su calibracion como
producto, suministrada por Air Liquide, dentro de su linea de gases especiales, con una

pureza elevada.

Por su parte, se utiliza también para su calibracion Metanol anhidro, suministrado por

Sigma Aldrich con una pureza del 99.8%.

3.2. DISPOSITIVO EXPERIMENTAL

Los experimentos se llevaron a cabo en un reactor tubular de lecho fijjo de acero
inoxidable de 3/8 de pulgadas de diametro interno y 60 cm de longitud. Este reactor se
encuentra termostatizado mediante un horno eléctrico tubular que lo envuelve. Este horno
cubre los 40 cm centrales del reactor, quedando 10 cm al descubierto en la parte superior e

inferior del reactor.

La temperatura del reactor es monitorizada por medio de un termopar tipo K situado
a la altura de la superficie inferior del lecho catalitico. Esta temperatura sirve como
temperatura de control del horno eléctrico (TIC 01 en el diagrama). Dicho termopar se
conecta con un controlador PID de temperatura Eurotherm, modelo 2116. Con €l se pueden

desarrollar diferentes programas de temperatura, que incluyen rampas y escalones, y
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permiten observar la respuesta del sistema a la variacion de temperatura. Se dispone de
otros termopares adicionales situados a distintas alturas en el exterior del reactor y
adosados al horno calefactor.

En el interior del reactor, el lecho esta constituido por diferentes capas: un soporte de
lana de acero, un pequefio lecho constituido por vidrio (355-710 um), el lecho principal
formado por una mezcla de catalizador (100-250 pum) y vidrio (355-710 um), finalmente un
lecho de esferas de vidrio (1 mm). El empleo de vidrio a modo de inerte tiene por objeto
garantizar la isotermicidad del lecho (el calor de reaccién se libera/consume a lo largo de
una mayor longitud), asi como evitar desviaciones del flujo ideal de tap6n a causa de

caminos preferenciales.

El modelo ideal de flujo de tap6n supone que en el interior del reactor sélo se
produce gradiente en la direccion axial, tanto de concentraciébn como de temperatura. Se
ignora cualquier tipo de perfil en la particula y en la pelicula que pudieran originarse en el
lecho de catalizador. En la practica, conseguir un frente plano de velocidades, es decir, flujo
en piston, depende de las relaciones geométricas, L/d, y D/d,, entre la longitud y didmetro
del reactor y el diametro de particula del catalizador utilizado. De forma empirica (Rase,
1977) se ha establecido que la desviacion respecto al flujo de piston resulta despreciable
para:

L
- —>100
d

14

D . . :
- >10 (o >30 si se aplica un factor de seguridad)
P
La longitud de lecho de catalizador en el interior del reactor se corresponde con 8.5-
9 cm. Teniendo en cuenta el resto de dimensiones ya mencionadas, se comprueban los

criterios anteriores para nuestro caso:

L

- — =486
dp
D

. Z =54
dp

Se puede concluir entonces que los experimentos llevados a cabo en este estudio

transcurren en flujo de tapon y siguen, por tanto, el modelo ideal.
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La Fig.8 representa un diagrama de flujo del dispositivo experimental:

A 4
A

Y

i >
****** | e

%
};?

| ) — GC
- [ | E Agilent 6890N

Fig. 8. Diagrama de flujo del equipo de reaccion.

La alimentacién al reactor se genera mezclando los gases correspondientes (Hz, CO,
CO2 y Ny) en proporciones adecuadas. Los gases se suministran en bombonas B10 (Air
Ligquide); cada linea de gases consta de un manorreductor para reducir la presion de la
bombona, seguido de un filtro de particulas, un regulador de flujo masico y una valvula
antirretorno. Los reguladores de flujo mésico (Bronkhorst High-Tech EL-FLOW Select
Series) miden (principio de medida basado en la conductividad térmica del gas) y regulan el
flujo masico de gas por medio de un sistema de control realimentado integrado (etiquetados
en el diagrama como FIC 01 - FIC 06). El registro y actuacion de los reguladores de flujo
masico se realiza por medio de un ordenador equipado con tarjetas Adlink de entrada/salida,
modelos PCI-6208 y PCI-9112.

Por motivos de seguridad, se ha instalado una véalvula de alivio de presion antes del
reactor que desaloje los gases cuando se alcance una presion maxima de 50 bar. Asi si se
produjese una obstruccion en el reactor, la valvula de alivio entraria en accién. De igual

manera, se dispone de detectores de gases para CO y gases inflamables, de forma que se
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garantice la seguridad durante las operaciones, y las botellas con los gases mas peligrosos
(CO, H2, y DME) se encuentran situadas dentro de la campana.

A la salida del reactor, se tiene un regulador de presion de tipo back-pressure, cuya
misién es la de reducir la presién desde la presion de trabajo en el reactor a la presion
atmosférica. Este regulador permite ajustar la presion del reactor al valor deseado en el
intervalo 0-30 bar y la mantiene constante, pese a que haya cambios en el caudal de gas. La
presion en el sistema es medida mediante varios mandémetros situados en diferentes lineas

del equipo (Pl 01 — PI 03), con el fin de detectar de manera rapida cualquier posible

obstruccién en el mismo.

Una fraccion de los productos de reaccion se envia en continuo a un cromatégrafo de
gases mediante una linea termostatizada a 150°C, de manera que se evitan posibles
condensaciones de subproductos en las lineas del sistema. Al igual que la temperatura del
reactor, esta temperatura es controlada mediante sendos termopares conectados a
controladores PID de temperatura Eurotherm, modelo 2116 (TIC 02 y TIC 03). La otra

fraccion del efluente de salida es desechada.

3.3. METODO DE ANALISIS

El analisis de los productos de reaccién se lleva a cabo en continuo mediante un

cromatoégrafo de gases Agilent modelo HP-6890N.

1|

B LY

ot

Fig. 9. Cromatografo de gases Agilent HP-6890N.
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Para ello, el cromatégrafo dispone de una valvula de muestreo de gases, que inyecta
la corriente de salida del reactor al interior de la columna. Se trata de una vélvula de dos
posiciones (carga e inyeccion). En la posicion de carga, la corriente de gas externo fluye a
través de un bucle de muestreo (loop) acoplado y sale por la posicion de residuos. En la
posicion de inyeccion el bucle de muestreo que se encuentra lleno se inserta en la corriente

de gas portador para iniciar el andlisis.

A columna A columna
Entrada
portador
de gas
Pasicidn Posicion
de carga de imyeccion
Loop
Entrada muestra Entrada muestra
Salida muestra Salida muestra ————

Fig. 10. Esquema de funcionamiento de la valvula de muestreo del cromatégrafo.

El cromatdgrafo se encuentra equipado con dos columnas capilares en serie:

- HP Plot Q (0.53 mm (ID) x 30 m (longitud) x 40 um (pelicula): utilizada para separar
CO,, agua, metanol y DME.

- HP MoleSieve 5A (MS-5) (0.53 mm (ID) x 30 m (longitud) x 50 ym (pelicula)): separa
Hz, Oz, N2y CO.

La columna HP MoleSieve 5A esta conectada a su vez a una segunda valvula capaz
de conectarla en serie con la salida de la columna HP Plot Q y aislarla del sistema. Se trata
de una valvula de intercambio de dos posiciones y seis vias cuyas tareas son: la seleccion

de columna, aislamiento de columnas y muchas otras posibilidades.

El andlisis se realiza por medio de dos detectores instalados en serie: conductividad
térmica (TCD) e ionizacién de llama (FID). En el cromatograma mostrado a continuacién en
la Fig. 11 se pueden distinguir las sefales ocasionadas por cada compuesto de interés, asi
como las asociadas a los cambios de valvula mencionados o distintas impurezas
ocasionadas en la reaccion. Atendiendo al tamafio de las sefiales originadas por estas
impurezas se puede concluir que a todos efectos resultan despreciables en el balance global

de la reaccion.
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a) FIDT A, (DME34\S1G10027.D)
pA
100 -
Cambio
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b) TCDZ B, (DMESA\SIG10027.0)
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Fig. 11. Cromatograma ejemplo donde se identifican las distintas especies analizadas: a) sefial
correspondiente al detector FID, b) sefial correspondiente al detector TCD.

Para la cuantificacion de los compuestos a partir de los cromatogramas, se ha
efectuado un calibrado mediante mezclas de gases de concentracion conocida. El area de
cada uno de los picos cromatograficos es proporcional a la cantidad molar de ese
compuesto presente en la muestra. Esto permite relacionar las areas de cada componente

obtenidas con la correspondiente fraccion molar en el gas (y;) segun:

yicalibrado

y; = Area; ’A
TeAcalibrado

(1)
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3.4. CARACTERIZACION DE CATALIZADORES

3.4.1. Fisisorcién de nitrégeno

Las técnicas de adsorcién y desorcidén de gases constituyen un conjunto de ensayos
muy utilizados para la determinacion de las propiedades superficiales de los sélidos.
La determinacion de las propiedades fisicas de los catalizadores utilizados en este trabajo
se ha llevado a cabo en un equipo de adsorcion-desorcién de gases ASAP 2020 de
Micromeritics (Fig. 12).

Fig. 12. ASAP 2020 de Micromeritis para fisisorcion.

El procedimiento consiste en una desgasificaciéon de la muestra en condiciones de
vacio y a 200°C durante unas horas, con objeto de eliminar las impurezas presentes.
Posteriormente, le sigue una adsorcién-desorcion de nitrégeno en varias etapas de equilibrio
hasta la saturacion de la muestra, hasta la temperatura de criogenizacion del N liquido, a
-196°C.

