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OBJETIVOS

El principal objetivo de esta tesis doctoral ha sido conocer los aspectos
fundamentales de la transformacién catalitica del dimetil éter (DME) en olefinas,
que se presenta como una alternativa (proceso DTO) a la transformacién de
metanol (proceso MTO).

El proceso MTO es clave en la denominada “economia del metanol”, para la
obtencién de materias primas y combustibles desde fuentes alternativas al petrdleo,
como el carbén (en Asia), el gas natural (en Europa) y la biomasa lignoceluldsica, en
este caso con el interés afiadido de reducir la emision de CO,. Por otro lado, la
demanda de olefinas ligeras es un indice del desarrollo tecnolégico y de produccion
de bienes de consumo de los paises, y en consecuencia tiene una tendencia de
notable crecimiento, que impulsa a la innovacién de las tecnologias para su
produccién, entre las que el proceso MTO tiene un papel relevante, y de mayor
interés desde la perspectiva de sostenibilidad que los procesos que valorizan
derivados del petroleo (craqueo térmico de naftas y craqueo catalitico en lecho

fluidizado (FCC)).

En consecuencia, el proceso MTO recibe una gran atenciéon entre los
investigadores de procesos cataliticos, que persiguen mejoras en el catalizador,
modelado cinético, disefio del reactor e integracién de procesos. Los principales
retos que persiguen estos estudios estan enfocados a mejorar: i) el rendimiento y la
selectividad de olefinas, preferentemente de propileno, por su mayor demanda, y;
1i) la estabilidad del catalizador, dado que la desactivacién condiciona el disefio del
reactor y exige un sistema de reactor y regenerador.

El proceso MTO industrial se realiza sobre catalizador de SAPO-34, cuya
composicién y propiedades son sujetas a continuas mejoras. Sin embargo, la
versatilidad de la zeolita HZSM-5, su menor desactivacién por coque y la mayor
selectividad de propileno, justifican que reciba una atencion creciente, tanto para su
utilizacién en el reactor del proceso MTO vy en los procesos asociados, como en el
de intensificaciéon de olefinas por tratamiento de corrientes secundarias. Igualmente,
se ha alcanzado un notable conocimiento del mecanismo de reaccién, en torno al
concepto de poo/ de hidrocarburos, merced al desarrollo de las técnicas analiticas
para identificar intermedios de reacciéon y de métodos tedricos para calcular los
requerimientos de energfa de diferentes rutas alternativas.

Sin embargo, la “economia del metanol” tiene como atractiva alternativa la del
DME, porque la sintesis de DME presenta importantes ventajas respecto a la de
metanol: 1) menores restricciones termodinamicas; i) menor inversiéon en

infraestructura; iii) menor relacion Hz/CO requerida, lo que facilita la valorizacion
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de biomasa, y; iv) capacidad de co-alimentacién de COz con el gas de sintesis. La
importancia socioeconémica del DME en Asia, el interés generalizado de potenciar
la valorizaciéon de biomasa y la creciente disponibilidad de gas natural, justifican la
actual atencién internacional a la producciéon de olefinas con DME como materia
prima, en lugar de metanol.

El grupo de investigaciéon en el que se ha realizado esta tesis, tiene una larga
trayectoria en la investigacion de la transformacién de metanol en gasolina y en
olefinas ligeras, sobre catalizadores de SAPO-n (SAPO-18 y SAPO-34) y zeolitas
HZSM-5. El conocimiento adquirido es de utilidad para abordar la transformacién
de DME, sobre la que la informacién en la bibliografia es limitada. Generalmente se
han tratado al metanol y DME como un /mp de oxigenados, con un papel similar
en los mecanismos de reaccion y en el esquema cinético, sin considerar la posible
diferente reactividad de DME y metanol, y el diferente papel de la composicion de
ambos en el medio de reaccién. Es destacable en este sentido la oportunidad de
considerar el diferente contenido de H»O en la transformacién de los dos
oxigenados, dado que esta bien establecido que el H>O tiene un complejo efecto en
los mecanismos de reaccion y de formacion de coque.

Un aspecto destacable de las contribuciones previas del grupo de investigacién
en el proceso MTO, ha sido la vision integral de los fenémenos que suceden a
diferente  escala: catalizador-mecanismo de  reaccién-cinética-desactivacion-
regeneracion-disefio del reactor (lecho fijo o fluidizado)-integracion de reactor y
regenerador. Hsta tesis pretende contribuir a alcanzar un similar grado de
conocimiento con el DME como reactante. Para ello se han planteado los siguientes
objetivos parciales, sobre aspectos que son basicos para progresar hacia ese
conocimiento:

v" La comparacién de un amplio abanico de catalizadores, de SAPO-n (SAPO-
34 y SAPO-18) y de zeolita HZSM-5 (con diferente relacion SiO2/AlLO3 y
modificada con K y P), para determinar el efecto de la severidad de la
selectividad de forma y de la acidez (total y fuerza 4cida) sobre indices de
reaccién que cuantifiquen: actividad, selectividad de olefinas y desactivacion
por coque de los catalizadores en la transformacién de DME (en principio

puro, para subrayar la diferencia con la transformacién de metanol).

v' la seleccion de un catalizador potencialmente adecuado para la
transformacion de DME, en base a un compromiso de actividad,
selectividad y estabilidad. Las ventajas bien establecidas de la preparacién de
estructuras porosas jerarquizadas han motivado el estudio de la utilizacién
de boehmita como aglomerante, como alternativa a la bentonita, para
explorar la capacidad de mejora de la resistencia mecdnica y del
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comportamiento cinético, por la contribucién de la estructura porosa y
acidez de la y-ALO3; (boehmita calcinada) a las propiedades de la zeolita
HZSM-5.

Sentar las bases para establecer un modelo cinético con el catalizador
seleccionado, mediante un estudio paramétrico, para: i) determinar el efecto
de las variables (temperatura, tiempo espacial, tiempo de reacién) y de la co-
alimentaciéon (He, metanol, H>O). Esta co-alimentaciéon de metanol y H.O
implica en ambos casos aumentar notablemente la presencia de H2O en el
medio de reaccién, cuyo efecto es un aspecto de relevante interés para
valorar la diferencia entre la transformacién de metanol y DME vy las
perspectivas de estas co-alimentaciones. 1ii) establecer los intervalos
adecuados para el modelado cinético y obtener los datos cinéticos
necesarios para este modelado; iii) establecer un esquema cinético,
valorando las similitudes con el del proceso MTO y posibles diferencias. La
comprension de las analogias y diferencias exigird un analisis detallado de la
informacién bibliografica sobre las rutas del mecanismo de poo/ de
hidrocarburos para formacién de olefinas.

Determinar las caracteristicas de la deposicién de coque (origen de la
desactivacion), su posible ubicacion en la estructura porosa del catalizador y
su relacion con la concentracion del medio de reaccion, la cual es clave para

la propuesta de la ecuacién cinética de desactivacion.

Confirmar la regenerabilidad del catalizador por combustién del coque con
aire, lo que es requerido para la utilizacién del catalizador en un sistema
reactor-regenerador similar al del proceso MTO. Esta regenerabilidad es
también necesatia para que el modelo cinético tenga utilidad para el disefio
de este sistema.

Hstablecer un modelo cinético para el proceso DTO a tiempo cero
(catalizador fresco). Para ello se ha considerado adecuado comparar
modelos alternativos de Zumps, del tipo de los de mayor actualidad para el
proceso MTO vy as{ mismo, utilizar métodos de calculo de los pardametros
cinéticos acordes con criterios ya bien establecidos para el proceso MTO.
Dado el interés de identificar el papel en el esquema de reaccion del DME y
del metanol, se han considerado ambos individualmente, con el objetivo de
cuantificar su diferente reactividad, calculando las correspondientes
constantes cinéticas de transformacion en olefinas. Otro objetivo concreto
en el modelado ha sido considerar la reactividad individual de cada olefina.

Ademais, considerando el bien establecido efecto de atenuacion de la
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velocidad de las etapas de reaccién por el H2O en el medio, el modelo
debera considerar este efecto.

La consideraciéon en el modelo cinético de la desactivacién por coque,
mediante una ecuacién cinética de desactivacion. Esta ecuaciéon ha de
considerar el posible efecto de la composicién del medio de reaccién en la
desactivacién, identificando los precursores del coque y el efecto de
atenuaciéon de la desactivaciéon por el HxO. El modelo cinético global,
obtenido integrando los balances de materia del modelo cinético para
tiempo cero, junto con la ecuacién cinética de desactivacion, debera ser
adecuado para cuantificar la evolucién con el tiempo de reaccién de la
composicién de las olefinas individuales y de los /umps de productos, en un
amplio intervalo de condiciones de operaciéon (temperatura, tiempo
espacial), tanto para la alimentacién de DME puro como co-alimentado con
He, metanol o H,O.
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Capitulo 1

1. INTRODUCCION

1.1. PRODUCCION DE OLEFINAS LIGERAS

La demanda de olefinas ligeras es un indice de la evolucion del desarrollo de la
economia mundial, dada su importancia como materias primas para la produccién
de bienes de consumo. La demanda anual de etileno es superior a los 155 millones
de toneladas (Ramirez, 2012) y la de propileno (mayor en Europa que la de etileno)
es aproximadamente la mitad, aunque con una prevision de mayor crecimiento
(Figura 1.1) (Galadima y Muraza, 2015).
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Figura 1. 1. Demanda global anual de propileno (Galadima y Muraza, 2015).

En la actualidad, la produccién de olefinas C,-Cy tiene lugar en las unidades de
craqueo térmico con vapor (70 %), de craqueo catalitico en lecho fluidizado (FCC)
(18 %) y en el proceso MTO (metanol a olefinas) (10 %), mientras el 2 % restante se
obtiene en unidades de deshidrogenacién (y deshidrogenacién oxidativa) de

parafinas, y por metatesis.

En la Figura 1.2 se muestra un esquema-resumen de las tecnologias para la
obtencién de olefinas ligeras, basado en el establecido por Epelde (2013). En este
esquema se consideran: i) las tecnologias implantadas comercialmente a partir de
petrdleo; ii) las rutas de obtencion a partir de gas natural y de carbén (ordenadas por
la capacidad de sus reservas); iii) las rutas desde biomasa vegetal y desde residuos de
la sociedad de consumo (residuos organicos, plasticos y neumaticos usados o lodos
de depuradora). Estas rutas son claves para el desarrollo de los conceptos de Bio-
refineria y Refineria de Residnos, respectivamente; iv) las rutas de recuperacion del C del
COs, incorporandolo en procesos de sintesis de oxigenados transformables en

olefinas.
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111  Tecnologias convencionales
1.1.1.1.  Craqueo con vapor

El craqueo térmico con vapor de hidrocarburos es el proceso industrial de
mayor implantacién para la producciéon de olefinas ligeras; en especial de etileno
(Sadrameli, 2015). La alimentacion habitual en Estados Unidos y Oriente Medio es
de hidrocarburos saturados ligeros (etano, propano y butano, y mezclas de ellos),
mientras que en Europa la alimentacion es liquida (nafta y gaséleos). Es un proceso
a elevada temperatura (800-900 °C), muy endotérmico y en consecuencia con un
relevante requerimiento energético, entre 12 y 18 GJ t!, y elevada emisién de CO»
(Ren y cols., 2008). La incorporacién de un catalizador de zeolita HZSM-5 resulta
util para disminuir la temperatura de craqueo y aumentar la relacion
propileno/etileno (Corma y cols., 2012; Sedighi y cols., 2013).

1.1.1.2. Craqueo catalitico en lecho fluidizado (FCC)

Tienen una importancia creciente en las previsiones de produccion de olefinas,
las unidades de craqueo catalitico en lecho fluidizado (FCC), con una gran capacidad
instalada (14 millones de barriles/dfa) y una gran versatilidad para la alimentacién
(gasdleo de vaclo (VGO), gaséleo de unidades de coque, residuo atmosférico).
Resulta clave para la producciéon de olefinas y para maximizar el rendimiento de
propileno, la incorporacién de la zeolita HZSM-5 como aditivo al catalizador (de
zeolita HY), con un rendimiento de propileno del 3-6 %, dependiendo de la

alimentacion.

La explicacién de la contribucién de la zeolita HZSM-5 a la elevada selectividad
de olefinas C-C4, reside en su selectividad de forma y reducida capacidad de
transferencia de Ha de los centros acidos (Wojciechowski y Corma, 1986; Arandes y
cols., 2000).

Existen numerosas innovaciones en el FCC para aumentar el rendimiento de
olefinas ligeras: MAXOFIN de Kellog Brown & Root, Inc. (KBR) y Mobil (Miller y
cols., 1998); PetroFCC de UOP (Houdek yAndersen, 2005; Xieqing y cols., 2000);
Craqueo catalitico de olefinas ligeras en lecho fluidizado (Fluidized Light Olefin
Catalytic Cracking, FLLOCC) de UOP; Craqueo catalitico selectivo (SCC) de ABB
Lummus; Craqueo catalitico profundo (Deep Catalytic Cracking, DCCI & II) (Park y
cols., 2010); Proceso de pirolisis catalitica (CPP) de RIP/SINOPEC (Le Van Mao y
cols., 2009); y proceso HPFCC (High Propylene Fiuid Catalytic Cracking) de Grace
Davison (Park y cols., 2010). Algunas de las propuestas requieren modificaciones en
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el riser, que en el caso de Wang y cols. (2008) es la incorporacién de un segundo
riser para el craqueo de la nafta, producto del primer reactor y que es recirculada
(Figura 1.3).

Efluente

Riser
principal

Riser
secundario

Alimentacidn

Nafta recirculada
By o~

Figura 1. 3. Esquema del proceso FCC con un riser secundario para el craqueo de
la nafta recirculada (Wang y cols., 2008).

1.1.1.3.  Deshidrogenacion de parafinas

El desarrollo de la deshidrogenacién de parafinas tiene un referente histérico
en la produccién de isobutileno para la sintesis de MTBE en 1973 (Snamprogetti-
Anic en Ravena). Actualmente, ha aumentado el interés del proceso para la
valorizacién de las parafinas ligeras que acompafian al gas natural. Estan
comercializadas diferentes tecnologfas: Catofin, de ABB Lummus (Gascén y cols.,
2003); Oleflex, de UOP (Barias y cols., 1996); STAR, de Krupp Uhde (Wenzel,
2003); PDH, de Linde-BASF-Statoil (Zimmermann y Verluis, 1995); FBD, de
Snanprogetti-Yarsintez (Miracca y Piovesan, 1999). Estos procesos son muy
endotérmicos, con un elevado consumo energético, con la consiguiente emision de
COz y rapida deposicién de coque sobre el catalizador (Sanfilippo y Miracca, 20006).

La investigacién del proceso de deshidrogenacién de parafinas persigue
disminuir dichos requerimientos energéticos (con el desarrollo de nuevos reactores y
catalizadores con la estabilidad térmica requerida, que limiten la deposicién de coque
en el catalizador). Los catalizadores de Pt-Sn son considerados muy adecuados por
su estabilidad (Zhu y cols., 2014). Por otro lado se han propuesto interesantes
innovaciones en el disefio del reactor, como: i) el reactor fluidizado de dos zonas, de

forma que en la segunda tiene lugar la combustién del coque que se deposita en la
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primera (Gascon y cols., 2005); ii) el reactor de membrana de Pd-Ag, para desplazar
el equilibrio de la reaccion mediante la separaciéon del Hz del medio de reaccién
(Montesinos y cols., 2015). Ha recibido atencién la utilizaciéon de CO2 como
comburente en la deshidrogenacién oxidativa, si bien su efecto es fuertemente
dependiente de la composicion del catalizador y del soporte (Shishido y cols., 2012).

1.1.1.4.  Interconversion de olefinas

Podemos agrupar en tres los procesos con la caracteristica comuin de
reconvertir corrientes de olefinas de menor interés en una corriente mas rica en
propileno: metatesis, oligomerizacién-craqueo y craqueo de olefinas superiores.

El proceso de metatesis con mayor implantaciéon corresponde a la Tecnologia
de Conversiéon de Olefinas (OCT), de ABB Lummus Global, para la obtencién
selectiva de propileno a partir de etileno y 2-buteno (Mol, 2004; Huang y cols.,
2000). Sobre un catalizador de MgO la alimentacién de 1-buteno se isomeriza a 2-
buteno, que reacciona con etileno en un reactor de metatesis, sobre un catalizador
de W/SiO», con una selectividad de propileno mayor del 90 %.

Epelde y cols. (2014a-d) han estudiado la interconversién de olefinas ligeras,
con etileno y n-butenos como alimentacién, proponiendo un esquema cinético
(Figura 1.4) para un catalizador de zeolita HZSM-5 que tiene un 1 % de K.

Alifaticos Cs l

Propileno —I|

<

Aromaticos

Figura 1. 4. Esquema de reaccién de interconversion del 1-buteno sobre
catalizador de zeolita HZSM-5 (Epelde y cols., 2014d).

El Proceso de Craqueo de Olefinas (OCP) intensifica la produccion de olefinas
ligeras (particularmente de propileno), al convertir la corriente de olefinas C4-Cg de
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diferentes procesos (MTO, FCC, craqueo térmico de naftas, unidad de coque). Las
diferentes tecnologias (reactor de lecho fluidizado con circulaciéon de catalizador,
reactores de lecho fijo adiabaticos en ciclos de reaccién-regeneracién) utilizan
catalizadores de zeolita HZSM-5 (T'sunoda y Sekiguchi, 2008; Tian y cols., 2015).

1.1.1.5.  Cragueo catalitico de parafinas

Aunque el craqueo catalitico de parafinas ha sido estudiado tradicionalmente
como parte del craqueo de alimentaciones complejas en las unidades FCC (Rahimi y
Karimzadeh, 2011), también ha recibido atencién el craqueo de parafinas que como
el butano son poco reactivas. En la Figura 1.5 se muestra el esquema de reaccién
propuesto para el craqueo de n-butano sobre zeolita HZSM-5 (Mier, 2009; Mier y
cols., 2010a). También resulta interesante la sinergia observada en el craqueo
conjunto de una parafina como el butano y un oxigenado como el metanol (Mier y
cols., 2010b). La rapida formacién de olefinas por craqueo del butano acelera el
mecanismo de poo/ de hidrocarburos de la transformacién de metanol y, por otro
lado, el agua formada en la deshidratacion de metanol atenda la rapida formacion del
coque del craqueo del butano.

Craqueo
Oligomerizacion

monomolecular

Olefinas Cs

craqueo

Ciclaciéon

Aromaticos

Figura 1. 5. Esquema de reaccién del craqueo de n-butano sobre catalizador de
zeolita HZSM-5 (Mier y cols., 2010b).

1.1.1.6.  Olefinas desde metano

El metano, compuesto mayoritario en el gas natural y presente en las corrientes
de subproductos de los procesos térmicos y cataliticos de refinerfa, es la principal
fuente actual de H, pero también es una fuente de hidrocarburos alternativa al
petréleo, mediante las rutas de gas de sintesis (GTL) y a partir de la transformacion
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catalitica de sus derivados halogenados. El interés por estas rutas ha aumentado
como consecuencia de la creciente disponibilidad del gas natural.

El metano puede transformarse en clorometano mediante una hidrocloraciéon
catalitica y el clorometano se transforma en hidrocarburos sobre catalizadores de
zeolita HZSM-5 y SAPO-n, mediante un mecanismo de poo/ de hidrocarburos y con
etapas de reaccion similares a las de transformacién de metanol (Figura 1.6) (Nilsen
y cols., 2009; Olsbye y cols., 2011; Xu y cols., 2012; Gamero, 2013). Las principales
diferencias respecto a la transformaciéon de metanol, son: i) una menor reactividad
del clorometano; ii) una desactivacién por coque mas rapida, por la no existencia de
agua en el medio de reaccidn; iii) por encima de 400 °C la desactivacion es
irreversible, por formacion de AlCl; y consiguiente desaluminizacién. Los resultados
son esperanzadores respecto a la viabilidad de produccion de olefinas desde metano,
con una tecnologfa de reaccién similar a la del proceso MTO, aunque con las
adecuadas medidas para retener el HCI subproducto, que serfa recirculado al reactor
de hidrocloracién (Gamero y cols., 2015; Ibafiez y cols., 2015).

Parafinas

Aromaticos

[ cull

Figura 1. 6. Esquema de reaccion para la transformacion catalitica de clorometano
(Gamero, 2013).

112  Tecnologias en desarrollo y sostenibles
1.1.2.1.  Olefinas desde biomasa

Las rutas que tienen como objetivo la obtencién de olefinas a partir de biomasa
se pueden clasificar (Gamero, 2013) en: i) transformacién de oxigenados obtenidos
via gas de sintesis (metanol, Apartado 1.2, y DME, Apartado 1.4); ii) transformacion
de bio-etanol; iii) obtencién directa, por pirdlisis térmica 6 catalitica; iv) craqueo de

aceites vegetales, y; v) transformacién de bio-oil.
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o Transformacion de bio-etanol y otros alcoholes

La transformacion catalitica de bio-etanol es una de las rutas que recibe mayor
atencion (Menon y Rao, 2012; Yasuda y cols., 2015) y es clave para el desarrollo de
la bio-refinerfa; dado el potencial del bio-etanol como materia prima, en particular
cuando resulte viable su produccion a gran escala desde biomasa lignocelulésica
(Posada y cols., 2013). Ademas la transformacion directa del bio-etanol tiene el
interés afiadido de evitar los costosos tratamientos de deshidratacién para obtener
etanol puro (Kaminsky y cols., 2008).

Sobre catalizadores de zeolita HZSM-5, por encima de 300 °C el etanol se
deshidrata rapidamente a etileno (proceso BTE), que forma hidrocarburos
superiores mediante reacciones de oligomerizacién-craqueo, con reacciones
secundarias de isomerizacioén, alquilacién y aromatizaciéon, que contribuyen a
disminuir la selectividad de olefinas (Figura 1.7). La obtencién selectiva de olefinas
(proceso BTO) requiere moderar la fuerza 4cida de la zeolita HZSM-5,
modificandola con P, Na, Zr, Sr, Ni, Ga 6 La (Liu y cols., 2010; Gayubo y cols,
2010a; Inaba y cols., 2013) o mediante tratamiento alcalino (Gayubo y cols., 2010b,
2012). También tiene un notable efecto la selectividad de forma sobre la selectividad
de olefinas y de propileno (Phung y cols., 2015; Phung y Busca, 2015).

Propilenoy
butenos

Fraccion
Gasolina

Figura 1. 7. Esquema de reaccién para la transformacion de etileno (producto de la
deshidratacién de bio-etanol) a olefinas e hidrocarburos superiores
(Gayubo y cols., 2010b).

Otros alcoholes derivados de la biomasa, como el glicerol (subproducto de la
produccién de biodiesel), también pueden valorizarse para la obtencién de olefinas
(Zakaria y cols., 2013), con un buen comportamiento de la zeolita Cu/HZSM-5
(Zakaria y cols., 2012).
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o DPirdlisis y craqueo catalitico de biomasa

La pirdlisis o degradaciéon térmica en ausencia de oxigeno, y en particular su
modalidad de pirdlisis rapida, es uno de los procesos mas energéticamente eficientes
para la valorizacién de la biomasa y ha alcanzado un elevado nivel de desarrollo con
diferentes tecnologfas de reaccion (Butler y cols., 2011). Si bien la deshidratacién-
craqueo 2 situ en el reactor de pirolisis es eficaz para mejorar la calidad del bio-oil, la
produccién de olefinas Cp-Cy apenas alcanza un 9 % de rendimiento (Olazar y cols.,
2000; Atutxa y cols., 2005; Liu y cols., 2014). Este rendimiento de olefinas aumenta
mediante el craqueo en linea de los volatiles que emanan del reactor de pirdlisis
(Asadieraghi y cols., 2015).

o Craqueo catalitico de aceites

La conversién (desoxigenacion) de aceites vegetales sobre zeolitas HZSM-5
modificadas con metales, es una ruta prometedora para la obtencion de olefinas, con
la limitaciéon de la disponibilidad de la materia prima. Botas y cols. (2012) han
comprobado la elevada selectividad de olefinas para la zeolita modificada con Ni, en
la transformacion del aceite de soja, con un rendimiento del 33 % de olefinas Cz-C,
pero con una elevada deposicién de coque. También se ha comprobado la viabilidad
de la co-alimentacién de estos aceites en las unidades de craqueo con vapor
(Zamostny y cols., 2012).

o Transformacion de bio-oil

La obtencién de olefinas por transformacion catalitica de bio-oil (producto
liquido de la pirdlisis rapida) ofrece buenas perspectivas para la valorizacién de la
biomasa a gran escala. Para evitar el problema de polimerizacién de los derivados de
la pirdlisis de la lignina, que conforman la lignina pirolitica que desactiva el
catalizador y bloquea el reactor, es interesante la propuesta de un proceso con dos
etapas en serie (Figura 1.8) (Gayubo y cols., 2010c; Valle y cols., 2012). En la
primera, térmica (en reactor de lecho fijo de esferas de vidrio) se deposita la lignina
pirolitica, y el bio-oil remanente es transformado con elevado rendimiento de
olefinas (45 %) en un reactor de lecho fluidizado con un catalizador de zeolita
HZSM-5.
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Bio-oil tratado Aromaticos
ETAPA TERMICA + Metanol ETAPA CATALICA Olefinas

il
Lignina pirolitica —>
Gas de si - .,

Pirolisis

Figura 1. 8. Proceso de dos etapas de obtencién de olefinas desde bio-oil completo
(Valle y cols., 2012).

1.1.2.2. Olefinas desde residuos

La obtencién de olefinas ligeras desde residuos de la sociedad de consumo,
como plasticos y neumaticos fuera de uso, es un objetivo importante para progresar
en el desarrollo del concepto de Waste-refinery, desde su perspectiva ideal que es la

recuperacién de los monémeros.

o Valorizacion de plisticos (poliolefinas)

Los plasticos constituyen el 7 % en masa de los residuos solidos urbanos y por
su baja degradabilidad originan problemas medioambientales. Entre los procesos en
desarrollo, los termoquimicos de reciclado terciatio son los adecuados para las
poliolefinas, con objeto de obtener mondémeros (etileno, propileno, butadieno y
butenos), con benceno y tolueno como principales subproductos (Aguado y cols.,
2003, Butler y cols., 2013; Artetxe, 2013).

Artetxe y cols. (2012a) intensifican el rendimiento de olefinas mediante un
proceso integrado de dos etapas en serie: 1) de pirdlisis de las poliolefinas a 500 °C,
para obtener una corriente de volatiles compuesta mayoritariamente de ceras (Czi+);
ii) de craqueo térmico de las ceras en linea, a elevada temperatura, para obtener a
900 °C un rendimiento de olefinas C>-Cy del 76 % en masa (39.6 % de etileno, 19.2
% de propileno y 17.2 % de butenos), con un rendimiento bajo de aromaticos, del
5.5 %. Otras alternativas son la utilizacién del catalizador zz sitn en el reactor de
pirdlisis (Elordi y cols., 2011a) y en el segundo reactor (Artetxe y cols., 2012b). En el
primer caso se aumenta el rendimiento de olefinas respecto a la pirdlisis térmica y en

el segundo se disminuye la temperatura de craqueo de las ceras.
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Ademas, las poliolefinas pueden co-alimentarse bien con alimentaciones
habituales de las unidades de FCC (gasoil de vaclo, VGO), o con corrientes
residuales de esta unidad (como el aceite de ciclo ligero, LCO) (Arandes y cols.,
1997). Passamonti y Sedran (2012) hacen hincapié en que la co-alimentacion de
poliolefinas no sélo aumenta el rendimiento de olefinas, sino que ademas, no
supone un problema operativo en las unidades FCC. Por otro lado, para facilitar la
deslocalizacion de la pirdlisis, resulta interesante la alimentacién a las unidades FCC
de las ceras obtenidas selectivamente en la pirdlisis rapida a baja temperatura
(Arandes y cols., 2007).

o Valorizacion de neumaticos

Arabiourrutia y cols. (2008) y Olazar y cols. (2008) han puesto de manifiesto el
buen comportamiento del reactor de spouted bed conico para la obtencién de olefinas
mediante pirdlisis catalitica de trozos de neumdtico, gracias a la isotermicidad del
lecho y reducido tiempo de residencia del gas, que minimizan las reacciones
secundarias. Con un catalizador de zeolita HZSM-5 7n situ se obtiene a 500 °C un
rendimiento de gases del 19.3 % (el 2.98 % sin catalizador), con un rendimiento de
olefinas Cz-C4, del 14.5 % vy rendimientos individuales: de etileno, 2.8 %, de
propileno, 6.0 %, de butenos, 1.7 % y de 1,3-butadieno, 4.0 % (Olazar y cols., 2008).

También se obtienen buenos resultados mediante transformacion catalitica de
los volatiles de la pirélisis, en un reactor de lecho fijo dispuesto en serie con el
reactor de pirdlisis. Este sistema de dos etapas ha sido estudiado con reactor de
pirdlisis de lecho fijo (Williams y Brindle, 2002a, 2003; Shen y cols., 2006, 2007) y de
lecho fluidizado (Williams y Brindle, 2002b).
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1.2. LOS PROCESOS MTO Y MTP

La creciente importancia de estos procesos se sustenta en el papel cada vez mas
relevante del metanol, porque puede obtenerse a partit de diferentes fuentes
alternativas al petréleo (biomasa, gas natural, carbon, residuos), via gas de sintesis y
es una materia prima adecuada para la obtencién de combustibles, de aditivos de
estos, de Hz y de productos de sintesis petroquimica (olefinas y BTX) (Figura 1.2).
La produccién de metanol ha aumentado desde 32 millones de t en 2006, a 62 en
2012, y con una prevision de 94 millones de t en 2016 (Hajimirzaee y cols., 2015). La
produccién de metanol desde fuentes sostenibles, como la biomasa lignocelulésica y
los residuos de la sociedad industrial y de consumo, justifica que las rutas de
valorizacién del metanol tengan una gran importancia para el desarrollo de los
conceptos de Biorefineria'y de Refineria de Residuos.

La tecnologia de transformacién de metanol en olefinas ligeras (proceso MTO)
fue una iniciativa de la Mobil para cubrir la limitacion del proceso MTG, que estaba
enfocado a la produccién de gasolina, utilizando un catalizador de zeolita HZSM-5 y
cuya distribucién de productos no era adecuada para producir gasoil de automocién
(Stocker, 2010). Resulté fundamental la seleccién de la zeolita HZSM-5, porque su
selectividad de forma y moderada acidez son idéneas para la obtencién selectiva de
gasolina, con poca desactivacioén, estabilidad hidrotérmica y versatilidad en un
amplio intervalos de condiciones de operacién (Chen y Garwood, 1978).

La iniciativa del proceso MTO se desarroll6 considerando que la formacién de
olefinas ligeras era la primera etapa del esquema cinético del proceso MTG (Figura
1.9) (Chang y Silvestri, 1977), lo que exigfa modelar las propiedades del catalizador
de zeolita HZSM-5 y establecer las condiciones de reacciéon adecuadas para atenuar
el avance de la reaccion, minimizando las reacciones secundarias de transformacién
de las olefinas (Chang y cols., 1984).

Proceso MTG
Proceso MTO
Olefinas Cyy
MeOH —~DME Parafinas
Aromaticos

Figura 1. 9. Esquema del proceso MTG.
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Para la produccién de gasoil de automocién, la Mobil desarrollé el proceso
MOGD (Mobil Olefinas a Gasolina y Diesel), consistente en la oligomerizacién de
la corriente de olefinas del proceso MTO y posterior hidrogenacién para alcanzar un
elevado indice de cetano (Tabak y Yurchak, 1990).

121  Procesos industriales

El desarrollo tecnoldgico de estos procesos tiene como referencia los estudios
previos del proceso MTG vy ha transcurrido con innovaciones en el catalizador y en
el disefio de los reactores, que han dado lugar a las instalaciones industriales,
inicialmente en Europa y con un posterior desarrollo en Asia, en particular en
China.

1.2.1.1.  Desarrollo inicial

Si bien la tecnologia con la que se implant6 el proceso MTG en Nueva Zelanda
fue la de reactores de lecho fijo adiabaticos en paralelo, operando en ciclos de
reaccién-regeneracion, el proceso MTO ya fue desarrollado originalmente por la
Mobil con la perspectiva de utilizar un reactor de lecho fluidizado, que permite
controlar la temperatura de reaccién y la circulacion del catalizador (Avidan, 1988).
La reaccién de transformaciéon de metanol es muy exotérmica (=50 k] mol) y la
rapida deposicién de coque exige la sustitucion continua del catalizador por
catalizador regenerado. El estudio del proceso MTO se realiz6 pasando por la
micro-escala (escala de laboratorio y reactor lecho fijo); planta piloto (ya de lecho
fluidizado), y planta de demostracion, para finalmente llegar a la escala comercial
(Figura 1.10).

Cabe sefialar que la implantacién comercial inicial, tanto del proceso MTG
como del MTO, se ha realizado en Nueva Zelanda y Noruega, respectivamente, con
gas natural como materia prima. En el caso del MTO, la presentaciéon por Union
Carbide del SAPO-34 (Lok y cols., 1984), con una mayor severidad de la selectividad
de forma, y en consecuencia una mayor selectividad de olefinas ligeras que las
zeolitas HZSM-5, llevé a UOP/Norsk Hydro, con la participacién de Exxon Mobil,
a seleccionar este catalizador para la primera unidad en Noruega (Vora y cols., 1997,
1998), y también es el utilizado en otras unidades (en Bélgica, Nigeria, Iran,
China,...) (www.uop.com; Khadzhiev y cols., 2008; Olsbye y cols., 2012).
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AN
Micro-escala Planta Piloto Planta Demostracion Comercializacion

Velocidad del gas

= 0.01 m =0.1m ~1m =10 m -
U

Diametro del reactor

Figura 1. 10. Evolucion del estudio de los reactores del proceso MTO.

1.2.1.2.  Desarrollo en China

China ha aumentado su capacidad de producciéon anual de etileno, desde 2.8
millones de t en 2013 hasta 21 en 2014; y su capacidad de propileno desde 4.3
millones de t en 2013, hasta 24 en 2014 (www.icis.com), con una contribucién
creciente del proceso denominado DMTO (Dimetil Eter o Metanol a Olefinas),
debido en gran parte al apoyo del gobierno a la industria quimica derivada del
catbon. El desarrollo tecnoldgico del proceso DMTO esta basado en la
investigacion realizada por el Dalian Institute of Chemicals Physics desde 1982 (Tian
y cols., 2015), en paralelo al desarrollo de catalizadores y reactores antes
comentados, por la Mobil, Union Carbide y las empresas occidentales licenciatarias
del proceso MTO.