El proceso de adsorcion-desorcion consta de cuatro etapas que se definen a

continuacion:

Etapa 1: Los centros libres de la superficie de la muestra empiezan a adsorber moléculas de

N2 a baja presion.

Etapa 2: Con aumento de la presion, la capa de moléculas adsorbidas aumenta formando

una monocapa densa. Esto permite determinar el area superficial.
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Etapa 3: Se generan multicapas por el incremento de la presiéon del gas, llendndose primero

los poros més pequefios de la muestra.

Etapa 4: El progresivo aumento de la presion genera que todos los poros se llenen,
cubriendo toda la muestra. En esta etapa se calcula el diametro, volumen y distribucién de
poros.

La superficie especifica se determina mediante la cuantificacién de la cantidad de
gas (N2) adsorbida para formar una monocapa sobre la superficie del sélido y por aplicacién
del método de Brunauer, Emmett y Teller (BET). Del mismo modo, se determina el volumen
de microporos, mesoporos Y la distribucién del volumen de poros. Estos ultimos pardmetros
se determinan a partir de la rama de desorcién, utilizando el método Barrett-Joyner-Halenda
(BJH).

3.4.2. Anélisis termogravimétrico

Un analisis térmico termogravimétrico determina la pérdida o ganancia de masa en
funcion de la temperatura. La muestra se ve sometida a un aumento progresivo de
temperatura en una atmdsfera controlada de manera que se registra su masa en funcion de
la temperatura o el tiempo de manera continua. El termograma final obtenido representa la
variaciéon de esta masa en funcion de la temperatura y suministra informacién sobre la
estabilidad térmica y la composicién de la muestra y de los intermedios que se puedan

formar durante el analisis.

En el presente trabajo, se recurre a esta técnica para determinar la presencia de
especies carbonosas (coque) en los catalizadores hibridos tras ser ensayados en el proceso
de sintesis directa de DME. Si bien la informacion que proporcionan estos analisis es muy
amplia y permite realizar ensayos de muy diversos tipos, como pueden ser reacciones de

descomposicién y oxidacion, procesos de desorcién, vaporizacion o sublimacion.

El analisis termogravimétrico fue llevado a cabo en un equipo comercial modelo
Sensys de Setaram (Fig. 13), que combina la termogravimetria y la calorimetria diferencial
de barrido, TG-DSC. Para estos analisis se utilizan dos portamuestras o crisoles de alimina,
los cuales albergaran la muestra a analizar y el material de referencia. Como material de
referencia se utiliza a-alimina. La cantidad de muestra utilizada se corresponde con 20 mg
para ambos materiales. El programa de temperatura utilizado consiste en una rampa de

5°C min! desde 25°C hasta 700°C bajo un flujo de nitrégeno de 20 mL min™.
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Fig. 13. Sensys de Setaram para analisis termogravimétrico.

3.5. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL Y ANALISIS DE RESULTADOS

Antes de proceder al arranque del equipo, se ponen en funcionamiento la campana y
los detectores de gases por razones de seguridad para todos los ensayos.

Previamente al primer ensayo de reaccion, y cada vez que se cambia la carga de
catalizador, éste debe ser pretratado in situ en el propio reactor. Por recomendacién de los
fabricantes, el catalizador es sometido a un pretratamiento inicial con objeto de reducir la
fase activa. Este consiste en un tratamiento en una corriente al 4% de H, en N2 con una
rampa de temperatura de 2°C mint hasta 220°C, temperatura que se mantiene durante 2 h.

A continuacion, se enfria en esta misma corriente hasta temperatura ambiente.

Cada serie de experimentos comienza con la calibracion de los diferentes
compuestos en el cromatografo. Para ello se dispone de una linea de bypass al reactor
paralela al mismo y con iguales dimensiones, por la cual se hace circular la mezcla de gases
previamente configurada en el ordenador. De esta manera, los gases recorren el mismo
recorrido que seguirdn posteriormente durante la reaccién. Para evitar cualquier tipo de
desviaciéon debida a la temperatura, las mantas calefactoras que recubren las lineas al
cromatégrafo se encuentran encendidas y a temperatura constante de 150°C durante la
calibracion. Se ajusta el regulador back-pressure hasta que se alcanza la presion de trabajo

deseada.

Dado que se conoce el volumen total del sistema y el flujo volumétrico medio de
gases introducido (0.50 NL mint), se puede estimar el tiempo que deben circular los gases

para que la concentracion en el sistema sea homogénea. Este tiempo se corresponde a
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0.3 min para presion atmosférica, y 8 min cuando se trabaja a una presion de 30 bar, tanto
por la linea de bypass como por el reactor. Teniendo en cuenta estos valores y aplicando un
margen de seguridad, se ha establecido un tiempo minimo de espera antes de realizar
cualquier analisis de al menos 15 minutos para todos los ensayos, tanto de calibrado como
de reaccion. De esta manera se asegura que las concentraciones analizadas son constantes
y coinciden con aquellas correspondientes al estado estacionario, evitando cualquier tipo de

error asociado al estado transitorio del sistema.

Alcanzado el estado estacionario, se configura el analisis de la mezcla de calibrado
en el cromatégrafo con el método adecuado. Para ello se establecen tres andlisis
consecutivos y la media de los tres valores de area obtenidos se correspondera con el valor

de calibrado en cada caso.

Todos los compuestos son calibrados de esta manera a excepcién del metanol, cuya
naturaleza liquida hace necesaria su inyeccion manual en el cromatégrafo mediante una
jeringa. Teniendo en consideracién los parametros de volumen, temperatura y presion en el
bucle de la valvula de muestreo del cromatégrafo junto con el volumen de metanol inyectado
(0.20 uL), se determina la fracciébn molar de metanol inyectada en la columna, la cual se
correspondera con el area leida en los cromatogramas de calibrado. Nuevamente se repite

en tres ocasiones para obtener un valor de area medio.

Mientras el dltimo analisis de calibrado tiene lugar, se configura en el ordenador la
mezcla de gases correspondiente a la alimentacion de reaccion y se abre paso al reactor,
cerrando la linea de bypass para el calibrado. Este cambio debe hacerse muy despacio para
evitar posibles golpes de presién que desplacen el lecho del reactor. Ademas, se enciende
el horno que envuelve al reactor y se configura una rampa de 10°C min? hasta la
temperatura de reaccion deseada, donde se mantiene. Cuando finaliza el calibrado y han
transcurrido los 15 min de estabilizacién a la temperatura final deseada, se configura en el
cromatografo una secuencia de analisis que cubra todas las horas de reaccion deseadas.
De esta manera se registraran todos los posibles cambios que surjan durante la evolucion

de la reaccion.

Cuando se varia manualmente alguna variable del sistema con objeto de estudiar su
influencia, esto debe realizarse de manera inmediata tras la inyeccion anterior del
cromatografo en la columna. De esta forma, el tiempo que dura el andlisis es suficiente para

alcanzar el estado estacionario en el sistema antes de realizar la siguiente inyeccion.

Los resultados de reaccién se expresan en funcion de los siguientes parametros:

conversion (Xj) y selectividad (S;) a los productos obtenidos (DME, metanol y COy).
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La conversion de reactivo es calculada como la fraccion de moles reaccionados, de

acuerdo a su definicion:

Xeo = a2 =1 - @

donde Fco Y Fcoo se refieren al flujo molar de CO a la salida y a la entrada del reactor

respectivamente (mol s?).

Dado que el analisis con el cromatégrafo proporciona las fracciones molares de cada
compuesto en las corrientes gaseosas de entrada y salida, se relacionan los flujos molares

con las mismas (Apéndice B.2).
F
Xcozl_yﬂ(_) (3)

donde yco € Ycoo Se corresponden con la fraccion molar de CO a la salida y a la entrada del
reactor respectivamente, y F y Fo al flujo molar total a la salida y a la entrada del reactor
(mol s?). Ambos flujos son diferentes dado que se trata de una reaccién donde se produce

un cambio en el nimero de moles entre reactivos y productos.

Para el célculo de esta relacion entre flujos molares de entrada y salida, es necesario
nuevamente relacionarlos con las fracciones molares de los compuestos analizados. Como
el hidrogeno y el agua no son cuantificados con el cromatografo, éstos se obtienen por
diferencia. Teniendo en consideracion las distintas reacciones implicadas asi como la
estequiometria de las mismas, se obtiene una ecuacion final como la siguiente
(Apéndice B.1):

(R
Fy 1—=Yco + Ychson + 2Ypme — Yeo,

donde yw20 se corresponde con la fraccién molar de H; a la entrada del reactor, y yco, YchsoH,
Yome, Ycoz Se corresponden con las fracciones molares a la salida del reactor de CO,

metanol, dimetil éter y CO, respectivamente.
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Por su parte, la selectividad es la relacion entre el caudal molar del compuesto en la
corriente de productos y el caudal molar de reactivo convertido en el reactor. Se define para
cada producto de la manera indicada a continuacion (Apéndice B.2).

(F; — Fio) /v

Si(%) = .
' (Fco0 - Fco)/Vco

100 (5)

donde: Fco y Fi se corresponden con el flujo molar de CO y del compuesto i a la salida del
reactor (mol s), Fcoo Yy Fio flujos molares de CO y compuesto i a la entrada del reactor
(mol s1), y viy vco se corresponden con los coeficientes estequiométricos del producto iy el

reactivo CO.