En 1993 se instal6 la primera planta piloto de producciéon de olefinas a partir
de metanol, con una capacidad anual de 300 t. La planta consistia en dos reactores
de lecho fijo adiabaticos, con catalizador de zeolita HZSM-5 (Liu y cols., 2000).
Durante la década de 1990, los estudios de desarrollo de las unidades MTO
estuvieron condicionados por: i) la propuesta del SAPO-34 como catalizador, que
por su rapida desactivacién exigia la operacion en reactor de lecho fluidizado con
circulacién y regeneraciéon en continuo del catalizador; ii) el auge en China de la
producciéon de DME, para su uso como combustible doméstico y cuya
disponibilidad a gran escala motivé su uso sustituyendo al metanol en el processo
MTO. En 2004, se instalé una planta de demostracion de 16 kt afio! con reactor de
lecho fluidizado, utilizando SAPO-34, y en ella se experimentd con metanol y DME
como alimentaciones. La primera planta de demostracién del proceso DMTO se
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construy6 en Huaxian, en 2006, con un caudal de alimentacién de metanol de 2.5
thl, y cuyo diagrama de flujo se muestra en la Figura 1.11. La primera unidad
comercial se construy6 en 2010, en Baotou, con una capacidad anual de 0.6 millones
de t de propileno. El nivel de implantacién es elevado y hasta finales de 2014 han
sido aprobadas 20 licencias con una capacidad anual total de etileno y propileno de
11 millones de t. Cabe sefialar que desde finales de 2014 esta también en operacion
una unidad del proceso DMTO-II, que incorpora un reactor de lecho fluidizado
para el craqueo de de la corriente Cy+, lo que aumenta la selectividad de etileno +
propileno desde el 79.21 % del proceso DMTO hasta el 85.68 %. Hay 10 licencias
de este proceso en tramite (Tian y cols., 2015).

]

MeOH & Productos
gaseo0sos
o P Agua
& residual
| Vapor
L = Agua

Figura 1. 11. Diagrama de flujo de la unidad de demostracién del proceso DMTO
(Tian y cols., 2015).

1.2.1.3. Intensificacion a propileno (MTP)

Como ya se comentado, el aumento de la demanda de propileno es atin mayor
que la de etileno y no puede ser cubierto por el craqueo con vaport, o por el FCC, a
pesar del avance de estas tecnologias. En consecuencia, son considerables los
esfuerzos para dirigir la transformacién de metanol y DME hacia la produccion
selectiva de propileno. E1 MTP (Metanol a Propileno) es un proceso multietapa
(Figura 1.12); en el cual las olefinas C, y C4 son recirculadas al reactor para su
transformacion en propileno.
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Figura 1. 12. Unidad tipica para la produccién de propileno a partir de metanol
(Galadima y Muraza, 2015).

Existen otros procesos con estrategias similares. L.a combinacién de una unidad
de MTO vy la unidad de craqueo de parafinas u olefinas (desarrollada por Total
Petrochemical/UOP), permite alcanzar una selectividad de etileno + propileno del
90 %, con una relacion propileno/etileno de 2 (Figura 1.13) (Chen y cols., 2005).

1.3 P/E 2.1
100 -

80 —
<
g @ Ca+
g 0 - @ Propileno
a3 @ Etileno

20

0 m
MTO MTO+0OC

Figura 1. 13. Comparacién en la obtenciéon de propileno para el proceso MTO y
con combinacién del craqueo de olefinas (Chen y cols., 2005).

Como alternativa al proceso MTO y para aumentar el rendimiento de
propileno, el proceso Lurgi comprende cuatro etapas: i) conversiéon autotérmica de
gas natural en gas de sintesis; ii) sintesis de metanol; iii) deshidrataciéon del metanol a
DME (reactor adiabatico de lecho fijo, con y-AlO3); iv) transformacion en olefinas
de la mezcla correspondiente al equilibrio termodinamico a 380 °C (metanol, 32 %
en volumen; DME, 34 % y agua, 34 %). La conversién del metanol es superior al 90
%, con rendimientos del 70 % de propileno y del 26 % de gasolina (Koempel y
Liebner, 2007; Khadzhiev y cols., 2008). Desde 2009 estd operativa una planta de
estas caractetisticas en Iran, para producir 100 mil t de olefinas afio-.
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122  Catalizadores

La seleccién del catalizador para el proceso MTO es uno de los temas que mas
atencion ha recibido en la historia de los procesos cataliticos (Figura 1.14). Los
pobres resultados de selectividad de olefinas obtenidos en los primeros estudios con
catalizadores acidos con mayor tamafio de poros (mordenita, zeolitas X e Y, SAPO-
5) (Dejaifve y cols., 1981; Sulikowski y Popielarz, 1988; Tapp y cols., 1985), junto
con los esperanzadores resultados con la zeolita HZSM-5, aconsejaron dirigir la
investigacion hacia la adecuaciéon de las propiedades de esta zeolita, con una
moderada severidad de la selectividad de forma (Chang, 1983; Lukyanov, 1992).

Zeolita Y, X

\ 4

Estudios sobre el MTO

Figura 1. 14. Catalizadores acidos estudiados para el proceso MTO.

Un objetivo nuclear ha sido disminuir la densidad de centros acidos y moderar
la fuerza acida de los centros de la zeolita HZSM-5, evitando la presencia de centros
con excesiva fuerza acida y homogeneizando el nivel de fuerza 4cida. Un recurso ha
sido el aumento de la relacién Si/Al de la zeolita, que tiene un comprobado efecto
de aumento de la selectividad de olefinas (Chang y cols., 1984; Wu y Kaeding, 1984)
y debe ser atribuido a la reducciéon de la densidad de los centros 4acidos, y a la
disminucién de la relacién de centros Bronsted/Lewis (Gayubo y cols., 1996).
Ademas, para modular la estructura acida se han estudiado numerosas
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modificaciones de la zeolita, como el tratamiento con alcali, incorporaciéon de P,
deposicion de SiOs, sustitucion de Sit* por Fet3, entre otros (Xue y cols., 2007; Mei
y cols., 2008; Ghavipour y cols., 2013; Hajimirzaee y cols., 2015).

A partir del estudio pionero del proceso MTO con SAPO-34 (Kaiser, 1985a,b),
la atencién se centré en este catalizador, que ademas es utilizado en el proceso MTO
industrialmente. Varios autores (Vivanco, 2004; Aguayo y cols., 2005a; Li y cols.,
2011a; Chen y cols., 2012; Abdollahi y cols., 2015) han hecho una comparacién del
comportamiento cinético (actividad, selectividad de las diferentes olefinas y
desactivacién) de diferentes catalizadores acidos en el proceso MTO, en base al
compromiso de sus propiedades: 1) severidad de su selectividad de forma; i) acidez
total; y, iii) distribucién de la fuerza acida de sus centros. Los resultados ponen de
manifiesto la sensibilidad del proceso ante estas propiedades y han dado lugar a la
propuesta del SAPO-18 (estructura AEI), isomorfo del SAPO-34 (estructura CHA),
como alternativa al uso de éste, porque ademds de una menor desactivacion, el
SAPO-18 tiene un menor coste de preparacion.

La utilizacién industrial del SAPO-34 motiva que su preparacion sea un
continuado objeto de estudio, con los objetivos fundamentales de aumentar la
selectividad de propileno y la estabilidad, dado que la rapida desactivacién por coque
condiciona la operacién (Chen y cols., 2014a). Entre las modificaciones destacan:
1) disminucién del tamafio de cristal (Alvaro-Mufloz y cols., 2013a; Wang y cols.,
2013a; Aghaei y Haghighi, 2014); ii) incorporacion de metales, como Mg (Salmasi y
cols., 2011), Ni (Sadeghpour y Haghighi, 2015), Co (Aghamohammadi y Haghighi,
2015) y Ce (Aghamohammadi y cols., 2014; Charghand y cols., 2014); iii) adecuacion
de las condiciones de preparaciéon (templates, tiempo vy temperatura de
cristalizacién) (Alvaro-Mufioz y cols., 2012; 2013b; Rostami y cols., 2014; Aghaei y
Haghighi, 2015).

Por otro lado, es creciente el interés de la zeolita HZSM-5, que no es utilizada
en el proceso MTO pero si en la etapa de transformacion de DME en olefinas del
proceso Lurgi MTP (alternativo al MTO), en un sistema de reactores de lecho fijo
adiabaticos. El interés esta justificado por las limitaciones del SAPO-34: i) rapida
desactivacién por coque; i) limitada selectividad de propileno, no mejoradas
sustancialmente a pesar de las diferentes modificaciones estudiadas. Ademis, la
zeolita HZSM-5, ofrece grandes perspectivas de mejora, porque su estructura dcida
es muy moldeable. Los principales objetivos son también la selectividad de
propileno y la estabilidad, y son abordados disminuyendo el tamafio de cristal,
optimizando la densidad y fuerza acida de los centros y minimizando los defectos
cristalinos. Bleken y cols. (2012) han establecido un método de preparacién que

permite alcanzar una relacién propileno/etileno mayor de 5. Son numerosos los

Panla Pérez Uriarte



25

Capitulo 1

trabajos sobre incorporacion de metales para moderar la fuerza acida de los centros
(Jang y cols., 2014; Jiao y cols., 2014; Yaripour y cols. 2015) y también resultan
interesantes la rutas de preparacion sin templates (Yu y cols., 2013).

Otra atractiva iniciativa es la preparaciéon de catalizadores compuestos de
zeolita HZSM-5/SAPO-34, buscando una estructura porosa jerarquizada, que
facilite la transformacién mediante reacciones en cascada del metanol a olefinas
(sobre el SAPO-34) y la intensificacion de propileno, sobre la zeolita HZSM-5 con
una moderada acidez para que estén inhibidas las reacciones secundarias (Chae y
cols., 2010).
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1.3. EL DME COMO MATERIA PRIMA

El dimetil éter (DME) es el éter con la férmula quimica mas simple (CHs-O-
CH3) y sus primeros usos a escala importante han sido como aerosol, sustituyendo a
los clorofluorocarbonos (Sciarra y Sciarra, 2000) y como refrigerante (E170),
equiparable al NH; por su comportamiento medioambiental (Restrepo y cols.,
2008). Ahora bien, el interés del DME adquiere una mayor dimensién en la década
de 1990 (Fleisch y cols., 1997) y ha ido creciendo hasta ser considerado un
intermedio clave para la sostenibilidad de la produccién energética (Olah y cols.,
2009). Esta consideracién se basa en sus propiedades, en la posibilidad de su
produccién desde fuentes alternativas al petroleo (carbon, gas natural, biomasa), y
en la capacidad de incorporaciéon de CO; en su sintesis, contribuyendo al secuestro a
gran escala de este gas de efecto invernadero. La sintesis de DME es considerada
una mejor opcion de valorizacion del gas de sintesis que la sintesis Fischer Tropsch,
en particular con la biomasa lignocelulésica como materia prima (Trippe y cols.,
2013), y su implantacién industrial tiene buenas perspectivas (Bhattacharya y cols.,
2013), asociadas con la creciente disponibilidad de gas natural (Melikoglu, 2014) y
del Hz obtenido desde fuentes de energia sostenibles o carentes de emisiones de
CO; (biomasa, solar, edlica).

La producciéon de DME esta muy implantada en China, con 60 unidades con
una capacidad individual superior a 200 mil t afio!, en 2011, que corresponden a
diferentes companias (Jiuitai Energy Group, XianAo Group, Lutianhua, Tianmao y
Lanhus Kechuan) (Fleisch y cols., 2012). En Jap6n existen 3 agrupaciones
empresariales (Japan DME Ltd. Group, DME International Ltd. y Mitsui & Co. Ltd.
Group), con una producciéon total de 80 mil t afio'l. Otros paises con plantas de
DME instaladas son: Arabia Saudi (300 mil t afio! con tecnologia de KOGAS e
ingenierfa de disefio de Unitel Technologies); Suecia (una unidad de 300 t dia' de
bio-DME a partir de biomasa) (Landilv y cols., 2014), e iniciativas en diferentes
fases de desarrollo en Australia, Egipto, India, Indonesia, Mongolia, Oman,
Vietnam, Uzbekistan,. .., con capacidades entre 100 y 800 mil t afio-.

131  Caracteristicas e interés
1.3.1.1.  Propiedades

Las propiedades del DME (Semelsberger y cols., 2006a; Arcoumanis y cols.,
2008) se muestran en la Tabla 1.1. Tiene una baja relacion C/H, es incoloro en
condiciones atmosféricas estandar (0.1 MPa y 298 K), en estado gas es mas denso

Panla Pérez Uriarte



27

Capitulo 1

que el aire y en estado liquido tiene una densidad aproximadamente 2/3 la del agua.
Su presion de vapor es similar a la los gases licuados 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).

Tabla1.1. Propiedades del DME (Arcoumanis y cols., 2008).

Propiedad (unidad/condicion)

Peso molecular, g mol! 46
Contenido de carbono, % masa 52.2
Contenido de hidrégeno, % masa 13
Contenido de oxigeno, % masa 34.8
Relacién catbono/hidrégeno 0.337
Temperatura critica, K 400
Presion critica, MPa 5.37
Densidad critica, kg m 259
Densidad del liquido, kg m™ 667
Densidad relativa del gas (aire = 1) 1.59
Indice de cetano > 55
Temperatura de autoignicion, K 508
Relacion esteq. aite/combustible, en masa 9.0
Punto de ebulliciéon a 1 atm, K 248.1
Entalpia de vaporizacion, k] kg 467.13
Potencia calorifica inferior, MJ kg! 27.6
Cap. calotifica especifica del gas, k] kg1 K- 2.99
Limites de ignicién, % vol. en aire 3.4/18.6
Mbdulo de elasticidad, N m-2 6.37-108
Viscosidad cinematica del liquido, ¢St <0.1
Tension superficial (a 298 K), N m-! 0.012
Presiéon de vapor (a 298 K), kPa 530
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Ademas, el DME es benigno desde el punto de vista medioambiental (Ahlgren
y cols., 2008), con un tiempo de vida medio en la atmoésfera muy bajo (5 dias) y con
un impacto medioambiental mucho menor que el CO,, CH4 y N2O. No es toxico,
incluso para concentraciones del 10 % y se reconoce mediante el olfato, por un
dulce olor a éter.

1.3.1.2.  Combustible

El interés del DME como combustible, estd basado en las propiedades, antes
indicadas, y en su aplicabilidad en diferentes sectores de consumo energético
(doméstico, de automocién y de generacién de energia eléctrica). Durante la
combustion, el DME da lugar a una llama azul (similar a la de la combustién del gas
natural), apreciable en un amplio intervalo de relaciones aire/combustible. En las
Tablas 1.2 y 1.3 se comparan las propiedades del DME con las de otros
combustibles domésticos y de automocién, respectivamente (Arcoumanis y cols.,
2008; Parkash, 2010; Fleisch y cols., 2012; Battacharya y cols., 2013).

Tabla 1. 2. Propiedades como combustible doméstico del DME y de los
componentes mayoritarios del gas natural y del LPG.

Metano | Propano | Butano DME
Férmula quimica CH4 CsHs C4Hio CHO
Punto de ebullicién, °C -161.5 -42.07 -0.6 -24.9
Limite de ignicion, % 5-15 2.1-95 1.9-8.5 3.4-17
Potencia calorifica, k] kg'! 49900 46360 45740 28620
Temperatura de autoingnicion, °C 595 450 405 235
Densidad relativa del gas (aire = 1) 0.55 1.53 2.01 1.6
Presién de vapor a 20 °C, bar - 8.4 2.1 5.1
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Tabla 1. 3. Propiedades como combustible de automocién del DME y de otros,

derivados del petrdleo y oxigenados.

Gasolina | Diesel Etanol Metanol DME
Férmula quimica C4-Ci2 Ci-Cis | CHsOH | CH3;OH | CH30CH;3
Punto de ebullicién, °C 38-204 | 125-240 78.8 64.0 -24.9
Limite de ignicién, % 0.6-7.5 1.4-7.6 3.5-19 5.5-30 3.4-17
Potencia calorifica, k] kg'! 41660 43470 26870 19990 28620
ngg‘g;tc‘izdec 246-280 210 365 385 235
Numero de octano 82-92 25 113 123 -
Numero de cetano - 40-55 - 6 55-60
Contenido de azufre, ppm =200 =250 0 0 0

La utilizacién del DME (mezclado con LPG) como combustible doméstico
resulté clave para la modernizaciéon de la sociedad china en las tres décadas
precedentes, sustituyendo en las areas rurales a los combustibles sélidos (carbén y
biomasa) y contribuyendo al desarrollo de la sociedad y a la drastica disminucién de
la emision de CO, organicos volatiles (VOC), aromaticos policiclicos (PAH) y
particulas solidas (PM) (Larson y Yang, 2004). Aunque en menor medida, el DME
ha desempefiado un papel similar en otros paises asiaticos (Corea del Sur, India,
Indonesia y Japon), por iniciativa de los correspondientes gobiernos. Cabe sefialar
que en estos paifses, la produccién de DME desde metanol suponifa unicamente la
instalacion de una unidad adicional de deshidratacién (de menor coste) en las plantas
de sintesis de metanol ya amortizadas, y que tienen al carbén como fuente del gas de
sintesis. Por otro lado, se ha profundizado en el disefio de combustores idéneos
para el DME y en la optimizacién de la combustién de mezclas LPG-DME,
resultando idénea la fraccion 15-20 % en volumen de DME, sin necesidad de
modificar los combustores utilizados para LPG (Marchionna y cols., 2008).

En la Tabla 1.3 destacan como propiedades adecuadas para motores diesel, el
elevado indice de cetano (55-60) y el reducido tiempo de retraso en la inyeccién, que
son consecuencia de que la debilidad de los enlaces C-O facilita la disociacion a baja
temperatura. Al igual que los otros oxigenados (metanol y etanol, con elevado
numero de octano) no tiene S y al carecer de enlaces C-C y por su elevado
contenido de O (34.8 %), la emisién de humos es muy reducida, con menor emisiéon
de particulas que los otros combustibles (Kim y cols., 20082). Asi mismo, son

menores las emisiones de NOj, lo que facilita la operacién con elevada recirculacion
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de los gases de escape, para cumplir la normativa al respecto (Kim y cols., 2008b;
Song y cols., 2009). La desventaja resefiable es el menor poder calorifico respecto al
de otros combustibles y la formacién de formaldehido (Jie y cols., 2010).

También puede utilizarse en mezclas (10 % de DME) con LPG, en vehiculos
que ya utilizan este combustible (actualmente mas de 10 millones en el mundo),
contribuyendo a disminuir las emisiones de CO y de hidrocarburos, aunque con la
contrapartida de disminucién del indice octano (Lee y cols., 2009). En el distrito de
Minhang de la ciudad de Shanghai, en China, el DME es suministrado como
combustible a taxis y autobuses de servicio publico (Sun y cols., 2014a).

Para la generacién de electricidad, el DME puede utilizarse en motores diesel y
en turbinas de gas, en lugar de metano (8600 kcal Nm?3) y con mayor eficiencia
energética (61-62 %) gracias al pequefio requerimiento energético de la vaporizacién
del DME (Fleisch y cols., 2012).

Cabe sefialar que la Organizacion Internacional para la Estandarizacién (ISO)
ha propuesto los estandares para la comercializacion del DME como combustible y
que para algunas aplicaciones (como la combustién en turbinas de gas) no se
requiere una eliminacién severa de los subproductos de su sintesis (agua, metanol y

otros oxigenados).

1.3.1.3.  Fuente de H,

El DME es interesante como fuente de Hz, porque ademas de las comentadas
ventajas de su obtencién, almacenamiento y distribucion, as{ como no toxicidad, la
no existencia de enlace C-C vy el alto contenido de hidrégeno (13 % en masa frente
al 12.5 % del metanol) permite el reformado con vapor (SRD) a baja temperatura
(< 300 °C), ligeramente superior a la del metanol (Hocevar y Summers, 2008). Estas
caracteristicas facilitan el uso para celdas de combustible PEM a bordo de un
vehiculo.

El reformado transcurre sobre un catalizador bifuncional, mediante la hidrdlisis
de DME en la funcién 4cida, seguida por el reformado del metanol en la funcion

metalica:
Hidrélisis del DME: CH3OCH; + H,O < 2CH;O0H (1.1)
Reformado del metanol: 2CH30H + 2H20 < 6H; + 2CO, (1.2)
Reaccion global: CH;0 CH; + 3H20 <> 6Hz + 2CO» (1.3)
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Ademas, tienen lugar las reacciones de gas de agua (WGS) y la no deseada de
descomposicién parcial de DME (Faungnawakij y cols., 2007a):

CO + H,O < CO» + H, (1.4)
(CH3),0 — CH4 + H, + CO (1.5)

La sinergia de las etapas de hidrdlisis y reformado, con alto rendimiento y
selectividad de Hz, minimizando la formacién de CO (veneno para el anodo en las
celdas de combustible PEM), es alcanzada mediante la seleccion de las adecuadas
funciones metalica y 4acida del catalizador. La funcién metdlica més utilizada es la de
CuO-ZnO-ALOs (CZA) (Takeishi y Suzuki, 2004; Semelsberger y cols., 2005,
2006b,c; Kawabata y cols., 2006; Badmaev y cols., 2007; Feng y cols., 2009). Para
mejorar la estabilidad de las funciones metalicas de Cu por encima de 300 °C, se ha
propuesto la utilizacién de spinelas, habiéndose comprobado que una espinela de
CuM2O4 (M= Fe, Mn, Cr, Ga, Al,...) muestra una estabilidad superior a la de la
funcién metalica CuO-ZnO-ALOs (Faungnawakij y cols., 2007b, 2008a,b, 2010;
Shimoda y cols., 2011). También se ha comprobado que la adicién de Ni atentia la
sinterizacion del Cu, debido a que mejora la dispersién superficial y fortalece la
interaccion entre el Cu y la y-ALO3s (Wang y cols., 2010).

Por otro lado, la y-ALOj3 es la function acida mas utilizada (Takeishi y Suzuki,
2004; Tanaka y cols., 2005; Faungnawakij y cols., 2007b, 2008a,b, 2010; Wang y
cols., 2010). Destaca también el interés de la zeolita HZSM-5 como funcién acida, si
bien la ventaja de disminuir 100 °C la temperatura de reformado respecto a la
correspondiente a la y-AbOs, tiene como contrapartida la formacién de
hidrocarburos, lo que disminuye la produccién de H» (Faungnawakij y cols., 2000,
2007a; Shimoda y cols., 2010) y potencia la formacién de coque (Kawabata y cols.,
2000):

Oxigenados —  hidrocarburos —  coque (1.6)

Se ha comprobado (Vicente y cols., 2013) que la desilicacion de la zeolita
HZSM-5 mediante tratamiento alcalino, resulta adecuada para minimizar la
formacién de coque en catalizadores con CZA como funcién metalica. Erefia y cols.
(2013a,b) han propuesto como 6ptima la preparacioén del catalizador bifuncional por
extrusién humeda de las funciones CZA y HZSM-5 desilicada, al 50 % en masa, con
una relaciéon atémica de la funciéon CZA (preparada por precipitacién) Cu:Zn:Al=
45:45:10 y con la zeolita HZSM-5 desilicada por tratamiento durante 5 h con una
solucién de NaOH 0.4 M.
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13.2. Sintesis de DME
1.3.2.1.  Proceso convencional de dos etapas

Los procesos de primera generacion implantados industrialmente para la

sintesis de DME, consisten en dos etapas, que se realizan en dos reactores en setie:

Stintesis de metanol (catalizador metdlico): CO+2Hy«+ CH;OH (1.7)
Deshidratacion del metanol a DME: 2CH;0H < CH3;0OCH; + H:O  (1.8)
(catalizador dcido)

Ademas, sobre el catalizador metalico tiene lugar también la reacciéon WGS (ec.
(1.4)).

Hay numerosos licenciatarios de la tecnologia de sintesis de metanol (Haldor
Topsoe, Toyo, Lutgi, Davy Process Technology/Johnson Matthey, M.W. Kellog,
Mitsubishi, y Casale, entre otros). Es un proceso exotérmico, favorecido a
relativamente alta presién y baja temperatura, y con tecnologias de reaccion
diferentes en funcién de la estrategia de eliminacién del calor: reactores de lecho fijo
adiabaticos en el caso de Haldor Topsoe, Toyo y Lurgi, y reactores siurry en el
proceso LPMeOH de Air Products. Estas plantas son complementadas con una
planta de deshidratacién de metanol, que tienen también diferentes licenciatarios
(Haldor Topsoe, Linde/Lurgi, Tyo Engineering, Uhde, Mitsubishi Gas Chemicals
Company, China Southwestern, Research Institute of Chemicals Industry, and
China Energy, entre otros). La deshidratacién es un proceso en fase gas, exotérmico,
que se realiza en el intervalo 1-2 MPa en reactores de lecho fijo adiabaticos de
y-ALOs3, con temperatura de entrada de 220-250 °C y de salida de 300-350 °C
(Fleisch y cols., 2012).

1.3.2.2.  Sintesis en una etapa

El proceso de sintesis de DME en una etapa (Proceso STD) integra en el
mismo reactor la sintesis de metanol (ec. (1.7)) y la deshidratacion de éste a DME
(ec. (1.8)). Sobre la funcién metalica también tiene lugar la reaccion WGS (ec. (1.4)).
En consecuencia, la estequiometria total ideal es:

3CO + 3H; <> CH30CH; + CO; (1.9)

La integraciéon en el mismo reactor de la deshidratacién del metanol reduce las
limitaciones termodinamicas de la sintesis de metanol, que se ve desplazada. Esta

sinergia del proceso integrado permite trabajar a mayor temperatura y con mayores
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conversiones, a menor presion 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. Ademads, se requiere una relacién
H,/CO =1, lo que facilita la valotizacion del gas de sintesis detivado de biomasa
respecto a la sintesis de metanol, para la que la relacién 6ptima es de 2 (Al-
Dughaither y de Lasa, 2014).

Diferentes companias (Haldor Topsoe, Japan JFE Holdings Company, y Korea
Gas Corporation (KOGAS), entre otras) han desarrollado tecnologias para la
sintesis directa de DME en Asia, con unidades de demostracién y con el objetivo de
sustituir al proceso de dos etapas (Sun y cols., 2014a). La tecnologia de Haldor
Topsoe es una adecuacién de la de sintesis de metanol, con una bancada de
reactores adiabaticos de lecho fijo (Lee y cols., 2009). El sistema de reacciéon de
KOGAS es una bancada de 4 reactores cataliticos de lecho fijo, encamisados con
agua en ebullicion, para eliminar el calor de reaccion. La presion es de 6 MPa y la
temperatura de entrada al reactor de 230 °C. En USA, se ha implantado la tecnologia
del reactor slurry, orientada a la producciéon de DME a escala media, para su uso
como combustible de maquinaria pesada (www.oberonfuels.com). Ademas, Unitel
Technologies estd desarrollando en Australia un proceso con reactor fluidizado
(www.unitech.com).

V' Catalizadores

Entre las diferentes alternativas (Azizi y cols., 2014), la funcién metalica mas
utilizada en el catalizador bifuncional es la de CuO-ZnO-ALO;3; (CZA), utilizada
convencionalmente para la sintesis de metanol y reaccién de gas de agua (WGS)
(Kim vy cols., 2006; Mao y cols., 2006; Wang y cols., 2000), y cuyo comportamiento
depende de la composiciéon y método de preparaciéon (Moradi y cols., 2007). La
funcién 4cida mas utilizada es la y-AlO3 y también se han estudiado silice-aluminas,
zeolitas HZSM-5 (con baja relacién SiO»/ALOj), NaHZSM-5, mordenitas, HY,
ferrierita, HMCM-22, SAPOs y ZrO» (Aguayo y cols., 2005b; Erefia y cols., 2005a;
Kim y cols., 2004; Jin y cols., 2007; Moradi y cols., 2008; Mao y cols., 2009).

La composicién mas adecuada del catalizador bifuncional corresponde a un
exceso de la funcién 4cida, que garantiza el desplazamiento de la deshidratacién del
metanol a DME (Azizi y cols., 2014). El estudio de la reaccién con un catalizador
base de CuO-ZnO-Al,O3/y-AlO3 ha permitido un conocimiento aceptable de los
mecanismos de desactivacion, identificando como principal causa la deposiciéon de
coque sobre los centros metalicos de Cu-ZnO (Erefia y cols., 2008). El origen del

coque es la condensacién de los iones metoxi, intermedios tanto de la sintesis de
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metanol como de la deshidratacién. Sin embargo, utilizando una zeolita HZSM-5,
ésta tiene un papel mas relevante en la desactivacion el coque, formado inicialmente
en los centros acidos (Garcia-Trenco y cols., 2013). La desactivacion del catalizador
es un problema importante, por la limitacién de la temperatura de regeneracion
(300 °C) para evitar la sinterizacion del Cu del catalizador (Sierra y cols., 2010a).

Para favorecer la sinergia de las etapas de reaccién, los catalizadores del tipo
“core shell” consisten en un nucleo central con la funcién metilica, que esta
encapsulada en un recubrimiento de menor espesor de la funcion acida. Yang y cols.
(2010) han utilizado particulas con CuO-ZnO-ALO; encapsuladas con un
recubrimiento de zeolita HZSM-5. Los mismos autores (Yang y cols. 2011), para la
alimentacién de COs, utilizan como nucleo Cr-ZnO-silicalita. Pinkaew y cols. (2013)
encapsulan Cr-ZnO con SAPO-46 para la sintesis con CO2. Zha y cols. (2012)
encapsulan CuO-ZnO-AlO; con silice-alimina amorfa (ASA), utilizando diferentes
aminas como templates y estudiando el efecto de las variables de preparaciéon (pH y
relacién SiO2/ALOs) de la ASA. Ding y cols. (2015), mediante simulacion tedrica,
utilizando resultados cinéticos de la bibliografia para cada una de las etapas de
reaccion, han determinado notables aumentos en el rendimiento y selectividad de
DME utilizando un catalizador “core shell” de CuO-ZnO-ALO3/HZSM-5. Nie y
cols. (2012) utilizan una conformacién diferente y encapsulan la funcién acida
(zeolita HZSM-5), recubriéndola con la funcién metalica (CuO-ZnO).

v" Reactores

El disefio de los reactores esta condicionado por la exotermicidad del proceso.
Hu y cols. (2008) han simulado un reactor de lecho fijo multitubular (4177 tubos, de
5.8 m y 38 mm de didmetro interno), con refrigeracion mediante agua en ebullicion,
manteniendo la temperatura en el intervalo 220-260 °C, para la produccién de 100
mil t afio!. Omata y cols. (2009) han optimizado el perfil decreciente de temperatura
en el reactor. Otros autores plantean resolver el problema de la exotermicidad del
proceso, integrandolo con otro endotérmico (deshidrogenacién de ciclohexano)
(Vakili y cols., 2011; Khademi y cols., 2011). Si bien el reactor de lecho fluidizado es
adecuado para mejorar la transmisién de calor, sin embargo, los estudios de disefio
son limitados (Kumar y Stivastava, 2010).

Una iniciativa interesante en el disefio del reactor, en fase de desarrollo
experimental, es la de utilizar un reactor de membrana externa, para separar el HxO
del medio de reacciéon (Diban y cols., 2013a,b). Allahyari y cols. (2015) han
explorado las posibilidades de un microrreactor de multicanales con un catalizador
nanoestructurado de CuO-ZnO-AlLOs/HZSM-5.
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1.3.2.3. Incorporacion de CO2 en la alimentacion

Las estrategias de valorizacion del CO2 a gran escala van encaminadas a su
utilizacién como reactante en procesos electroquimicos y cataliticos, capaces de
activar la estable estructura del CO; (Ganesh, 2013; Homs y cols., 2013; Olajire,
2013) (Figura 1.15).

CH,OH, CH,0CH;, CH,, C,H,,
HCOOH, CH,0H, HCOOH
CH,

Insercion
organicos

-
- Carbonatos organicos
& carboxilatos

MTG

eformado seco
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[ Hidrocarburos y alcoholes '

-
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o
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Esti

Figura 1. 15. Rutas cataliticas y electrocataliticas para la obtencién de combustibles

Deshidrogenaciéon
oxidativa

y materias primas a partir de CO2 (Homs y cols., 2013).

Olah y cols. (2009) fueron pioneros para considerar que el proceso de sintesis
de DME en una etapa es clave para la valorizaciéon del COz a gran escala y, por
consiguiente, para contribuir a atenuar el efecto del cambio climatico, en particular si
el COz es co-alimentado con el gas de sintesis derivado de la biomasa lignocelul6sica
(Figura 1.10).

La co-alimentacion de COsz junto con el gas de sintesis (CO+Hbz) en la sintesis

de DME en una etapa, requiere considerar, ademas de las reacciones de las ecs. (1.4),
(1.7) y (1.8), la hidrogenacién del COz:

CO; + 3 H; «» CH30H + H,O (1.10)
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CO +H, DME

Figura 1. 16. El papel del DME en la valorizacién del CO2 (Olah y cols., 2009).

La comprobacién experimental de que la incorporacién de CO. en la
alimentacién disminuye el rendimiento de DME (Qi y cols., 2001; Sun y cols., 2004;
Erefia y cols., 2005b), se atribuy6 a la elevada concentracion de H2O en el medio de
reaccién (generada como producto), que se adsorbe en los centros acidos y
metalicos. La hidrofilicidad de la y-Al:Os, con la consiguiente adsorciéon de agua,
exige un mayor contenido de esta funcién en el catalizador para que la
deshidratacién del metanol no esté limitada. Con objeto de reducir este problema,
para la sintesis con COz se han utilizado zeolitas HZSM-5 con diferentes
tratamientos para moderar su fuerza acida (Erefia y cols., 2005a,b; Garcia-Trenco y
cols., 2012; Zhang vy cols, 2013), y otras funciones A4cidas, como
silicoaluminofosfatos. Liu y cols. (2013) proponen un catalizador de CuO-Fe,Os-
71O2/HZSM-5, donde el Fe;O3 aumenta la estabilidad del CuO y es menos
hidrofilico que el ZnO, y el ZrO:2 desempefia la funciéon de promotor estructural,
aumentando la reducibilidad de los centros de Cu.

Erefia y cols. (2011) han propuesto un modelo cinético basado en el anterior de
Aguayo y cols. (2007), para la sintesis de DME a partir de CO2 e Hz sobre un
catalizador de CuO-ZnO-ALO3/y-ALO;. En este modelo se hace hincapié en la
importancia de la concentraciéon de H2O en el medio de reaccién, que por un lado
atenta la velocidad de las dos etapas de reaccién, pero por otro, tiene el efecto
positivo de atenuar la deposicion de coque, al controlar la formaciéon de iones
metoxi, intermedios activos en la formacion de los primeros hidrocarburos
precursores del coque (Sierra y cols., 2011).
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Ateka (2014) ha realizado varias contribuciones para favorecer el secuestro del
CO:a. Asi, ha mejorado la configuracién del catalizador bifuncional, utilizando como
funcién metdlica Cu-ZnO-MnO o Cu-ZnO-ZrOz y como funcién acida el
silicoaluminofosfato SAPO-18, sustituyendo a las funciones de Cu-ZnO-ALO; y
y-AlOs, que eran las mas utilizadas. El modelado cinético del proceso, realizado con
diferentes contenidos de COz en la alimentacién, ha puesto de manifiesto la poca
contribucién de la etapa de la ec. (1.10) a la formaciéon de DME, lo que pone de
manifiesto: i) la dependencia directa de la velocidad de formacion de DME respecto
a la concentraciéon de CO en el medio de reaccion (ec. (1.7)); 1i) el papel fundamental
de la reaccion WGS inversa (ec. (1.4) inversa) para valorizar el CO2 mediante este
proceso. Este resultado es acorde con la comprobacion de la mejora de la actividad
observada por Arena y cols. (2009), incorporando Mn como promotor, que genera
la formacién de un spine/ 6xido de Cu-Mn, con gran actividad en la reaccion WGS

inversa.

Por otro lado, la simulacién del proceso ha permitido establecer un mapa de
operacién, determinando las condiciones, que como las de la Figura 1.17 permiten
alcanzar un secuestro positivo del CO», de forma que el proceso es un sumidero de
este gas de efecto invernadero a la vez que se genera DME. Otras contribuciones,
en este caso en el disefio del reactor, han sido la comprobaciéon (mediante
simulacion) del aumento de la capacidad de secuestro del proceso con estrategias
como la recirculacién de la corriente de productos y la utilizacién de un reactor con
membrana externa semipermeable al H2O generada (Ateka, 2014).