Al igual que en el caso de la conversion, es necesario transformar las ecuaciones
para expresarlas en funcién de la fraccion molar de los distintos compuestos y de los flujos
molares totales de entrada y salida del reactor. Se obtiene asi una expresion general con la

siguiente forma:

(Yi (FEO) - }’io)/Vi 100 (6)
(}’co0 'Xco)/Vco

Si(%) =

donde: ycoo se corresponde con la fraccion molar de CO a la entrada del reactor, Xco €es la
conversion de la reaccion, yi e yio representan la fracciéon molar de producto i a la salida y a
la entrada del reactor respectivamente, F y Fo al flujo molar total a la salida y a la entrada del
reactor (mol s1), y vi y vco, como ya se ha indicado, se corresponden con los coeficientes

estequiométricos del producto i y el reactivo CO.

Con objeto de validar la metodologia empleada, se comprueba en balance al carbono
obtenido en cada ensayo. Esto permite determinar el porcentaje de materia que esta siendo
analizado y discernir si éste es representativo o0 no. Para que el balance se cierre de manera
gue confirme que no hay especies sin analizar, se debe cumplir que la suma de las distintas
selectividades obtenidas sea del 100%. De manera general, el rango observado en los
distintos ensayos se corresponde con un 80-90%. La diferencia puede ser atribuida a
subproductos minoritarios que no se estan teniendo en cuenta en los analisis, debidos a
posibles reacciones laterales de craqueo o descomposicién de las moléculas, asi como a

inexactitudes experimentales asociadas al método de analisis.
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3.6. SIMULACION DEL PROCESO

Con objeto de conocer los valores maximos de las variables de estudio que
podremos alcanzar debido al equilibrio de las reacciones, se procede a su simulacion
mediante el programa HYSYS, de AspenTech. Este se trata de una herramienta que permite
la modelizacion de los procesos quimicos. Esencialmente permite la simulacion de procesos
quimicos, y ademas de simulaciones de diagramas de flujo, se puede realizar estimacion de
propiedades de compuestos, analisis de sensibilidad de variables de procesos, obtencion de
especificaciones de disefio de proceso y sintesis y analisis de procesos quimicos, entre
otras tareas de disefio de procesos y equipos.

Para comenzar es necesario introducir los componentes del proceso en el Entorno
Base del programa (Basis Environment). Los componentes involucrados en el reactor son:
CO, CO,, Hy, dimetil éter, agua, y metanol. Estos componentes se encuentran disponibles
en la base de datos de HYSYS y pueden afiadirse directamente.

El siguiente paso en la simulacion es la seleccion del paguete de propiedades segun
el tipo de compuestos y las condiciones operativas, es decir, el modelo termodinamico a
aplicar. Esta es una decision clave de la cual radicara la precision y proximidad a la realidad
de los resultados finales, puesto que la amplitud y calidad de la base de datos disponible en
el simulador determinard, como es evidente, el ajuste de los resultados obtenidos, siempre
dentro del intervalo de validez de aplicacién del método elegido. La simulaciéon de un
proceso requiere entonces disponer del valor de las propiedades fisicoquimicas y
termodinamicas de las mezclas de compuestos que circulan, y para ello se dispone de
diferentes técnicas de prediccion que permiten estimar estos valores: ecuaciones de estado,
modelos de actividad, modelos de presién de vapor, etc. En esta ocasion, y dado los
componentes de los que se dispone y la presion de trabajo necesaria, se escoge como
modelo PRSV. Este se trata de una ecuacidn de estado aplicable a sistemas
moderadamente polares, como éteres y alcoholes, resultante de una modificacion que
mejora la ecuacién de estado de Peng-Robinson, la cual aplica un tratamiento especial para
distintos componentes, entre ellos varios de los involucrados en este proceso: Hz, N2, CO»,
Hzo, 0 CH30H.

A continuacion se introducen las reacciones quimicas involucradas en el proceso

como reacciones de equilibrio y se le asocia el paquete termodinamico:
CO + 2H, & CH;0H

CO + 2H, © 1/2 CH;0CHs + 1/2 H,0
CO + H,0 & CO, + H,
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Tras estos pasos previos, se construye el diagrama de flujo en el Entorno de
Simulacion (Simulation Environment). Para ello se utiliza un reactor de equilibrio al que se le
asocia el paguete de reacciones creado con anterioridad, y se crean las corrientes de
entrada y salida del reactor. La composicion de la corriente de entrada asi como las
condiciones de presion y temperatura tanto de entrada como de salida del reactor se
modificaran segun el caso de estudio a analizar. Se asocia ademas una corriente energética
al reactor de forma que se pueda mantener éste de manera isotérmica, y se desprecia
cualquier pérdida de presion debida al lecho de catalizador. Se inserta una Hoja de calculo
propia de HYSYS (Spreadsheet), y se importan en ella las variables para los calculos de
conversion y selectividad a los distintos componentes, asi como las formulas necesarias,
correspondientes a las explicadas en el apartado anterior pero expresadas en funcién de los

flujos molares de los componentes.

—
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Fig. 14. Diagrama de flujo del reactor en el programa de simulacion HYSYS.
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4.1. CATALIZADORES: SELECCION Y CARACTERIZACION

41.1. Seleccidon de los catalizadores

La reaccion de obtencién directa de DME a partir de gas de sintesis requiere el
empleo de catalizadores bifuncionales capaces de llevar a cabo la obtencién de metanol, por
un lado, y su posterior deshidratacion, por otro. El nimero de catalizadores bifuncionales
que ha sido estudiado es amplio y se encuentra disponible en la bibliografia. El principal
objetivo es encontrar un catalizador con una alta selectividad a DME y baja tendencia a la

generaciéon de coque, que desactivaria el catalizador, o hidrocarburos (Azizi et al., 2014).

El tipo de catalizador empleado en el método tradicional para la transformacion de
metanol a DME es acido. La obtencion de este metanol a partir de gas de sintesis, por su
parte, requiere el empleo de catalizadores metdlicos. Esto hace que los catalizadores para el
proceso directo sean, comunmente, catalizadores compuestos por una funcién metélica,
para la obtencion de metanol, y una funcion 4cida para su transformacion en DME. Para la
funcién metdlica generalmente se emplean 6xidos como CuO, ZnO, Al;Os o Cr;0s. Los
catalizadores acidos para la deshidratacion del metanol son, por su parte, Al,Os, resinas de

intercambio i6nico o diferentes zeolitas, entre otros.

Sin embargo, no solo la composicion del catalizador juega un papel relevante en el
rendimiento de la reaccion, sino que también se ha demostrado que el método de
preparacion de estos catalizadores bifuncionales afecta directamente a la actividad de los
mismos. Las distintas técnicas estudiadas incluyen desde una mezcla fisica de los
catalizadores de ambas reacciones, coprecipitacion, impregnacion, o incluso combinacion
coprecipitacion-ultrasonidos. De manera general, se ha determinado que los catalizadores
preparados por mezcla fisica presentan mayor actividad que aquellos preparados por las

anteriores técnicas (Azizi et al., 2014).

La tabla IV compara los resultados obtenidos con distintos catalizadores, asi como la
influencia del método de preparacion de los mismos. Puede ser observado que el
catalizador hibrido que mayor conversién de reactivo permite, independientemente del
método de preparacion utilizado, es el compuesto por CuO/ZnO/y-Al,O3 para la sintesis de
metanol y y-Al,Os; para la reaccion de deshidratacién del mismo. Estos se tratan de los
catalizadores mas utilizados a nivel industrial cuando el proceso transcurre con las dos

reacciones por separado.
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Respecto al método de preparacion, aquel catalizador preparado por coprecipitacion
permite alcanzar valores de conversion ligeramente superiores, si bien la selectividad a DME
obtenida es notablemente inferior a la correspondiente al mismo catalizador preparado por
mezcla fisica. Teniendo en cuenta ambos valores, y con objeto de seleccionar aquel
catalizador que permita un mejor compromiso entre selectividad y conversion, se considera
el catalizador obtenido por mezcla fisica de CuO/ZnO/y-Al,O3 y y-Al,O3 el catalizador mas
adecuado para este proceso. Este es, por tanto, el catalizador seleccionado para el

desarrollo de los ensayos experimentales posteriores.

Tabla IV. Comparacién del rendimiento de distintos catalizadores hibridos para la sintesis directa de

DME a partir de gas de sintesis (Sun et al., 2014).

Catalizador Método gl’e Conversion  Selectividad  Temperatura Presion  Relacion
preparacion % a DME, % °C MPa H2/CO
I-(Iz-llillzlir]ﬁll0+o Mezcla fisica 48 69 250 5.1 1
CuzZnAl + Mezcla fisica 61 67 250 5.1 2
v-Al203
QeI Mezclafisica 28 65 260 30 5 (HJCO)
T f;:fezz:z.c;n 17 38 250 5.1 1
H(_:,\‘jlirl‘ﬁgo Impregnacion 10 61 250 5.1 1
HMELA00 oo vt 45 66 250 5.1 1
(;upﬁ?él/ Coprecipitacion 66 49 250 5.0 2
e T
Cuanio Capsula 30 79 250 5.0 2
Plf'zséiafs@ Capsula 9 69 250 5.0 2
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4.1.2. Suministradores de los catalizadores

El siguiente paso a llevar a cabo consiste entonces en la realizacion de un estudio de

los diferentes proveedores comerciales disponibles para estos catalizadores.

- Catalizadores comerciales para la sintesis de metanol

Los catalizadores comerciales se basan en una mezcla de CuO y ZnO soportados
sobre Al;Os. La forma comercial consiste en pellets de 5 mm de didmetro y 4-5 mm de altura
con una densidad de 1.1-1.4kgL?’ Se han encontrado los siguientes proveedores

recogidos en la tabla V.