Recientemente, Qin y cols. (2015) han propuesto un modelo cinético, con
bases mecanisticas, para un catalizador de CuO-Fe;O3-ZrO,/HZSM-5.
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Figura 1. 17. Condiciones (relacion CO2/CO en la alimentacién y tiempo
espacial), para un secuestro positivo de COz en la sintesis de DME.
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1.4. FUNDAMENTOS DE LA TRANSFORMACION DE DME EN
OLEFINAS

El interés de la transformaciéon de DME en olefinas (proceso DTO) surge por
las ventajas de la sintesis de DME respecto a la sintesis de metanol, que se han
comentado en el Apartado 1.3.2, y por el consiguiente auge de esta sintesis desde

fuentes alternativas al petroleo.

El principal referente industrial de la transformacién de DME en olefinas es la
etapa final del proceso MTO de Lurgi, que se realiza en reactor de lecho fijo
adiabatico, con catalizador de zeolita HZSM-5 y transformando la mezcla
metanol/DME/agua, producida por la deshidratacién del metanol en la primera
etapa del proceso (Koempel y Liebner, 2007; IKKhadzhiev y cols., 2008). También se
ha trabajado en la transformacién de DME a gran escala en el marco de la
investigacion en China, que ha dado lugar a la implantacién industrial del proceso
DMTO, descrito en el Apartado 1.2.1.2. Sin embargo, la informacién publicada
sobre este proceso corresponde a la alimentacién de metanol y a un catalizador de
SAPO-34 (Tian y cols., 2015), y no se han publicado resultados sobre los ensayos a

gran escala con DME como alimentacién.

La informacién sobre la transformacién de DME en olefinas, procede
fundamentalmente del campo académico. En los estudios fundamentales pioneros
sobre el mecanismo de reaccion de los procesos MTG y MTO sobre catalizador de
zeolita HZSM-5, se consider6 generalmente que el DME tiene un comportamiento
similar al del metanol, con el que alcanza el equilibrio rapidamente en las
condiciones del proceso MTO. Los estudios tuvieron como objetivo determinar los
primeros intermedios reactivos que estan adsorbidos en los centros acidos y asi
explicar la formacién del primer enlace C-C, bien mediante iones oxonio formados
por adsorcion del metanol y DME (Van den Berg y cols., 1981) o por radicales
metilo, formados por descomposicion térmica del DME y que son estabilizados en
los centros acidos de la zeolita (Clarke y cols., 1986).

Los trabajos experimentales de transformaciéon de DME en olefinas son menos
numerosos que los correspondientes al proceso MTO y el objetivo ha sido:
1) relacionar la distribucién de productos con posibles mecanismos de reaccion, que
a su vez son justificados con el analisis por técnicas espectroscopicas de intermedios
de reacciéon (Chang, 1988; Chang y cols., 1989; Hutchings y Hunter, 1990; Yamazaki
y cols., 2012; Ilias y Bhan, 2014), ¢ i) la comparacién de catalizadores y el
conocimiento del efecto sobre el comportamiento cinético de las propiedades
(estructura porosa y acidez) del SAPO-34 (Cui y cols., 2013), zeolita HZSM-5 (Al-
Dughaither y de Lasa, 2014) y otros catalizadores, como las zeolitas MCM-48 (Park
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y cols., 2014) y EU-1 (Ahmed y cols., 2015), y catalizadores compuestos como el
SAPO-34/7+Os (Lee y cols., 2014). En cualquier caso, se mantienen muchas
incertidumbres sobre el mecanismo de reaccién y sobre las diferencias respecto al
proceso MTO.

14.1.  Etapas del mecanismo de reaccion

A continuacién se exponen de forma resumida las principales etapas del
mecanismo de reaccién con DME como reactante, centrandonos en la informacion
de la bibliograffa, que, como ya se ha comentado, corresponde principalmente a los
estudios sobre el mecanismo de reaccioén en los procesos MTG y MTO.

1.4.1.1.  Formacion y reactividad de los iones metoxi

La reactividad del DME esta asociada a la formaciéon de las especies
superficiales metoxi, por adsorcion en los centros Bronsted (grupos OH
esqueletales) (Figura 1.18a) con liberacién de metanol. A su vez, el metanol genera
especies metoxi, con liberacién de H>O (Figura 1.18b). La formacién de iones
metoxi desde DME sobre zeolitas acidas ha sido comprobada por diferentes autores
mediante espectrofotometria FTIR y espectroscopia RMN (Forester y cols., 1986;
Forester y Howe, 1986; Cheung y cols., 2006; Jiang y cols., 2006). Estas especies
metoxi pueden considerarse como un catién metilcarbonio (metiloxonio) incipiente
(Ono y Mori, 1981).

+
If CH,OHCH, CI‘{3
a) CHLOCH, + ¢ —— o ——> o +CHOH
/ N\ 7\ /N
Al Si Al Si Al si
+
}‘I CH,0H, Cﬁk
b) CH,OH + o — o0 &— o +HO
7\ /N
Si Al si Al Si

Figura 1. 18. Formacién de iones metoxi desde DME (a) y metanol (b).
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Gayubo y cols. (1996a) explican la formacién de las olefinas como primeros
productos en la fase gas, a partit de metanol, mediante un mecanismo de
propagaciéon (metilaciéon) de los iones metoxi u oxonio (sucesivamente, metil-
oxonio, metil-etil-oxonio, metil-isopropil-oxonio, metil-tercbutil-oxonio,...), y la
descomposicién de estos iones para liberar las correspondientes olefinas (etileno,
propileno, isobuteno,...) (Figura 1.19). Este esquema puede servir para explicar la
continuidad hacia la formacién de olefinas de los iones metoxi formados en los
esquemas de la Figura 1.18.

Relacion Bronsted /Lewis

Radio de poros

(‘:H3 (‘:Ha (‘:Ha
/9\ /9\ /9\
H  CH, propagacion H  CH(CHj), propagacion =~ H  C(CHj); FASE
o] O ———> 0 o] —_— e o) ADSORBIDA
7NN /NN /NN
Si Al Si Si Al Si Si Al Si
— descomposicién __| descomposicion I
I—‘I H H
HIDROXILOS
0] 0] [0) O o) le)
/N /N ANV AN /N /N RESTAURADOS
Si Al Si Si Al Si Si Al Si
+ H,C=CH, + H,C=CH-CH, +H,C=C(CH,), FASEGAS
+ H,0 + H,0 + H,0

Figura 1. 19. Etapas de formacién de olefinas por propagacién-descomposicion de
iones oxonio (Gayubo y cols., 1996a).

Como los iones oxonio y las olefinas liberadas tienen un volumen creciente,
Gayubo y cols. (1996a) justifican la diferente naturaleza de la olefina observada en la
fase gas en diferentes condiciones de reaccién, considerando las siguientes
circunstancias: i) la estructura de los microporos, que condiciona selectivamente la
formacién de los iones oxonio y limita su propagacién, asi como la difusion de las
olefinas liberadas; ii) la reaccién de centros Bronsted/Lewis, debido a que son los
primeros los activos en la propagacién de los iones oxonio; iii) la densidad de los
centros Bronsted, que disminuye la estabilidad de los iones oxonio, aumentando la
frecuencia de su descomposicion, lo que favorece la formacion de olefinas de menor
tamano.
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1.4.1.2. Reacciones secundarias de conversion de olefinas

En las condiciones de reaccién de los procesos MTG, MTO y DTO tiene lugar
la oligomerizacion-craqueo de las olefinas, que tienen el papel de intermedios. En el
esquema de la Figura 1.20 tiene lugar la oligomerizacién de una olefina A, con un
i6n carbenio con m 4atomos de carbono (Rm*) y las posteriores: B—escisién y
transferencia de hidrégeno. Estas etapas son determinantes para establecer la
distribucién final de las olefinas, la cual estara condicionada por: i) el tamafio de los
microporos del catalizador, cuyo aumento favorece la oligomerizacion y difusioén de
olefinas de mayor tamafo; i) la densidad y fuerza acida de los centros, que

favorecen el craqueo en mayor medida que la oligomerizacion.

Transf. H B-escisio:
R H .
an+n+p
R H A,
Figura 1. 20. Etapas de oligomerizacién-craqueo de una corriente de olefinas
ligeras Aq=.

Atendiendo a la importancia del tamafio de los poros del catalizador en las
etapas de propagacién-descomposiciéon de iones oxonio (Figura 1.19) y de
oligomerizacién-craqueo de olefinas (Figura 1.20), la mayor severidad de la
selectividad de forma del SAPO-34 justifica su limitacion para la selectividad de
propileno, con el etileno como producto mayoritario, y que esta selectividad sea
mayor en la zeolita HZSM-5 o en otro SAPO-n, como el SAPO-18, con menores

restricciones estéricas y difusionales, para valores similares de la acidez (Aguayo y
cols., 2005a).

Ademas, tendran lugar otras reacciones secundarias, de alquilacién,
isomerizacion y reacciones de transferencia de hidrégeno, dando lugar estas tltimas

a la formacién de aromiticos y coque. Los aromadticos son progresivamente
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condensados, constituyendo el coque que queda ocluido en los microporos del
catalizador y motivando su desactivacion. Por otro lado, las parafinas de cuatro y
mas atomos de carbono formadas por transferencia de hidrégeno, son susceptibles
de craqueo en las condiciones del proceso MTO, intensificando la produccién de
olefinas ligeras, lo que es importante en el proceso MTO aumentando la
temperatura por encima de 450 °C (Mier y cols., 2010a).

El craqueo de parafinas transcurre mediante dos mecanismos: i) el clasico
(también denominado mecanismo bimolecular o por iones carbenio), y; i) el
protolitico (no clasico, de Haag Dessau, monomolecular o por iones carbonio). La
contribucién relativa de ambos depende de las condiciones de operaciéon y de las
caracteristicas del catalizador, que hacen que predomine uno de los mecanismos
(Babitz y cols., 1999; Kotrel y cols., 2000). Segin el mecanismo clasico (Figura 1.21)
se propaga una cadena por los iones carbenio. Un i6n carbenio abstrae hidrégeno
(un i6n hidruro) desde una parafina, formando otro i6n carbenio, el cual craquea
por B-escision (ruptura de un enlace C-C localizado en posicién B respecto al C

cargado positivamente), liberando una olefina.

RH RH

Transf. H

Alquenos

Figura 1. 21. Mecanismo clasico (bimolecular) de crqueo de una parafina (RH).

El mecanismo protolitico (Figura 1.22) (Haag y cols., 1991; Castafio y cols.,
2010) se inicia con el ataque de un protén de un centro Bronsted a un enlace bien
C-C o bien C-H. El resultado es un ion carbonio pentacoordinado, que sufre una
protolisis para dar, bien una parafina mas corta y un complementario ion carbenio
adsorbido, o bien Hz y el ion carbenio del reactante original (deshidrogenacién
protolitica). Desde el ion carbenio resultante adsorbido en la superficie, se desorbe
una olefina, la cual es susceptible de isomerizarse, craquearse por B-escisiéon o
saturarse por una transferencia de hidrégeno desde una molécula de reactante. En
cualquier caso, liberando el proton del catalizador.
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RH
+
>—A RH2
H' R,
Desorcion
Alquenos

Figura 1. 22. Mecanismo protolitico (monomolecular) de craqueo de una parafina

(RH).

Las olefinas son también craqueadas por estos dos mecanismos, dando lugar
a olefinas menores. Ahora bien, las olefinas son mejores aceptoras de protones que
las parafinas, y de hecho su velocidad de craqueo es muy superior a la de las
parafinas con el mismo numero de 4tomos de C (20 veces para Cs y aumentando
con el nimero de atomos de C, hasta 3000 veces para Cg, sobre zeolita HZSM-5 a
510 °C) (Buchanan y cols., 1996).

En el craqueo de parafinas y olefinas, la selectividad de olefinas ligeras se
favorece con el mecanismo protolitico, y por tanto, minimizando las reacciones
bimoleculares de transferencia de hidrégeno. Para ello, debe considerarse que el
mecanismo de craqueo controlante depende del nimero de 4tomos de carbono del
reactante, de las condiciones de reaccion, de la selectividad de forma del catalizador
y de sus propiedades acidas (densidad superficial, fuerza acida de los centros y
relacién Bronsted/Lewis). Es relevante que el craqueo protolitico requiere centros
Bronsted, mientras que el mecanismo clasico no (Kissin, 1998; Babitz y cols., 1999).
Ahora bien, diferentes autores (Krannila y cols., 1992; Lercher y cols., 1994;
Narbeshuber y cols., 1995), atendiendo a la evoluciéon de la distribucién de
productos en el craqueo, sostienen que el mecanismo predominante es el protolitico
para valores bajos de la conversiéon y que la importancia del mecanismo clasico

aumenta al aumentar la conversion.

14.2. Mecanismo de pool de hidrocarburos

Como respuesta a la controversia sobre los posibles mecanismos de formacion
del primer enlace C-C en el proceso MTO vy sobre las etapas de formacion de las
olefinas como productos primarios y su interconversién, Dahl y Kolboe (1993,
1994) establecieron el mecanismo denominado “pool de hidrocarburos” ((CHz)a en
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la Figura 1.23), que actian como intermedios para la formacién tanto de cada una de
las olefinas ligeras, como de parafinas y coque. Estos autores hicieron hincapié en la
comprobacién experimental del papel de la co-alimentacién de olefinas ligeras para
activar este mecanismo y el caracter autocatalitico de la formacién de las olefinas.

CH,

|

CH;0H —— (CH,), <—— C;H;

Tl Yﬂidrocarburo saturados

Coque
C,H,

Figura 1. 23. Mecanismo de “pool de hidrocarburos” para la formacién de
productos en el proceso MTO (Dahl y Kolboe, 1993 y 1994).

Este mecanismo, de caracter conceptual, se concreté con la comprobacién de
la existencia (como intermedios) de anillos bencénicos poli-sustituidos
(polimetilbencenos), o cationes metilbencénicos. Segin el esquema propuesto por
Guisnet y cols. (2000) (Figura 1.24), las olefinas son liberadas desde estas estructuras
que continuamente reciben la adicién de metanol y DME, lo que corresponde a un
mecanismo de metilacién de aromaticos. La evidencia de estas estructuras como
intermedios se obtuvo mediante estudios espectroscopicos, inicialmente con
catalizadores de SAPO-34 y de zeolita H-beta (Song y cols., 2000; Arstad y Kolboe,
2001a,b), que tienen unas cajas de interseccién entre canales que permiten la
ubicacion estable de los polimetilbencenos.

Figura 1. 24. Ruta de metilacién-desalquilacion de aromaticos, con la formaciéon de
etileno por reacciéon de metanol con polimetilbencenos como
intermedios (Guisnet y cols., 2000).
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Svelle y cols. (2000) y Bjorgen y cols. (2007) han establecido el mecanismo de
“doble ciclo”, para explicar la formacion de olefinas sobre zeolita HZSM-5, donde
esta dificultada la formacioén de los polimetilbencenos respecto al SAPO-34 y zeolita
H-beta, por la no existencia de cajas que faciliten su ubicacién, y donde por
consiguiente la ruta de metilacién-craqueo de olefinas (Figura 1.25) es mas
importante que la de metilacién-desalquilacién de aromaticos (Figura 1.24). La
formacion de olefinas es consecuencia de la integracion de los dos ciclos o rutas. En
el esquema de la Figura 1.26, en el ciclo I el etileno es formado desde el
polimetilbenceno formado por la ruta de metilacibn-desalquilaciéon de los
aromaticos, mientras que en el ciclo 11, se forman el propileno y olefinas superiores
por la ruta de metilacién-craqueo de olefinas. La integracién tiene lugar por la
generacion de aromaticos por ciclacién de las olefinas C3* formadas en el ciclo 11
(mas reactivas que el etileno), a naftenos y posterior transferencia de hidrégeno. La
presencia de estos aromaticos activa el ciclo 1 y las olefinas activan el ciclo 1I.
Ademas, la formacion de especies ciclicas desde olefinas estd bien establecida para la
zeolita HZSM-5 (Vandichel y cols., 2010), con un papel clave del propileno, que
dimeriza para formar un 2-hexilcarbenio, como intermedio del metilciclopentano,

precursor de los aromaticos.

En el ciclo de metilacién-desalquilacién de los polimetilbencenos, la formacién
de olefinas tiene lugar a su vez por dos mecanismos o efectos diferentes de la
metilaciéon (Ilias y Bhan, 2014): i) contraccién del anillo para formar una cadena
lateral, i) expansion del anillo. Jang y cols. (2013) han identificado la presencia
mayoritaria de polimetilbencenos con 4-6 grupos metilo, con el 1,2,4,5-
tetrametilbenceno como el mas activo.

CH,OH

C,H, C,H,
@)
C3H6 F
)
o)

C3H12 C5H10

CH,OH

Figura 1. 25. Ruta de metilacién-craqueo de olefinas sobre zeolita HZSM-5
(Bjorgen y cols., 2007).
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Trimetil
benceno

CicloI
- Etilenoy

aromaticos
Tolueno

> Alcanos

Ciclacién y transferencia
de hidrégeno

Alquenos
superiores

Ciclo IT

Propileno

Figura 1. 26. Mecanismo de “doble ciclo” para la obtencién de olefinas a partir de
metanol sobre zeolita HZSM-5 (Bjorgen y cols., 2007).

La importancia relativa de cada uno de los dos ciclos depende de la severidad
de la selectividad de forma, y para la zeolita HZSM-5, dada la dificultad estérica de
conformacién de los polimetilbencenos, es mas importante el ciclo de metilacion-
craqueo de olefinas (Li y cols., 2011b; Sun y cols., 2014b), aunque también debe
considerarse que la distribucién de olefinas en la corriente de productos depende de
la diferente topologia del catalizador, que afecta a la difusividad de estas olefinas en
sus microporos (Wang y cols., 2013b). Por otro lado, Wang y cols. (2014) han
comprobado que para la zeolita HZSM-5 de las dos rutas de metilacién de los
aromaticos es mas importante la de contraccién del anillo. También para el SAPO-
34, Wang y cols. (2012, 2013c) a partir de calculos basados en la teorfa de densidad
funcional, determinaron que es mas relevante el papel del ciclo de metilacion-
craqueo de las olefinas, cuyas etapas conducentes a la formacién de las olefinas
tienen menores barreras de energfa que las del ciclo de metilacion-desalquilacion de
aromaticos, el cual se considera que es secundario para la formacién de olefinas. En
consecuencia, estos autores justifican la importancia de las etapas de metilacion,
isomerizacion, craqueo, desproporcionacion, transferencia de hidrégeno y ciclacion,
basandose en la capacidad de formacion de iones carbenio intermedios a partir de

las olefinas.

El mecanismo de poo/ de hidrocarburos explica razonablemente el caracter
autocatalitico del proceso MTO, que entre sus caracteristicas tiene la existencia de
un periodo de iniciacién, cuya duracién es mayor cuanto mayor es la severidad de
forma del catalizador y cuando las condiciones de reaccién son propias de una
menor velocidad de reacciéon (Aguayo, 2005¢c; Gayubo, 2005a, 2007; Wei y cols.,
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2007a). Asi, el aumento de la temperatura y en particular la disminuciéon del
contenido de H2O en el medio, contribuyen a disminuir la duracién de este periodo
de iniciacién. En este sentido, el periodo de iniciacion es requerido para aumentar la
cantidad de intermedios activos retenidos (polimetilbencenos) o adsorbidos
(olefinas).

En el mecanismo de poo/ de hidrocarburos, la rapida formacién de coque en los
catalizadores con severa selectividad de forma (SAPO-34 o SAPO-18), tiene como
principales precursores los propios polimetilbencenos retenidos. Mediante estudios
espectroscopicos, Jiang y cols. (2007) han comprobado la evoluciéon de los
polimetilbencenos sobre el SAPO-34 hasta aromaticos policiclicos, como
polimetilnaftalenos, polimetilantracenos y hasta estructuras grafiticas. Park y cols.
(2008) han llegado a una conclusién similar para mordenitas.

Mores y cols. (2008) han estudiado con diferentes técnicas espectroscopicas
(UV/VIS y fluorescencia confocal) el efecto de la arquitectura de los canales
cristalinos, justificando la desactivacion mas rapida del SAPO-34 que la de la zeolita
HZSM-5, debido a que los polimetilbencenos quedan facilmente retenidos en las
cajas de los canales cristalinos, mientras que la estructura de los canales de la zeolita
HZSM-5, sin cajas en las intersecciones, facilita la difusion de los precursores del
coque hacia el exterior de los cristales. Esta diferente topologia explica la formacién
de aromaticos mas condensados en el SAPO-34 (Jang y cols., 2012). Ademas, para la
desactivacién de la zeolita HZSM-5 tiene que tenerse en cuenta que el ciclo
predominante es el de metilacién-craqueo de olefinas y con esta consideracion, Sun
y cols. (2014b) proponen que la formacién de coque transcurre mediante dos rutas
competitivas, desde metanol y desde las olefinas, dando lugar a dos tipos de coque,
de los cuales el mas desactivante (presumiblemente oxigenado) es el formado a
partir del metanol.

14.3. Diferencias entre los procesos DTO y MTO

Los estudios experimentales de la obtencién de olefinas, con metanol o DME
como alimentacién, han dado lugar a resultados de dificil comparacién, porque la
conversiéon no estd definida de forma normalizada. Algunos autores no observan
diferencias significativas (Chen y cols., 1999; Hirota y cols., 2010). Li y cols. (2014a)
observan sobre SAPO-34 un mayor rendimiento de propileno alimentando DME,
asi como una menor desactivacion, si bien la conversién es menor, lo que es
atribuido por los autores a la menor concentraciéon de metanol, que es considerado
por ellos el principal reactante. A elevada temperatura, la diferencia de los resultados
con los dos oxigenados es muy pequefia, lo que es atribuido a la rapida formacion de
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metanol por hidrélisis del DME. Ghavipour y cols. (2014), también para SAPO-34,
hacen hincapié en la mayor formacién de metano desde DME, por descomposicion
térmica de este, y en el menor rendimiento de olefinas, que atribuyen a la menor
desactivacion del catalizador. Como se comentard a continuacion, algunas de las
apreciaciones de estos autores no se sustentan en los estudios académicos de
reactividad de ambos oxigenados.

1.4.3.1.  Mecanismo de reaccion

Si bien generalmente se ha considerado en el proceso MTO que la
transformacion del metanol y del DME transcurre mediante las mismas etapas,
descritas en el Apartado 1.4.1, caben apuntar algunas caracteristicas que diferencian
el comportamiento del DME. En primer lugar, en la etapa de formacién de iones
metoxi, como primeros intermedios activos (Figura 1.18), Forester y Howe (1987)
apuntan una mayor afinidad del DME por los protones de la zeolita HZSM-5 y por
tanto una mayor capacidad de formacién del catiéon trimetiloxonio (CH3);O* desde

menor temp eratura.

Por otro lado, dada la complejidad del mecanismo de doble ciclo (Figura 1.26),
la importancia relativa de los ciclos y por tanto la conversién y distribucion de
productos, se vera afectada por la condiciones de reaccién. La diferente capacidad
de metilacién del metanol y DME, tanto de las olefinas como de los aromaticos
intermedios, afectard presumiblemente a la evolucién de este mecanismo. Tal como
han observado llias y Bhan (2012) e Ilias y cols. (2013) para la zeolita HZSM-5, el
aumento de la conversion de DME a temperatura constante (350 °C) favorece el
ciclo de intermedios aromaticos, mientras que a conversiéon constante el aumento de
temperatura favorece el ciclo con olefinas como intermedios (Ilias y cols., 2013).
Ademas, Ilias y Bhan (2014) mediante estudios de co-alimentacién de DME vy
aromaticos, marcados con isétopos de *C, han determinado que de las rutas de
metilacién-desalquilaciéon de aromaticos, la principal es la de contraccion del anillo,
siendo el 1,24,5-tetrametilbenceno el polimetilbenceno predominante en el

mecanismo.

Merece una atencién especial, la constatacion para zeolita HZSM-5 de que el
DME ademas de mediante los dos ciclos que constituyen el poo/ de hidrocarburos,
interviene en la formacién de propileno mediante una ruta directa. Yamazaki y cols.
(2012) han explicado con espectrofotometria FTIR sus resultados experimentales de
rapida formacién de propileno (antes de la estabilizacion de la etapa de iniciacion),
mediante una reaccién directa del DME con las especies metoxi (Figura 1.27). Esta
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formacién directa de propileno ademas activara los ciclos del mecanismo de poo/ de

hidrocarburos.
CH, H
| \
CH3OCH3 + (0] — 0] + C3H6
NVZRN S \ 7N\ e
Si Al Si
NN SN TN

Figura 1. 27. Formacion directa de propileno desde DME y especies metoxi
(Yamazaki y cols., 2012).

Esta ruta directa de formacién de olefinas desde DME es acorde con los
resultados de otros autores. Li y cols. (2014b) han comprobado mediante reacciones
sucesivas de pulsos con el catalizador SAPO-34, que el DME es mas reactivo
inicialmente que el metanol, si bien su conversién alcanza un valor maximo menor.
Mediante analisis FTIR y de calculo basado en la teoria de densidad funcional,
sostienen la existencia de un mecanismo directo de reaccién del DME con los
grupos metoxi, para formar cationes metoximetil (CH;OCH2"), que actian como
intermedios para dar 1,2-dimetoxietano o 2-metoxietanol, por reaccién con
moléculas de DME o metanol. Estos compuestos son metilados por grupos metoxi
para dar diferentes cationes oxonio, los cuales siguen etapas de descomposicion,
desprotonacién y metilacién, para dar lugar a la formacién de propileno como
principal producto hidrocarbonado primario.

1.4.3.2. Contenido de agna en el medio

El contenido de H2O en el medio de reacciéon tiene un efecto relevante en el
proceso MTO, comprobiandose que su presencia contribuye a aumentar la
selectividad de olefinas y a disminuir la formacién de coque (Wu y cols., 2013; Tian
y cols., 2015), aunque a este tema se le ha dado una importancia menor en los
estudios académicos, tal vez porque el H>O tiene un efecto complejo y porque su
contenido es diferente segun las condiciones de reacciéon, dado que el H2O es
producto de la etapa inicial de formacion de iones metoxi desde metanol (Figura

1.18b).

Asi, en primer lugar en el proceso MTO la presencia de H2O en el medio
modifica las concentraciones de DME y de metanol correspondientes al equilibrio
termodinamico, lo que tendra una notable incidencia, dada la diferente la reactividad

los dos oxigenados, como se ha comentado. Por otro lado, la presencia de H2O
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disminuye la concentracién de especies metoxi, liberando metanol y el centro acido
(Figura 1.18b) (Batova y cols., 2013).

Ademas, para explicar el efecto del H2O de disminucién de la conversion, se da
generalmente la explicacion de que atenda la actividad de los centros acidos para
protonar el metanol y el DME, por lo que este efecto se confunde con el de la
desactivacion (cuya causa es el bloqueo de los centros por deposicion de coque). Sin
embargo, en las condiciones del proceso MTO este papel del H>O sobre los centros
acidos puede ser mas complejo, porque la presencia de H>O presumiblemente
modificara el equilibrio entre centros Bronsted y Lewis, con el doble efecto de
aumentar la presencia de los primeros, pero disminuyendo su actividad de
protonacién. Chen y cols. (2014b) han comprobado que este efecto de la presencia
de H2O puede ser favorable o desfavorable a la activacion del enlace C-H en el
craqueo de isobutano, dependiendo de la concentracién de H2O.

Por otro lado, estd bien establecido que la presencia de HxO atenta la
formacién de coque (Benito y cols., 1996a; Aguayo y cols., 1997), si bien como
causa de esta atenuaciéon confluyen varias circunstancias: i) la disminucién de la
concentracion de metanol en el medio; i) la capacidad de desorciéon de los
precursores del coque al competir con ellos en su adsorciéon sobre los centros
acidos; iii) la moderaciéon de la fuerza acida de los centros, disminuyendo la
presencia de centros fuertemente acidos, principales responsables de la formacion
de coque. Ademas, se ha comprobado la necesidad de considerar el efecto de la
concentracion de H>O tanto en el modelo cinético del proceso MTO a tiempo cero
(atenuando la velocidad de las etapas de reaccién), como en la atenuacién de la
cinética de desactivacion, para catalizadores de SAPO-34 (Gayubo y cols., 1999;
Gayubo y cols., 2000), SAPO-18 (Gayubo y cols., 2005b, 2007) y zeolita HZSM-5
(Gayubo y cols., 2002, 2004; Aguayo y cols., 2010; Mier y cols., 2011). Hay también
opiniones sobre el diferente papel del HoO segtn sea formada en la deshidratacién
del metanol o bien co-alimentada, lo que aumenta la dificultad para interpretar los
resultados (Hirota y cols., 2010).

Atendiendo a estas consideraciones sobre el papel del HxO, en la
transformaciéon de DME alimentado puro, el contenido de H2O en el medio de
reaccion serd muy inferior al correspondiente a la transformacién de metanol, para
la misma conversién, por lo que cabe esperar una mayor velocidad de reaccién
inicial y presumiblemente una desactivaciéon por coque mas rapida.
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2. EXPERIMENTAL

En este capitulo se explica la metodologia de preparacion de los catalizadores
(Apartado 2.1), las técnicas utilizadas para su caracterizacion (Apartado 2.2), y los
equipos y procedimientos de reaccidon y de andlisis de los productos, que se han
utilizado en la transformacion de DME y en algunos experimentos de
transformacion de metanol en hidrocarburos (Apartado 2.3).

2.1. SINTESIS DE CATALIZADORES

Se han preparado dos familias de catalizadores: a) de silicoaluminofosfatos
(SAPO-n), SAPO-34 y SAPO-18, y; b) de zeolitas HZSM-5, con diferente relacion
SiO2/ALO:s, e impregnadas con P y K. El método de preparacion consta de dos
etapas: 1) sintesis de la fase activa, y; ii) sintesis del catalizador final, mediante
aglomeracién de cada fase activa con un aglomerante (binder) y un material inerte
(a-ALO3). Como aglomerante se han utilizado bentonita y boehmita.

2 1.1 Sintesis de Ia fase activa

2.1.1.1.  Silicoaluminofosfatos (SAPO-n)

Se han sintetizado dos SAPO-n diferentes: SAPO-18 y SAPO-34, siguiendo la
metodologia general propuesta por Vivanco (2004), la cual se basa en diferentes
patentes de la bibliografia. En ambos casos se utiliza como fuente de P, H;POy al
85 % en peso (Merck), mientras que las fuentes de Al, Si y el template organico son
diferentes en cada caso, en funcién de la patente utilizada. Los dos SAPOs son
materiales cristalinos con estructura ortorrémbica (Figura 2.1) a la que corresponde
una severa selectividad de forma. Las dos estructuras son muy similares,
correspondiendo el SAPO-34 y el SAPO-18 a los tipos CHA y AEI de la
International Zeolite Association, respectivamente. En ambas estructuras los poros
son espacios de 0.38 x 0.38 nm entre 8 oxigenos asociados a 6 tetraedros Si/Al/P
(Wragg y cols., 2011). La diferente distribucién espacial conlleva que aunque las dos
estructuras tengan la misma densidad estructural (nimero de atomos del tetraedro
Si/Al/P en 1000 A3), las cajas entre poros sean diferentes, de 1.27 x 0.94 nm en el
SAPO-34y de 1.27 x 1.16 nm en el SAPO-18 (Chen y cols., 2014a).

Panla Pérez Uriarte



56
Experimental

Figura 2.1. Estructura del SAPO-18 (a) y del SAPO-34 (b).

El procedimiento general de sintesis de los SAPO-n es similar y se esquematiza
en la Figura 2.2. Consiste en mezclar las cantidades correspondientes a cada reactivo
bajo una agitacién vigorosa a temperatura ambiente, hasta la formacién de un gel
promotor del catalizador. Este gel cristaliza en un reactor de acero a presioén girando
a velocidad constante (3.8 rpm). Cabe mencionar que, en el petiodo de
cristalizacién, la temperatura y tiempo de cristalizacidon son parametros
caracteristicos del tipo de SAPO-n a sintetizar; siendo en este caso de 170 °C y 7
dfas para ambos SAPOs. Durante los 6 primeros dias tiene lugar la cristalizacion,
mientras que en el ultimo dia tiene lugar la etapa de envejecimiento, en la que se

mantiene la agitacién pero sin aporte de calor.

Fuezjede Template - Cristalizacion
: Lavado
H20 + H3sPO4 Protogel -_) Secado
(AIPON) - Calcinacion
Fuentede

Si

Figura 2.2. Esquema general de sintesis de la fase activa de los SAPO-n.

El producto cristalino se lava con abundante agua destilada, y la separacién de la
fase solida se realiza a 3500 tpm en una centrifuga Megafuge 1.0 de Heraeus Instruments.
El sélido se seca a temperatura ambiente durante 24 h y posteriormente en un
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horno a 110 °C durante otras 24 h. Por dltimo, se calcina en una maufla Thermicon S.A.
para eliminar el template organico.

Para detallar las sintesis de los dos materiales hay que referirse a las patentes y
publicaciones correspondientes. Para la sintesis del SAPO-18 se ha seguido el
método de Chen y cols (1994), a partir de una fuente de Al, ALO3-3H,O (Aldrich),
una fuente de Si, Silicasol al 40 % (Aldrich) y con N,N-diisopropiletilamina
(iP12EN) como template organico. La composicién quimica del SAPO-18 antes de
la eliminacién del template orgémico €s: (SiOz)o_()o(Alzo3) (P205)0,9(C8H19N)1_650H20.

El procedimiento para la sintesis del SAPO-34 ha sido el propuesto por
Wendelbo y cols. (1996), mas sencillo que el de la patente original de Lok y cols.
(1984) (Union Carbide) y utilizando como materias primas: isopropédxido de
aluminio (Aldrich) como fuente de Al, silicasol 40 % (Aldrich) como fuente de Si,
hidréxido de tetraetilamonio (TEAOH) al 20 % (Merck) como template organico y
acido clorhidrico al 35 % (Merck) para el control del pH. La composicién quimica
del SAPO-34, antes de la eliminacién del template organico, es:
(8102)0.08(A1203) 2.8 (P205)0.9s(HCl)0.02(CsH190N) 41 HO.

2.1.1.2.  Zeolita HZSM-5

La estructura cristalina tridimensional de la zeolita HZSM-5 es propia de la
familia pentasil, y esta configurada por anillos de 5 tetraedros, que forman una serie
de canales elipticos (microporos) de dos tipos, que se cruzan perpendicularmente
(Figura 2.3). Estos canales son aberturas elipticas del anillo de 10 unidades
tetraédricas y unos son rectos (0.52 x 0.56 nm) y otros en zig-zag (0.51 x 0.55 nm)
(Baerlocher y cols., 2001).

Figura 2.3. Estructura de la zeolita HZSM-5.
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Se han utilizado tres zeolitas comerciales HZSM-5, suministradas por Zeolyst
International en forma amonica y con diferente relacién SiO»/AlO3: 30 (CBV
3024E), 80 (CBV 8014) y 280 (CBV 2814). Las formas acidas de las zeolitas
(denominadas en los sucesivo HZ-X, donde X indica la relacién SiO2/ALO3) se
han obtenido por calcinacién de las zeolitas amoénicas a 575 °C, durante 2 h, tras una
secuencia previa de calentamiento establecida como idénea para obtener una zeolita
acida y estable hidrotérmicamente estable (Benito y cols., 1996b). Esta calcinacion se
realiza en la etapa final de preparacion del catalizador o previamente al analisis de la

funcién acida.