Tabla V. Suministradores disponibles para catalizadores de sintesis de metanol a partir de gas de

sintesis.
Catalizador Proveedor Producto

METS-1 Chempack Sintesis de MeOH

MK-121 Haldor-Topsoe Sintesis de MeOH

TIGAS Haldor-Topsoe Sintesis de DME

KATALCO 51 Johnson-Matthey Sintesis de MeOH
Megamax 800 Clariant Sintesis de MeOH
SMC-601 SunCat Sintesis de MeOH

Se dispone de muestras del catalizador METS-1 de Chempack con las que se
realizarén los experimentos, el resto de los proveedores no suministran muestras con fines
de investigacion. La composicion aproximada de este catalizador CuO/ZnO/y-Al,O3 es
55/21-25/8-10 (% en peso).

- Catalizadores comerciales para la sintesis de dimetil éter

Los catalizadores comerciales para la sintesis de dimetil éter a partir de metanol se
basan en y-Al,Os. La forma de los catalizadores puede ser muy diversa (pellets, anillos,
I6bulos, etc.), ya que este catalizador es muy empleado como adsorbente o soporte para
otros catalizadores. Entre otros proveedores se encuentran: BASF, Haldor-Topsoe (DME-99
ECO), Chempack, SunCat, etc. En este caso se dispone de muestras de alimina activada

de BASF y se realizaran los ensayos con ellas.
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b)

Fig. 15. a) Catalizador METS-1 para sintesis de metanol de ChemPack, b) Alimina de BASF.

4.1.3. Caracterizacion de los catalizadores

La caracterizacion de los catalizadores frescos se ha realizado por fisisorcion de
nitrdgeno mediante el proceso explicado en el capitulo 3 de Materiales y Métodos. Este

analisis ha permitido la determinacién de las propiedades texturales de los catalizadores
(Tabla VI):

- area superficial (BET)
- volumen de poros

- tamafo medio de poro

Tabla VI. Propiedades texturales de los catalizadores frescos obtenidas por fisisorcién de nitrégeno.

. . AreaBET Vol.poro Tamafio poro
Suministrador Tipo (m? gd) (cm? g) (A)
ChemPack  CuO/ZnOly-Al203 76.6 0.257 114
BASF v-Al203 239 0.540 64

En la Fig. 16 se muestran las isotermas de adsorcién-desorcién de N para cada uno
de los materiales mencionados.
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Fig. 16. Isotermas de adsorcion-desorciéon de N2 de: a) Catalizador METS-1 de ChemPack,
b) Alumina de BASF.

Las isotermas de los catalizadores presentan a valores de presién relativa superiores

a 0.6 una histéresis pronunciada, lo cual resulta caracteristico de materiales mesoporosos.

La alimina de BASF dispone de una mayor area BET y mayor volumen de poros que
el catalizador de 6xidos metélicos. Respecto del catalizador de ChemPack éste presenta un

tamafio de poro significativamente mayor.
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Fig. 17. Distribucion de tamafio de poros de los catalizadores frescos obtenido por fisisorcion de

nitrégeno: catalizador METS-1 (-) y alimina (-).
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4.2. ENSAYOS DE ESTABILIDAD

4.2.1. Ensayos preliminares

Se procede a la seleccion de la masa de catalizador adecuada para el desarrollo de
la reaccion. Como prueba inicial se carga el reactor de lecho fijo isotérmico con 0.5 g de una
mezcla fisica del catalizador METS-1 de ChemPack y y-Al,Os; de BASF. Para ello se
selecciona una formulacién 1:1, de manera que el catalizador esta formado por iguales
cantidades de catalizador CuO/ZnO/y-Al,O3 y y-Al>O3, ambos molidos a 100-250 pm.

Se alimenta al reactor una mezcla del 42% de CO y el 58% de H,, con un caudal
total de 0.50 NL min? (WHSV=60 Nm®kg?h?). Se establecen como condiciones de
operacion 40 bar de presion y 250°C como temperatura constante. La simulacion del
proceso mediante el programa de simulacion de procesos quimicos HYSYS sitha la
conversion de equilibrio en estas condiciones en un 89.6%.

La reaccién transcurre un total de alrededor de 12 h, con objeto de alcanzar una
actividad estable por parte del catalizador que se refleje en un valor de conversion estable.
La Fig. 18 muestra el resultado obtenido en este caso.

20

Xcoeq = 89.6%

10 12 14

Tiempo (h)

Fig. 18. Evolucion de la conversién con el tiempo para WHSV=60 Nm? kg h-1, 40 bar y 250°C.
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Como puede ser observado, la conversion cae a cero en apenas 7 horas, por una
posible desactivacion del catalizador. Los resultados obtenidos permiten concluir que el
tiempo espacial utilizado es demasiado bajo y se debe aumentar, por tanto, la carga de
catalizador para este mismo flujo total.

Se repite el ensayo en las mismas condiciones con una carga de catalizador
compuesta por 2 g de catalizador METS-1 de ChemPack (CuO/ZnO/y-Al.03) y 2 g de y-Al203
de BASF, ambos molidos y tamizados a 100-250 um. De esta manera la velocidad espacial
utilizada se corresponde con 7.5 Nm?® kg h, ocho veces menor que en el caso anterior. La

alimentacion utilizada se corresponde con un 40% de CO y 60% de H..

Los resultados obtenidos permiten confirmar que la cantidad de catalizador empleada
en el ensayo anterior no era suficiente, puesto que en esta ocasion ya se obtienen valores
de conversion significativos (Fig. 19). Ademas, se puede observar que el proceso de
envejecimiento del catalizador es mayor durante las primeras 10 horas, momento a partir del
cual la conversion alcanza un valor practicamente constante. Este valor de conversion final
se corresponde con un 11.6% de conversion de reactivo, valor muy alejado del

correspondiente al equilibrio de reaccion, situado en un 89.6%.

40

[ Xcoeq = 89.6%

30 +

20 +
WHSV=7.5 Nm3 kg'* h!

Tiempo (h)

Fig. 19. Evolucién de la conversién con el tiempo para WHSV=7.5 Nm?3 kg h-1, 40 bar y 250°C en

comparacion con el mismo ensayo anterior a WHSV=60 Nm? kg* h-! (zona clara).
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Con respecto a la selectividad, se procede a la comparacién de los valores obtenidos
tras el envejecimiento del catalizador, cuando éste ya presenta un comportamiento estable,
con los valores de equilibrio simulados a partir de HYSYS (Fig. 20). Tal y como puede ser
comprobado, el valor de selectividad obtenido de manera experimental, del 66.9%, se
corresponde practicamente con el valor correspondiente a las condiciones de equilibrio, del
66.6%. Para el caso del CO, ocurre lo mismo, con un valor experimental del 32.8% y un
valor de equilibrio del 30.3%. En ambos casos, el resultado obtenido es ligeramente superior
al de equilibrio, si bien se debe tener en cuenta que la diferencia puede estar debida a que
las trazas de metanol detectadas apenas son cuantificables, mientras que el equilibrio prevé

una selectividad del 3.1% a metanol.

12 h Equilibrio
E Metanol 3.1%
aco, 32.8% 30.3%
B DME 66.9% 66.6%

Fig. 20. Selectividad a los diferentes productos tras 12 h de reaccién (Condiciones: 250°C, 40 bar y

WHSV=7.5 Nm3 kg1 h).

Como ya ha sido mencionado, los resultados obtenidos muestran una conversion de
reactivo final, ya estable, de 11.6%, muy inferior si se compara con el valor de la conversion
de equilibrio, situada en 89.6%. Con objeto de acercarnos aln mas a la conversiéon de
equilibrio estimada, se decide la realizacién de los siguientes ensayos con una velocidad
espacial ligeramente inferior, de en torno a 5 Nm®*kg?! h’. La baja cantidad de metanol

obtenida en el ensayo anterior indica que la reaccion de sintesis de dimetil éter a partir de
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metanol es mucho mas rapida que la reaccion previa de sintesis de metanol, de manera que
todo el metanol formado se transforma rapidamente en el producto de interés. Con objeto de
compensar ambas reacciones, es necesario recurrir a una reformulacién del catalizador.
Para ello, y con la intencion de potenciar la sintesis de metanol dado que es el paso de
reaccion mas lento, se decide aumentar la relacion entre la carga de CuO/ZnO/y-Al,O3; de
ChemPack y y-Al,O3; de BASF. La velocidad espacial se modifica entonces mediante el
aumento de la carga de catalizador de CuO/ZnO/y-Al,O3 hasta 4 g, mientras que la carga de
v-Al,O3 se mantiene en 2 g como en el ensayo anterior. Por tanto, se establece una relacion
de masa 2:1 entre la funcibn metdlica y la funcién &cida. De esta manera, se alcanza un

nivel de sinergismo mayor entre ambos catalizadores (Aguayo et al., 2007).

4.2.2. Influencia de latemperatura

La estabilidad del catalizador para la reaccion de sintesis directa de dimetil éter se ha
estudiado en un reactor de lecho fijo isotérmico con la carga de catalizador decidida tras los
ensayos previos mostrados en el apartado anterior: 4 g de CuO/ZnO/y-Al,Oz; (ChemPack) y
2 g de y-Al,O3 (BASF), ambos molidos a 100-250 um. Se realizé el pretratamiento previo del
catalizador indicado. La alimentacion al reactor ha consistido en una mezcla del 47% de CO

y 53% H, a 30 bar de presiéon con un flujo total de 0.43 NL min™.