Con objeto de modificar la acidez y en consecuencia el comportamiento
cinético, en aras de una mayor selectividad de propileno, las zeolitas han sido
modificadas por incorporacion de K y P. La incorporaciéon de K sobre la zeolita
HZSM-5 con relacién SiO»/AlO3 280 se ha realizado mediante impregnacién a
humedad incipiente, a 70 °C y a vacio, en un rotavapor BUCHI R—114, utilizando una
disolucién de KOH (85 % de pureza, Panreac) de concentraciéon adecuada. La
incorporacién de P sobre la zeolita se ha realizado con el mismo método, a partir de
una disolucion de H3POy (85 % de pureza, Merck).

2.1.2. Sintesis del catalizador final

Los materiales preparados como se ha descrito en el Apartado 2.1.1, son un
polvo, de pequefio y heterogéneo tamafio de particula, que no es adecuado para una
circulacién uniforme del gas en un lecho fijo, y ademas con pequefia resistencia
mecanica. En consecuencia se requiere conformarlos en particulas mas grandes y
resistentes, utilizando para ello un aglomerante (binder) y un sélido inerte.

2.1.2.1. Aglomerantes

Para la sintesis de los catalizadores se ha utilizado como aglomerante, por un
lado, bentonita natural (Exaloid, 30 % en peso en la particula) intercambiada con
NHsNO; 1 M, y como carga inerte AlOj; calcinada a 1000 °C (2-AlO3)
(Martinswek, 45 % en peso). Y por otro lado se ha usado como aglomerante,
boehmita (Sasol Germany, 30 % en peso) y con ella una dispersiéon coloidal de a-
ALOs (Alfa Aesar, 22 % en peso) como carga inerte (20 % en peso en el
catalizador).
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La bentonita es la denominacién genérica de una amplia gama de arcillas
naturales, con una alta capacidad de adsorciéon de H>O. Estin compuestas
principalmente de montmorillonita (Figura 2.4), que es un agregado de plaquetas
laminares, cada una de las cuales consiste en tres capas: una de ALOs octaédrica

central, entre dos capas de SiO; tetraédrica (SiOy).

Oxigeno
Silicio
Aluminio

Hidrégeno

Figura 2.4. Estructura de la montmorillonita.

La boehmita (oxihidréxido de aluminio, AIOOH), en funcién de la temperatura
de calcinacién se transforma en diferentes fases de transicion de la AlO;
(y = 8 —0) (Figura 2.5), para alcanzar a elevada temperatura la fase inerte de
a-AlO3s (Boumaza y cols., 2009).

300~ 500°C 700~ 900°C
AIOOH (Boehmita, B) ———> B,y— ALO; ——> - ALO;
900- 1000°C
1200°C 1050°C

0(,~A1203 b 8—,6*,0(*A1203 b 6—,6~A1203

Figura 2.5. Secuencia de transformaciones térmicas de la boehmita (Nampi y cols.,
2011).

En consecuencia, para obtener la estructura de la y-ALOs, se ha calcinado la
boehmita a 575 °C, temperatura a la que tiene lugar la transicién descrita en la Figura
2.6 y se obtienen las propiedades de: elevada resistencia mecanica, notable acidez de
fuerza moderada y estructura mesoporosa (Popa y cols., 2002).
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¢ Si" @ AP* @ Oxigeno (OH) () Oxigeno (0%)

Boehmita

Figura 2.6. Transformaciéon de boehmita en y—ALO3 (Popa y cols., 2002).

2.1.2.2. Etapas de sintesis

Las particulas del catalizador se han preparado mediante extrusién humeda,
siguiendo las etapas descritas en las Figuras 2.7 y 2.8, correspondientes a la
aglomeracién con bentonita y boehmita, respectivamente. El método consiste en
mezclar en un recipiente agitado la funcién 4cida, la bentonita 6 la boehmita y la
o-alimina, con agua destilada. A continuacién se realiza la extrusion mediante un
émbolo hidraulico de alta presion, a través de unos orificios de 0.8 mm de didmetro
y los extruidos se dejan secar a temperatura ambiente durante 12 h. Posteriormente,
se secan en una estufa a 110 °C durante otras 12 h. Finalmente se trituran y tamizan,
para seleccionar el tamafio deseado (entre 0.3 mm y 0.125 mm) y se calcinan a
575°C durante 2 h. En las Figuras 2.7 y 2.8 se indican las denominaciones
abreviadas de los catalizadores preparados.

Extrusion huimeda,

S > b, - )
——— - secado, calcinacién . CZ-30/bentonita (Si0,/ALO,=30)

Zeolita
HZSM-5
(25 %)

CZ-80/bentonita (SiO,/A1,0,=80)
CZ-280/bentonita (SiO,/ALO,=280)

Bentonita AlGmina
(30%) (45%)

Figura 2.7. Etapas de preparacién y denominacién de los diferentes catalizadores

aglomerados con bentonita

Panla Pérez Uriarte



61

Capitulo 2

Zeolita
HZSM-5
(50 %)

N ~ CZ-280/boehmita
(Si0,/ALO,=280)

S~—o - .z ,
ed Extrusién hiimeda,

-~
~~____>

1
r 1
f i (NS K/CZ-280/bochmita
Boehmita Alimina \
(30%) 20%)

P/CZ-280/boehmita

Figura 2.8. Etapas de preparacién y denominacién de los diferentes catalizadores

aglomerados con boehmita.
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2.2. TECNICAS DE CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES

En la Tabla 2.1 se resumen las técnicas utilizadas en la caracterizacion de los

catalizadores, las cuales se describen posteriormente con mayor detalle.

Tabla 2.1. Técnicas utilizadas en la caracterizacion de los catalizadores.

TECNICA

OBJETIVO

EQUIPO

Isotermas de adsorcién—
desorcion.

Porosimetria de intrusién

de Hg.

Analisis elemental por
ICP-MS.

Difraccién de Rayos X.

Analisis de resistencia
mecanica.

Adsorcion diferencial y
TPD de bases (NHs y
tetc-butilamina).

Espectrofotometria
FTIR.

Estructura micro y
mesoporosa.

Distribucién del tamafio
de poro.

Contenido metilico.

Estructura cristalina.

Dureza.

Acidez: acidez total y
distribucién de la fuerza
acida.

Determinacién de la
naturaleza de los centros
acidos.

Micromeritics ASAP 2010.

Micromeritics Autopore
9220.

Espectrémetro de masas
cuadrupolar con fuente de
plasma. Thermo XSeries 2.

Difractémetro PANalytical
X’Pert PRO.

AFM Dimension ICON.

Calotimetro TG-DSC111
acoplado a un espectrémetro
de masas Thermostar Balzers

Instruments.

Nicolet 6700 de Thermo
Scientific.

2.2.1. Propiedades fisicas: estructura porosa

La medida de la superficie especifica BET y de las propiedades de los micro y
mesoporos de los catalizadores, funciones acidas y aglomerantes utilizados, se ha
llevado a cabo a partir de las isotermas de adsorcién—desorcién de Nz, con un
equipo Micromeritics ASAP 2010. El procedimiento consiste en una desgasificacion
previa de la muestra durante 8 h, a 150 °C y a vacio (10> mmHg), seguida de la
adsorcién—desorcién de Nz en maltiples etapas de equilibrio, a 77 K y en el intervalo
de presiones relativas entre 0.01 y 1. La medida de la superficie especifica BET se ha
determinado de acuerdo a la ecuacion BET (Brunauer—Emmett—Teller) simplificada,
que es aplicada a los resultados en el intervalo de presiones relativas entre 0.01 y 0.2.
El volumen de microporos se ha determinado utilizando la ecuacién de Harkins—
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Jura, por ajuste de los valores experimentales en el intervalo del espesor estadistico t
entre 3y 6.5 A y tomando como isoterma de referencia a la curva t propuesta por de
Boer y cols. (1965). El volumen total de poros se determina a partir de la cantidad
de adsorbato correspondiente al punto de inflexiéon de la meseta de alta presion
relativa (P/P,=0.98) (Greg y cols., 1982). El volumen de mesoporos se calcula por
diferencia entre los volumenes de poros y de microporos, determinados como se ha
indicado. Por otro lado, la distribucion del volumen de poros y el diametro medio
de poro se han determinado con el método BJH (Barrer—Joyner—Halenda).

La medida de la estructura macroporosa se ha realizado en un equipo Auzopore
9220 de Micromeritics. Esta técnica permite estudiar la distribucién de diametro de

poro entre 360 y 0.0003 pm.

2.2.2. Composicion quimica

Los analisis elementales de espectrometria de masas por plasma de
acoplamiento inductivo (ICP-MS), para determinar la composicién de Ky P en las
zeolitas modificadas, se han realizado en los Servicios Generales (SGlker) de la
Universidad del Pais Vasco (UPV/EHU), utilizando un espectrémetro de masas
cuadrupolar con fuente de plasma (Q-ICP-MS) marca Thermo, modelo XSeries 2,
equipado con una interfase Xt, antorcha apantallada y nebulizador concéntrico. El
calibrado se ha realizado a partir de soluciones monoelementales de 1000 ppm,
diluidas al entorno esperado para la muestra y utilizando como estandares internos
In y Bi.

Para el control de la calidad de los resultados se han empleado soluciones
multielementales (QC), preparadas de manera analoga a las de la calibracién. La
estimacién del error correspondiente a cada uno de los elementos ha sido
establecida segun la ecuacién de propagacion de errores de Miller y Miller (2004) y
se corresponde al 95 % de confianza.

Para el andlisis se utilizan recipientes cerrados de PFA Savillex® vy se sigue el
siguiente protocolo: 1) digestion acida de 50 mg de muestra, anadiendo una mezcla
1:2 de HNO3:HF, que se mantiene en placa calentadora a 90 °C durante 24 h; 2)
adicién sucesiva de HCIO4 y de una disolucién de HCI, y evaporacién a 90 °C
durante 24 h; 3) disolucién de la muestra en HNOs3; 4) disolucion con HoO hasta
1:2500. Los reactivos empleados han sido destilados en el laboratorio en destiladores
Acidest de cuarzo. Tanto la muestra en polvo como las diluciones sucesivas se han

pesado en una balanza con una precisiéon de + 0.0001 g.
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2.2.3, Propiedades estructurales

La aplicacién de la Difracciéon de Rayos X (DRX) se ha llevado a cabo en los
Servicios Generales (SGlker) de la Universidad del Pais Vasco (UPV/EHU),
mediante un difractometro automatico, modelo X Pers PRO de la casa P.ANalytical,
equipado con una rendija programable de divergencia, un goniémetro vertical 0-0
(geometria Bragg—Bretano), un intercambiador automadtico de muestras, un
monocromador secundario de grafito y un detector PixCel. El sistema dispone de
un monocromador secundario de grafito ajustado a una radiacién Ko (1.541874 A)
del Cu. El generador se ha fijado a 40 KV y 40 mA y el detector PixCel de estado
solido a una longitud activa en 20 de 3.347°. Las condiciones de medida se han
optimizado a un barrido angular en 20 de 10-80°, con un tamafo de paso de 0.026°
y un tiempo por paso de 51 s, a temperatura ambiente.

2.2.4, Propiedades mecdnicas

Los ensayos de resistencia mecanica, encaminados a conocer la capacidad de
los catalizadores para su utilizacién en lecho fluidizado, se han llevado a cabo en los
Servicios Generales (SGlker) de la Universidad del Pais Vasco (UPV/EHU);
mediante un AFM Dimension ICON, empleando el Modo PeakForce QNM
(Quantitative Nanomechanical Property Mapping) que permite evaluar cuantitativa y
secuencialmente diferentes propiedades nanomecanicas del material.

2.2.5, Propiedades dcidas
2.2.5.1. Acidez, total y distribucion de fuerga deida

La acidez total y la distribuciéon de fuerza acida de los centros activos de las
funciones 4cidas, aglomerantes y de los catalizadores preparados, se han
determinado combinando diferentes metodologias y utilizando dos bases, NHj y
terc—butilamina. La utilizacién de NHj3 es lo mas habitual y sus fundamentos e
interpretacioén estan bien establecidos (Al-Dughaither y de Lasa, 2014), aunque con
técnicas similares se han utilizado otras bases, como la zr—butilamina (Aguayo y
cols., 1990), n—propilamina (Caiero y cols., 2006), piridina (Decolatti y cols., 2015), y
otras (Pereira y Gorte, 1992).

La utilizaciéon de terc—butilamina puede considerarse complementaria a la mas
convencional de NHj3, y presenta las siguiente ventajas: 1) mayor sensibilidad en la
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medida, por la mayor masa molecular de la terc—butilamina; 2) mayor capacidad para
discriminar centros de fuerza acida muy diferente, identificando desde centros
fuertemente acidos (con calores de adsorcioén superiores a 200 k] mol! (Gayubo y
cols., 1996)) hasta centros débilmente acidos; 3) permite identificar productos de
desorcién—craqueo, porque en la desorcién tiene lugar el craqueo de la base, la cual
transcurre mediante dos posibles rutas (Mieville y cols, 1982):

BA - C,Hg+ NH;4

(CsHuN) ™S ¢,H,+CH,NH,

En las condiciones del andlisis, la ruta de descomposicién es la primera, con

formacién de buteno y NH; exclusivamente.

El equipo utilizado con las dos bases ha sido un calorimetro TG-DSC111 (con
una bomba de inyeccion Hardyard) con un controlador CS$32, acoplado a una
microbalanza B777 y mediante una linea calorifugada a un espectrémetro de masas
Thermostar Balzers Instruments. Este equipo permite la medida simultanea del flujo de
calor y variacién de masa adsorbida, de modo que la relacién directa entre ambas
seflales proporciona la medida de la distribuciéon de fuerza acida de los centros
(definida como la capacidad de la superficie del sélido para convertir la base
adsorbida en su acido conjugado). La cantidad total de base retenida quimicamente
corresponde a la acidez total o cantidad de centros acidos, que se cuantifica por

unidad de masa de la muestra.

El procedimiento experimental consta de las siguientes etapas: 1) limpieza de la
superficie mediante barrido a 500 °C con He (80 ml min') durante 1 h, y
estabilizacién a 100 °C con un caudal de He de 20 ml min'!; 2) saturaciéon de la
muestra mediante inyeccién continua de la base (50 ul min! de NH; a 150 °C 6 150
ul min! de t—=BA a 100 °C); 3) barrido con He (20 ml min!) de la base fisisorbida (a
100 °C con terc-butilamina y a 150 °C para el NH3); 4) TPD o desorcién de la base
quimisorbida, mediante el calentamiento de la muestra a 5 °C min! hasta 500 °C en
corriente de He (20 ml min'), siguiendo la pérdida de masa y el registro en el
espectrometro de masas de la intensidad de las sefales correspondientes a los
productos desorbidos.

Las tres primeras etapas (de adsorcién de la base) del protocolo anterior dan
resultados como los mostrados en la Figura 2.9 (correspondientes a la adsorcion de
t—BA en la zeolita HZ-80, que se ha tomado como ejemplo). En la curva de
evolucién del flujo de calor se observan sucesivamente el pico exotérmico
correspondiente a la adsorcién y el pico endotérmico correspondiente a la desorcion
de la t—-BA que habia quedado fisisorbida. Estos picos de adsorcion y desorcién son
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igualmente identificados en la evolucién de la variaciéon de masa (DTG). La cantidad
de base que permanece quimiadsorbida es la medida de la acidez total, que es

cuantificada en mmol g1,

100 —Flujo de calor 1.00 -
<. 80 | —Masa acumuladay 0.80 _ E
E — DTG S 3
=60 | 0.60 £}
&0 40 | 0.40 S
= L Es
E 20 t 020 -3
o Qo
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= 0 ’ 0.00 §:§
20 | 1-020 & 8
it v
T a0 | 1 040 B £
= =
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0 1000 2000 3000

tiempo, s

Figura 2.9. Analisis por termogravimetria y calorimetria de la adsorcién—desorcion
de t—BA. Zeolita HZ-80.

En la etapa de desorcion de la base (TPD), se siguen en el espectrémetro de
masas las seflales correspondientes al NH3 en la desorcidon de esta base, y al NH; y
butenos en la desorcién de la t—BA. Para el NHj se ha seguido la sefial m/e = 15
(8 % de la senal predominante), porque la sefial predominante (correspondiente a las
masas 17 y 16) se enmascara con el H>O en la corriente de desorcion, lo que ocurre
a elevada temperatura por la formaciéon de H2O en la deshidroxilacién de la zeolita
(con transformacién de centros Bronsted en Lewis). Al utilizar t+~-BA como base se
han registrado la sefiales correspondientes a las lineas espectroscépicas de m/e = 58
(t=BA) y m/e = 56 (butenos), elegida en este caso respecto a la propia del buteno
(m/e = 41), que interfiere con otra linea de la t—butilamina.

Debe hacerse hincapié en la diferente interpretacién de los resultados de los
petfiles TPD de NHj (desorcion quimica) y t-BA (desorcidn—craqueo). En el
primer caso, al aumentar la temperatura desorbe el NHj adsorbido en centros
progresivamente de mayor fuerza 4acida (mayor constante de equilibrio de
adsorcién), mientras que en el TPD de t-BA, en lugar de la desorcion de los centros
acidos, se produce el craqueo de esta base, que a medida que aumenta la
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temperatura es posible en centros de menor fuerza acida. Como ejemplo, en las
Figuras 2.10 y 2.11, se muestran los TPD de NH; y t-BA, respectivamente, para dos

zeolitas, de las cuales la HZ—30 tiene mayor acidez total y mayor fuerza media en sus
centros (Figura 2.10) que la zeolita H-280 (Figura 2.11). Los resultados ponen de
manifesto una mayor nitidez en la identificacién de dos niveles de fuerza acida

utilizando la t—=BA (graficas b), que utilizando amoniaco (graficas a).
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Figura 2.10. Medida por espectrometria de masas de la desorcién de NH; (a) y de la
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Figura 2.11. Medida por espectrometria de masas de la desorcién de NH; (a) y de la
desorcién-craqueo de t-BA (b). Zeolita HZ-280.
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2.2.5.2. Naturaleza de los centros dcidos

Para identificar los centros Bronsted y Lewis, el método mas extendido es el
analisis FTIR de la piridina (CsHsN) adsorbida (Datka y Piwowarska, 1988), que
proporciona un espectro caracteristico, con bandas de adsorciéon en el intervalo
1400-1700 cm! (region de vibracién del anillo de piridina), sin interferencia con las
bandas de tensién y deformacién de los grupos O—H de la funcién 4cida.

La relacion de ndmero de centros Bronsted (B) y Lewis (L) se puede
determinar como:

B _ Bgeg

2.1
L B;g @D

donde B y L son las intensidades de los picos correspondientes a la asociacién de
centros Bronsted—piridina (a 1545 cm'l) y Lewis—piridina (1450 cm),
respectivamente (Busch y cols., 2004). es y €. son los coeficientes aparentes de

extincion de cada enlace, para los que se han tomado los valores propuestos por

Emeis (1993): eg=1.67 cm umol! y e2.=2.2 cm pmol.

Las medidas se han realizado en un equipo FIIR Nicolet 6700 de Thermo
Scientific, equipado con camara catalitica y con un detector de Hg—Cd-Te (MCT). La
temperatura se mide mediante un controlador Speac Eurotherm 2216¢ y el vacio (hasta
4-10* mbar) se genera con una bomba RZ2 de Vacuubrand. El procedimiento
experimental consta de varias etapas: 1) preparacion de la pastilla, pesando 30 mg
que son sometidos a molienda y prensado, para obtener una pastilla de
aproximadamente 1 cm? 2) barrido a 450 °C y vacio, durante 30 min; 3) realizacién
de un analisis en “blanco” a 150 °C; 4) inyeccién de piridina hasta saturacion de la
muestra, y transcurso de 10 min de equilibrio y otros 10 min de desorcion de la
piridina fisisorbida; 5) obtencion del espectro, al que se resta el “blanco”.
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2.3. EQUIPO DE REACCION

Los experimentos de transformacién catalitica del DME o metanol en
hidrocarburos se han llevado a cabo en un equipo automatizado (PID Eng. Tech.
Microactivity-Reference) (Figura 2.12), el cual dispone de un reactor de lecho fijo
isotermo acoplado a un micro-GC Agilent 490, donde se realiza el analisis en linea de
los productos obtenidos durante la reaccion.

La instalacién dispone de varias entradas, para la alimentacién de diferentes
corrientes: i) DME; ii) liquidos (H2O o metanol) para posible co—alimentacion;
iif) He (gas inerte); iv) aire, para el acondicionamiento y la regeneraciéon del
catalizador. Ademads dispone de otras entradas de He, para: i) diluir y arrastrar una
muestra desde el reactor al micro-GC; ii) actuar como gas portador en el micro-GC.
Los caudales de las corrientes gaseosas son determinados con medidores masicos
(Bronkhordt High-Tech B.1/. Series), independientes de las variaciones en la presién y
en la temperatura; y que se complementan con una valvula de control y un sistema
de lectura para medir y controlar los flujos de gas, desde 3 hasta 300 mlcxy min. En
los experimentos en los que se precisa la co—alimentacién de liquidos, estos se
alimentan mediante una bomba Gilson 307 desde un depédsito. Esta bomba permite
alimentar caudales de liquido, desde 0.015 hasta 5 ml min'!, que son alimentados a
través de una valvula antirretorno de bajo volumen muerto.

Las corrientes de alimentacién se precalientan y mezclan, accediendo
homogeneizadas a una conexién en forma de T, de donde se envian a una valvula
neumatica de 6 puertos (Figura 2.13), que segin su posicién envia los reactantes al
reactor o al cromatografo.

El reactor es de acero inoxidable 316, tiene un diametro interno de 9 mm y 10
cm de longitud efectiva y esta ubicado en el interior de una camara cilindrica, que es
calentada mediante una resistencia eléctrica cubierta de ceramica. Dicha camara esta
en el interior de otra también caliente, para evitar la condensacién de los productos

de reaccion entre la salida del reactor y el cromatégrafo de gases.

El reactor puede operar hasta 100 atm, 700 °C y con una masa de lecho de
hasta 5 g. El lecho fijo es una mezcla de catalizador e inerte (carborundum con un
didmetro medio de particula 0.063 mm), el cual es incorporado con el objetivo de
alcanzar la isotermicidad, evitar caminos preferenciales del flujo de gas y mantener
una altura de lecho suficiente también para tiempos espaciales pequefios. La
temperatura de reaccién es regulada con un controlador digital TTM-125 Serie, y se
mide con un termopar tipo K insertado en el lecho. Ademas, estan dispuestos otros
dos controladores de temperatura, uno para la camara del horno y el otro para la
linea de transferencia entre el reactor y el micro—cromatografo.
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REACTOR 2

1 Loop
2 Gases salida del reactor

3 Salida de gases a Peltier
4 Entrada de alimentacion
BYPASS 2 5 Entrada al reactor

Figura 2.13. Esquema de actuacion de la valvula neumatica de 6 puertos.

El medidor de presion, Bronkhordt High-Tech B.17. Series, mide sobrepresiones
desde 100 mbar hasta 4 bar. Por otro lado, un controlador de presion de la serie P —
600 actta sobre una valvula de aguja en funcién del flujo de gas a través del reactor.

A la salida del reactor, los gases pasan por un filtro de particulas de 5 pm de
didmetro de malla, y se enfrfan hasta 140 °C. Una parte de los productos se diluye
con una corriente de He (20 ml min™') y se envia al micto—GC (Agilent 490) para su
analisis en continuo, mientras que la corriente restante se condensa en un peltier a

0 °C, y el caudal de gas no condensable se expulsa mediante venteo.

Las wvariables de operacién se controlan mediante un ordenador con un
software de control de procesos denominado Process@ que permite disefiar y
configurar sesiones, que se pueden ejecutar secuencialmente y de forma automatica.
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2.4. ANALISIS DE LOS PRODUCTOS DE REACCION
241 Andlisis en linea

La corriente de productos se analiza en linea con un cromatégrafo de gases,
Micro—GC Agilent 490, en las condiciones relacionadas en la Tabla 2.2. Para ello en
una conexion en forma de T (Figura 2.12) una corriente de He de 20 ml min'!
arrastra aproximadamente 1 cm? de la muestra de productos presente en un “loop”
para ser analizada, lo que se repite de forma automatica cada 4.5 min. El micro—
cromatégrafo de gases dispone de cuatro médulos de analisis con inyector fijo y
detector TCD. Cada médulo dispone de una de las siguientes columnas:

e Tamiz molecular (MS-5, de 10 m x 12 um). Es la primera de las columnas y
en ella se separan los compuestos mas ligeros (Ha, Oz, N2, CHy y CO).

e Columna capilar PLOT Q (PPQ, de 10 m x 20 pm). Separa productos
ligeros (COa, CH4, Ca, Cs, Cs4, H2O, MeOH y DME que no ha reaccionado).

e Columna capilar de alimina (Aldmina, de 10 m x 20 um) en la que se
separan las fracciones de hidrocarburos C4 y Cs.

e Columna 5CB-CPSIL (de 8 m x 2 um) donde se separan las fracciones de
hidrocarburos Cs-Ciy.

Tabla 2.2. Condiciones para el método de analisis del micro—GC.

MS-5 PPQ | Alimina 5CB—-CPSIL

Temperatura de la columna, °C 70 95 100 120
Temperatura del inyector, °C 90 110 110 110
Tiempo de inyeccién, ms 50 50 20 100
Tiempo de backflush, s 10 30 15 -

Tiempo de muestreo, s 10 10 10 10
Tiempo de anilisis, s 250 250 250 250
Presion, psi 20 20 23 20

Los médulos analiticos de las columnas MS—5, PPQ y Alimina disponen de un
microinyector con reflujo (backflush), con volumen de inyeccién variable. El
sistema es automatico y permite la programacion de flujos, asi como la inversion del
fluyjo de cada columna, para evitar la entrada en la misma de compuestos no
deseados. En las Figuras 2.14-2.17 se muestran los cromatogramas tipicos
correspondientes a cada columna del micro—GC. Los resultados corresponden a la
transformaciéon de DME, a 375 °C y tiempo espacial de 1 ge,ch molc.
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Figura 2.14. Cromatograma tipico de la columna MS-5 del micro—GC Agilent 490.
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Figura 2.15. Cromatograma tipico de la columna PPQ del micro—GC Agilent 490.
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Figura 2.16.Cromatograma tipico de la columna Alimina del micro—GC Agient
490.
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Figura 2.17. Cromatograma tipico de la columna CPSIL del micro—GC Agilent 490.
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2.4.2, Identificacion de productos
24.2.1. Voldatiles en el micro-GC

La identificacién de los productos analizados en el micro—GC Aglent 490 se ha
realizado con este mismo equipo, mediante balas de componentes puros y
realizando el calibrado necesario para la cuantificacion mediante mezclas de
composicién molar establecida. El objeto del calibrado ha sido la determinacion de
un factor de respuesta (fi;) para cada compuesto i, que relaciona el area bajo la curva
de la conductividad de cada compuesto en una columna, con el contenido de ese

compuesto.

Para el calibrado de los gases, la bala patrén ha tenido la siguiente composicién
molar: CHy (1.44 %), etano (0.93 %), etileno (1.95 %), propano (1.56 %), propileno
(2.91 %), n—butano (1.5 %), 2—trans—buteno (1.03 %), CO (2.23 %), CO2 (3.25 %) y
He (el resto).

La composiciéon molar de la mezcla liquida utilizada para el calibrado de los
productos pesados ha sido: MeOH (18.05 %), n—pentano (15.66 %), n—hexano
(15.55 %), benceno (17.14 %)), tolueno (17.12 %) y xileno (16.48 %). También se ha
utilizado como patrén una mezcla liquida de MeOH-DME.

A continuacién, en las Figuras 2.18-2.22 se muestran los cromatogramas en las
cuatro columnas del micro—GC para los diferentes patrones.

Los factores de respuesta para cada compuesto i se relacionan en la Tabla 2.3.

Se han calculado tomando como referencia el area del pico cromatografico del CO2:

areaco R
fo=— Ot 2.2)

area;

donde R; es la relacion de los caudales molares del compuesto 1y del COx:

n.
R, =— (2.3)
fco,

Estos caudales molares se calculan a 24 °C y 1 atm, considerando los gases

ideales.
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Figura 2.18. Cromatograma correspondiente a la columna MS-5 del micro—GC
Agilent 490 para la bala patrén y la mezcla liquida patrones.
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Figura 2.19. Cromatograma correspondiente a la columna PPQ del micro-GC
Agilent 490 para la bala patrén y la mezcla liquida patrones.
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Figura 2.20. Cromatograma correspondiente a la columna Alumina del micro—GC
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Agilent 490 para la Bala patréon y la mezcla liquida patrones.
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Figura 2.21. Cromatograma correspondiente a la columna CPSIL del micro—GC

Agilent 490 para la bala patrén y la mezcla liquida patrones.
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Figura 2.22. Cromatograma correspondiente a la columna PPQ del micro-GC
Agilent 490 para la mezcla liquida de MeOH-DME.

Tabla 2.3. Lista de compuestos y sus correspondientes factores.

Columna Compuesto Factor, f; tretencién, MiN
MS_5 Metano 1.08 1.24
CO 0.98 1.85
Etileno 0.97 0.59
Etano 0.93 0.62
Propileno 0.81 0.87
PPQ
Propano 0.77 0.92
MeOH 0.84 0.98
DME 0.64 1.05
n—butano 1.17 0.39
Alimina 2—trans—buteno 1.17 0.47
cis—2—buteno 1.16 0.52
iso—pentano 0.79 0.56
n—pentano 0.16 0.57
5 CB - CPSIL Benceno 0.18 1.07
Tolueno 0.16 1.58
Xileno 0.17 2.50
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2.4.2.2. Productos liguidos

La identificacién de los productos liquidos se ha realizado mediante
cromatografia gaseosa bidimensional, con espectrometria de masas acoplada
(GCxGC/MS), en un equipo Agilent 5975 C Series GC/MSD, que dispone de un
cromatografo Agilent 78904 GC System. Este analisis ha permitido la separacion de
compuestos que aparecen solapados en el analisis por cromatografia gaseosa
ordinaria. Ademds, esta técnica es mads eficiente para identificar compuestos de
similar volatilidad pero diferente polaridad. Las caracteristicas de las dos columnas

empleadas son:

e Columna 1: DB-5MS; (30 m x 0.25 mm y 0.25 um de espesor de relleno),
con 350 °C de temperatura maxima.

e Columna 2: TRB-50-ht; (6 m x 0.25 mm y 0.15 pm de espesor de relleno),
con 370 °C de temperatura maxima.

En las Tablas 2.4 y 2.5, se han relacionado las condiciones y el programa de
temperaturas del analisis, respectivamente. La identificacién de los compuestos se ha
realizado mediante la librerfa de espectros de masas NIST 05. En la Figura 2.23 se
muestra la vista tridimensional de los resultados, con la sefial en funcién del tiempo
de retencién en las dos columnas.

Tabla 2.4. Parametros de analisis del GCxGC/MS.

Temperatura del inyector, °C 280
Cantidad de muestra, pl. 2

Relacion de Split 20:1
Flujo en la columna 1, mL min-! 0.75
Flujo en la columna 2, mL min-! 20
Periodo de modulacion, s 1.48
Temperatura del detector FID, °C 300
Temperatura de la interfase, °C 150
Temperatura de la fuente de iones, °C 230

Tabla 2.5. Programa de temperaturas del andlisis en el GCxGC/MS.

Etapa T,, °C Ty, °C calen:;i?izindt?f:éemin-l Duracién, min
35 35 - 15
35 200 3 55
200 200 - 5
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Figura 2.23. Vista tridimensional del cromatograma GCxGC de los productos
liquidos de transformacion del DME en hidrocarburos.

En la Tabla 2.6 se ha relacionado los tiempos de retencién que permiten
identificar los compuestos mas representativos en el producto liquido. Los
resultados corresponden a la transformaciéon de DME, a 375 °C y un tiempo
espacial de 1 geae h molc.

Tabla 2.6. Identificacién de los compuestos mas representativos en el producto
liquido. Catalizador CZ-280/boehmita.

N° Compuesto tretencion, MIN Proporcion, %
1 Metanol 4.4 0.86
2 Dimetil éter 4.52 0.33
3 2-Metilbutano 4.92 0.84
4 2-Penteno 5.18 0.25
5 1,1-Dimetilciclopropano 5.27 1.48
6 1-Etil-1-metilciclopropano 5.78 0.12
7 2,3-Dimetilbutano 6.02 4.74
8 3-Metilpentano 6.17 2.67
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Tabla 2.6. Continuacion.

N° Compuesto tretencion, MIN Proporcion, %
9 2-Metil-2-penteno 6.61 3.60
10 3-Metil-2-penteno 6.91 1.49
11 2,3-Dimetil-1-buteno 7.27 1.09
12 2,4-Dimetil-1-penteno 7.75 0.17
13 3,4-Dimetil-2-penteno 8.01 0.81
14 3-Metil-3-hexeno 8.26 1.51
15 2-Metilhexano 8.75 5.07
16 3-Metilhexano 9.12 5.26
17 1,1-Dimetilciclopentano 9.74 1.15
18 1,1-Dietilciclopropano 9.99 0.48
19 4-Metil-2-hexeno 10.61 3.18
20 (E)-3,4-Dimetil-2-penteno 11.01 0.84
21 1,2-Dimetil-1,4-hexadieno 11.84 0.68
22 Etil-ciclopentano 12.85 0.21
23 2,4-Dimetil-3-hexeno 13.32 0.66
24 2,3-Dimetil-1,3-pentadieno 14.45 0.43
25 2,3,3-Trimetil-1,4-pentadieno 15.26 1.28
26 2-Metilheptano 15.98 2.98
27 Tolueno 16.28 1.83
28 3-Metilheptano 16.29 2.85
29 4-Metil-3-hepteno 17.68 0.48
30 4-Metilheptano 18.03 0.39
31 Trans-1-etil-3-metilciclopentano 18.25 0.87
32 1-Etil-5-metilciclopenteno 19.93 2.89
33 3-Etil-2,4-pentadien-1-ol 19.43 1.54
34 1,6-Dimetilciclohexeno 21.04 0.30
35 1,4-Dimetilciclohexeno 21.45 1.35
36 3-Etil-2-metil.1,3.hexadieno 23.97 1.16
37 3-Metiloctine 25.82 2.79
38 p-xyleno 26.12 14.04
39 o-xyleno 27.84 1.08
40 Propilbenceno 28.46 0.44
41 (Z)-3-Etil-2-metil-1,3-hexadieno 29.03 1.70
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Tabla 2.6. Continuacion.