En la Fig. 21, se muestra la evolucion de la conversion de CO en funcién del tiempo
para la reacciéon a 250°C. Se observa como durante las dos primeras horas la conversion
baja, para luego estabilizarse hasta las 10 h de reaccién, cuando se produce una caida
brusca en la conversion desde el 52% a 28%. La conversion de equilibrio correspondiente a
la reaccién en estas condiciones se corresponde con un valor de 88.8%, muy alejado del
resultado experimental obtenido. Esto confirma que la estabilidad del catalizador puede ser
estudiada adecuadamente, ya que permite asegurar que toda la masa de catalizador
introducida en el reactor se encuentra activa. Si la conversion experimental obtenida fuese
similar a la predicha para el equilibrio, implicaria que la cantidad de catalizador utilizada en
el experimento resulta excesiva para el flujo de alimentacion utilizado y parte del catalizador
no estaria actuando. Esto se veria reflejado en un valor de conversion constante durante
toda la reaccion, independientemente del tiempo, dado que segun se desactivase parte del

catalizador, empezaria a funcionar la parte de catalizador que se encontraba en exceso.

Tras la caida observada en la conversion, se decide aumentar la temperatura de
operacion a 270°C con objeto de solventar tal efecto. Como puede ser observado en la
Fig. 21, el efecto de un aumento de la temperatura es muy rapido, y permite una

recuperacion en la conversion hasta una situacion similar al principio de la reaccion (55%).
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Fig. 21. Curva de estabilidad (WHSV=4.26 Nm?3 kg h-1, 30 bar y 250-270°C): a) conversiéon de CO y

b) selectividades (®) DME, (4) COz y (™) metanol. Las lineas discontinuas (---) indican los

valores de equilibrio en cada caso.

Los resultados experimentales sugieren que el descenso de actividad esta
relacionado con la adsorcion de agua sobre los centros activos de la alimina. El ascenso de
la temperatura provocaria su desorcion, al menos en parte, dado que la adsorcion de agua
en y-Al,O3 es un fendmeno reversible. El descenso en la conversion observado a 250°C se

debe posiblemente a la adsorcion del agua generada como producto en la condensacion de

47



Resultados y discusién

metanol a dimetil éter sobre los centros activos de la y-Al,Os. Cuando se produce la
saturacion de la misma, el bloqueo parcial de los centros acidos provoca la rapida caida
observada en la conversion de CO. Se atribuye, por tanto, el efecto negativo observado a la

presencia de agua en el medio de reaccion.

Durante la reaccioén, tiene lugar una competencia entre las reacciones de equilibrio
en que participa el agua: sintesis de DME, equilibrio de adsorcién-desorcién en la alimina y
reacciébn de desplazamiento de gas de agua. A bajas temperaturas, la constante de
adsorcion es alta por lo que el agua producto de la sintesis de DME no se desorbe tanto en
la Ultima etapa del mecanismo de reaccion y hace que la fraccién de centros activos libres y
disponibles para que reaccione el metanol sean menores. El agua que si consigue
desorberse, una vez en fase gas, reacciona en el otro catalizador segun la reaccién de
desplazamiento de gas de agua para dar CO.. A alta temperatura, sin embargo, la constante
de adsorcién disminuye, lo cual implica que se desorbe mayor cantidad de agua. Esto tiene
dos consecuencias principales: se forma mas CO- por la reaccién de desplazamiento de gas
de agua, reflejandose en un mayor rendimiento a CO; aunque la selectividad sea igual, vy,
por otro lado, la fraccion de centros activos libres aumenta. Esto hace que aumente la
velocidad de reaccién de metanol a DME, lo cual arrastra por el equilibrio la reaccién de CO

a metanol.

Como puede apreciarse, la ruptura en la curva tarda varias horas en observarse.
Esto es debido a que al inicio de la reaccion se dispone de aliimina fresca sin agua y que se
encuentra en exceso, lo cual puede asegurarse de acuerdo a las bajas concentraciones de
metanol obtenidas durante la reaccién. En realidad, la cantidad no desorbida de agua es
poca y ésta estd continuamente acumulandose; sin embargo, este exceso en cantidad de
alimina hace que tarde en acumularse la cantidad suficiente sobre ella como para que se

reduzca una fraccion de centro activos libres que afecte a la reaccion global.

Finalmente, se lleva a cabo la reaccion durante otras 20 h para descartar nuevas
caidas bruscas en la conversion en estas condiciones, de manera que se determina que
270°C es una temperatura suficiente para minimizar este efecto. Un incremento mayor de la
temperatura no es recomendable, ya que aumenta la velocidad de sinterizacion del
catalizador de CuO/ZnOl/y-Al;O3; el suministrador recomienda una temperatura méaxima de

operacion a escala industrial de 280°C.

Durante el periodo estudiado a 270°C tiene lugar una ligera desactivacion del
catalizador propia del envejecimiento del mismo, reflejAndose en una pequefia disminucion
de la conversion hasta un valor final de 49.4%. Esta desactivacion es fuerte al principio, si

bien luego se reduce en gran medida, alcanzando un valor practicamente constante a partir
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de las 10 h de reaccion en estas condiciones. Este valor experimental se encuentra muy
alejado del valor de equilibrio correspondiente a la reaccion a 270°C, el cual se corresponde
con 81.2%.

Las dos principales posibles causas de esta desactivacion, dado que se ha
descartado la influencia de agua a esta temperatura de trabajo, se corresponden con
deposiciones carbonosas precursoras de coque o sinterizacion del material. Este coque
podria formarse por degradacion de los iones metoxi (procedentes del dimetil éter o
metanol), generados en la interfase entre el Cu y su soporte (Al.Os) a partir de compuestos
oxigenados presentes en el medio de reaccion (Erefa et al., 2008; Sierra et al., 2010). La
deposicion sobre el catalizador de la funcidn &cida (y-Al>Os3) tendria lugar después de que el
se saturase el soporte Al,Os; del catalizador de sintesis de metanol, por lo que su

desactivacién seria menos importante.

Con objeto de evaluar cual de estas causas se corresponde se lleva a cabo un
analisis termogravimeétrico. Los resultados del andlisis, Fig. 22, muestran, tras una desorcion
de la humedad del catalizador a temperaturas bajas, la presencia de depdsitos carbonosos
gue se descomponen entre 220-325°C y 325-475°C. La pérdida de masa asociada a los
mismos se sitla en un 1.7%, lo cual es coherente con la baja desactivacion observada

durante los ensayos de reaccion.
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Fig. 22. Andlisis termogravimétrico del catalizador CuO/ZnO/y-Al203 + y-Al203 utilizado durante la

reaccion: dTG (-) y pérdida de masa (-).
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Con respecto a las selectividades, destaca el hecho de que la selectividad al
producto deseado, DME, se mantiene constante en torno al 52% independientemente de la
temperatura y el tiempo de reaccién empleados. Los datos correspondientes a condiciones
de equilibrio de reaccion también predicen que la temperatura no afecta a las selectividades
a los distintos productos, la cual se sitla para el dimetil éter en un 66.2%.

Considerando la selectividad a metanol, durante el ensayo experimental sélo se
detectan trazas apenas cuantificables, lo cual coincide con el valor predicho esperado
correspondiente Gnicamente con un 1.4%. Este se trata del mismo comportamiento
observado en los ensayos preliminares y confirma que la reaccion de transformacién de

metanol a DME es muy rapida, de manera que éste se consume apenas se forma.

Este comportamiento también se confirma para el caso del CO.. En la Fig. 21 puede
ser observado que los valores de selectividad son practicamente constantes, con una
variacién minima reflejada en una ligera caida producida desde un 26.5% a 24%, cuando la
reaccion transcurre a 250°C y cae la conversidn, si bien este valor se recupera cuando se
eleva la temperatura a 270°C hasta un 28%. Al igual que en los casos anteriores, el
equilibrio no predice efecto alguno de la temperatura sobre la selectividad a CO,,

manteniéndose en un valor constante del 32.4%.

De acuerdo a los resultados experimentales, se puede concluir que todas las
selectividades son practicamente constantes y muy cercanas a los valores de equilibrio,
independientemente de la temperatura. En estas condiciones, tienen lugar de manera
simultdnea una reaccion cinética, de sintesis de metanol, y dos reacciones de equilibrio, de
sintesis de DME y desplazamiento del gas de agua. Esto se justifica en base a las bajas
concentraciones de metanol y agua detectadas, practicamente nulas, lo cual implica que
ambas reacciones son rapidas y su equilibrio se encuentra desplazado hacia productos. Si
estas dos Ultimas reacciones no alcanzasen el equilibrio, se apreciarian variaciones en la

selectividad, puesto que dependeria de las velocidades relativas de cada reaccion.

La constante de adsorcibn de agua es el Unico pardmetro afectado por la
temperatura, de manera que la mayor o menor presencia de agua en el medio provoca el
desplazamiento del resto de reacciones de equilibrio. Esto afecta al rendimiento global al
producto, pero no necesariamente a su selectividad. La medida en que afecta la temperatura
al resto de constantes de equilibrio es minima ya que son reacciones que ya estaban
fuertemente desplazadas a productos, lo cual confirma la poca variacién observada en las

selectividades a productos.
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El ensayo de estabilidad se ha repetido en condiciones analogas (30 bar y
4.26 Nm?® kg™ h') con una carga de catalizador fresca, pero operando a 270°C desde su
comienzo. El principal objetivo es evaluar el progreso de la actividad catalitica a dicha
temperatura y corroborar si en este caso existe algun tipo de inhibicion causada por el agua,
por lo que se mantiene el mismo tiempo de reaccion. La Fig. 23 recoge los resultados

obtenidos.
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Fig. 23. Curva de estabilidad (WHSV=4.26 Nm3 kg h'1, 30 bar y 270°C). a) conversion de CO a
270°C (¢) comparado con el mismo ensayo a 250°C (¢) y b) selectividades (®) DME,

(A) CO2 y (™) metanol para ensayo a 270°C. Las lineas discontinuas (---) indican los

valores de equilibrio en cada caso.
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La evolucién de la conversion durante el tiempo de reaccion refleja una pérdida de
actividad progresiva, desde un valor inicial de 60% a tiempo cero hasta un valor final de
51.2%. En esta ocasion no se observa la ruptura obtenida a tiempo 10 h cuando la reaccion
transcurre a 250°C, lo cual permite descartar la inhibicién por presencia de agua. Este valor
final de conversion de 51.2% para reaccion a 270°C coincide practicamente con el obtenido
en el ensayo anterior tras el salto de temperatura, situado en un 50.3%. De igual manera, los
valores de selectividad obtenidos se corresponden con los del ensayo anterior, situandose

en un 48% y 33% para el DME y CO;respectivamente.

Tras las dos primeras horas de reaccién, donde el catalizador pierde actividad para
ambas temperaturas, las conversiones obtenidas para la reaccidon hasta las 9 h son
similares. Estos datos son comparables entre si ya que el agua todavia no afecta a la
reacciéon, puesto que no ha sido capaz de afectar en gran medida a la fraccién de centros
activos libres debido al poco tiempo de reaccion y la poca agua formada; se desagrega por
tanto su efecto. La similitud entre ambos valores de conversion es debida a que al tratarse
de reacciones reversibles exotérmicas, un aumento de la temperatura aumenta la velocidad
de la reaccion directa, por un lado, y por otro disminuye la constante de equilibrio que
aumenta la velocidad de la reaccion inversa. Dependiendo de las condiciones de operacion

ambos efectos se compensan y apenas se observa un cambio en la conversion.

El analisis de las pendientes de las curvas en la zona de situacion estable permite

concluir que no hay diferencias notables en la velocidad de desactivacion.
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4.3. ESTUDIO DE LA INFLUENCIA DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

Una vez fijadas las condiciones de operacion que permiten la operacién estable del
catalizador, se procede a la realizacion de ensayos que permitan estudiar la influencia de

distintas variables del proceso sobre el rendimiento de la reaccién.

Para ello se evalla en qué modo afectan a la conversion de CO obtenida, asi como a
la selectividad de los diferentes productos (en especial para el caso del dimetil éter, producto

de interés en este proceso de estudio) las siguientes condiciones de operacion:

- Latemperatura

- Lapresion

- Lavelocidad espacial empleada

- La composicién de la alimentacién, sobre la cual se evalla la relacion entre ambos

reactivos y presencia de CO; en la misma

4.3.1. Efecto de latemperatura

Como se ha podido observar durante los ensayos de estabilidad, la temperatura es
un factor clave que afecta directamente al rendimiento de la reaccion. Se realiza entonces
un estudio para determinar la influencia de la temperatura sobre la conversion de CO y
selectividad a los distintos productos obtenidos durante la reaccion. La reaccion se ha
llevado a cabo con un flujo de gas de sintesis de 0.43 NL min? y una relacién molar de
47/53 para CO/H,. La carga de catalizador se corresponde con los ya mencionados: 4 g de
CuO/ZnOly-Al,O3 (ChemPack) vy 2g de y-AlOs (BASF), lo cual implica una velocidad
espacial de 4.26 Nm® kg* ht,

El estudio se realiza para dos temperaturas diferentes 250°C y 270°C y a presion
constante de 30 bar, tal y como ya se ha visto. Con objeto de realizar la comparacion se
seleccionan los valores estacionarios para cada temperatura ya mostrados en la curva de
estabilidad reflejada en la Fig. 21. El analisis numérico de ambas condiciones se resume en

la Fig. 24 adjunta a continuacion.
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Fig. 24. Influencia de la temperatura sobre la conversion de CO (m) y selectividad a DME (m),
a COz2(») y a metanol () en la reaccion de sintesis de DME (para 30 bar,

WHSV=4.26 Nm? kg h1). Las zonas de lineas (=) indican los valores de equilibrio.

Los resultados permiten apreciar que, para un mismo tiempo de reaccion, la
conversién practicamente se duplica con este aumento de temperatura (28-52%). Esta
tendencia es contraria a la esperada de acuerdo a los datos de equilibrio, que predicen un
descenso en el valor de la conversion del 88% al 81% cuando la temperatura se aumenta de
250°C a 270°C. Se debe tener en cuenta que en las predicciones no se tiene en
consideracion ningun tipo de efecto del catalizador. Como ya se habia mencionado, este
aumento de la temperatura permite la desorcion del agua que bloquea los centros activos

del catalizador y, por tanto, favorece la actividad del mismo.

Considerando la selectividad, para el caso del producto de interés (DME) los
resultados experimentales muestran una tendencia constante en un valor en torno al 52%,
independientemente de la temperatura de reaccion utilizada. Esta tendencia es la predicha
por los datos de equilibrio, que no muestran variacién con la temperatura empleada para
llevar a cabo la reaccion, si bien estos situan el valor de la selectividad a DME en un valor

ligeramente superior, del 66.2%.
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En el caso de la selectividad a CO,, los resultados experimentales muestran como
ésta se ve levemente afectada por la temperatura de operacion, variando su valor del 24% al
28% con el incremento de temperatura. Estos valores sin embargo son mas cercanos al
32.4% predicho como valor te6rico para ambas temperaturas. Este aumento en la
selectividad experimental podria deberse a que se produce una mayor conversion, lo cual
implica una mayor produccion de agua, que reacciona con el CO presente en el medio de
reaccién y resulta en una mayor formacién de CO, mediante la reaccién de desplazamiento
del gas de agua. Por ultimo, la selectividad de equilibrio a metanol varia entre 1.4-1.6% con
el aumento de temperatura, lo cual coincide con los resultados experimentales donde el
metanol aparecia como trazas. Esto confirma que, en este intervalo de temperaturas, la
componente acida del catalizador es capaz de deshidratar el metanol producido de manera
efectiva para formar dimetil éter. Las diferencias en el balance al carbono total entre ambas

temperaturas no son significativas.

La conversion aumenta a medida que aumenta la temperatura, si bien no se ha
podido determinar ningin valor maximo en el rango de temperaturas estudiado. Esto es
debido a que no se ha considerado la realizacion del ensayo a mayores temperaturas
puesto que no se recomienda la utilizacion de temperaturas superiores a 280°C para el
catalizador de sintesis de metanol. A temperaturas elevadas tiene lugar un nuevo modo de
desactivacion del catalizador, no experimentado a las temperaturas inferiores estudiadas: su
desactivacion por efectos de sinterizacién de las particulas de cobre. La sinterizacion esta
causada por el crecimiento o aglomeracion de las particulas metdlicas de la fase activa (que
conforman la alta dispersién del catalizador). Este rearreglo estructural observado en la
sinterizacion lleva a un decrecimiento en el nimero de sitios activos, que se detecta como
una disminucién del area activa en el catalizador y, por tanto, menor actividad del mismo.
Este tipo de proceso supone una desactivacion irreversible del catalizador de metanol y, por
tanto, constituye uno de los principales factores que debe evitarse, dado que no hay

posibilidad de regeneracion posterior.

A la vista de los resultados obtenidos, se puede concluir que, teniendo en
consideracion los diferentes efectos que pueden afectar a la actividad catalitica, la
temperatura Optima de operacion para el proceso de sintesis directa de dimetil éter se

corresponde con 270°C.
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4.3.2. Efecto dela presion

El efecto de la presion sobre el rendimiento de la reaccion fue estudiado mediante la
variacién de la presion del sistema para tres valores diferentes: 10, 20 y 30 bar, para la
carga de catalizador Optima determinada (4 g de CuO/ZnO/y-Al,03 (ChemPack) y 2 g de
v-Al,O3 (BASF)) y una temperatura de operacion 6ptima de 270°C. La alimentacion al reactor
consistié en una corriente de 0.43 NL min con una composicién molar del 47% de CO y
53% de H.. No se realiza el ensayo a presiones superiores puesto que, ademas de que
encareceria relativamente el proceso, resultados previos recogidos en la bibliografia indican
que por encima de 40 bar la presion no tiene ningun tipo de efecto sobre la conversion o

selectividad a dimetil éter.

Para la obtencién de los valores de equilibrio correspondientes a este intervalo de
presiones se elabora en HYSYS un Estudio (Case Study). En él se introduce la presion de la
corriente de alimentacion como variable independiente y los valores calculados en la Hoja
de calculo para la conversién asi como la selectividad a cada producto se introducen como
variables dependientes para el calculo. Se itera entre unos limites de 10 bar y 30 bar, con un
tamafio de paso de 0.5 bar. Con la tabla de valores obtenida se realiza la representacién en
Excel, incluyendo en la misma grafica los valores experimentales observados, de manera
que se pueda realizar una comparacién entre valor predicho para el equilibrio y valor

experimental. La Fig. 25 recoge los resultados obtenidos en cada caso.

El andlisis de los datos de reaccion recogidos deja en evidencia una fuerte
dependencia entre la conversion y la presiéon. Tal y como se puede observar se produce un
aumento desde un 10% a 10 bar hasta un valor de 52% a 30 bar. Esta es una consecuencia
l6gica explicada por el hecho de que la sintesis de metanol es el paso limitante de la
reaccion global. Esta reaccion esta fuertemente influenciada por la presién y, como es
conocido, presenta bajas conversiones de equilibrio cuando se trabaja a presiones bajas.
Esta tendencia coincide con la reflejada en el resultado del Estudio evaluado con HYSYS,
donde la conversion de equilibrio aumenta desde un 52% a un 81% cuando la presion se
eleva de 10 a 30 bar. Se puede observar ademas que durante el ensayo nos hayamos

bastante alejados de las condiciones predichas de equilibrio.