N° Compuesto tretencién, 1IN Proporcion, %
42 Trans-1-butenilciclopentano 30.58 0.89
43 2-Metilbiciclo[3,2,1]octano 31 0.59
44 1-Etil-2-metilbenceno 32.56 4.01
45 1-Etil-4-metilbenceno 35.28 6.69
46 4-Metil-1-(1-metiletil)-ciclohexeno 36.01 1.29
47 3-Etil-4,5-dimetil-1,4-hexadieno 37.23 0.20
48 5-Metildecano 38.7 0.20
49 2-Metildecano 39.2 0.37
50 o-cumeno 40.45 0.59
51 1-Nonilcicloheptano 40.82 0.27
52 1-Etil-2,4-dimetilbenceno 42.47 3.81
53 2,3-Dihidro-5-metil-1H-indeno 43.62 0.18
54 1-Metil-4-butilbenceno 44.21 0.54
55 1-Metil-4-(1-metilpropil)-Benceno 45.21 0.61
56 1-Metil-4-(1-metil-2- 45.88 0.15
propenil)benceno
57 1-Etil-4-(2-metilpropil)-benceno 48.94 0.12
58 1-Metilpentil-benceno 49.55 0.08
59 1,4-Dimetil-2-(2-metilpropil)- 50.32 0.10
benceno
60 1,3-Dimetil-5-(1-metiletil)-benceno 50.6 0.13
61 3-Metil-5-propil-nonano 50.8 0.04
62 1,2-Dimetilcicloocteno 50.8 0.92
63 Tetradecano 55.6 0.05
64 Hexametil-benceno 58.2 0.26
65 Pentadecano 59.9 0.07
66 7-Metil-pentadecano 64.1 0.09
67 Hexadecano 67.9 0.10
68 Heptadecano 71.6 0.09
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24.2.3. Cogue

El contenido de coque depositado en el catalizador se determina mediante
combustién a temperatura programada (TPO), con aire como agente oxidante.
Previamente, el catalizador desactivado se somete en el propio reactor y a la
temperatura de reaccién, a un barrido con He durante 20 min. El analisis se ha
realizado en una termobalanza T4 Instrument TGA ©5000, tras un barrido a 400 °C
con N2 (50 ml'min"), lo que es requerido para homogeneizar el coque y obtener
resultados reproducibles (Aguayo y cols.,, 2003). La muestra es sometida

sucesivamente a las siguientes etapas:

e Estabilizacién de la temperatura inicial, en flujo de N2 a 200 °C durante 15
min.

e Secuencia de calentamiento (20 °C min-') hasta 400 °C y mantenimiento de

esta temperatura durante 20 min.

e Seccuencia de enfriamiento (30 °C min) hasta 200 °C y mantenimiento de

esta temperatura durante 5 min.
e Estabilizacion del caudal de aire (40 ml min-') a 200 °C, durante 15 min.

e Sccuencia de combustién (3 °C min) hasta 575 °C y mantenimiento de esta
temperatura durante 120 min.

e Seccuencia de enfriamiento (20 °C min!) hasta 200 °C y mantenimiento de
esta temperatura durante 5 min.
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3. EFECTO DE LA FUNCION ACIDA Y DEL
AGLOMERANTE EN LAS PROPIEDADES DE LOS
CATALIZADORES

Debido a que el comportamiento cinético de los catalizadores es consecuencia
de sus propiedades, fundamentalmente de la acidez y la selectividad de forma, en
este Capitulo se evalda la incidencia que tienen en estas propiedades, la naturaleza de
la funcion 4cida (SAPO-n y zeolita HZSM-5), la relacion SiO2/AlOs (en el caso de
la zeolita HZSM-5) y las propiedades del material utilizado como aglomerante
(bentonita y boehmita). Cabe sefialar que a pesar del interés aplicado de la
preparacion de catalizadores embebidos en una matriz, hay un gran déficit del
conocimiento de la incidencia del tipo de aglomerante (binder).

3.1. PROPIEDADES FiSICAS
311 Estructura porosa

En las Tablas 3.1-3.3 se han relacionado las propiedades de la estructura micro
y mesoporosa de las fases activas, aglomerantes y catalizadores finales (como son
utilizados): superficie especifica BET (micro y mesoporos) (Sser), supetficie de
microporos (Sm), volumen de microporos (Vm) y volumen de poros (V). Estas
propiedades se han determinado a partir de las isotermas de adsorcién—desorcion de
N de las Figuras 3.1-3.3. Cabe sefalar que las particulas de los aglomerantes se han
preparado siguiendo el mismo protocolo de preparacién final de los catalizadores,
pero sin incorporar la funcién acida.

Los wvalores de las propiedades de las funciones 4cidas (Tabla 3.1)
corresponden a los canales de los cristales microporosos, cuya supetficie contiene
los centros acidos. Por consiguiente estas propiedades son determinantes para
conocer la densidad de centros acidos y la capacidad de desarrollo de diferentes
mecanismos de reaccion, en virtud de la severidad de la selectividad de forma.
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Tabla 3.1. Propiedades de la estructura porosa de las funciones acidas.

Funcién acida | Spgr, m? g Sim, m? g1 Vi, cm3 g 171713;3353-:)’00
SAPO-18 798 - 0.281 0.361
SAPO-34 611 - 0.243 0.303

HZ-30 520 365 0.157 0.218
HZ-80 489 355 0.151 0.196
HZ-280 425 233 0.101 0.172
K/HZ-280 423 231 0.099 0.170
P/HZ-280 420 230 0.104 0.176

Tabla 3.2. Propiedades de la estructura porosa de los aglomerantes.

Vp, cm3 gl

2 -1 2 o1 3 ol P> g5

Aglomerante SpeT, M? g Sm, m? g Vi, cm’ g 17<d,(A)<3000
Bentonita 28 7 0.003 0.118
Boehmita 193 18 0.011 0.475

Tabla 3.3. Propiedades de la estructura porosa de los catalizadores.

Catalizador SpeT, m? gl Sm, m2 gl Vin, cm3 gt 17\23;(;21):%(1)’ "
CS—18/bentonita 236 150 0.072 0.302
CS—34/bentonita 215 103 0.046 0.246
CZ-30/bentonita 202 96 0.042 0.610
CZ—-80/bentonita 209 68 0.036 0.414
CZ-280/bentonita 231 108 0.048 0.332
CZ-280/boehmita 301 98 0.051 0.450

K/CZ-280/boehmita 298 90 0.041 0.375
P/CZ-280/boehmita 302 81 0.037 0.385

Cabe sefialar que los SAPO-n tienen valores mayores de la superficie especifica
BET, del volumen de microporos y del volumen total de poros que las zeolitas
HZSM-5. Los microporos son los canales internos de los cristales y los mesoporos
de estos materiales seran principalmente los espacios entre los cristales individuales.
Se observa que el SAPO-18 tiene mayor superficie especifica, volumen de
microporos y volumen total de poros que el SAPO-34, debido una pequefia
diferencia en la estructura que conforma los canales cristalinos y las cajas en sus

Panla Pérez Uriarte



89
Capitulo 3

intersecciones (Wragg y cols., 2011). Por otro lado, al aumentar la relacién
SiO2/ALO; de la zeolita HZSM-5, disminuyen las diferentes propiedades fisicas
recogidas en la Tabla 3.1. Ademas, se observa que la incorporacién de P y K en la
zeolita HZ—-280 tiene un efecto insignificante en las propiedades fisicas, acorde con
el pequefio contenido del dopante (0.2 % en masa).

En las Figuras 3.2 y 3.3 resulta evidente el profundo cambio de la estructura
porosa de la particula de catalizador, respecto a las funciones acidas con las que se
ha preparado. La estructura ha sido jerarquizada, de forma que los cristales
microporosos de la funcién acida (con un cierto grado de agregacion de los cristales,
inherente a estos materiales (Castafio y cols., 2013)) estan embebidos en una matriz
de mesoporos y macroporos, la cual es diferente en funcién del aglomerante, dado
que como se ve en la Figura 3.4, la bentonita y la boehmita generan una estructura
de mesoporos diferente en la matriz.

Como resultado de la aglomeracién disminuye la superficie especifica por
unidad de masa, principalmente por la dilucién con el aglomerante e inerte, que
tienen menor superficie especifica, lo que tiene un efecto mas importante para la
aglomeracién con bentonita, porque la boehmita calcinada (y-AlLO3) tiene una
estructura mesoporosa desarrollada, que le confiere valores notables del volumen de
poros y de la superficie especifica BET (Tabla 3.2).

700
a) —SAPO- 18 b) —SAPO - 34
600 | —CS-18/bentonita| | ——CS-34/bentonita
0500 |
g
- 400
£}
> 300 |
200 |
100 |
0 ! ! ! ! !
0 0.5 10 0.5 1
P/P, P/P,

Figura 3.1. Comparacién de las isotermas de adsorcidon—desorciéon de Nz de las
funciones acidas de SAPO-18 (a) y SAPO-34 (b) y de los catalizadores
preparados aglomerando estas funciones con bentonita.
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Figura 3.2. Comparacién de las isotermas de adsorcion—desorcién de Nz de las

funciones 4cidas de la zeolita HZSM-5 con diferente relacion

SiO2/ALOs, 30 (a), 80 (b) y 280 (c), y de los catalizadores preparados

aglomerando estas funciones con bentonita.

a) b) ©)
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Figura 3.3. Comparacién de las isotermas de adsorcion—desorcién de Nz de las

funciones acidas de la zeolita HZSM-5 con relacién SiO,/AlLO; de

280, sin modificar (a), y modificada con K (b) y con P (c), y de los

catalizadores preparados aglomerando estas funciones con boehmita.
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Figura 3.4. Comparacién de las isotermas de adsorcién—desorciéon de Nz de los
dos aglomerantes (a) y de los catalizadores de la zeolita Z-280
preparados con ambos aglomerantes (b).

En las propiedades de las Tablas 3.2 y 3.3 no se refleja el volumen de los
macroporos de los aglomerantes y de los catalizadores. Estos macroporos no
tendran una incidencia directa en la cinética del catalizador fresco, si bien facilitaran
la difusion hacia el exterior de las particulas de catalizador de componentes pesados
del medio de reaccion, posibles precursores del coque, atenuando la desactivacion.
Como los macroporos estan presentes en los aglomerantes y en la a—AlO;3 utilizada
como carga inerte (la misma y con el mismo contenido en todos los casos), la
estructura macroporosa de la matriz es similar para todos los catalizadores
preparados con el mismo aglomerante. En la Figura 3.5 se muestra la distribucion
del tamafo de los poros (mesoporos y macroporos) determinado por porosimetria
de intrusion de Hg, para los catalizadores CZ—280/bentonita y CZ-280/boehmita.
Los resultados para el resto de los catalizadores son similares.

El primer pico (para un diametro de poro entre 180 y 10 um) corresponde al
espacio entre particulas de catalizador. El segundo pico, correspondiente al volumen
acumulado hasta un valor aproximado del didmetro de poro de 0.03 um (d, > 300
A) para el catalizador de bentonita (Figura 3.52) y de 0.05 um (d, > 500 A) para el
de boehmita (Figura 3.5b), cuantifica al volumen de macroporos en la particula de
catalizador, los cuales corresponden al aglomerante y a la a—AlOj; incorporada
como carga inerte.
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El volumen de mesoporos es el acumulado entre 0.05 um y 0.003 um (500 A >
d, > 30 A) para el catalizador de bentonita y entre 0.03 um y 0.003 um (300 A > d,
> 30 A) para el catalizador de boechmita. Es destacable el elevado volumen de

mesoporos en el segundo, caracteristico de la y-ALO:s.
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Figura 3.5. Distribucion del tamafio de meso y macroporos para los catalizadores
CZ-280/bentonita (a) y CZ-280/boehmita (b).
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312, Propiedades mecinicas

En la Figura 3.6 se muestran los resultados de los ensayos de atriciéon. Se
observa que la boehmita calcinada (y-ALO3) (Figura 3.6b) es capaz de soportar el
doble de fuerza de atricién que la bentonita (Figura 3.6a), lo cual ratifica la elevada
resistencia mecanica de la y-ALOj3 tal y como ha sido preparada (Apartado 2.1.2.1).
Esta cualidad, junto con el elevado volumen de mesoporos, hace que la utilizacién
de boehmita como aglomerante sea muy adecuada para la utilizacién del catalizador

en reactores que como el fluidizado exigen de una elevada resistencia mecanica.
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Figura 3.6. Mo6dulo DMT de atricion para la bentonita (a) y la boehmita (b).
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3.2. PROPIEDADES QUIMICAS Y ESTRUCTURALES
3.2.1. Composicion de la zeolita modificada

En la Tabla 34 se muestra contenido de metal de la zeolita HZ-280
modificada con P o K, en las que se ha obtenido un contenido de metal igual o muy
préximo al nominal, lo que pone de manifiesto que es adecuado el método de

incorporacién seguido (impregnacion a humedad incipiente).

Tabla 3.4. Contenido metalico de la zeolita modificada.

Zeolita % metal nominal % metal real
P/HZ-280 0.2 0.18
K/HZ-280 0.2 0.20

3.2.2. Propiedades estructurales

En la Figura 3.7 se muestran los difractogramas de DRX normalizados de los
dos silicoaluminofosfatos utilizados (SAPO-18 y SAPO-34) (grafica a), y de la
zeolita HZ—-280, boehmita y catalizador CZ—280 aglomerado con boehmita (grafica
b). Los difractogramas de los SAPO-n y de la zeolita son los caracteristicos de estos
materiales cristalinos (Epelde, 2013), cristalinidad que se mantiene en el catalizador,

mientras que la boehmita calcinada tiene una estructura amorfa, propia de la

Y—Alzo 3.
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Figura 3.7. Difractogramas de rayos X de los SAPO-n (a) y de la zeolita HZ-280,
boehmita y el catalizador correspondiente (b).
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3.3. ACIDEZ
331 Acidez total y disttibucion de fuerza dcida
3.3.1.1. Aglomerantes

La acidez de los materiales utilizados como aglomerantes puede tener una
incidencia importante en el comportamiento cinético, una vez que estos materiales
configuren la matriz de la particula de catalizador y estén activados por calcinacion,
en particular la boehmita, que pasa a formar y-AlOs. Es por tanto conveniente
estudiar la acidez de estos materiales ya activados, para comprender mejor la acidez

del material compuesto que es el catalizador.

En la Figura 3.8a (correspondiente al perfil TPD de NHj;) se observa la
dificultad para el estudio con esta técnica de la acidez de materiales con poca acidez
o de pequefia fuerza acida (como en particular la bentonita o como sucede también
con catalizadores en avanzado estado de desactivacién), de forma que la medida esta
en el limite del error experimental. Sin embargo, con el TPD—craqueo de t-BA
(Figura 3.8b) se cuantifican los resultados de acidez total con nitidez y las
temperaturas de craqueo de la base (indicativas de la fuerza 4cida) estan mejor
definidas que en el TPD de NHjs. Los indices de acidez obtenidos con esta técnica
se han relacionado en la Tabla 3.5.

Comparando los resultados para los dos aglomerantes, es notable la mayor
acidez total de la boehmita calcinada (y-ALO3) (0.14 mmol.sa g') respecto a la
bentonita, cuya acidez total (0.05 mmolipa g') serd insignificante comparada con la
de la funcién acida. Curiosamente, la posicion del pico de craqueo en la Figura 3.8b
es de 50 °C menos para la bentonita, lo que indica la existencia de algunos centros
fuertemente acidos (desde la perspectiva de craqueo de t—BA).

La medida de la distribucion de fuerza acida de los dos aglomerantes obtenida
por seguimiento calorimétrico de la adsorcién diferencial de NH3 (Figura 3.9), pone
de manifiesto la existencia de los pocos centros fuertemente acidos para la bentonita
que se habfan identificado en el TPD-craqueo de t-BA y que ahora son
selectivamente neutralizados al comenzar el analisis. Ahora bien, la acidez media de
los centros acidos de la y-ALOs3 (70 k] mol.sa™) es muy superior a la de los centros
de la bentonita (50 k] molcpa!). Esta fuerza acida de la bentonita es considerada
insuficiente para que el material sea significativamente activo en las etapas del

esquema cinético de transformacién de DME en hidrocarburos.
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Figura 3.8. Perfiles TPD de NHj; (a) y de t-BA (b) de los dos aglomerantes.
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Figura 3.9. Distribucion de fuerza acida de los dos aglomerantes.

Tabla 3.5. Indices de acidez de los dos aglomerantes determinados con t-BA.

Acidez total, Fuerza 4cida Pico en el TPD
Aglomerante 1 . 1
mmol.pa g media, k] mol.pa (Timax)1, °C (Tmax)2, °C
Bentonita 0.05 70 - 241
Boehmita 0.14 50 - 298
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3.3.1.2. Catalizadores SAPO-n

La acidez total y fuerza 4cida de los SAPO-n ha sido determinada utilizando
NH;, debido a las limitaciones difusionales de bases de mayor tamafio, como la
t—BA, en los microporos de estos materiales (Aguayo y cols., 2005a). En la Figura
3.10 se muestran las curvas TPD de los SAPO-n (grafica a) y de sus catalizadores
(con bentonita como aglomerante) (grafica b), y en la Figura 3.11 se muestra la
distribucién de fuerza dcida (medida calorimétrica de la adsorcién diferencial de
NH3). En la Tabla 3.6 se han relacionado los valores de la acidez total, fuerza acida
media y los valores de temperatura correspondientes a los picos de las curvas TPD,
que también indican la fuerza acida de los centros.

La acidez total del SAPO-34 (4rea bajo la curva TPD) (0.64 mmolnus g1) es
notablemente superior a la del SAPO-18 (0.37 mmolnns g!) (Figura 3.10a) y la
fuerza acida media de los centros es también notablemente superior (Figura 3.11a).
La diferencia de estas propiedades pude relacionarse con la diferente conformacion
de la estructura de Si/Al/P, porque en el SAPO-34 el Si sustituye al P en el protogel
inicial (AIPO4—n), mientras que en el SAPO-18 el Si sustituye tanto al P como al Al,
eliminando parte de los centros Bronsted, lo que tiene como consecuencia un

menor numero de centros Bronsted para el mismo grado de sustitucién de Si
(Frache y cols., 2003; Wragg y cols., 2011).

0.5
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Figura 3.10. Perfiles TPD de NH3 de los SAPO-n (a) y de los catalizadores
correspondientes aglomerados con bentonita (b).
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Figura 3.11. Distribucion de fuerza acida de los SAPO-n (a) y de los catalizadores
correspondientes aglomerados con bentonita (b).

Tabla 3.6. Indices de acidez de los SAPO-n y de los catalizadores aglomerados

con bentonita como aglomerante, determinados con NHa.

Funcion acida / Acidez total, | Fuerza acida, Pico en el TPD
Catalizador mmolnns g1 kJ molngs?! (Tomidt, °C | (Tman)2, °C
SAPO-18 0.37 142 243 331
SAPO-34 0.64 153 258 348
CS—18/bentonita 0.10 123 249 322
CS-34/bentonita 0.15 127 232 322

Al comparar los indices de acidez de la Tabla 3.6, de las funciones SAPO-n y
de los catalizadores correspondientes, se observa que la acidez total de los
catalizadores es aproximadamente la cuarta parte de la de su funcién 4cida, lo que
corresponde a la dilucién de esta funcién en el catalizador. Sin embargo, la fuerza
acida media disminuye con la aglomeracion, lo que indica que con la aglomeracién
hay una notable eliminacién de centros acidos de los SAPO-n, que afecta
principalmente a los mas fuertes, que o bien se han ocluido o bien ven limitada su
fuerza 4cida, lo que parece mas probable ante los resultados de acidez total.
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3.3.1.3. Catalizadores de zeolita HZSM-5

Tanto las zeolitas HZSM-5, como los catalizadores preparados con ellas, se han
caracterizado mediante analisis TPD y calorimetrfa diferencial de NH3 y de t—BA.
Los resultados son cualitativamente similatres, pero dado que con la t-BA se obtiene
una diferenciacién mas nitida del efecto de la composicién del catalizador, se han
compararado los indices de reaccion determinados con t—BA, los cuales se han
relacionado en la Tabla 3.7. Estos indices se han determinado con los resultados que
se comentan a continuacién para valorar sucesivamente el efecto de la relacién
SiO2/ALOs incorporacién de Ky P, y aglomeracion.

Tabla 3.7. Indices de acidez de las diferentes zeolitas y catalizadores,
determinados con t—BA.

Funcion acida / Acidez total, Fuerza .é cida Pico en el TPD
Catalizador mmolepa gt K media, 1 (Tma1, °C (Tmax)2, °C
J mol.pa ’ 4
HZ-30 0.82 150 196 267
HZ-80 0.61 144 197 276
HZ-280 0.41 112 206 264
0.2K/HZ-280 0.31 94 210 260
0.2P/HZ-280 0.30 95 212 260
CZ-30/bentonita 0.36 129 204 266
CZ-80/bentonita 0.24 110 217 260
CZ-280/bentonita 0.13 90 232 -
CZ-280/boehmita 0.33 100 230 -
K/CZ-280/boehmita 0.28 98 235 -
P/CZ-280/boehmita 0.26 96 238 -

V' Efecto de la relacion $i02/ ALO;

En la Figura 3.12 se muestran los perfiles de TPD—craqueo de t—BA para las
zeolitas HZSM-5 con diferente relacion SiO2/ALO; (grafica a) y para los
catalizadores preparados aglomerando dichas zeolitas con bentonita (grafica b).

Se observa que los TPD de las zeolitas tienen un perfil caracteristico, con dos
picos (Figura 3.12a). Un pico muy pronunciado a baja temperatura, correspondiente
a centros acidos fuertes, con un maximo en torno a 200 °C. El segundo pico,
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correspondiente a centros de fuerza media y débil, es mas amplio y tiene un maximo
peor definido, en el intervalo 260-280 °C.
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Figura 3.12. Perfiles de TPD-craqueo de t—BA para las zeolitas con diferente
relacién SiO2/ALOj (a) y los catalizadores aglomerados con bentonita

(b).

Al aumentar la relacion SiO2/ALOj entre 30 y 280, disminuye al drea de los dos
picos, poniendo de manifiesto que el contenido de Al contribuye a los centros de
diferentes nivel de fuerza acida. Por otro lado, la posicién del primer pico no difiere
en gran medida para las tres zeolitas, aunque se observa un pequefio desplazamiento
hacia temperatura mas elevada, en el intervalo 196-206 °C, al aumentar la relacién
SiO2/ALOj; entre 30 y 280, lo que indica una disminucion de la fuerza de los centros
acidos fuertes. A su vez, se observa que el area de ambos picos (centros fuertes y
débiles) disminuye al aumentar la relacion SiO2/ALOs, con una importante

disminucion de la acidez total.

El hecho de que al aumentar la relacién SiO»/AlOs disminuye la acidez de la
zeolita HZSM-5, con la consiguiente disminucién de la densidad de centros acidos,
esta bien establecido en la bibliografia (Jung y cols., 2004). Los resultados ratifican
esto, y también evidencian la versatilidad de la zeolita HZSM-5 para alcanzar
diferentes niveles de acidez total y de fuerza acida, en virtud de las diferentes
relaciones  SiO2/ALOs, porque estas zeolitas pueden prepararse de forma
reproducible con valores de esta relacién entre 10 y mas de 1000 (Ali y cols., 2002) y
ademas, pueden someterse a tratamientos sencillos, como el control de la

temperatura de calcinacién, para modelar los indices de acidez y de esta forma
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aumentar la estabilidad hidrotérmica de la zeolita, optimizar su selectividad y atenuar
la formacion de coque.

En los catalizadores se mantiene la distribucién bimodal para el catalizador
CZ-30/bentonita, mientras que para los otros catalizadores con la aglomeracion
practicamente desaparecen los centros débilmente acidos, quedando centros de
acidez homogénea, de menor fuerza acida que los identificados en la zeolitas y cuya
fuerza acida es menor al aumentar la relacién SiO,/AlLQOs. Estos resultados
corresponden a la utilizaciéon de bentonita como aglomerante, que como se ha visto
en el Apartado 3.3.1.1 tiene una acidez insignificante.

En la Figura 3.13 se comparan las distribuciones de la fuerza icida de las
zeolitas con diferente relacion SiO2/ALO3, con las de los catalizadores preparados
con bentonita como aglomerante. Al igual que los resultados de TPD de t—BA de la
Figura 3.12a, en la Figura 3.13a se observa que al aumentar la relacién SiO2/AlOs
disminuye la fuerza acida media, en el intervalo entre 150 y 110 k] molipa. Como
resultado de la aglomeracion (Figura 3.12b), disminuye notablemente tanto la acidez
total como la fuerza acida de los centros, siendo muy acusado este dltimo efecto, de
forma que los catalizadores tienen una fuerza acida moderada, caracteristica de una
zeolita HZSM-5 con un relaciéon SiO2/ALO3; muy supetior a la utilizada.
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Figura 3.13. Distribuciéon de fuerza acida de las zeolitas con diferente relacién

SiO2/ALO:s (a) y de los catalizadores aglomerados con bentonita (b).

El hecho de que la acidez total no sufra una disminucion tan grande como la
esperada por la dilucién de la funcién acida en la particula de catalizador, debe

atribuirse a que la aglomeracion da lugar a una exposicion individual de los cristales
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de la zeolita a la +-BA, con mejor contacto que cuando se valora la acidez de la
zeolita, que formard previsiblemente agregados (Castafio y cols., 2013), con una

limitacion al proceso de la t—BA.

V' Efecto del aglomerante

En la Figura 3.14, en la que se compara el efecto de la aglomeracién con
bentonita y boehmita de la zeolita HZ-280, se observa que la acidez media y débil
de la y-ALOs3 contribuye a la notable acidez total del catalizador (0.33 mmol.sa g),
que es casi el doble que la del preparado con bentonita (0.13 mmolesa g'), con una
distribucién bimodal (Figura 3.14a), donde es mayoritaria la acidez moderada (de
centros que craquean la t—-BA en torno a 230 °C) y con una fraccién minoritaria de

centros débiles, que craquean la t—-BA a mayor temperatura.

Ademas, comparando el desplazamiento a mayor temperatura del maximo del
pico mayoritario de la Figura 3.14a, para los dos aglomerantes, asi como el
desplazamiento a menores valores del calor deprendido en su neutralizacién (Figura
3.14b), se observa que la fuerza acida de los centros disminuye menos al utilizar
boehmita, probablemente por una aglomeraciéon mas favorable con la y-AlO3 para

el acceso con la t-BA.
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Figura 3.14. Comparaciéon de los perfiles de TPD—craqueo de t-BA (a) y de la
distribucién de fuerza acida (b), para los catalizadores preparados con

los dos aglomerantes.

Panla Pérez Uriarte



104

Efecto de la_funcidn dcida y del aglomerante en las propiedades de los catalizadores

V' Efecto de las modificaciones de la geolita HZSM-5

En la Figura 3.15 se muestra el efecto de la incorporacion de 0.2 % de Py de K
en la zeolita HZ-280 sobre los perfiles de TPD—craqueo de t+—BA de la zeolita
(grafica a) y de los catalizadores preparados con la zeolita sin modificar y
modificada, utilizando boehmita como aglomerante (grafica b). Los resultados de la
Figura 3.16 corresponden a la distribucion de fuerza 4cida de las zeolitas (a) y de los
catalizadores (b).

La incorporacién de P 6 K en la zeolita tiene un efecto cualitativamente similar
(Figura 3.15a), con una disminucién acusada de la acidez total (desde 0.33 hasta 0.26
mmol.pa g1), donde es notable la disminucién de los centros de diferente fuerza
acida, manteniéndose una distribucién bimodal en la que los centros mayoritarios
(que conforman el pico a menor temperatura) tienen menor fuerza acida que los
originales. El efecto de atenuacién de la fuerza 4cida es ligeramente mayor con la

incorporacién de K.

La aglomeracion de la zeolita para preparar el catalizador disminuye la cantidad
de centros de diferente fuerza acida (Figura 3.15b), generando una estructura de
acidez mas homogénea que la de la zeolita original, con centros de menor fuerza
acida. El efecto de la incorporacion de P y K es complementario para este objetivo,

siendo notablemente mayor el del K.
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Figura 3.15. Efecto de la incorporacién de P y K sobre los perfiles TPD—craqueo
de la zeolita (a) y de los catalizadores preparados con boehmita (b).
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Estos efectos de la incorporacion de P y K sobre la distribucion de la fuerza
acida de la zeolita son evidentes en la Figura 3.16a, e igualmente en la Figura 3.16b
se observa el efecto acumulado de la aglomeracién y dopaje de la zeolita, resultando
un catalizador con una acidez homogénea, constituida por centros de débil fuerza
acida, en el intervalo 80—100 k] molepa.

Los resultados de atenuaciéon de la acidez total y fuerza acida media con la
incorporacién de P y K en la zeolita son cualitativamente acordes con los de Epelde
(2013), si bien son aqui menores (en particular el del K) al haberse utilizado un
menor contenido de metal y porque la zeolita tratada, con una elevada relacién
SIO,/ALOs (280), ya tiene una acidez total reducida y una fuerza acida moderada, lo

que minoriza el efecto relativo de su tratamiento.

La incorporacién de P en la estructura de la zeolita HZSM-5 ha recibido mucha
atencion en la literatura, por el efecto, ratificado aqui, de atenuacién de la acidez, lo
que aumenta la estabilidad hidrotérmica de la zeolita y mejora la selectividad de
productos intermedios del esquema de reaccidon, como las olefinas en el craqueo de
parafinas (Lee y cols., 2013) y en la transformacién de metanol (Kaarsholm y cols.,
2007) y de etanol (Takahashi y cols., 2012), o para maximizar la selectividad del
propileno en la transformacion de otras olefinas de menor interés como el etileno y
los butenos (Epelde, 2013). Se han dado diferentes interpretaciones al mecanismo
de incorporacién del P a la estructura de la zeolita, que segin Xue y cols. (2007)
tiene lugar por la formacién de grupos P-OH estabilizados por la estructura de la
zeolita, que son hidrotérmicamente estables.

Por otro lado, también es bien conocido el efecto de atenuacion de la acidez
del K y de los otros metales alcalinos, entre los que Xu y cols. (2011) sefialan que la
incorporacién del K* tiene la caracteristica diferenciada, de afectar no sélo a los
centros fuertemente acidos (como el Li y el Na), sino también a los de fuerza
moderada o débil.
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Figura 3.16. Efecto de la incorporacion de P y K sobre la distribucién de acidez de
las zeolitas (a) y de los catalizadores preparados con boehmita (b).

3.3.2 Naturaleza de los centros dcidos

La naturaleza de los centros acidos (Brénsted o Lewis) se ha determinado
mediante el analisis de la region 1300-1700 cm! del espectro FTIR de la piridina
adsorbida a 150 °C. La intensidad de la banda a 1545 cm! corresponde a la
vibracién de los enlaces C—C del i6n piridinio y esta relacionada con la cantidad de
centros Bronsted (grupos OH esqueletales asociados a atomos de aluminio en
coordinacién tetraédrica). La intensidad de la banda a 1455 cm! corresponde a la
vibracién del enlace coordinado C—C del complejo con piridina, que es indicador de
los centros Lewis (asociados a atomos de Al tricoordinados). La banda a 1490 cm!
es debida a los dos tipos de centros (Busch y cols., 2004). Atendiendo a estas
premisas, la relacién de centros Bronsted/Lewis (B/L) se determina a pattir del
cociente de intensidad de las bandas de adsorcion de piridina a 1545 cm! y a 1450
cml, teniendo en cuenta los coeficientes de extinciéon molar de las bandas de
absorcién correspondientes, los cuales de acuerdo con Emeis (1993) son:

€p=1.67 cm umol! y e1.=2.22 cm umol.

Desafortunadamente, el pequefio didmetro de los microporos de los SAPO-n
genera grandes limitaciones difusionales a la piridina, lo que impide aplicar la técnica
para estos materiales de extrema severidad de la selectividad de forma.

En la Figura 3.17 se comparan los espectros FTIR de dos zeolitas HZSM-5
con diferente relacion SiO2/AlO3 (30 y 280) y en la Tabla 3.8 se han relacionado las
intensidades de las bandas identificativas y los correspondientes valores de la
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relacion Bronsted/Lewis. Los resultados son significativos de la atenuacion de la
intensidad de las bandas de centros Lewis y Bronsted al aumentar la relaciéon
SiO2/ALO:s, lo que es un resultado bien establecido en la bibliografia (Zhu y cols.,
2005). Este efecto es, por otro lado, coherente con el observado en el Apartado
3.3.2.1 de disminucién de la fuerza acida (en la que tienen los centros Bronsted una
responsabilidad directa) al aumentar la relacion SiO2/ALOs.

N N

Absorbancia (u.a.)
[ T I T I T I T I T I T I T I T I T

1 | 1 | 1 1 ! | 1 |

1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400

Nuamero de onda (cm'l)

Figura 3.17. Espectro FTIR de la piridina adsorbida en las zeolitas HZSM-5 con
relacion SiO2/Al,O3 de 30 y 280.

Tabla 3.8. Resultados del analisis FTIR de la adsorcién de piridina.

Intensidad de la
banda de adsorcion Relaciéon
Muestra
B/L
1545 cm! | 1450 cm!
Boehmita 0.005 0.003 1.06
HZ-30 0.833 0.253 3.85
HZ-280 0.082 0.005 16.53
CZ-280/boehmita 0.036 0.019 1.89
K/CZ-280/boehmita 0.037 0.021 1.76
P/CZ-280/boehmita 0.029 0.019 1.53
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En la Figura 3.18 se observa que la presencia de centros Bronsted en la
boehmita calcinada (y-Al2O3) es insignificante, lo que también es acorde con la débil
fuerza acida de este material, comprobada en el Apartado 3.3.1.1, y que es una
caracteristica de la y-AlOs, la cual es utilizada cominmente como soporte y
catalizador cuando se requiere esta propiedad de la funcién acida.

Al preparar el catalizador CZ-280/bochmita por aglomeracion de estos
materiales, la relacién Bronsted/Lewis es menor que la de la zeolita original, a lo que
contribuiran la eliminacién de centros fuertemente acidos por la aglomeracién y la
presencia de los centros Lewis de la boehmita calcinada (y-ALOs3).

Por otro lado, la relacién Bronsted/Lewis disminuye adicionalmente con la
incorporacién de P y K en la zeolita HZSM-5. Esta disminucién de la acidez de la
zeolita con la incorporacion de P, y preferentemente de los centros Bronsted, ya ha
sido determinada en la bibliografia (Blasco y cols., 2006; Zhao y cols., 2007; Jiang y
cols., 2008), asi como un efecto similar con la incorporacion de K (Zhu y cols.,
2005b). Epelde (2013) comprobd el mayor efecto del K, aunque con mayores
contenidos de ambos metales que los incorporados aqui. Mediante analisis por
espectroscopfa RMN determiné que el tratamiento con H3PO4 provoca una pérdida
conjunta de Al y de Si en la estructura de la zeolita, con transformacion parcial del
Al de tetraédrico a octaédrico, mientras que el KOH provoca: i) una pérdida
selectiva de A"V (afectando principalmente a los centros mas accesibles); i) una
desilicalizacion severa, fenémenos que tienen como consecuencia una notable
disminucién de la densidad de centros fuertemente acidos.
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Figura 3.18. Espectro FTIR tras la adsorcion de piridina para la boehmita, la zeolita
HZ-280 y 3 de los catalizadores sintetizados.
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4. ACONDICIONAMIENTO Y DISCRIMINACION DE
CATALIZADORES

En este capitulo se ha comparado el comportamiento cinético de los
catalizadores estudiados en el Capitulo 3, analizando sucesivamente el efecto de la
selectividad de forma (comparaciéon de catalizadores de SAPO-n y de zeolita
HZSM-5) y de los diferentes indices de acidez (catalizadores de zeolita HZSM-5 sin
modificar y con incorporaciéon de P y K), con objeto de establecer un catalizador
adecuado para estudiar en los siguientes capitulos el efecto de las condiciones de
operacion y determinar un modelo cinético para el proceso DTO. Ademas, se ha
prestado atencién a la naturaleza del aglomerante de la funciéon acida (SAPO-n 6
HZSM-5) utilizado (bentonita 6 boehmita), dado que la boehmita calcinada (y-
AlO3), con una notable acidez débil, ademas de conferir a la particula de catalizador
una matriz con diferente estructura porosa que la bentonita, podrd contribuir
activamente en las etapas del esquema cinético.