Con respecto a la influencia de la presion sobre la selectividad a DME, ésta presenta
una variacion menos acusada, entre un 42-50%, més cercano al valor de equilibrio predicho
de 66.2%. En el caso del CO, la selectividad aumenta ligeramente con la presion (22-35%)
frente al 32.4% constante predicho para el equilibrio. Y el metanol por su parte presenta la
tendencia contraria, decreciendo su selectividad desde un 10% a un 1%, con un valor de

equilibrio de 1.5%. Esto se explica porque, a bajas presiones, la velocidad de deshidratacion
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de metanol a dimetil éter ya no es tan rapida y por tanto, no alcanza el equilibrio. A 10 bar,
ambas reacciones, sintesis de metanol y DME, son cinéticamente relevantes porque ambas
tienen velocidades de reaccion del mismo orden de magnitud. Esto hace que aparezca
metanol no reaccionado a la salida del reactor, y disminuya la selectividad observada a
DME. Por tanto, la presion de trabajo recomendada en base a estos resultados es 30 bar.
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Fig. 25. Influencia de la presién de operacion a 270°C y WHSV=4.26 Nm? kg! h-1: a) conversion de
CO, b) selectividad de (®) DME, (A) CO2 y (™) metanol. Las lineas discontinuas (---) indican

los valores de equilibrio en cada caso.
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4.3.3. Efecto de lavelocidad espacial

La influencia de la velocidad espacial sobre la reaccion fue estudiada mediante la
reduccion del flujo total de alimentacion, desde los ya vistos 0.50 NL min*, 0.43 NL min* al
75% y 50%: 0.32 y 0.21 NL min? (3.20 Nm? h1 kg y 2.13 Nm? h-1 kg respectivamente) para
la misma carga de catalizador: 4 g de CuO/ZnO/y-Al,O3 (ChemPack) y 2g de y-Al,O3
(BASF)). Se define la velocidad espacial como la relacion entre el flujo volumétrico total a la
entrada del reactor y la masa del lecho de catalizador, bajo condiciones normales, de
manera que indica el numero de volimenes de alimentacion que pueden ser tratados en el
reactor por unidad de tiempo y masa de catalizador. La reaccién se lleva a cabo con una
alimentacién formada por un 47% de CO y un 53% de H; a una presion de operacion de
30 bar y 270°C.

Los resultados del efecto de la velocidad espacial sobre la conversion de CO
obtenida y las selectividades a los distintos productos se reflejan en la Fig. 26. Puede ser
observado que la conversion decrece progresivamente a medida que aumenta la velocidad
espacial, desde un valor del 68% para la menor velocidad espacial, hasta una conversion
del 52% para el caso de mayor velocidad. Este se corresponde con el comportamiento
esperado, puesto que mayor velocidad espacial implica menor tiempo de residencia en el
interior del reactor y, por tanto, menor tiempo de reaccion, lo cual se refleja en una menor

conversion de los reactivos.

La selectividad a los distintos productos si parece mantenerse constante a pesar de
las modificaciones en la velocidad espacial. Presenta ademas unos valores bastante
similares a los correspondientes a los valores de equilibrio, especialmente en el caso del
metanol y el didxido de carbono, cuyas selectividades del 1% y 28% respectivamente son
proximas a los valores predichos: 1.5% y 32.3% en cada caso. Esto es coherente con los
resultados anteriores, ya que el cambio en la velocidad espacial afectaria a la velocidad de
reaccion de todas las reacciones por igual, y por tanto, las reacciones de sintesis de DME y
desplazamiento del gas de agua seguirian siendo mucho mas répidas, que la reaccion de

sintesis de metanol, ambas alcanzando el equilibrio.
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Fig. 26. Influencia de la velocidad espacial en la reaccion a 270°C y 30 bar sobre: a) conversion de
CO, b) selectividad de (®) DME, (A) COz y (™) metanol. Las lineas discontinuas (---) indican

los valores de equilibrio en cada caso.

De acuerdo a la tendencia asintética mostrada en los resultados experimentales de
conversion y, dado que la selectividad no se ve afectada por la velocidad espacial, se
pueden utilizar estos datos para el cambio de escala del proceso. Para ello basta con
realizar un ajuste de los resultados experimentales de conversion que permita estimar la
velocidad espacial a utilizar si se desea operar en un valor de conversion del 90% de la

conversion de equilibrio.
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El valor de conversion de equilibrio predicho para las condiciones de operacioén de
estudio se sitda en un 81.2%.
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Fig. 27. Extrapolacién de la velocidad espacial de reaccion utilizada para cambio de escala del
proceso. La linea discontinua (---) indica el valor de equilibrio correspondiente a estas

condiciones.

Se realiza la extrapolacion suponiendo una reaccion reversible de primer orden y se
puede concluir que la velocidad espacial que debe utilizarse para el escalado del proceso
segln este criterio se sitia entre 1.7 Nmékg? hl, correspondiente con una conversion
global de 73.1%.
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4.3.4. Efecto de la composicidon del gas de sintesis: relacion H,:CO

Con objeto de evaluar la influencia de la composicion del gas de sintesis, se
estudiaron tres proporciones de H»:CO diferentes. La reaccion se lleva a cabo en las
condiciones ya establecidas de 30 bar, 270°C, y carga de catalizador compuesta por: 4 g de
CuO/ZnOly-Al,Os (ChemPack) y 2g de y-Al:Oz (BASF). El flujo total se mantiene en

0.50 NL mint, modificando Unicamente la fraccion volumétrica introducida de cada reactivo.

Los resultados, reflejados en la Fig. 28, permiten concluir que la conversion aumenta
a medida que aumenta la cantidad de hidrégeno presente en la alimentacién (pasando de un
16% a un 24% cuando H»:CO sube de 0.67 a 1.5). Esto implica que, como consecuencia del
incremento de la concentracion de hidrégeno, la reaccién de conversion de CO a metanol se
ve favorecida. Este comportamiento se explica debido al desplazamiento que sufre el
equilibrio de la reaccion dada la presencia de H. en exceso. Para bajos contenidos de H; en
la alimentacién, el H; es el reactivo limitante y la produccion de metanol es baja, lo cual da
lugar a un menor rendimiento de DME. Por otra parte, no se consideran relaciones
superiores a 1.5 ya que si se aumentase demasiado el contenido de H; en la alimentacion,
se desplazaria el equilibrio de la reaccion de desplazamiento de gas de agua hacia
reactivos, por lo que se reduciria el consumo del agua formada en la sintesis de DME. En
consecuencia, se obtendrian rendimientos mas bajos de DME, dado que la reaccién de
deshidratacién de metanol también se veria desplazada hacia los reactivos. En esas
condiciones se ha demostrado que se produce ademas un aumento en el rendimiento a

hidrocarburos y parafinas ligeras por reacciones de hidrocraqueo (Erefia et al., 2005).

La tendencia que se puede observar para la selectividad a DME muestra un aumento
cuando se produce el primer incremento en la concentracion de H. en la alimentacion,
debido al ya mencionado desplazamiento del equilibrio de la reacciéon de sintesis de
metanol, si bien a partir de la relacion 1:1 se mantiene constante. Este desplazamiento tiene
influencia sobre el resto de reacciones de equilibrio y provoca también un aumento de la
selectividad de CO2, mientras que disminuye la cantidad de metanol presente en el medio
de reaccion. La formacién de CO; tiene lugar mediante la reaccion de desplazamiento del
gas de agua por reaccion entre CO y el H,O. Como esta agua es generada en la
condensacién de metanol a DME, esto implica que la selectividad a CO, se ve ligeramente
incrementada al aumentar la concentracion de hidrégeno. Como ya ha sido comentado, la
baja selectividad a metanol indica que la reaccion de formacion de dimetil éter es muy rapida

en comparacion con la propia reaccion de sintesis de metanol.
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Fig. 28. Influencia de la relacion molar H2:CO en la reaccion de sintesis de DME a 270°C, 30 bar y
WHSV=5 Nm? kg1 h'l: a) conversion de CO, b) selectividad de (®)DME, (A)CO:2 vy

(™) metanol. Las lineas discontinuas (---) indican los valores de equilibrio en cada caso.
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4.3.5. Efecto de la presencia de COzen la alimentacién

El efecto de la presencia de CO; en la alimentacion fue evaluado para la misma
carga de catalizador a distintas concentraciones en el intervalo 0-14% (mol), manteniendo la
relacion H2:CO en un valor de 1.5 y con un flujo total de 0.50 NL min? a 270°C. Resulta
especialmente interesante para la viabilidad econémica del proceso el buen comportamiento
cinético del catalizador a una presion moderada de 30 bar ante la presencia de CO.. Los

resultados obtenidos se recogen en la Fig. 29.

Se puede observar que la presencia de CO; en la alimentacion resulta en una menor
conversion de CO para concentraciones de CO, mayores. Este resultado puede ser debido
a que la presencia de una mayor concentracion de CO., producto de la reaccion de
desplazamiento del gas de agua, reduce la extension de dicha reaccion reversible, lo que
implica una mayor cantidad de agua en el medio de reaccion, y por tanto, una menor
extension de la reaccion reversible de deshidratacion del metanol. La hidrofilicidad de la
v-Al,O3, con la consiguiente adsorcion de agua, exige por tanto un mayor contenido de esta
funcién en el catalizador, para que la deshidratacion del metanol no esté limitada. Puede ser
observado ademas que concentraciones de CO;, bajas tienen un efecto positivo sobre la
conversion. Esto se debe a que una pequefa cantidad de agua en el medio de reaccién es
capaz de desorber los distintos precursores de coque de los centros activos del catalizador
(Stiefel et al., 2011). Se debe resaltar entonces la importancia de la concentracién de H,O
en el medio de reaccion, puesto que por un lado atenda la velocidad de las dos etapas de
reaccion, pero por otro, tiene el efecto positivo de atenuar la deposiciébn de coque, al
controlar la formacién de iones metoxi, intermedios activos en la formacion de los primeros

hidrocarburos precursores del coque (Sierra et al., 2011).