Ahora bien, previamente se explica el importante efecto sobre el
comportamiento cinético del catalizador de la presencia de H»O, que tiene un
extraordinario papel de inhibicién en la formacion de olefinas, aspecto no estudiado
especificamente en la bibliografia.

La comparacién de los catalizadores se ha realizado atendiendo a indices de

reaccién (conversion, rendimientos de productos y selectividad de olefinas, y

estabilidad).

4.1. EXPERIMENTOS PRELIMINARES

En los primeros experimentos, para la puesta a punto de los equipos de
reaccién y de andlisis y para establecer el protocolo de actuacién para la
reproducibilidad de los resultados alimentando DME puro, se observaron algunas
diferencias respecto a la transformacién de metanol, en la que el grupo de
investigaciéon ya tenia una amplia experiencia utilizando catalizadores similares.
Entre las diferencias destacamos dos, a las que prestaremos especial atencion: i) el
craqueo del DME, con formacién de CHy y CO (observados en experimentos con
bajo tiempo espacial y, en general, en condiciones en las que las etapas cataliticas
tienen un limitado avance); ii) la necesidad de eliminar la humedad del catalizador
para que éste desarrolle completamente su actividad. En la transformaciéon de
metanol, la presencia de CHy y CO (ambos productos del craqueo del metanol y el
CH4 también del craqueo de los hidrocarburos) es insignificante por debajo de
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400 °Cy, por otro lado, no se requiete un acondicionamiento previo del catalizador

para conseguir un comportamiento cinético reproducible.

411 Craqueo térmico del DME y condiciones de reaccion

En la Figura 4.1 se muestra la concentracion (fraccién molar) de los productos
en un experimento “en blanco”, sin catalizador y utilizando un lecho de CSj,
material de nula acidez y por tanto inerte para las etapas del esquema de reaccién de
la transformacion de DME en hidrocarburos. El experimento se ha realizado con
una secuencia creciente de temperatura, de 1 °C min’!, en el intervalo entre 200 y
550 °C.
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Figura 4. 1. Evolucién con la temperatura de los productos de craqueo del DME.

Se observa que por encima de 350 °C se produce el craqueo térmico del DME
con formaciéon de CH4 y CO, y dado que la formacion de COs es insignificante,
previsiblemente por la estequiometria:

CH;OCH3; — CH4 + CO + H»

Si bien este craqueo no es significante hasta 400 °C, por encima de esta
temperatura aumenta exponencialmente, con la potencial contribucién del craqueo
de los hidrocarburos del medio de reaccién, que se ha comprobado que es
significante a esta temperatura (Epelde y cols., 2014d).
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Ghavipour y cols. (2014) destacan que la formacién de CH4 es mayor en la
transformaciéon de DME que en la de metanol. Basindose en el mecanismo de
radicales libres considerado en esa época, Mihail y cols. (1983) consideran que la
responsabilidad de formacién de CHy en la transformacion del metanol corresponde
al DME, por el mecanismo radicalario:

CH3;OCH3 — 2 :CH; + H,O
:CH; + 2H, —» 2 CO + CH4

Otro posible esquema cinético, establecido por Obrzut y cols. (2003), considera
la formacién adicional de COx:

CH;OCH; + H,O — 2 CO + 4H,
2 CO + 2H; — CO; + CH4

Por encima de 360 °C se forma metanol (Figura 4.1), producto de la hidrélisis
del DME con el H>O adsorbida en el catalizador (el cual no se habfa acondicionado
como se indica en el Apartado 4.1.3), y por tanto generando una pequefia
concentraciéon de metanol, que no se observa por encima de 500 °C, porque
presumiblemente desaparece por craqueo. La formacién de hidrocarburos en todo
el intervalo de temperatura corresponde a concentraciones insignificantes.

Este ensayo plantea la necesidad de adoptar 400 °C como la temperatura limite
para la transformacion catalitica de DME puro, minimizando la formaciéon de CHy y
CO, si bien debe tenerse en cuenta que en presencia de catalizador se minimizan las
etapas competitivas de craqueo térmico, que son desfavorecidas ante las etapas

cataliticas, mas rapidas.

Con ensayos de esta naturaleza, se han establecido las siguientes condiciones de
reaccién para la comparacion de los diferentes catalizadores: alimentaciéon, DME
puro; presiéon, 1.5 atm; 350 y 400 °C; tiempo espacial, 1.25 g0l h molc?; tamafio de
particula del catalizador, 0.125-0.3 mm; tiempo de reaccién, 4 h. Debe observarse
que el tiempo espacial se ha calculado referido a la masa de funcién acida, gcol, para
asi comparar adecuadamente los catalizadores preparados mediante aglomeracién
con bentonita y boehmita, dado que estos materiales se utilizan con diferente
contenido en la particula, de 25 y 50 % en masa, respectivamente.
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4.12. Productos e indices de reaccion

Los resultados de esta tesis se han cuantificado con los siguientes indices de
reaccion:

2 F

Conversion, definida como: X = v : (4.1)
0

donde F; y Fo son los caudales molares de los productos carbonados (no se
considera el HyO) y del DME, respectivamente, en unidades de C contenidas. El
metanol en la corriente de salida, en equilibrio termodindmico con el DME no

reaccionado, no se considera como producto.

F.
Rendimiento de un producto o fraccion de productos i: R = F—' (4.2
0
E, R,
Selectividad de un producto o fraccion de productos i: S, = SF = < (4.3)

Indice de desactivacion, to, definido como el tiempo en el que la conversiéon es
0.9(X)=0.

Como ejemplo de los resultados de los ensayos cinéticos, en la Figura 4.2 se
muestra la evolucién con el tiempo de la conversion y de los rendimientos de las
diferentes fracciones de productos, para un experimento realizado utilizando el
catalizador CZ-280/bentonita (sin activar con el barrido descrito en el Apartado
4.1.3), a 350 °C y con un tiempo espacial de 1.25 g,cot h molc!. Como productos o
fracciones de productos de interés, se han establecido los siguientes: etileno (C2Hs),
propileno (CsHg), butenos (CsHs, que comprende los isémeros: iso-buteno,
1-buteno, trans-2-buteno, cis-2-buteno), aromaticos (BTX; benceno, tolueno vy
xilenos); alifaticos Cs-Cio (Cs*), parafinas C»-Cs (etano, propano, i-butano y
n-butano); metano (CHi), mondxido y didxido de carbono (CO y COy). Cabe
sefialar que en las condiciones de reaccién, los rendimientos de CHy y CO son
extremadamente pequefios. Por otro lado, al no considerarse como producto, no se
ha mostrado en la Figura 4.2 el rendimiento de metanol, que es aproximadamente el
10 % del DME no convertido. Téngase en cuenta que el avance de la hidrélisis del
DME estara limitado por la pequefia concentracién de HxO en el medio de

reaccion.
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Figura 4. 2. Evolucién con el tiempo de la conversién y rendimientos de

productos. Condiciones de reaccién: catalizador CZ—-280/bentonita;
350 °C; W/Fo, 1.25 geot h molcl.

Los resultados de la Figura 4.2 son acordes con el presumible esquema cinético
(Figura 4.3) para la transformaciéon de DME en hidrocarburos, con olefinas Cp-Cy
como productos primarios y con parafinas C>-C4 e hidrocarburos mas pesados
como productos secundarios. Los agrupamientos de las fracciones de productos de
este esquema cinético son los establecidos en la bibliografia para la transformacién
de DME en hidrocarburos (Al-Dughaither y de Lasa, 2014) y permiten comprender

la evolucién de la distribucion de productos con el avance de la reaccion.

. . .| Parafinas ligeras
poolde hidrocatburos reacciones secundarias 8

DME Olefinas ligeras Aromaticos BTX

Alifaticos Cs
craqueo
CH,, CO

Figura 4. 3. Esquema de reaccién simplificado de la transformacién de DME en

hidrocarburos.

Cabe sefialar que el esquema de la Figura 4.3 es similar al bien establecido para
la transformacién de metanol sobre diferentes catalizadores (SAPO-34, SAPO-18,
zeolita HZSM-5) (Gayubo y cols., 2000, 2007; Aguayo y cols. 2010), pero en este
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caso el metanol se considera que estd en equilibrio termodinamico con el DME
desde la entrada del reactor (por la rapida deshidratacion del metanol). Sin embargo,
alimentando DME puro la formacién de metanol por hidrélisis esta severamente
limitada por el menor contenido de H2O en el medio de reaccion. El H2O en el
medio serd fundamentalmente la liberada en la transformacién de los iones metoxi
en olefinas ligeras mediante el mecanismo denominado genéricamente de “pool de
hidrocarburos”.

En la Figura 4.2 se aprecia un periodo inicial de inducciéon (de 10 min
aproximadamente). La existencia de este periodo es una caracteristica del
mecanismo de poo/ de hidrocarburos, de la transformaciéon de metanol y DME en
hidrocarburos, que tiene una etapa inicial de formacién de intermedios
(polimetilbencenos), intermedios activos en la formacién de olefinas, las cuales son
los productos primarios en la corriente gaseosa (Apartado 1.4.2). Este periodo de
induccion es caracteristico en la transformacion de metanol (Gayubo y cols., 2007) y
también es observado en la de DME (Zhu y cols., 2010), siendo apuntado como una
caracteristica comun (Ghavipour y cols., 2014; Li y cols., 2014a), que da pié a la
consideraciéon de que ambas reacciones tienen mecanismos comunes. Tras este
petriodo inicial, en el que aumenta la conversién, se hace visible una lenta
disminucién de la conversién con el tiempo, como consecuencia de la desactivacién
del catalizador. Debido a la desactivacién, disminuye con el tiempo el rendimiento
de los productos finales del esquema cinético de la Figura 4.3 (parafinas ligeras,
aromaticos BTX e hidrocarburos lineales Cs+), cuya formacién a partir de las
olefinas ligeras (por reacciones de transferencia de hidrogeno, ciclacion,
aromatizacién, isomerizacion, y alquilacién) se ve desfavorecida con el bloqueo
parcial por coque de la estructura microporosa del catalizador (que aumenta la
severidad de la selectividad de forma) y por la disminucién de la acidez. Como
consecuencia, el avance de las etapas del esquema de la Figura 4.3 sufre un
retroceso, con un aumento del rendimiento de propileno. Sin embargo, el
rendimiento de etileno disminuye ligeramente, por el caricter predominante de
producto secundario en las condiciones de reaccidon (alimentacién de DME puro).
En conjunto, al progresar la desactivaciéon aumenta la selectividad total de olefinas,
lo que es también una tendencia observada en la bibliografia sobre catalizador de
SAPO-34 (Zhu y cols., 2010).

413 Activacion del catalizador

En los ensayos preliminares se ha observado que es necesaria una activacion
previa del catalizador para que éste desarrolle plenamente su actividad. Si bien
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diferentes autores que han estudiado la transformacién de DME en olefinas
establecen en el procedimiento experimental una etapa de acondicionamiento 7 sitn
en el reactor, no dan una explicacién sobre la razén de este tratamiento y su
incidencia en los resultados. Asi, diferentes autores (Zhu y cols., 2010; Cui y cols.,
2013) realizan un tratamiento térmico de 2 h de duracién con una corriente de N> a
500 °C. Otros (Cat y cols., 1995; Lee y cols., 2014; Park y cols., 2014) realizan el
mismo tratamiento durante 1 h. Cabe sefialar, que en la experiencia del grupo en la
transformaciéon de metanol, un tratamiento de esta naturaleza no tenfa ninguna
incidencia en los resultados, lo que indujo a un error experimental en los ensayos
preliminares de transformaciéon de DME, porque al no establecer un protocolo de
acondicionamiento, los resultados no eran reproducibles, a pesar de que el
catalizador (previamente calcinado) estd almacenado en recipientes herméticos.

En la Figura 4.4 se muestra la importancia del acondicionamiento del
catalizador sobre el comportamiento cinético, comparando la evolucién con el
tiempo de la conversion de DME, con el catalizador K/CZ-280/boehmita a 400 °C,
sin tratar y tras ser sometido a un barrido z sifu, inmediatamente previo a la
reaccién, con He y aire como alternativas, a 550 °C, durante 2 h. Se observa que
independientemente del gas utilizado, la actividad del catalizador acondicionado es
notablemente superior. Este resultado puede servir de ejemplo, porque para el resto

de catalizadores se obtiene un efecto igualmente importante del acondicionamiento.

100 —+—Sin acondicionar
i Acondicionamiento con aire
80 | Acondicionamiento con Helio
60
N
Na
40 -+
,MWMMWM’
20 -
0

0 40 80 120 160 200 240
t, min
Figura 4. 4. Efecto del acondicionamiento del catalizador en la evolucién con el

tiempo de la conversiéon. Condiciones de reaccion: catalizador,
K/CZ-280/boehmita; 400 °C; W/Fo, 0.65 g,co h molct.
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La importancia del acondicionamiento del catalizador mediante barrido debe
atribuirse a la eliminacién del HoO adsorbida en los centros acidos. Para ratificar
esta justificacion se ha estudiado la transformacién del DME, mediante FTIR 77 situ,
realizando la reaccién en la camara catalitica conectada al equipo FTIR Nicolet 6700
de Thermo Scientific (Apartado 2.2.5.2), con objeto de conocer la naturaleza de las
especies adsorbidas.

El procedimiento experimental consta de varias etapas, esquematizadas con la
secuencia de temperaturas de la Figura 4.5 y que se resumen a continuacion:
1) preparacion de la pastilla, mediante prensado de 30 mg de catalizador previamente
molido; 1i) calentamiento; del equipo hasta 150 °C y de la muestra, a vacfo, hasta
300 °C con una secuencia de 5 °C min-; iii) analisis para obtener un resultado “en
blanco”, antes del acondicionamiento. La etapa iv), de acondicionamiento, consiste
en aumentar la temperatura de la muestra hasta 550 °C con una secuencia de
10 °Cmin! en corriente de aire (35 ml min'), manteniendo estas condiciones
durante 2 h (reproduciendo las condiciones de acondicionamiento utilizadas en el
reactor de lecho fijo). Transcurrida la etapa de acondicionamiento, se disminuye la
temperatura de la muestra hasta 375 °C (temperatura establecida para la posterior
etapa de reaccion) y se realiza otro andlisis antes de la reaccién. La etapa v), de
reaccion, se realiza a presion atmosférica, inyectando DME en periodos de 2 min,
con un caudal de 25 ml min?! y con un periodo de espera entre inyecciones de

20 min, durante el cual se evacta la muestra hasta 103> mmHg y se realiza el analisis.
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Figura 4. 5. Secuencia de temperatura en las etapas de seguimiento mediante FTIR
del acondicionamiento del catalizador y de reacciéon del DME.
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En la Figura 4.6 se muestran los espectros FTIR obtenidos correspondientes al
catalizador antes (blanco) y después del acondicionamiento, observandose el
desarrollo de dos bandas de los grupos OH de la zeolita HZSM-5 (Figura 4.7) a
3720 cm! y 3660 cm! (Rodionov y cols., 2013). Presumiblemente estos centros
estan parcialmente ocluidos por H2O adsorbida y son liberados (activados) con el

acondicionamiento.
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Figura 4. 6. Comparaciéon de espectros FTIR del catalizador CZ-280/bochmita

antes y después del acondicionamiento.
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Figura 4. 7. Grupos hidroxilo en la zeolita HZSM-5 (Rodionov y cols., 2013).

El hecho de que esta diferencia en el comportamiento cinético del catalizador
tras un tratamiento en corriente de gas inerte, no se observe en la transformacién de
metanol, puede explicarse porque hay una circunstancia diferente en las dos

reacciones, como es el contenido de HO, elevado en la transformacion de metanol,
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donde tiene lugar rapidamente la deshidratacion de metanol a DME, con la

estequiometria:
2 CH50H <> CH50CH; + H.O

En consecuencia, a diferencia de lo que sucede en la transformacién de DME,
en la transformacién de metanol la presencia de H2O en el medio de reaccion es
inevitable y alcanzara rapidamente el equilibrio de adsorcién en los centros acidos de

la zeolita.

Esta interpretacion es acorde con el comprobado efecto del contenido de H2O
en el medio de reacciéon para atenuar la velocidad de las etapas de reacciéon de la
transformacién de metanol en hidrocarburos (Gayubo y cols., 2002, 2004).

Tras la alimentacién de DME (Figura 4.8) se identifican con claridad nuevas
bandas en la superficie del catalizador a la par de una fuerte disminucién en la
intensidad de las bandas a 3660 y 3720 cm™! de los grupos OH. Las nuevas bandas a
2956 y 2850 cm! se atribuyen a los grupos metoxi supetficiales (CH;OAl)
(Yamazaki y cols., 2012; Batova y cols., 2013). Otras bandas, entre 3020 y 2800 cm!,
se atribuyen a las vibraciones de los enlaces C-H, y las correspondientes a 2998 y
2918 cm! son caracteristicas de los grupos metilo del DME adsorbido (Forester y
cols., 1986; Forester y Howe, 1987; Celik y cols. 2010; Batova y cols, 2013). Se
observa en la Figura 4.8, que la intensidad de estas bandas aumenta a medida que se
incorporan nuevos pulsos de DME y progresa la formaciéon de iones metoxi. La
formacién de las especies superficiales metoxi (o metiloxonio) tras adsorcién de
DME ha sido determinada en la bibliografia (Forester y cols., 1986; Forester y
Howe, 1987; Cheung y cols., 2000) y estas especies son consideradas como un
metilcarbonio incipiente (Ono y Mori, 1981). Su formacién, es la primera etapa de
reaccion en la transformacién de DME en hidrocarburos, y resulta clave para la
activacion del DME (Figura 4.9). Por otro lado, debe hacerse hincapié en la
reversibilidad de su formacién, con el consiguiente efecto de la concentracién de

DME y metanol, as{ como de la concentraciéon de centros 4cidos.
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—Sin DME —DME pulso 1 —DME pulso 2 —DME pulso 3
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Figura 4. 8. Comparacion de los espectros FTIR del catalizador CZ-280/boehmita
antes y después de la reaccién, mediante sucesivos pulsos de DME.
Condiciones de reaccidn: catalizador, CZ-280/boehmita; 375 °C.

OH OCH,
| |
Al + CH,0CH, <«——> Al + CH,0H
W W

Figura 4. 9. Primera etapa de formacion de las especies metoxi desde DME
(atenuacién de la banda a 3720 cm™) (Batova y cols, 2013).

El papel clave de los iones metoxi para la formacién de las olefinas desde
DME vya estaba bien establecido en la bibliografia (Jiang y cols., 2006; Yamazaki y
cols., 2012), pero el estudio explicado ha puesto de manifiesto ademas, la
importancia de acondicionar el catalizador, mediante un eficaz barrido con un gas,
para liberar los centros acidos del catalizador y favorecer la formacién de los iones
metoxi. El papel del H2O se puede explicar con el esquema de la Figura 4.10 (Jiang y
cols., 2000), en el que el metoxi es generado por adsorcion del DME en un centro
acido (atenuacion de la banda a 3660 cm™ en la Figura 4.8). El metanol liberado
genera a su vez otro i6n metoxi liberando agua. La presencia de H2O en el medio
desplaza esta etapa, contribuyendo a aumentar la concentraciéon de metanol, lo que
contribuye a su vez a desplazar el equilibrio de la primera etapa, disminuyendo
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también la densidad de intermedios metoxi en la superficie del catalizador.
Igualmente en la Figura 4.9 podria considerarse la segunda etapa, con liberacion de

agua.

H CH;
’;;”;%”;” + CH,;0CH; «—— /7;;;;%;77;7 + CH,0OH
/ N\ 7\
Al Si Al Si
H CH;,
///7%//7 + CH,OH < s 7777757777+ HL0
/N /
Al Si Al  Si

Figura 4. 10. Etapas de formacién de las especies metoxi desde DME (atenuacién
de la banda a 3660 cm?) (Jiang y cols., 2000).
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4.2. CATALIZADORES DE SAPO-n

La comparacion de los catalizadores se ha realizado considerando los indices de
reaccioén (conversién, rendimientos de productos y selectividad) a tiempo cero

(catalizador fresco) y la estabilidad con el transcurso del tiempo de reaccién.

4.2.1. Comportamiento cinético a tiempo cero

En la Figura 4.11 se comparan los resultados obtenidos a tiempo cero para los
catalizadores de SAPO-18 y SAPO-34 preparados con bentonita como aglomerante
(CS-18/bentonita y CS-34/bentonita), de la conversion y rendimiento de productos
(graficas a y b, correspondientes a dos valores del tiempo espacial) y de la
selectividad (graficas c y d), para la temperatura de reaccion de 350 °C. Si bien el
tiempo espacial utilizado en los experimentos mostrados en la Figura 4.11a es el
mismo que el utilizado para obtener los resultados de la Figura 4.2 con el catalizador
CZ-280/bentonita, cabe sefialar que la conversién es muy inferior, tal como sucede
en la transformacién de metanol, donde la conversion con los SAPO-n es inferior a
la que se obtiene con zeolitas de similar acidez (Aguayo y cols., 2005a). Atendiendo
a las propiedades de los diferentes catalizadores (acidez y estructura porosa)
relacionadas en las Tablas 3.3-3.6, la diferente actividad debe atribuirse
principalmente al efecto de la topologia del catalizador sobre la selectividad de las
rutas de formacién de olefinas del mecanismo de poo/ de hidrocarburos (Apartado
1.4.2). En sintesis, estas rutas son: i) la sucesiva metilacion-craqueo de olefinas, y; ii)
la metilacién-desalquilaciéon de aromaticos, bien con contraccién o sin contraccion
del anillo (Bjergen y cols., 2004; Arstad y cols., 2005; Westgard y cols., 2013; Ilias y
cols., 2013; Ilias y Bhan, 2014).

La menor reactividad de los catalizadores de SAPO-n puede estar motivada por
el hecho de que la topologia de la estructura porosa condiciona el mecanismo de poo/
de hidrocarburos y ademds determina que una de las dos rutas del mecanismo sea la
principal, lo cual ya se ha comprobado en la transformaciéon de DME (Olsbye y
cols., 2012; Park y cols., 2014). Asi, la ruta de metilacién de aromaticos es mds
importante sobre los SAPO-n, cuya estructura porosa dispone de cajas que permiten
la ubicacién de aromaticos como intermedios, y el crecimiento de cadenas laterales
(Song y cols., 2001; Park y col., 2008; Olsbye y cols., 2012). Por el contrario, en la
zeolita HZSM-5 (con topologia MFI) esta ruta estara limitada estéricamente (por la
ausencia de cajas) y por tanto predomina la metilacién-craqueo de las olefinas (Li y
cols., 2011b; Ilias y cols., 2013), favorecida por la contrastada capacidad de craqueo
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unimolecular de esta zeolita, a la que contribuye la topologia de los canales y la
densidad de centros acidos.

Ademas de la severidad de la selectividad de forma tendra incidencia en la
importancia relativa de cada ruta, la concentraciéon de olefinas y de aromaticos en el
medio, por el efecto autocatalitico correspondiente, asi como la temperatura, cuyo
aumento favorece la ruta de metilacién-craqueo de olefinas (Sun y cols., 2014b). Los
resultados obtenidos aqui evidencian que la diferencia en el comportamiento de los
dos tipos de catalizadores (de zeolita HZSM-5 y SAPO-n) es mas pronunciada en la
transformaciéon de DME que en la de metanol (Aguayo y cols., 2005a).

Por otro lado, la conversioén con el catalizador CS-18/bentonita es mayor que
con el CS-34/bentonita (Figura 4.112), lo cual atendiendo a la menor acidez y fuerza
acida media del primero debe atribuirse a la existencia de pequefias diferencias en la
topologia, en concreto en el tamafio de las cavidades de la estructura porosa (de
1.16 x 1.27 nm para el SAPO-18 y 094 x 1.27 para el SAPO-34), como
consecuencia del diferente ordenamiento espacial de las capas de dobles anillos que
conforman su estructura (Wragg y cols., 2011), aportando un mayor tamafio a las
cavidades del SAPO-18, lo que facilita el desarrollo de la ruta de formacién de
olefinas por metilacién-desalquilacion de aromaticos.

Igualmente, la ligeramente menor limitacién estérica para la ruta de metilacion-
desalquilacién de aromaticos puede explicar la mayor selectividad de propileno con
el SAPO-18, porque esta ruta favorece la formacién de propileno como producto
primario, mientras que en la metilacién-craqueo de olefinas a esta temperatura es
mayor la formacién de etileno (Olsbye y cols., 2012; Park y cols., 2014). Contribuira
a esta mayor selectividad de propileno (Figura 4.11¢) la menor acidez y fuerza acida
del catalizador CS-18/bentonita, que atenua la transformacion de propileno en
etileno y parafinas ligeras, mediante las reacciones secundarias de oligomerizacion-
craqueo. Ahora bien, el mayor avance de la reaccién con el catalizador de SAPO-18
(CS-18/bentonita) justifica también un rendimiento significativo de alifaticos Css,
que por la menor acidez de este catalizador sufrird un menor grado de craqueo que
con el CS-34/bentonita.

Atendiendo a estos resultados, ya puede indicarse que para un reducido valor
del tiempo espacial, y por consiguiente para una baja conversiéon del DME (en torno
al 5 %), con el catalizador CS-18/bentonita, la selectividad de olefinas ligeras estd en
torno al 85 %, con una selectividad de propileno del 50 %. Estos resultados son
acordes con los obtenidos en la bibliografia a tiempo de reaccién cero en la
transformaciéon de DME sobre catalizadores de SAPO-34 (Lee y cols., 2014).
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Figura 4. 11.Comparaciéon de los resultados a tiempo cero de conversion y
rendimientos de productos (a y b) y de selectividad (c y d), para los
catalizadores CS-18/bentonita y CS-34/bentonita. Condiciones de
reaccién: Graficas a y ¢ 350 °C; tiempo espacial, 0.4 .ol h molcl.
Griéficas b y d: 350 °C; tiempo espacial, 4 g0l h molc.
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Por otro lado, la apreciable selectividad de CHy y CO con el catalizador
CS-34/bentonita puede atribuirse a la mayor acidez de dicho catalizador, que
contribuird al craqueo del DME, en particular en condiciones de baja conversién
(dado que el craqueo del DME transcurrird en competencia con las etapas de
formacién de olefinas). El hecho de que la relacién entre los rendimientos de los
dos subproductos sea mayor de 1, parece indicar que el CH4 ademas de por craqueo
térmico y catalitico del metanol se forma también por craqueo de los hidrocarburos
en el medio de reaccién.

Para un tiempo espacial 10 veces mayor (Figura 4.11b), la conversion es
notablemente mayor con los dos catalizadores y la diferencia entre las conversiones
se mantiene. Ahora bien, ademis de un aumento del rendimiento de olefinas se
observa un notable rendimiento del resto de hidrocarburos, con la consiguiente
disminucion de la selectividad de olefinas, siendo mas afectada la selectividad de
propileno (Figura 4.11d) por ser la olefina ligera mas reactiva en las reacciones de
oligometrizacién-craqueo. Por otro lado, el rendimiento de productos secundarios es
mayor para el catalizador mas 4cido, CS-34/bentonita, lo que es atribuible
principalmente a su mayor acidez, lo cual justifica que con él sea mayor la
selectividad de parafinas ligeras (producto del craqueo de los alifaticos Css+).

Para una mejor exploracién de las prestaciones de estos catalizadores se ha
ampliado la comparacién de los indices de reaccién con resultados correspondientes
al mismo tiempo espacial de las Figuras 4.11a y 4.11c, pero a mayor temperatura
(400 °C), resultados que se muestran en la Figura 4.12.

El aumento de la temperatura no tiene un efecto interesante, porque la
conversion aumenta solo ligeramente (Figura 4.12a) respecto a la correspondiente a
350 °C y el mismo tiempo espacial (Figura 4.11a), pero tiene un notable efecto
negativo en la selectividad de olefinas ligeras (Figuras 4.12b y 4.11c), por el mayor
avance de las reacciones secundarias, con formaciéon de hidrocarburos pesados y
favoreciéndose también el craqueo catalitico, con una mayor formacion de parafinas
ligeras, y de CH4 y CO que a 350 °C. El mayor avance de la reaccion, tiene un efecto
especialmente desfavorable sobre la selectividad de propileno.

Comparando el comportamiento de los dos catalizadores, la ligera menor
severidad en la selectividad de forma justifica la mayor conversiéon del catalizador
CS-18/bentonita, que sin embargo por tener una menor acidez que el de SAPO-34
da lugar a una mayor selectividad de propileno. El catalizador CS-34/bentonita, con
mayor acidez, es mas activo en las reacciones de craqueo y de transferencia de
hidrégeno para la formacién de parafinas ligeras, mientras que el catalizador
CS-18/bentonita, menos activo, da lugar a una mayor selectividad de intermedios

del esquema de oligomerizacién-craqueo, como los alifaticos Cs+. Esta fraccién de
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productos secundarios tiene un aceptable interés, porque puede ser recirculada, co-
alimentandola con el DME para aumentar el rendimiento de olefinas. En cualquier
caso, estos resultados evidencian que el aumento de la temperatura desde 350 a 400
°C no tiene interés para aumentar el rendimiento y selectividad de olefinas ligeras,
tanto por la disminucién de la selectividad de olefinas como por la notable
selectividad de productos sin interés como el CHy y el CO.
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Figura 4.12. Comparacion de los resultados a tiempo cero de conversién y
rendimiento de productos (a) y de selectividad (b), para los
catalizadores CS-18/bentonita y CS-34/bentonita. Condiciones de
reaccion: 400 °C; tiempo espacial, 0.4 g,co1 h molc.
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422  Estabilidad

En la Figura 4.13 se compara la evolucién con el tiempo de la conversion para
los dos catalizadores, a 350 °C (para los dos valores del tiempo espacial, graficas a y
b) y 400 °C (grafica c). Se observa que la desactivacién de los dos catalizadores es
muy rapida en las diferentes condiciones utilizadas. Esta rapida desactivacion de los
SAPO-n es justificada por el rapido bloqueo de las cavidades de su estructura
microporosa por el coque, que alcanza un elevado nivel de condensacién en estas
cavidades. Comparando los dos catalizadores, se observa que la desactivacién del
CS-18/bentonita es ligeramente més lenta, lo que es acorde con su menor acidez y
fuerza 4cida, dado que estd bien establecido en los procesos cataliticos sobre
catalizadores acidos que los centros de elevada fuerza acida tienen un papel clave
para activar la condensacién de los precursores del coque (Guisnet y Magnoux,
2001).

La rapida desactivacion del catalizador CS-34/bentonita en la transformacion
del DME ya es bien conocida en la bibliograffa (Cai y cols., 1995; Zhu y cols., 2010;
Lee y cols., 2014), asi como en la transformacion de metanol (Li y cols., 2014a). La
causa es la rapida deposicion de coque que bloquea las cavidades. En la
transformaciéon de metanol estd bien establecido que este coque estd formado
mayoritariamente por aromaticos derivados de los polimetilbencenos activos, que
son inertes para el mecanismo del poo/ de hidrocarburos, pero que condensan hacia
poliaromiticos (Jiang y cols., 2007). Estos componentes retenidos en las cavidades,
son metilnaftalenos y poliaromaticos (derivados del fenantreno y del pireno), y su
mayor capacidad de formacién es a baja (300 °C) y a alta temperatura (500 °C), lo
que aconseja operar en un intervalo intermedio de temperatura, que en el proceso
MTO es 400-450 °C (Wei y cols., 2012). También parte del coque es olefinico, lo
que es atribuido a la presencia de oligobmeros formados a partir de las olefinas (Chen
y cols., 2012), siendo esta fracciéon de coque olefinica mayor a temperatura elevada,
debido a que es mas importante la presencia de olefinas en el medio de reaccién

(Chen y cols., 2014a).

Sin embargo, comparando los resultados de la bibliograffa para la
transformacion de metanol (Aguayo y cols., 1999, 2005a) y los de la Figura 4.13, que
corresponden a la transformacién de DME con catalizadores preparados con
SAPO-34 con propiedades similares e igualmente aglomerados en una matriz de
bentonita/alimina (y por tanto con una estructura porosa jerarquizada), puede
apreciarse que la desactivaciéon es mas rapida en la transformacién de DME, y la
razén puede estar, bien en la diferente concentracién del DME (posible precursor
del coque tras formacién de iones metoxi y mecanismos posteriores paralelos a los

de la formacién de olefinas), o en la diferente concentraciéon de otros componentes
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del medio de reaccion, donde destaca la menor concentracion de H;O, la cual en la
transformaciéon de metanol sobre SAPO-34 tiene un conocido papel relevante de

atenuar a formacion y evolucion del coque (Cat y cols., 1995; Gayubo y cols., 2000).
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Figura 4. 13. Comparacién de la evolucién de la conversiéon con el tiempo, para
los catalizadores CS-18/bentonita y CS-34/bentonita. Condiciones
de reaccion: Grafica a: 350 °C; tiempo espacial, 0.4 gzl h molc.
Grafica b: 350 °C; tiempo espacial, 4 g,co h molc!. Grafica c: 400 °C;
tiempo espacial, 0.4 g,coth molc-1.

Los resultados de las Figuras 4.13a y 4.13b ponen de manifiesto que el
aumento del tiempo espacial, y consiguiente aumento de la conversion, tiene un
efecto de atenuacion de la desactivacion, aunque ésta sigue siendo muy rapida para
un tiempo espacial 10 veces mayor. Los resultados de contenido de coque
depositado en el catalizador (Tabla 4.1) son acordes con esta hipotesis del
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importante papel de la conversion, porque el contenido de coque disminuye al
aumentar el tiempo espacial. Este efecto aparentemente autocatalitico de la
disminucién de la conversién del DME en la formacién de coque, también ha sido
observado en la bibliograffa (Lee y cols., 2014) y puede entenderse porque la
disminuciéon de la conversion conduce, tanto al aumento de la concentracién de
DME en el medio de reaccién, como a la disminucién de la generaciéon de H.O
como subproducto, factores que como se ha dicho pueden estar directamente

relacionados con la formacion de coque y, por tanto, con la desactivacion.

Por otro lado, el aumento de la temperatura tiene un ligero efecto de atenuar la
desactivacién (comparando los resultados de las Figura 4.13a y 4.13c), cuya causa,
dado que el aumento de la temperatura (en el intervalo estudiado) no favorece el
craqueo de los precursores del coque, sino su formacion (el contenido de coque es
mayor al aumentar la temperatura, Tabla 4.1), podemos encontrarla sencillamente en
que a pesar que queden pocos centros acidos activos, la velocidad de reaccion es
mayor a mayor temperatura. Ademds, el mayor contenido de coque en el catalizador
CS-34/bentonita respecto al CS-18/bentonita es acorde con la menor conversion
inicial con el primero y con la mas rapida disminucién de la conversion.

Tabla 4. 1. Contenidos de coque y factores de desactivacion (to) para los
catalizadores de SAPO-n a diferentes tiempos espaciales y temperaturas.