Analizando la distribucion de productos obtenida a la salida del reactor, se puede
observar que la selectividad a DME practicamente no se ve afectada, tal y como predecia el
comportamiento en el equilibrio. Sin embargo, las selectividades a metanol y CO- si se ven
afectadas por este cambio en la alimentacion, aumentado la primera y disminuyendo la
segunda a medida que se incrementa el porcentaje de CO; alimentado. La disminucién de la
selectividad a CO, implica menor consumo de agua por la reaccién de desplazamiento del
gas de agua y, por tanto, reduce la extension de la reaccion de deshidratacion de metanol a
DME. Esta tendencia coincide, al igual que en el caso anterior, con la predicha mediante la
simulacion y los valores obtenidos de manera experimental resultan muy proximos a los

correspondientes a la situacion de equilibrio.
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Fig. 29. Influencia de la concentracion de CO:2 en la reaccion de sintesis de DME a 270°C, 30 bar y
WHSV=5 Nm? kg? h'l. a) conversion de CO, b) selectividad de (®)DME, (A)CO: y

(™) metanol. Las lineas discontinuas (---) indican los valores de equilibrio en cada caso.
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Conclusiones

La reaccién de sintesis directa de dimetil éter a partir de gas de sintesis ha sido
estudiada empleando un catalizador hibrido compuesto por una mezcla fisica de
CuO/ZnO/ly-AlO3 y v-AlOs, catalizadores mas utilizados en el proceso tradicional en dos
etapas. Para ello se ha utilizado un reactor de lecho fijo que opera a altas presiones de
manera isoterma. Los resultados experimentales permiten confirmar la eficacia de este
catalizador para la reacciébn de estudio, asi como conocer la influencia de diferentes
variables de operacion sobre el rendimiento global de la misma. De manera general, estas

pueden resumirse en los apartados mostrados a continuacion:

- Los ensayos de estabilidad muestran una pérdida progresiva de actividad que se
refleja en una menor conversién de CO. Esta pérdida es mayor durante las dos
primeras horas de reaccién y luego se estabiliza. A 250°C, esta estabilidad continua
hasta las 10 h de reaccion, donde se produce un descenso brusco de la conversién,
estabilizandose de nuevo en el valor de conversiébn mas bajo. Esta curva de ruptura
no se observa cuando la reaccién se lleva a cabo a 270°C, cuya estabilidad continua
desde las dos primeras horas hasta el final de la reaccion. Temperaturas superiores
a 270°C pueden dar lugar a fendbmenos de sinterizacion del cobre en la superficie del

catalizador y no son, por tanto, recomendadas por el fabricante.

- La temperatura 6ptima recomendada para las condiciones de operacion empleadas
en estos ensayos se corresponde con 270°C, alcanzando una conversion del 52%.
La utilizacion de esta temperatura favorece la actividad del catalizador al permitir la
desorcion del agua que bloquea los centros activos del catalizador para temperaturas
inferiores (250°C), lo cual desciende la conversion a un 28%. En ningun caso la
selectividad a los diferentes productos posibles se ve afectada por el descenso de la
velocidad de reaccidon ocasionado. Los resultados experimentales indican bajas
concentraciones de metanol y de agua en el medio de reaccion, lo que significa que
la sintesis de DME y la reaccion de desplazamiento del gas de agua alcanzan el

equilibrio porque son muy répidas, frente a la sintesis de metanol, etapa limitante.

- Un incremento de la presion aumenta la conversion de CO y la selectividad a DME,
gracias al aumento en la velocidad de reaccion y el desplazamiento del equilibrio de
reaccion. Sin embargo, al aumentar la presion también incrementa el coste del

proceso, por lo que una presion de 30 bar supone un buen compromiso.
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Conclusiones

Un defecto de H: en la alimentacion frente a la relacion estequiométrica 1:1 de la
reaccion global a DME implica una menor conversion, mientras que un exceso
mejora el valor significativamente. La relacién 1.5:1 resulta ser el valor 6ptimo. De
igual manera, la selectividad a DME aumenta con la concentracion de H» alimentado
por desplazamiento de la reaccion de sintesis de metanol.

La comprobacion experimental de que la incorporacién de CO: en la alimentacion
disminuye la conversion, se atribuye al desplazamiento del equilibrio de la reaccion
de desplazamiento del gas de agua, que eleva la concentracion de H,O generada
como producto en el medio de reaccion, la cual se adsorbe en los centros acidos de

la alimina.

Los estudios realizados variando la velocidad espacial permiten extrapolar la
velocidad espacial necesaria para alcanzar una conversion del 90% de la conversion
de equilibrio. Este valor de velocidad espacial se corresponderia con aquel que debe
ser utilizado para el cambio de escala del reactor, y se sitila en un valor de
1.7 Nm3 kg? ht. La selectividad a los distintos productos no se ve afectada por esta

variable de operacion.
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Apéndices

APENDICE A: LISTA DE SIMBOLOS

DME

Fi

Fo

GEl
GHSV
LPG
Si

STD

WGSR

WHSV

Xco

Vi

Yio

Dimetil éter

Flujo molar total a la salida del reactor (mol s)

Flujo molar de la especie i a la salida del reactor (mol s?)

Flujo molar total a la entrada del reactor (mol s*)

Flujo molar de la especie i a la entrada del reactor (mol s1)

Gas de efecto invernadero

Gas hourly space velocity — Velocidad espacial del gas por volumen de reactor
Liguefied petroleum gas — Gas licuado de petréleo

Selectividad al producto de reaccién i

Syngas to DME process

Coeficiente estequiométrico de la especie i

Water-gas shift reaction — Reaccion de desplazamiento del gas de agua
Weight hourly space velocity — Velocidad espacial del gas por masa de
catalizador

Conversion de reactivo CO

Fraccion molar de producto i a la salida del reactor

Fraccién molar de producto i a la entrada del reactor
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APENDICE B: CALCULOS Y DEDUCCIONES

Las tres reacciones implicadas en el proceso se corresponden con las siguientes:
CO +2H, <—§ CH;0H
1 |
CO +2H, & 1/2 CH40CH; + 1/2 H,0
V1 ’

Cco + Hio < €0, + H,
bl

B.1. Relacion entre flujos molares de entrada y salida al reactor

De acuerdo a las diferentes especies implicadas en la reaccion, el flujo molar de gas
a la salida se puede definir como:

F = F¢o + Fenyon + Fome + Feo, + Fu, + Fu,o (=) mol s™1 (7)

Estos dos ultimos términos, pueden ser expresados en funcion del resto de
componentes si se tiene en cuenta la estequiometria de las reacciones en las que se ven
involucrados, ya que no son analizados con el cromatografo. De esta manera se reduce

ademas el niumero de variables a emplear:

FHZ=FH20_Z'FCH3OH_4.FDME+(FC02_FCOZO) (8)

Fu,0 = Fomg — (Fco, — Fcozo) 9)
Sustituyendo en la expresion anterior, se obtiene:

F = Fco + Fenyon + Fomp + Feo, + Fu,y — 2 Fepgon — 4 Fpue + (Fco2 - Fcozo) + Fpme

10
~ (Feo, = Feoy,) (10)
F =Feo —Fchyon — 2 Fpue + Feo, + FHZin (11)
Se tiene en cuenta la definicion de flujo molar de una especie en la mezcla:
Fi =yiF; (12)
F=ycoF = ycrsonF — 2 yomeF + yco,F + yu, Fo (13)
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Sacando factor comun y reorganizando, se llega a la expresion final utilizada para la

consideracion del incremento de nimero de moles en la reaccion:

F=(yco— YcHson — 2 Ypme T }’coz) “F +yu, Fo (14)
F YH,,
= 15
Fo 1_(yC0_yCH30H_2'yDME+yC02) (15)
B.2. Conversion y selectividades a los diferentes productos de reaccion
De acuerdo con la expresion anterior, se define la conversion de reactivo:
Feo, — Feo Feo Yeo (F
Xeo=—2——"=1- =1- (—) 16
€0 Feo, Feo, Yco, \Fo (16)
y las selectividades a cada producto, con una expresion general:
F
L (F; —Fo)/vi (yi (F_o) B yiO)/vi (17)
' (Fco0 - Fco)/Vco (}’co0 'Xco)/Vco
Aplicado de manera particular a cada caso:
s _ (Fome)/(1/2)  2-Fpyg _ 2-Ypue'F _ 2-YpuE (F) (18)
DME — - - - T
(Fcoo - Fco)/1 (Fco0 - Fco) (yCOO 'Xco) - Fy (}’coo 'Xco) Fo
g _ (Fewyon)/t Fempon _ Yemon'F Yewsom (F> (19)
CH30H — - - - -
: (Fco0 - Fco)/1 (Fco0 - Fco) ()’coo 'Xco) - Fy ()’coo 'Xco) Fo
F
B (Fco2 - Fcozo)/1 3 Feo, — Fco20 _ Yco, F— Yco,, Fy B Yeo, (F_O) ~ Yeo,, (20)

S.. = = = =
€0 (Fco0 - Fco)/1 (Fco0 - Fco) (yCOO ‘Xco) - Fy (}’co0 'Xco)

Para que el balance al carbono cierre, se debe cumplir que:

Zsi =1 21)
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