Catalizador T,°C | W/Fy, g7e01 h molc?! too, Min Ceoques Y0

0.4 <5 2.92

350
CS—18/bentonita 4 <5 4.92
400 0.4 <5 3.76
0.4 <5 5.47

350
CS—34/bentonita 4 <5 5.85
400 0.4 <5 6.61

En cualquier caso, la rapida desactivaciéon de los catalizadores de SAPO-n, es
una contrapartida muy desfavorable de la elevada selectividad de olefinas, en
patticular de propileno con el catalizador CS-18/bentonita. Esta ripida
desactivacién deja en suspenso el interés de este catalizador, cuya utilizacién
requeriria de la tecnologia de reactor-regenerador con unidades de lecho fluidizado
conectadas. Esta tecnologia es la que estd operativa para el proceso MTO (Chen y
cols., 2005; Tian y cols., 2015), aunque la mayor desactivaciéon alimentando DME
exigirfa una analisis tecnolégico y econémico de viabilidad o bien la co-alimentacién
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del DME con metanol, estrategia que se estudia mas adelante. Por otro lado, de
acuerdo con los resultados comentados, la operaciéon con una elevada selectividad
de olefinas exigiria trabajar ademds de con un reducido tiempo de residencia medio
en el reactor (de min), con un pequefio valor del tiempo espacial y por tanto con una
gran caudal de recirculacion de DME no reaccionado. También podria trabajarse
con un elevado valor de tiempo espacial para que la conversioén sea completa, pero
un estudio de esa naturaleza ha quedado fuera del alcance de esta tesis, enfocada a
obtener un modelo cinético.
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4.3. CATALIZADORES DE ZEOLITA HZSM-5

La consideracién de la zeolita HZSM-5 como alternativa al SAPO-34 utilizado
industrialmente en el proceso MTO, tanto para este proceso como para el DTO
(etapa del proceso Lurgi), estd motivada por su mayor estabilidad (Kolesnichenko y
cols., 2009). Si bien las adecuadas propiedades de la zeolita HZSM-5 para la
obtencién selectiva de olefinas, con una moderada desactivacion, ya dieron lugar a la
propuesta original del proceso MTO por la Mobil utilizindola como catalizador
(Chang y Silvestri, 1977), estas propiedades estin en permanente mejora, gracias a
las numerosas posibilidades de adecuacién de su estructura acida y porosa a las
necesidades de reacciones con diferentes requerimientos de actividad, selectividad y
estabilidad. En consecuencia, la zeolita HZSM-5 sujeta a diferentes modificaciones,
ha sido utilizada por diferentes autores como catalizador de la transformacién de
DME en olefinas (Zhao y col., 2006; Abramova y cols., 2009; Omata y cols., 2009;
Jian-ming y cols., 2011; Kolesnichenko y cols., 2011).

4.3.1 Estudio de Ia relacién SiO;/Al:O;

La seleccidon de la relacién SiO2/ALO; se ha revelado como una estrategia
interesante para adecuar la acidez de la zeolita HZSM-5 a un adecuado compromiso
de actividad y selectividad en la transformaciéon de DME en olefinas (Al-Dughaither
y de Lasa, 2014) y en otras reacciones, como la deshidratacién de metanol a DME
(Migliori y cols., 2014), debido a que la acidez total y la fuerza acida (asociada a la
densidad de centros Bronsted) disminuyen al aumentar la relacion SiOz/AlO3
(Benito y cols., 1996¢; Hassanpour y cols., 2010). Ademis, atendiendo al esperado
efecto del aglomerante, teniendo en cuenta su comprobada incidencia en la
estructura porosa y en la acidez del catalizador (Apartado 3.1.1 y 3.3.2.2,
respectivamente), se ha comparado aqui el comportamiento cinético de un
catalizador preparado con la misma zeolita, utilizando bentonita y boehmita como

aglomerantes alternativos.

4.3.1.1. Comportamiento cinético a tiempo cero

En las Figuras 4.14 (correspondiente a 350 °C) y 4.15 (400 °C) se comparan los
resultados a tiempo de reaccién cero (10 min para superar el periodo de induccion)
de la conversién y rendimientos de productos (graficas a) y de selectividad (graficas
b) para los catalizadores de zeolita HZSM-5 con diferente relacion Si02/ALOs,
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preparados con bentonita como aglomerante. Con la salvedad de que al aumentar la
temperatura es mayor la conversion y en consecuencia el avance de la reaccién hacia
productos secundarios, los resultados ponen de manifiesto en primer lugar la
elevada actividad de estos catalizadores, muy supetior a la correspondiente a los
catalizadores de SAPO-n para el mismo tiempo espacial (Figura 4.12), de forma que
a 400 °C la conversién es completa. La mayor velocidad de reaccién con la zeolita
HZSM-5 puede ser justificada atendiendo a que su didmetro de microporo es similar
al de la zeolita HZSM-22, para la cual Li y cols. (2011a) determinaron que se
favorece la ruta de metilacién-craqueo de olefinas, respecto a la metilacion-
desalquilacién de aromaticos, lo que redunda también en un menor tiempo inicial de
induccién que para los catalizadores de SAPO-n.

El hecho de que los catalizadores de zeolita HZSM-5 sean mas activos, justifica
también el menor rendimiento de CH4 y CO, productos del craqueo térmico,
principalmente del DME, que como se ha comentado es competitivo con el
mecanismo de formacion de olefinas. Asi a 400 °C y conversién completa (Figura

4.15a) el rendimiento de estos subproductos es muy pequefio, en torno al 0.5 %.

A 350 °C (Figura 4.14a) se obsetva que al aumentar la relacién SiO»/AlLOs,
como consecuencia de la disminucion de la acidez del catalizador, es menor el
avance en el esquema de reaccién, disminuyendo los rendimientos de las olefinas
(productos primarios) y del resto de hidrocarburos (productos secundarios) y siendo
mas notable este efecto al aumentar la relacién desde 80 hasta 280.

El efecto de la relacion SiO2/ AL O3 sobre la selectividad (Figura 4.14b) pone de
manifiesto que la disminucién de la acidez (Apartado 3.3.2.1) favorece la selectividad
de las tres olefinas ligeras y de los alifaticos Cs+ (principalmente olefinas),
disminuyendo la transformacién de las olefinas en parafinas y aromaticos BTX,
productos del craqueo y condensacion de las olefinas, respectivamente. En
consecuencia, con el catalizador CZ-280/bentonita se obtiene a 350 °C una
conversion del 27 %, un rendimiento de olefinas ligeras del 20 % y una selectividad
de propileno del 26 %. Ademids, cabe sefialar que la fracciéon del resto de
hidrocarburos mayoritaria es la de alifaticos Cs+, que potencialmente pueden ser
recirculados para aumentar el rendimiento de olefinas. Por otro lado, estos
resultados corresponden a una conversion relativamente alta, de forma que la
selectividad de olefinas y de propileno puede mejorarse a esta temperatura
realizando la reaccién con un menor tiempo espacial (menor conversion).
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Figura 4.14. Efecto de la relacién SiO2/ALO; de la zeolita HZSM-5 en el
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de conversion y
rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). Condiciones de
reaccién: 350 °C; tiempo espacial, 0.4 g0l h molc.
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Figura 4.15. Efecto de la relacién SiO2/ALO; de la zeolita HZSM-5 en el
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de conversion y
rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). Condiciones de
reaccion: 400 °C; tiempo espacial, 0.4 gcol h molc.

A 400 °C (Figura 4.15), la conversiéon del DME es completa y la distribucion de
productos corresponde a un avance de la reaccién muy grande, en particular con los
catalizadores de zeolita con relacion SiO2/AlLO; de 30 y 80. La actividad del
catalizador CZ-280/bentonita es notablemente menor y el rendimiento de olefinas
es del 30 % aproximadamente (frente al 14 % con el catalizador CZ-30/bentonita).
Ahora bien, el rendimiento del resto de hidrocarburos es muy elevado para los tres
catalizadores, por lo que no parece interesante trabajar en estas condiciones, salvo

que se plantee la recirculacién de los alifaticos Cs+, cuya selectividad es muy elevada
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en estas condiciones (Figura 4.15b), como alternativa a la recirculacién del DME no
reaccionado.

Como consecuencia del elevado avance de la reaccion, la selectividad de las
olefinas es moderada para los tres catalizadores (Figura 4.15b), si bien se observa
que aumenta al aumentar la relacion SiO2/ALO; de la zeolita, a la vez que disminuye
la selectividad de parafinas ligeras y aromaticos BTX.

Los resultados comentados sobre el efecto de la relaciéon SiO2/ALO; de la
zeolita HZSM-5, deben atribuirse a la diferente acidez de los catalizadores (Apartado
3.3.2.1) y ponen de manifiesto que esta relaciéon es una herramienta de gran utilidad
para adecuar la selectividad y son cualitativamente acordes con los observados en la
bibliografia, tanto en la transformaciéon de DME (Al-Dughaither y de Lasa, 2014)
como de metanol (Hajimirzaee y cols., 2015).

4.3.1.2. Estabilidad

En la Figura 4.16 se compara la estabilidad de los tres catalizadores, en las
condiciones de operacion de la Figura 4.14 (350 °C). No se muestran los resultados
2 400 °C porque la conversion es completa en las 4 h de reaccién.

100
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Figura 4.16. Efecto de la relacién SiO2/ALO; de la zeolita HZSM-5 en la
evolucién de la conversién con el tiempo. Condiciones de reaccion:
350 °C; tiempo espacial, 0.4 g,col h molc.
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Se observa que la desactivacion del catalizador se atentia al aumentar la relacion
SiO2/ALO; de la zeolita, lo que es acorde con el papel de los centros 4cidos y en
particular de los fuertemente 4acidos para activar las reacciones de formacién del
coque en la zeolita HZSM-5. Aunque en 4 h no se llegan a cruzar las curvas de
conversion, la tendencia es que para el catalizador CZ-280/bentonita la conversion
tiende a un valor pseudoestable casi constante. Presumiblemente los otros
catalizadores seguiran esta tendencia, caracteristica de la zeolita HZSM-5, cuya
estructura porosa con canales que se entrecruzan sin cavidades, facilita la circulacién
de las moléculas del coque hacia el exterior de los cristales y evita el bloqueo de los
canales. En consecuencia, el coque, poco desarrollado, alcanza un contenido
pseudoestable, como resultado del compromiso entre su formaciéon y su craqueo,
que es dependiente de las condiciones de reaccién, en particular de la temperatura
(Castano y cols., 2011; Elordi y cols., 2011b). La matriz mesoporosa desempefia un
notable papel para minimizar el bloqueo de las bocas de microporos de la zeolita, tal
como se ha comprobado en la transformacion de metanol (Lefevere y cols., 2013).

Por otro lado, los resultados de la Figura 4.16 son acordes con el contenido de
coque depositado en los catalizadores (Tabla 4.2), que esta en el intervalo entre 2.07
y 2.84 % (notablemente menor que para los SAPO-n, Tabla 4.1) y que disminuye al
aumentar la relacion SiO/ Al O3 de la zeolita, poniendo de manifiesto el papel de la
acidez en la formacién-craqueo del coque, favoreciendo selectivamente la formacion
en las condiciones de reaccion. Este efecto de la acidez parece mas importante que
el aumento de la concentracién de DME en el medio de reacciéon al aumentar la
relacion SiO»/ Al,Oj5 de la zeolita.

La estabilidad del catalizador CZ-280/bentonita, en condiciones de elevada
actividad y selectividad de olefinas ligeras (que pueden mejorarse optimizando las
condiciones de operacién), permiten considerar a este catalizador adecuado para la
transformacién de DME puro en olefinas. Atendiendo a este interés se han
realizado mejoras, cambiando el aglomerante y mediante modificaciones de la acidez
con incorporacion de P y K, con resultados que se muestran a continuacion.
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Tabla 4. 2. Efecto de la relacién SiO2/AlLOs de la zeolita HZSM-5 sobre el
contenido de coque y el factor de desactivacion (tog) para diferentes

condiciones de reaccion.

Catalizador T, °C tgg, Min Ceoque, %0

. 350 10 2.42
CZ-30/bentonita

400 >240 2.84

. 350 105 2.31
CZ—-80/bentonita

400 >240 2.65

. 350 135 2.07
CZ-280/bentonita

400 >240 2.35

4.3.2. Efecto del aglomerante

Por el buen comportamiento puesto de manifiesto en el Apartado 4.3.1, se ha
elegido al catalizador de zeolita HZSM-5 con una relacién SiO»/ALO; de 280, para
valorar la mejora de utilizacion de la boehmita como aglomerante, de forma que tras
la calcinacion se constituye en y-AlO3 (Apartado 2.1.2.1), la cual hace la funcién de
matriz mesoporosa, con centros con una acidez débil que contribuyen a la acidez
total del catalizador (Tabla 3.7) y presumiblemente por tanto, a la actividad.

La aglomeracién del SAPO-34, que es la funcién acida utilizada industrialmente
en el proceso MTO, ha recibido una gran atencién, buscando mejorar la estabilidad
en la reaccién (minimizando el bloqueo de los poros del catalizador por coque), la
resistencia mecanica (minimizando la atriciéon en el sistema reactor-regenerador de
lechos fluidizados con circulacién del catalizador), y la estabilidad hidrotérmica
(requerida tanto en la reaccién, en un medio con elevado contenido de H>O, como
en el regenerador, donde tiene lugar la combustién del coque con aire, por encima
de 550 °C). Entre los materiales utilizados para conformar la matriz de la particula
de catalizador, estin la a-AlO3 (Zhou y cols., 2008), caolin (Zhu y cols., 2010) y
7rOs (Lee y cols., 2014).

Aunque la aglomeracién de la zeolita HZSM-5 ha merecido menos atencion,
Freiding y Kraushaar-Czarnetzki (2011) han comprobado igualmente su
importancia, obteniendo con AIPOy extruidos de AIPO4/HZSM-5 con una mayor
resistencia mecanica, selectividad de olefinas y selectividad de propileno, que
utilizando y-ALO:s.
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4.3.2.1. Comportamiento cinético a tiempo cero

En las Figuras 4.17 (para 350 °C) y 4.18 (400 °C) se comparan los resultados a
tiempo cero para el catalizador CZ-280 con bentonita y boehmita como
aglomerantes, de la conversiéon y rendimientos de productos (graficas a) y de las
selectividades (graficas b). Los resultados para las dos temperaturas ponen de
manifiesto, al igual que en los apartados anteriores, la notable incidencia de las
propiedades del catalizador en condiciones de moderado avance de la reaccion
(como sucede a 350 °C, Figura 4.17) y de la menor incidencia del catalizador cuando
la conversion es completa (Figura 4.18, para 400 °C).
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Figura 4.17. Efecto del aglomerante en los resultados a tiempo cero de la
conversion y rendimientos a productos (a) y de selectividad (b).
Condiciones de reaccion: 350 °C; tiempo espacial, 0.4 g0l h molc.
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Asi, en la Figura 4.17, se observa que a 350 °C y para el tiempo espacial
utilizado, con el catalizador CZ-280/bentonita la conversién es del 27 % y aumenta
notablemente, hasta el 39 % con el catalizador CZ-280/boehmita. Este resultado
debe atribuirse a la mayor acidez total de este catalizador (Tabla 3.7), por la
contribucién de la acidez de la y-Al:Os (boehmita calcinada). Este aumento de la
conversion es consecuencia del aumento de los rendimientos de olefinas y en mayor
medida del rendimiento del resto de hidrocarburos. Como aspectos positivos, se
observa la atenuacién atn mayor del rendimiento de CHy (también asociado a la
mayor actividad del catalizador) y sobre todo, un aumento de la selectividad de
propileno (superior al 30 %) y de butenos (Figura 4.17b), acompafiado de una
disminucion de la selectividad del resto de hidrocatburos. En consecuencia, la
selectividad de olefinas ligeras con el catalizador CZ-280/boehmita es del 64 %,
frente al 57 % del CZ-280/bentonita.

Esta mayor selectividad de olefinas con el catalizador CZ-280/boehmita debe
atribuirse a un adecuado compromiso de sus propiedades, con un elevado volumen
de mesoporos (Tabla 3.3) y una notable acidez, de fuerza acida débil (Figura 3.14).

Sin embargo, a 400 °C, a conversiéon completa, el efecto del cambio de
aglomerante es insignificante, tanto sobre los rendimientos de las fracciones de
productos (Figura 4.18a), como sobre la selectividades (Figura 4.18b), con un
rendimiento de olefinas en torno al 30 %.
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Figura 4. 18. Efecto del aglomerante en los resultados a tiempo cero de la
conversion y rendimientos a productos (a) y de selectividad (b).
Condiciones de reaccion: 400 °C; tiempo espacial, 0.4 g0l h molc.

4.3.2.2. Estabilidad

La comparacién de la evolucién de la conversion con el tiempo (Figura 4.19),
pone de manifiesto un comportamiento algo diferente de los dos catalizadores, de
forma que: i) el preparado con boehmita tiene una induccién inicial mas rapida,
presumiblemente porque la y-ALOjs, aunque con una acidez de fuerza moderada,
contribuird a la formacién de iones metoxi y posteriormente a activar las dos rutas
del mecanismo de formacién de olefinas; ii) también tiene una desactivacion inicial
mas rapida, por lo que su factor de desactivacién (o) es menor (Tabla 4.3); iii) tiene
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la tendencia a una conversion pseudoestable superior al preparado con bentonita,
porque tras el periodo inicial de desactivacion, las curvas de la Figura 4.19 son
practicamente paralelas. Cabe indicar que no se muestran los resultados de
desactivaciéon para 400 °C, porque la conversion es completa con los dos
catalizadores en las 4 h de reaccién.

100
b —CZ - 280/bentonita
80
—=—CZ - 280 /boehmita
60 -
|
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40 o,
20 *
O I I I I I
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Figura 4.19. Efecto del aglomerante en la evoluciéon de la conversién con el
tiempo. Condiciones de reacciéon: 350 °C; tiempo espacial, 0.4
@zcol h molct.

Resulta sorprendente, dado que tiene mayor acidez, que el catalizador
CZ-280/boehmita utilizado en los expetimentos de las figuras antetriores tenga
menor contenido de coque que el CZ-280/bentonita, a las dos temperaturas de
reaccion (Tabla 4.3). Pueden contribuir a este resultado: i) que la matriz mesoporosa
generada con la aglomeracién resulte mas eficaz que la generada por la bentonita,
para la circulacién de los precursores del coque hacia el exterior de los cristales de
zeolita; ii) la mayor conversiéon y por tanto menor concentracion de DME en el
medio de reaccién. Por otro lado, patece que la acidez débil de la y-ALO3 es menos

activa para los mecanismos de generacién de coque.
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Tabla 4. 3. Efecto del aglomerante sobre el contenido de coque y el factor de
desactivacion (o), para diferentes temperaturas y un tiempo espacial
de 0.4 g,cot h molcl.

Catalizador T, °C tog, Min Ceoque, %0
) 350 135 2.07
CZ-280/bentonita
400 >240 2.35
) 350 45 1.41
CZ-280/boehmita
400 >240 1.88

En cualquier caso, los contenidos de coque, en el intervalo 1.41-2.35 % pueden
considerarse pequefios y muy inferiores a los necesarios para el bloqueo de los
microporos de la zeolita HZSM-5, que se consideran del 5-6 % (Aguayo y cols.,
1994), sin tener en cuenta la capacidad adicional de la matriz para ubicar el coque.
Ademas, la zeolita HZSM-5 tiene entre sus cualidades, la de aceptar un contenido
mayor de coque, cuando éste tiene un peso molecular moderado, porque su
estructura tridimensional, con un elevado nimero de intersecciones, facilita la
circulacién de este coque, que por tanto no bloquea los centros acidos (Castafio y
cols., 2011; Elordi y cols., 2011b).

Atendiendo a los resultados comentados, el catalizador preparado con
boehmita, presenta una mejora de las prestaciones de actividad y selectividad de
olefinas y de propileno, manteniendo el mismo nivel de estabilidad que el de
bentonita, a lo que debemos afiadir la mayor resistencia mecanica (Apartado 3.1.2),
que si bien no tiene una incidencia directa en esta tesis, si lo tendra para su
utilizacién en lecho fluidizado con circulacion, que es la tecnologfa adecuada para
este proceso a escala industrial (Tian y cols., 2015). En consecuencia, los posteriores
estudios de mejora de la funcién acida se han realizado con boehmita como
aglomerante.

433 Incorporacion de Py K en la zeolita

La incorporaciéon de P y K es una de las posibilidades que ofrece la zeolita
HZSM-5 para moderar su acidez y adecuarla a una mayor selectividad de olefinas y
en particular de propileno (Epelde, 2013, Epelde y cols., 2014a), a costa de una
disminucién controlada de la actividad. Se ha aplicado aqui esta modificacién a la
zeolita de relacion SiO»/ALOs = 280, dando lugar a los catalizadores denominados
P/CZ-280/boehmita y K/CZ-280/boehmita. El contenido de P y K en la zeolita ha
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sido muy pequefio (0.2 %), porque en ensayos preliminares se ha comprobado que
con contenidos mayores la actividad del catalizador es insignificante.

4.3.3.1. Comportamiento cinético a tiempo cero

En las Figuras 4.20 y 4.21, correspondientes a las temperaturas de reacciéon de
350 y 400 °C, respectivamente, se comparan los resultados de los catalizadores
preparados con zeolita modificada con los del catalizador con zeolita sin modificar.
A 350 °C, la conversion es relativamente baja (Figura 4.20a) y disminuye para los
catalizadores de zeolita modificada, en el orden en el que se ha visto afectada la
acidez con la incorporacién del metal y por tanto en mayor medida para el K (Tabla
3.7), ahora bien afectando mas al rendimiento de olefinas que la incorporacion de P.
Como contrapartida favorable, en la Figura 4.20b se observa que la incorporacién
de K aumenta la selectividad de propileno, a costa de la disminuciéon de la
selectividad de etileno y de parafinas ligeras, sin que tenga otra incidencia la
incorporacién de los dos metales sobre la selectividad y por tanto sin que se aprecie
otro efecto favorable a esta temperatura. Si cabe sefialar que el efecto comparado de
la incorporacién de P y K es acorde con los resultados de la bibliograffa en
diferentes reacciones de produccién de olefinas, como el craqueo de naftas e
hidrocarburos pesados (Jung y cols., 2005) y en la interconversion de olefinas (Xu y
cols., 2011; Epelde y cols., 2014b), donde también se ha comprobado que la
incorporacién de K resulta ser un tratamiento de modificacién de la acidez mas
severo que el de incorporacién de P.

A 400 °C el efecto de la modificaciéon de la zeolita es importante. En primer
lugar (Figura 4.21a), la conversiéon se mantiene completa para el catalizador
P/CZ-280/boehmita, que ha sufrido una ligera atenuaciéon de la acidez con la
incorporacion de P, pero disminuye hasta el 84 % para el K/CZ-280/boehmita, que
ha sufrido una atenuacién mayor de la acidez. Sin embargo esta atenuaciéon de la
acidez desfavorece selectivamente las reacciones secundarias de transformacioén de
las olefinas ligeras, y en consecuencia aumenta la selectividad de conjunto de estas
olefinas, aumentando notablemente la selectividad de etileno y propileno (Figura
4.21b). En consecuencia, son menores que con el catalizador de zeolita sin
modificar cada una de las selectividades del resto de hidrocarburos. Si cabe sefialar
que la menor actividad del catalizador da lugar a un repunte de la selectividad de

CHy4, que en cualquier caso es muy pequefia.

Atendiendo a los resultados de las Figuras 4.20 y 4.21, el efecto de la
modificacién con P, resulta ser menor que con K, dando lugar a resultados
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intermedios entre los otros dos catalizadores, y préximos a los del preparado con
zeolita sin modificar.
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Figura 4. 20. Efecto de la incorporacién de P y K en la zeolita HZSM-5 del
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de la conversién y
rendimientos a productos (a) y sobre las selectividades (b).
Condiciones de reaccién: 350 °C; tiempo espacial, 0.4 g;col h molc.
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Figura 4. 21. Efecto de la incorporacién de P y K en la zeolita HZSM-5 del
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de la conversién y
rendimientos a productos (a) y sobre las selectividades (b).
Condiciones de reaccion: 400 °C; tiempo espacial, 0.4 g0l h molc.
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4.3.3.2. Estabilidad

En la Figura 4.22 se compara la estabilidad con el tiempo de los tres
catalizadores. A 350 °C (Figura 4.22a) y a 400 °C (Figura 4.22b), la incorporacién de
P en la zeolita no tiene efecto sobre la evolucién de la conversiéon con el tiempo. Sin
embargo, la incorporacién de K tiene un efecto notable ademas de sobre la
conversion inicial, que es menor, sobre la estabilidad. A 350 °C, la estabilidad del
catalizador K/CZ-280/boehmita es muy grande y la conversién se mantiene
constante. En la Tabla 4.4 se observa que el contenido de coque es de 1.04 %, solo
ligeramente menor al de los otros catalizadores, lo que dado que la desactivacion es
mas lenta parece indicar que habri también una diferencia en la ubicacién de este
coque en la particula de catalizador, atribuible presumiblemente a que el tratamiento
con KOH ha generado mesoporos (Tabla 3.3), que facilitan la ubicacién del coque,
atenuando el bloqueo de los centros acidos en los microporos de la zeolita.

Esta menor desactivacion del catalizador K/CZ-280/boehmita a 350 °C y en
condiciones de baja conversion y por tanto de elevada concentraciéon de DME es un
resultado interesante. Sin embargo, a 400 °C (Figura 4.22b), si se observa una lenta
desactivacion del catalizador, acorde con el ligeramente mayor contenido de coque
(1.23 %) que el determinado a 350 °C. Este mayor contenido de coque puede
deberse simplemente a que el aumento de la temperatura tiene mayor efecto sobre la
velocidad de las etapas de formacion de coque, que la disminucién de la
concentraciéon de DME generada.

Cabe también sefialar los pequefios valores del contenido de coque de los tres
catalizadores estudiados en este apartado, lo cual es consecuencia de que tienen una
reducida acidez y una pequena fuerza icida media, lo que minimiza la actividad para

las reacciones secundarias involucradas en la formacién y condensacion del coque.

Estos resultados comentados ponen de manifiesto la posibilidad de trabajar
con el catalizador K/CZ-280/boehmita, a elevada temperatura (400 °C) con una
elevada conversion (84 % con el tiempo espacial utilizado) y con una selectividad
elevada de olefinas (50 %), con propileno como la olefina mayoritaria (selectividad
del 21 %) y con una elevada estabilidad. Sin embargo, la acidez del catalizador es
mas reducida y por tanto no es estable a esta temperatura. En estas condiciones la
selectividad de alifaticos Cs+ es muy elevada (31 %), lo que harfa factible aumentar

notablemente la selectividad de olefinas por recirculaciéon de esta corriente.
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Tabla 4. 4. Efecto de la incorporacién de P y K en la zeolita HZSM-5 del
catalizador sobre el contenido de coque y el factor de desactivacion
(too) para un tiempo espacial de 0.4 g,o h molc! y diferentes

temperaturas.
Catalizador T, °C t9o, Min Ceoques %0
) 350 30 1.41
CZ-280/boehmita
400 >240 1.88
. 350 30 1.07
P/CZ-280/boehmita
400 >240 1.1
. 350 235 1.04
K/CZ-280/boehmita
400 200 1.23

Atendiendo a los resultados comentados, la modificacion del catalizador
CZ-280/boehmita con incorporacion de K ofrece buenas petspectivas para
aumentar la selectividad de propileno, si bien a coste de una disminucién de la
actividad y de la estabilidad. Considerando ambos factores y que el catalizador
CZ-280/boehmita cumple un adecuado compromiso de los indices de actividad-
selectividad-estabilidad, se ha considerado que es adecuado para utilizarlo en las
siguientes etapas de estudio del proceso, que se muestran a continuaciéon. Otros
factores que se han tenido en cuenta para esta seleccién son: i) la importancia de no
disminuir la actividad del catalizador CZ-280/boehmita para su uso con DME
diluido; ii) la regenerabilidad. Estos aspectos se han estudiado para el catalizador
CZ-280/boehmita y se estudian en los siguientes capitulos.
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5. ESTUDIO PARAMETRICO

En este capitulo se ha estudiado el efecto de las variables de operacién
(temperatura, tiempo espacial, dilucién del DME y co-alimentacién de metanol y
H>0) sobre los indices de reaccién (conversion, rendimiento y selectividad de los
productos de reaccion) definidos en el Apartado 4.1.2. El catalizador utilizado ha
sido el CZ-280/boehmita (preparado con zeolita HZSM-5 (SiO./ALO; = 280)
aglomerada con boehmita (y-AlO3; una vez calcinada) y a-AlOs), el cual se ha
seleccionado en el Capitulo 4 atendiendo al compromiso de actividad, selectividad
de olefinas y estabilidad; y el objetivo del estudio ha sido multiple: 1) delimitar los
intervalos de las condiciones de operaciéon para el posterior estudio cinético; 2)
obtener informacion de la relacién de los /umps para establecer un esquema cinético;
3) obtener datos cinéticos que seran utilizados en modelizacion cinética (Capitulo 6),
y; 4) hacer una comparacion preliminar de la reactividad de metanol y DME.

El estudio se ha extendido en los siguientes intervalos de las condiciones de
operacion: presion, 1.5 atm; 300-400 °C; tiempo espacial, 0.2 y 6 gee h molc;
tiempo de reaccién, 18 h. Cabe destacar que en este capitulo y en los siguientes, el
tiempo espacial se ha referido a la masa de catalizador.

5.1. CONDICIONES DE REACCION
5.11 Temperatura

En la Figura 5.1 se muestra el efecto de la temperatura sobre la conversiéon y
rendimientos de productos (grafica a) y sobre la selectividad (grafica b), para el
tiempo de reaccién cero (catalizador fresco). Los resultados corresponden a la
alimentacién de DME puro y a un valor del tiempo espacial de 3 gec h molc.
Ademas, debe indicarse que para evitar los problemas de indefinicién de resultados
en el periodo inicial de induccién, los resultados representados para tiempo cero

corresponden a 10 min.

Se observa que para el tiempo espacial utilizado, se alcanza la conversion
completa a 400 °C (Figura 5.1a). El rendimiento de las olefinas ligeras, por su
caracter de productos primarios e intermedios en el esquema cinético, alcanza un
maximo (de cerca del 50 %) en torno a 375 °C, mientras que el rendimiento del
resto de hidrocarburos (parafinas ligeras, alifaticos Cs+ y aromaticos BTX) aumenta

exponencialmente al aumentar la temperatura en el intervalo estudiado.
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Figura 5.1.Efecto de la temperatura sobre los resultados a tiempo cero de la
conversion y rendimientos de productos (a) y sobre la selectividad (b).
Condiciones de reaccion: alimentacion, DME puro; tiempo espacial, 3
gcat h molc .

Esta evolucién de los rendimientos de las fracciones de productos con la
temperatura es consecuencia del efecto de esta variable en el avance de la reaccién
(Figura 4.3) y ya ha sido determinada en la bibliograffa sobre transformacién del
DME (Al-Dughaither y de Lasa, 2014).

El efecto sobre la selectividad de los productos (Figura 5.1b) es complejo,
observandose que la correspondiente a los productos finales del esquema cinético
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(parafinas ligeras, alifiticos Cs+ y aromaticos BTX) aumenta continuamente al
aumentar la temperatura, al favorecerse las reacciones secundarias endotérmicas de
oligomerizacién-craqueo de las olefinas y de condensacién a aromaticos, e incluso
las de formacién de parafinas desde las olefinas por transferencia de hidrégeno, que
si bien son exotérmicas, a estas bajas temperaturas no se encuentran limitadas por la
termodinamica.

El caracter de producto exclusivamente primario del propileno, y su elevada
reactividad para las reacciones de oligomerizacién-craqueo, explican que su
selectividad disminuya continuamente (desde el 39.5 % a 300 °C) al aumentar la
temperatura, mientras que la del etileno, que es menos reactivo que el propileno, no
se ve afectada hasta los 400 °C. El hecho de que el buteno sea poco reactivo, da
lugar a que su selectividad (que por debajo de 400 °C es menor que la de las otras
olefinas ligeras) apenas se vea afectada por la temperatura.

Por otro lado, el rendimiento de CH4 es bajo (menor del 1 % en todas las
condiciones), aunque debe destacarse que su maxima selectividad (en torno al 2 %),
tiene lugar a la menor temperatura 300 °C, lo que se explica por el origen térmico de
esta formacién, que es desfavorecida al aumentar la temperatura, a favor de las
reacciones cataliticas competitivas con el craqueo térmico y que tienen mayor
energia de activacion.

En la Figura 5.2 se muestra el efecto de la temperatura sobre la evolucién de la
conversion con el tiempo. Se observa que para el tiempo espacial utilizado, a 400 °C
se alcanza la conversién completa, que se mantiene constante en las 18 h, porque el
catalizador estd en exceso. A 375 °C y temperaturas inferiores, para las que la
conversion no es completa, esta disminuye notablemente con el tiempo. De la
comparacion de los resultados para las diferentes temperaturas no se puede
establecer la existencia de un efecto nitido de esta variable, mas alld de que se
observa que para cada temperatura la desactivaciéon se atenta progresivamente,
tendiendo a un valor casi constante, y que ademds, el periodo inicial, de rapida
desactivacién, tiene mayor duracion al aumentar la temperatura. Estos dos periodos
de diferente velocidad de desactivacién son asociados por Miller y cols. (2015) en la
transformacion de metanol sobre zeolita HZSM-5, a dos fases en la formacién de
sendos tipos de coque. En la primera etapa predomina la formaciéon de un coque
oxigenado, mediante carbonilacién de los iones metoxi, y en una segunda la
formacién de un coque aromatico, formado tanto por condensacién y ciclaciéon de
las olefinas, como por desoxigenacién y condensacién del coque oxigenado
formado en la primera etapa. Hsta hipétesis de la existencia de dos mecanismos
sucesivos de formacién de coque es similar a la establecida por Valle y cols. (2012)
para explicar la formacién de coque desde metanol y bio-oil, e igualmente estd
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basada en la comprobacién del caracter oxigenado del coque formado en la primera
etapa y que se considera que bloquea los centros acidos, siendo el principal
responsable de la desactivaciéon. De acuerdo con esta hipétesis, al aumentar la

temperatura tendrfa mayor duracion la primera fase de formacién de coque.
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Figura 5. 2. Efecto de la temperatura en la evoluciéon con el tiempo de la
conversion. Condiciones de reaccion: alimentacién, DME  puro;

tiempo espacial, 3 ge,c h molc.

La interpretacién rigurosa de estos resultados requiere considerar que la
desactivacion, al igual que en otras reacciones donde la causa es la deposicion del
coque, sera dependiente ademas de la temperatura, de la concentracién de los
componentes del medio de reaccién y de la propia capacidad del catalizador para
desactivarse (actividad). Esta interpretacion se hard con la modelizacién cinética,
aunque la tendencia de las curvas de la Figura 5.2 parece indicar que al aumentar la
temperatura existe una limitacién a la desactivacion, que puede atribuirse a que la
formaciéon de coque (hasta un valor de pseudoequilibrio) esta condicionada también
por la concentraciéon de un componente (el H>O presumiblemente) en el medio de
reaccioén, que aumenta la aumentar la temperatura, como consecuencia de que
aumenta la conversiéon de DME en olefinas.

Por otro lado, la existencia de una conversiéon de pseudoequilibrio a tiempos
elevados, mayor para cada temperatura, es también habitual en otras reacciones con
catalizadores de zeolita HZSM-5 y rapida formacién de coque, lo que resulta una
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diferencia acusada con el comportamiento en la desactivacion de otros catalizadores,
que como los SAPO-n, presentan cajas en su estructura de microporos y se
desactivan completamente por bloqueo de estos. En la zeolita HZSM-5, la
estructura tridimensional, de canales que se cruzan sin cajas en las intersecciones,
facilita la circulacion de los precursores del coque, limita su crecimiento y mantiene
libres una fracciéon de centros 4acidos, responsables de una actividad de
pseudoequilibrio. Esta actividad solo disminuye en otra fase de la desactivacién,
como es la deposicion de coque en las bocas de los microporos, si bien esta fase de
la desactivacion se ve atenuada con la estrategia de aglomerar los cristales de zeolita
en una matriz, generando mesoporos externos que facilitan el crecimiento y
ubicacién del coque externo, minimizando el bloqueo de los canales cristalinos
(Castafo y cols., 2011; Elordi y cols., 2011b; Ibafiez y cols., 2014).

512, Tiempo espacial

En la Figura 5.3 (correspondiente a 375 °C y alimentacién de DME puro) se
muestra el efecto del tiempo espacial sobre los resultados a tiempo cero de la
conversion y rendimientos de productos (grafica a) y de la selectividad (grafica b).
Los resultados son fiel reflejo del cardcter de productos primarios en el esquema
cinético de las olefinas ligeras (cuyo rendimiento pasa por un maximo en torno a 3-4
g h molc?) y el caracter de productos finales de parafinas ligeras, alifaticos Cs* y
aromaticos (cuyos rendimientos aumentan continuamente), siendo el efecto del
tiempo espacial mas nitido para establecer esta apreciaciéon que el efecto de la
temperatura antes comentado. Estos resultados son acordes con los de la
bibliograffa (Hajimirzaee y cols., 2015).
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Figura 5. 3. Efecto del tiempo espacial sobre los resultados a tiempo cero de la
conversion y rendimientos de productos (a) y sobre la selectividad (b).
Condiciones de reaccion: alimentacion, DME puro; 375 °C.

El efecto del tiempo espacial sobre la selectividad de los componentes del
medio de reaccidn es caracteristico de otras reacciones con olefinas como productos
primarios, como la transformacién de metanol (Stécker, 1999; Aguayo y cols., 2010),
de etanol (Gayubo y cols., 2010d), de clorometano (Gamero, 2013), craqueo de
parafinas (Mier y cols. 2010a) y de poliolefinas (Artetxe y cols., 2014) y la
interconversioén de olefinas (Epelde y cols., 2014d), en las que por el mayor avance

de la reaccién (al disponer de mas catalizador) tienen un mayor desatrrollo las

Paula Pérez Uriarte



161

Capitulo 5

reacciones secundarias del esquema de la Figura 4.3, entre las cuales las mas
importantes son reacciones de transferencia de hidrégeno y aromatizacién, que al
ser reacciones bimoleculares y/o multietapa, se ven muy favorecidas por el tiempo
de contacto (Choudhary y cols., 2002). En consecuencia, al aumentar el tiempo
espacial disminuye progresivamente la selectividad de propileno (producto primario
y olefina mas reactiva) aumentando la selectividad de aromaticos, de parafinas y de
alifaticos Cs+, que es la fraccion mayoritaria para el tiempo espacial de 6 ge.ch molc.
El rendimiento de etileno pasa por un maximo, porque requiere un tiempo espacial
elevado para ser reactivo en el mecanismo de oligomerizaciéon-craqueo (dada la
limitada acidez del catalizador) (Epelde y cols., 2014a). El resultado para los butenos
parece indicar que tienen un doble caricter de producto primario y final,
predominando el primero a esta temperatura (375 °C), para la que su craqueo sera
notable.

Debe sefialarse que la tendencia de un mayor aumento de la selectividad de
alifaticos Cs+ respecto a la de aromaticos, al aumentar el tiempo espacial, es
interesante, porque esta fraccion es susceptible de craqueo selectivo a olefinas (Mier
y cols., 2010a, 2011), lo que permitiria la recirculacién de esta fraccién de productos.
Esta limitacién de la selectividad de aromaticos debe atribuirse a la reducida acidez y
fuerza acida del catalizador utilizado, que en consecuencia tiene limitada actividad

para la formacién de aromaticos.

El efecto del tiempo espacial sobre la tendencia de disminucién de la
conversion con el tiempo (Figura 5.4) no ofrece una informacioén clara. Atendiendo
al efecto del tiempo espacial en la desactivacion en la conversion del metanol, cabria
esperar una desactivacion mas rapida en condiciones (tiempo espacial bajo) para las
que la conversion del reactante oxigenado (en este caso DME) es baja y por tanto su
concentraciéon en el medio elevada, potenciando la formaciéon de coque (Benito y
cols., 1996d; Aguayo y cols., 2010). Si bien se observa este efecto en la Figura 5.4, no
se produce con la claridad que se observa en la transformacion del metanol, porque
al aumentar el tiempo espacial, la desactivacién si es mds lenta, pero continua
progresivamente durante mas tiempo. Puede contribuir a esta diferencia, que se
analizard con mayor rigor con el modelado cinético, el hecho que a medida que
aumenta el tiempo espacial, disminuye la concentracion de DME en el medio (lo
que atenuara la formacién de coque) y aumenta la concentraciéon de HxO (que
atenua tanto las etapas del mecanismo de reaccién, como la formaciéon de coque), y
que ambos factores tengan una importancia relativa diferente en la transformacién
de metanol y DME, debido a que en la transformacién de metanol, el contenido de
H>O en el medio es muy superior desde valores bajos de la conversion (bajo tiempo
espacial).
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Por otro lado, el resultado de la Figura 5.4 de conversiéon constante para el
mayor tiempo espacial no es significativo, porque el proceso no estd en régimen

cinético, al utilizarse una cantidad de catalizador en exceso.
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Figura 5. 4. Efecto del tiempo espacial en la evolucién con el tiempo de la
conversion. Condiciones de reaccién: alimentacion, DME puro; 375

°C.

5.13  Condiciones para la obtencion de olefinas

A modo de sintesis de los resultados (porque una simulacién mas precisa exige
del modelo cinético y de la consideracion de la desactivacion), para el intervalo de
condiciones de operacién estudiado y alimentando DME puro, se han establecido
los mapas (Figura 5.5) de conversiéon a tiempo cero (grafica a), rendimiento de
olefinas ligeras (grafica b) y rendimiento de propileno (grafica c). Estos mapas han
sido construidos mediante interpolacién lineal de los resultados, con la funcién
interp2 de MATLAB.

La maxima conversién de oxigenados (> 95 %) se obtiene por encima de
375°C y con tiempos espaciales superiores a 3 gee h molc! (Figura 5.5a). Ahora
bien, el rendimiento mdximo de olefinas ligeras (46-47 %) se obtiene en dos
intervalos diferentes (Figura 5.5b): 1) a 375 °C y con un tiempo espacial moderado,
(3-4 geae h molc!); ii) a la temperatura maxima estudiada (400 °C) y bajo tiempo
espacial (1-2 g h molc?).
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Figura 5. 5. Isocuantas de conversion a tiempo cero (a), rendimiento de olefinas
ligeras (b) y rendimiento de propileno (c), para diferentes valores de
temperatura y tiempo espacial. Catalizador CZ—280/boehmita.

De igual forma, el rendimiento maximo de propileno se sitda en la misma
regiéon que el rendimiento global de olefinas ligeras, obteniéndose el maximo
rendimiento (entre el 16 y 18 %) para valores ligeramente menores, a 3 gee h molc'!
y pot encima de 375 °C.

Obviamente, una optimizacién de las condiciones de proceso exigiria
considerar la desactivacién y las caracteristicas del resto de hidrocarburos, de los
cuales, pueden recircularse los alifaticos Cs+ con un elevado rendimiento de olefinas
ligeras (Mier y cols., 2010a, 2011). Ademas, en el caso de optimacién del propileno,
debe considerarse que el etileno y los butenos pueden transformarse en propileno
en un proceso especifico (intensificacién de propileno), con un elevado rendimiento

(Epelde y cols., 2014b,c).
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5.2. DILUCION DE LA ALIMENTACION

En este apartado se persigue obtener informacion sobre el papel que tiene en la
cinética la dilucién del DME, con tres agentes cuya incidencia puede ser de indole
muy diferente: i) un gas inerte (He), disminuyendo de esta forma la concentraciéon de
reactantes y productos; ii) metanol, para comparar la reactividad de metanol y DME
con las mismas condiciones de reaccion y catalizadores, asi como para valorar la
posible sinergia de los mecanismos de reaccion de los dos oxigenados y las
perspectivas de co-alimentacion en un proceso de obtencion de olefinas; y iii) H2O,
porque en la transformacion de metanol es utilizada para atenuar la deposicion de
coque, efecto bien comprobado en la bibliografia (Gayubo y cols., 2002, 2003,
2005a), y porque su menor concentracion en el medio de reaccién en la
transformacion de DME es una diferencia sustancial con la reacciéon de
transformaciéon de metanol, debido al diferente esquema cinético de la
transformacion de ambos oxigenados en hidrocarburos. Ademas, el aumento de la
concentraciéon de HxO en el medio desplaza el equilibrio con el metanol hacia la
formacién de éste. Los tres grupos de experimentos se han realizado con el mismo
catalizador (CZ-280/boehmita) y con las mismas condiciones experimentales (375
°Cy 1 gea h molc?).

5.2.1 Dilucién con helio

En la Figura 5.6 se muestra el efecto de la dilucién con He del DME en la
alimentacion sobre los resultados a tiempo cero de la conversion y rendimiento de
productos (grafica a) y sobre la selectividad (grafica b). La dilucién se ha expresado
como % en moles de DME.

En la Figura 5.6a se observa que al disminuir la concentracién de DME en el
medio de reaccion disminuyen las velocidades de reaccidén de las etapas que dan
lugar a la formacién los productos primarios (olefinas ligeras) y de las etapas
secundarias de formacién del resto de hidrocarburos. Como consecuencia,
disminuyen la conversién y los rendimientos de olefinas y resto de hidrocarburos.
Resulta destacable el importante efecto de diluir ligeramente el DME, con un 10 %
de He en la alimentacién, y como ademas el efecto de atenuacion es selectivamente
mayor para la formacién de olefinas. Para diluciones superiores al 10 %, el efecto de
atenuacién sobre la conversién y los rendimientos es casi lineal, hasta una
conversion del 29 % para una alimentacion con el 75 % de He en la mezcla, que
corresponde a una presioén parcial de DME en la alimentacién de 0.375 atm.
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Figura 5. 6. Efecto de la diluciéon del DME con He en la alimentacién sobre los
resultados a tiempo cero de conversiéon y rendimientos de productos
(a) y selectividad (b). Condiciones de reaccién: 375 °C; tiempo espacial,
1 geae h molc .

El efecto sobre la selectividad de productos es diferente segin se traten de
productos primarios o secundarios en el esquema de reaccién (Figura 4.3), porque
resulta significativo que al aumentar la dilucién aumenta la selectividad de propileno,
lo que se explica porque serin atenuadas en mayor medida las reacciones
secundarias de su desaparicion por oligomerizacién-craqueo y aromatizacion, que las
etapas que dan lugar a su formacién (formaciéon de iones metoxi y desarrollo del
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mecanismo de poo/ de hidrocarburos). Es acorde con esta interpretacién la
disminucién de la selectividad de parafinas ligeras, aromaticos y alifaticos Cs+. La
misma explicacién puede darse para el aumento con la dilucién de la selectividad de
butenos. Sin embargo, la selectividad de etileno disminuye con la dilucién, lo que
indica que es mas importante su formacién como producto final del craqueo de
olefinas y alifaticos superiores que como producto primario del mecanismo de poo/
de hidrocarburos, el cual (como se ha comentado), no sufre una atenuacién por la
presencia de He, porque no disminuye la formacion del propileno (mas reactivo que
el etileno).

Por otro lado, aunque el efecto es poco importante dado su pequefio valor, la
selectividad de CHy4 y CO aumenta con la dilucién, como consecuencia de que ésta
afecta a la velocidad de las reacciones cataliticas en mayor medida que al craqueo

térmico, que se ve por tanto favorecido con la dilucién del DME.

Comparando los resultados de la evolucién de la conversién con el tiempo,
para la alimentacién de DME puro y con dos niveles de dilucién (Figura 5.7), se
observa que la dilucién atentda tanto la conversiéon a tiempo cero como la
desactivacién, lo que parece indicar que la concentraciéon de DME en el medio de

reaccion tiene también un papel relevante en la cinética de desactivacion.
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Figura 5. 7. Efecto de la dilucién del DME con He en la alimentacién sobre la
evoluciéon con el tiempo de la conversién. Condiciones de reaccion:
375 °C; tiempo espacial, 1 gec h molcl.
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522 Co-alimentacion de metanol

La produccion de DME desde gas de sintesis y desde mezclas de gas de sintesis
y CO» tiene al metanol como subproducto, en una concentracién que depende de
las condiciones de reaccion (Erefia y cols., 2005b, 2011; Aguayo y cols., 2007), por
lo que surge el interés por esta co-alimentacioén, que evita la separacion de los dos
oxigenados. Ademas, la diferente reactividad de metanol y DME, y las diferencias
comentadas a lo largo de esta memoria sobre la cinética de las reacciones con cada
uno de los oxigenados como alimentacién, alientan a estudiar la co-alimentacion
también con el objetivo de determinar las sinergias entre los correspondientes

esquemas de reaccion.

La Figura 5.8a pone de manifiesto la notable mayor conversién alimentando
DME puro (55 %), respecto a la del metanol puro (8 %). Esta diferencia puede
atribuirse de forma simplificada a la mayor reactividad del DME, si bien esto es
aparente y requiere de un analisis cinético mas profundo, porque debe considerarse
la diferencia de la composicion del medio de reaccion.

Los pocos estudios de la bibliografia que han comparado las conversiones y
selectividades en la transformacion de metanol y DME, se han realizado
mayoritariamente con catalizadores de SAPO-34 (Ghavipour y cols., 2014; Li y cols.
(2014a,b) y los resultados deben evaluarse con prudencia, precisamente porque la
comparacién se hace para las mismas condiciones de reaccién, y por consiguiente
con diferentes concentraciones de los componentes del medio de reaccién, donde
destaca la importante concentracion de H2O en la transformacién del metanol, el

cual se deshidrata a la entrada al reactor (la reaccion es muy rapida), con la
estequiometria: 2 CH;OH < CH3;0CH; + H>O.

En la comparacién de Li y cols. (2014a), es menor la conversion del DME,
destacandose que tanto la etapa de induccién como la desactivaciéon son mas lentas
que en la transformacién de metanol, y que es mayor la relacién propileno/etileno.
Ahora bien, debe sefialarse que los resultados corresponden a un valor muy
reducido del tiempo espacial, en el que para el SAPO-34 resulta dificil cuantificar
resultados en el periodo de induccién, los cuales ademas, se ven afectados por una
muy rapida desactivaciéon. De hecho, otros autores (Li y cols., 2014b) han
comprobado, mediante experimentos de pulsos de corta duracién, alimentando
DME y metanol, que inicialmente es mayor la conversion de DME, si bien
posteriormente es mayor la de metanol. La mayor velocidad de formaciéon de
olefinas desde DME es justificada por estos autores por diferencias en el mecanismo
de reaccién, en base a que los iones metoxi reaccionan con el DME, para formar
cationes intermedios (metoximetilos, CH3OCH,") activos en la formaciéon de
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hidrocarburos, cuya existencia fue comprobada por espectrofotometria FTIR. Estos
cationes reaccionan posteriormente con DME o metanol para formar 1,2-
dimetoxietano o 2-metoxietanol, seguido por la formacién de cationes oxonio y
éteres, los cuales dan lugar a la generacién de propeno como producto primario, el
cual es a su vez inductor del mecanismo de poo/ de hidrocarburos. Esta existencia de
una ruta de formacién directa de propileno desde el DME sobre SAPO-34, previa a
la formacién de propileno por el mecanismo de pool de hidrocarburos, fue
anteriormente propuesta por Yamazaki y cols. (2012) sobre zeolita HZSM-5 (Figura
5.9).

En estas diferencias en la transformaciéon de metanol y DME tendra también
responsabilidad el contenido de H2O en el medio. Sin considerar este efecto, deberia
esperarse una mayor conversion del DME en base a su mayor energfa de adsorcién
(67.5 kJ mol1) respecto a la del metanol (33.8 k] mol!) y por tanto mayor facilidad
para formacion de iones metoxi (Li y cols., 2014b). El papel de contenido de HxO
en el medio de reaccién para atenuar la velocidad de transformacién de DME al co-
alimentar metanol, que se pone de manifiesto en la Figura 5.8, es acorde con los
resultados del Apartado 4.1.3, en el que se ha comprobado que la conversién
aumenta de forma notable tras el acondicionamiento previo del catalizador,
eliminando el H2O adsorbida. En consecuencia, puede contribuir a la diferente
conversion de metanol y DME, el que se alcance con el primero un menor avance
en el esquema cinético de reaccién como consecuencia de la atenuacion de la
formacién de iones metoxi por el H2O adsorbida.

Por otro lado, el catalizador CZ-280/boehmita, seleccionado potr su buen
comportamiento para la transformaciéon de DME (con pequefia concentracién de
H20 en el medio), no tiene una actividad adecuada para la transformacion de
metanol, dada su moderada cantidad y fuerza de centros acidos, y en consecuencia,
la conversion de la mezcla es notablemente menor, ya para una co-alimentacion de
10 % de metanol (Figura 5.8a), apreciandose una importante disminucién de los
rendimientos de los productos primatios (olefinas ligeras) y secundarios, lo que
indica que la presencia de H2O en el medio de reaccién atenda todas las etapas del
esquema cinético. Ademads, se observa que al aumentar el contenido de metanol en
la mezcla alimentada el efecto de disminucién de rendimientos y conversion se
atenua progresivamente.
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Figura 5. 8. Efecto de la co-alimentacion de metanol con DME sobre los
resultados a tiempo cero de conversiéon y rendimientos de productos
(a) y de selectividad (b). Condiciones de reaccion: 375 °C; tiempo
espacial, 1 geae h molc.
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Figura 5. 9. Formacion directa de propeno desde grupos metoxi y DME
(Yamazaki y cols., 2012).
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En consecuencia, en la transformacién de metanol y para estas condiciones de
reaccion, son favorecidas las etapas de formacion de olefinas, lo que explica que sea
mayor la selectividad de olefinas que en la transformaciéon de DME (Figura 5.8b),
como también ha sido observado en la bibliografia (Abasov y cols., 2013). Ademas,
se observa que la dilucién del DME con metanol contribuye a aumentar la
selectividad de etileno y propileno, manteniéndose practicamente constante la de
butenos. Esta mejora de la selectividad de olefinas se explica por la atenuacion
selectiva de las reacciones secundarias, lo que tiene como consecuencia la
disminucién de la selectividad de las parafinas ligeras, aromaticos y parafinas lineales

Cs+.

En la Figura 5.10, en la que se comparan los resultados de la evolucién de la
conversion con el tiempo, se observa que con la alimentaciéon de metanol puro la
desactivacion es extraordinariamente rapida y la conversion es practicamente nula en
20 min. Por otro lado, la co-alimentacién de solo un 10 % de metanol tiene un gran
efecto de disminucién de la conversién en un tramo inicial, y posteriormente la
evoluciéon de la conversion con el tiempo es practicamente paralela a la
correspondiente a la alimentacién de DME puro.

Estos resultados, de mayor desactivacion alimentando metanol que DME y del
efecto del H2O, fueron también observados por Ghavipour y cols. (2014) y Li y
cols. (2014a), y son acordes con el importante papel del HoO en el medio de
reaccion, sobre el mecanismo de la reaccién principal y sobre la desactivacion, de
forma que la presencia de metanol en la alimentacién contribuye a aumentar este
contenido, atenuando las etapas del esquema de reaccién y también las de formacién
de coque. El hecho de que el contenido de H2O atente la reaccion y la desactivacion
(con una importancia cuantitativamente diferente en funcién de la concentracion de
los componentes del medio), justifica una tendencia de desactivacién similar al co-
alimentar metanol al 10 % respecto a la alimentacién de DME puro, donde el HO
se va formando progresivamente. Sin embargo, para la alimentacién de metanol
puro, la baja acidez del catalizador se ve muy afectada por la presencia de una
elevada concentraciéon de H2O. Ademas, la disminucién de la conversion, contribuye
al aumento de la concentracién de metanol en el medio, con el consiguiente efecto
autocatalitico en la formacién de coque. Obviamente, la transformacién de metanol
o de una mezcla DME/metanol con un contenido de metanol supetior al 10 %,

aconsejaria la utilizacién de un catalizador con mayor acidez.
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Figura 5. 10. Comparacién de la evolucién de la conversién con el tiempo de
alimentaciones de DME, metanol y una mezcla DME/metanol
(90/10 en peso). Condiciones de reacciéon: 375 °C; tiempo espacial,
1 geae h molc .

5.2.3. Co-alimentacion de agua

En la transformacion de metanol, tanto sobre SAPO-34 como sobre zeolita
HZSM-5, esta bien establecido que la co-alimentacién de un contenido moderado
de HxO contribuye eficazmente a atenuar la desactivaciéon y a aumentar el
rendimiento de olefinas (Gayubo y cols., 2002, 2003, 2005a; Hajimirzaee y cols.,
2015) y en consecuencia el metanol es co-alimentado con H2O en el proceso MTO
(Tian y cols., 2015). La justificacién es la atenuacién selectiva de las etapas de
formacién de coque y de las etapas secundarias, respecto de las etapas de formacién
de olefinas, mediante el control de la capacidad de los centros acidos para las
diferentes etapas del esquema cinético. El papel del H2O no es bien conocido,
aunque generalmente se considera que se adsorbe en los centros acidos, en
competencia con los componentes del medio de reaccién, en un mecanismo
reversible por debajo de 450 °C para la zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2003), si
bien se hacen también otras consideraciones, como el diferente papel del H2O
formada por deshidratacién del metanol respecto de la co-alimentada con el metanol
(Hirota y cols., 2010). Por otro lado, debe considerarse que estd bien establecido que
la reactividad de metanol y DME requiere la formacion de iones metoxi, lo que
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implica un equilibrio entre estos y el reactante, que en el caso del metanol es el de la
Figura 4.10.

Sierra y cols. (2011) justifican con el desplazamiento de este equilibrio la
atenuaciéon de la desactivacién en la sintesis de DME sobre un catalizador
bifuncional de CuO,-AlO3/y-ALOs, donde el H,O co-alimentada en una cantidad
moderada regula la concentracién de iones metoxi en la superficie del catalizador
(formados desde el metanol formado en la etapa de sintesis), intermedios en las
etapas de formacién de hidrocarburos y coque.

En la transformacién de DME, la activacion mediante formacién de iones
metoxi como intermedio activo (Figura 4.10) se ve igualmente atenuada por la
presencia de H2O en el medio de reaccién. Por consiguiente, puede establecerse
como hipétesis, que el contenido de H2O en el medio tenga un mdltiple efecto:
1) atenuacion de la acidez y por tanto de la actividad del catalizador en todas las
etapas del esquema cinético, afectando a la conversion y a la selectividad;
i) atenuacion de la formacion de iones metoxi, cuyo papel serd de iniciador de las
rutas de formacién de olefinas y de coque; iii) modificacion del equilibrio
termodinamico entre metanol y DME, los cuales tendran diferente reactividad por
su diferente constante de equilibrio de adsorcién en los centros acidos y por
consiguiente diferente capacidad para formar iones metoxi intermedios. Este efecto
es por tanto muy complejo, lo que complica la comprension global del efecto de la
concentracion de H2O sobre actividad, selectividad y desactivacion.

En la Figura 5.11 se muestra el efecto de la ligera dilucién del DME con H2O
en la alimentacion, sobre los resultados a tiempo cero de la conversién y los
rendimientos de productos (grafica a) y sobre la selectividad (grafica b). Se observa
que una pequefia dilucién (2.5 % en peso de H>O) provoca una disminucién notable
de la conversiéon (desde el 55 % con DME puro hasta el 36 %). El retroceso del
avance de la reaccion, supone una disminucién del rendimiento de las olefinas
ligeras (productos primarios del esquema) y del resto de hidrocarburos, que se
forman por reacciones secundarias (Figura 5.11a). Para diluciones superiores, la

atenuacion del avance de la reaccién se hace progresivamente menor.

En la Figura 5.11b se observa que el efecto de la dilucién con H>O sobre la
selectividad de olefinas es notable, aumentando la de propileno y siendo poco
apreciable el efecto sobre la selectividad del resto de olefinas. Este efecto de
aumento de la selectividad de propileno es similar al observado en la transformacién
de metanol con HO (Wu y cols., 2013, Ghavipour y cols., 2013). Por otro lado, la
dilucién con H>O tiene un efecto favorable de disminucién de la selectividad de
parafinas ligeras y aromaticos BTX, al atenuarse las reacciones secundarias de
craqueo y condensacion. Aunque en menor medida, se favorece también la
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selectividad de alifaticos Cs+, al atenuarse selectivamente las reacciones de craqueo

respecto de las de oligomerizacién de las olefinas ligeras.

Figura 5. 11.
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Efecto de la co-alimentacion de H2O con el DME sobre los
resultados a tiempo cero de conversién y rendimientos de productos
(a) y sclectividad (b). Condiciones de reaccién: 375 °C; tiempo
espacial 1 g h molc.
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En relacion a la estabilidad del catalizador (Figura 5.12), se observa un pequefio
efecto de atenuacién de la desactivacién con la co-alimentacion de H2O. El hecho
de que este efecto sea menor que el observado en la transformacién de metanol con
catalizadores de zeolita HZSM-5 mis activos (Gayubo y cols., 2002, 20052), puede
atribuirse a la pequefia acidez del catalizador utilizado aqui, adecuado para la
transformaciéon de DME, pero en el que la presencia de H>O atenta mucho su
actividad; de forma que para el tiempo espacial utilizado la concentraciéon de DME
en el medio es también muy elevada a tiempo cero, favoreciendo la desactivaciéon y
contrarrestando el efecto directo de la atenuacién por la co-alimentacién de H>O.
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Figura 5.12. Efecto de la co-alimentacién de H>O en la alimentacién en la
evoluciéon con el tiempo de la conversion de oxigenados, para un

tiempo espacial de 1 ge.c h molc? y 375 °C.
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5.3. COMPARACION DE LA REACTIVIDAD DE METANOL Y DME

Tal como se ha comentado en el Apartado 1.4.3, los pocos estudios de
comparacion de la reactividad de metanol y DME (Chen y cols., 1999; Hirota y
cols., 2010; Li y cols., 2014; Ghavipour y cols., 2014), no dan unos resultados claros
e incluso algunos no son coincidentes con las interpretaciones teéricas sobre el
mecanismo, que predicen una mayor reactividad del DME, por su mayor capacidad
de formacién de iones metoxi (Forester y Howe, 1987) y por la existencia de una
ruta directa de formacién de propileno, por reacciéon del DME con los grupos
metoxi (Figura 5.8) (Yamazaki y cols., 2012; Li y cols., 2014b). Cabe considerar que
el propileno activa los dos ciclos de formaciéon de olefinas de la Figura 1.20,

favoreciendo el avance de la reaccion.

Puede entenderse que las discrepancias de los trabajos experimentales de la
bibliografia en los que se ha comparado la reactividad de metanol y DME, residen
en la diferencia del contenido de H>O en el medio de reaccion (que es mayor en la
transformaciéon de metanol), lo cual tiene incidencia en la concentracién de
componentes del medio, en la velocidad de las etapas de reaccién, en la
desactivaciéon por coque y en la duracion del periodo de induccidon. A estas
diferencias debe afiadirse la dificultad de establecer un tiempo de reaccién adecuado
para hacer la comparacién (por el diferente periodo de induccién) y que los indices
de reaccién, como la conversién, no son comparables si son referidos a los moles o
masa de los reactantes. Por ello, en esta tesis se han referido los indices de reaccién

(conversion, rendimiento, selectividad) al nimero de carbonos contenidos.

Para realizar una comparacion sin enmascaramiento de estas circunstancias, se
han realizado experimentos alimentando por separado metanol y DME, en
condiciones en las que la composicién en el medio de reaccion es similar, y para ello
se ha co-alimentado un caudal de H>O correspondiente a la misma relacién
H,O/carbono equivalente en el oxigenado (relacién molar H,O/metanol = 1.77 y
H,O/DME = 3.55). Ademis, se ha trabajado a la mima temperatura, 400 °C, y con
un elevado tiempo espacial (22 ge.. h molct), garantizando que en estas condiciones
la conversion de los dos oxigenados es completa y la desactivacion es insignificante
en el intervalo de tiempo estudiado (18 h), de forma que el H2O estd siempre en
exceso. Cabe sefialar que estas condiciones, de elevado contenido de HxO en el
medio y de conversion completa, son las correspondientes al proceso MTO
industrial con catalizador de SAPO-34 (Tian y cols., 2015).

Al comparar la evolucién de la conversiéon con el tiempo de reaccién (Figura
5.13), se observa en primer lugar que esta conversion es completa para las dos
alimentaciones y se mantiene completa en las 18 h. Como consecuencia del elevado
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tiempo espacial, el periodo de induccién es muy corto, pero permite apreciar que es
mas corto para la alimentacion de DME, lo que resulta acorde con la mayor afinidad
del DME por los protones de la zeolita HZSM-5 (Forester y Howe, 1987) y con las
observaciones de un mecanismo directo de formacién de propileno (Yamazaki y
cosl., 2012; Li y cols., 2014b) que activa la formacién de los intermedios de los ciclos
de formacién de olefinas (polimetilencenos y las propias olefinas).
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Figura 5. 13. Evolucién de la conversién con el tiempo, para las alimentaciones de
DME/H;0 y metanol/H,O. Condiciones de reaccién: 400 °C;
tiempo espacial, 22 ge, h molc?; relacion molar HoO/metanol = 1.77
y H.O/DME = 3.55.

Los resultados de rendimientos a tiempo cero (transcurrido el periodo de
induccion) de las fracciones de productos (Figura 5.14a) y de las selectividades de
los productos individuales (Figura 5.14b), ponen de manifiesto un mayor avance de
la reaccién para la alimentacién de DME/HO, de forma que es mayor el
rendimiento y selectividad (la conversioén es completa en ambos casos) del resto de
hidrocarburos, formados por reacciones secundarias a partir de las olefinas ligeras,
cuyo rendimiento y selectividad también es menor para la alimentacién de
DME/H2O. Esta diferencia se obsetva en la Figura 5.14b para las tres olefinas y
para las fracciones del resto de hidrocarburos (parafinas ligeras, aromaticos BTX y
alifaticos Cs-).
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Figura 5. 14. Comparacién de los resultados a tiempo cero de conversién y
rendimientos de productos (a) y selectividad (b), para las
alimentaciones de DME/H,O y metanol/H>O. Condiciones de
reaccién: 400 °C; tiempo espacial, 22 g h molc!; relacién molar
H>O/metanol = 1.77 y H,O/DME = 3.55.

En la Figura 5.15 se ha representado la evolucién con el tiempo de reacciéon
de los rendimientos de los productos de reacciéon, para la transformacion de
DME/H>O (grafica a) y de metanol/H>O (grifica b). Para las dos alimentaciones
los rendimientos una vez transcurrido el periodo de induccién se mantienen
constantes con el tiempo de reaccién. Ademas, se observa la diferencia de los

rendimientos de los productos patra las dos alimentaciones, antes comentada en
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términos de selectividad (Figura 5.14b), como consecuencia del mayor avance de la
reaccion al alimentar DME en lugar de metanol.
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Figura 5. 15. Comparacién de la evolucién con el tiempo de reaccién de los
rendimientos de productos para las alimentaciones de DME/H;O (a)
y metanol/H,O (b). Condiciones de reaccion: 400 °C; tiempo
espacial, 22 gae h molc!; relacion molar HyO/metanol = 1.77 y
H>O/DME = 3.55.
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Estos resultados parecen corroborar la hipétesis de las diferencias en el
mecanismo de formacién de olefinas desde DME y metanol, lo que
presumiblemente también tendrd incidencia en la desactivacién, dado que la
formacién del coque que desactiva el catalizador serd consecuencia de la
concentracion de los precursores del coque. Aunque presumiblemente estos
precursores seran tanto los polimetilbencenos, como los intermedios del ciclo de
metilacién-craqueo de olefinas, la importancia relativa de ambos sera

presumiblemente diferente para la alimentacién de cada uno de los oxigenados.

Por otro lado, la mayor reactividad del DME implica que el proceso DTO
exigira presumiblemente un catalizador con menos acidez que el proceso MTO (tal
como el CZ-280/boehmita) y/6 unas condiciones (temperatura y tiempo espacial)
menos severas para optimizar el rendimiento de olefinas. Ahora bien, habra otros
aspectos a considerar, como la desactivacion y en dltimo término serd necesario un
modelado cinético riguroso de ambos procesos para comparar las condiciones

optimas de operacién de ambos.
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6. DESACTIVACION Y REGENERACION DEL
CATALIZADOR CZ-280/BOEHMITA

En este Capitulo se ha estudiado el origen de la desactivacion (la deposicion de
coque), su posible localizaciéon en la particula de catalizador y el efecto de las
condiciones de reaccién en esta deposiciéon. El catalizador utilizado ha sido el
CZ-280/boehmita, cuyas propiedades se han descrito en el Capitulo 3 y que ha sido
seleccionado en el Capitulo 4 por su buen compromiso de actividad-selectividad-
desactivacién. Asf mismo, con este catalizador se ha realizado el estudio paramétrico
en el Capitulo 5. También se ha cuantificado aqui el deterioro de las propiedades del
catalizador, como consecuencia de la deposicion de coque, asi como el efecto de
esta deposicion sobre la conversion y distribucién de productos. Ademads se ha
prestado atencién a la combustion del coque, determinando su cinética (clave para el
disefio del regenerador) y valorando la recuperacién del comportamiento cinético
(regenerabilidad) del catalizador, condiciéon imprescindible para su utilizacién en
ciclos de reaccibn—regeneracion, lo que serd necesario para una posible implantacién
industrial, dada la elevada velocidad de desactivacién.

6.1. CONTENIDO Y COMBUSTION DEL COQUE

El analisis del coque mediante oxidacion a temperatura programa TPO, ademas
de aportar el contenido total de coque, da informacién sobre la naturaleza del coque
y sobre su ubicacion en la superficie del catalizador. La identificaciéon de diferentes
tipos de coque (I, II,..) de acuerdo con su estructura progresivamente mas
condensada, se relaciona con la temperatura del pico de combustion (Bauer y Karge,
2006). Asi, un coque poco desarrollado, conformado por compuestos no
aromaticos, o aromaticos de un anillo, tiene una facil combustién, con un pico con
maximo a una temperatura reducida. Este coque es caracteristico de unas
condiciones de deposicidon poco severas (reactantes poco condensados e
hidrogenados, moderada temperatura). Sin embargo, un pico a mayor temperatura
corresponde a un coque que ha evolucionada hacia estructuras poliaromaticas, y
tendiendo hacia un coque grafitico. Por otro lado, la facilidad de combustién puede
asociarse también a la ubicacién del coque y un pico a baja temperatura es
caracteristico de la combustion catalizada por un metal, identificando en este caso al
coque depositado sobre el metal de un catalizador metalico o de un catalizador
bifuncional (Erena y cols., 2008), mientras que el coque depositado sobre los
centros acidos no tiene una combustion activada y quema a mayor temperatura.
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En los catalizadores de estructura porosa jerarquizada, como el utilizado aqui,
resulta mas facil (a menor temperatura) la combustién del coque depositado en los
mesoporos y macroporos de la matriz (Gayubo y cols., 2009), con un mejor acceso
del aire, que la del coque que bloquea los centros acidos en los microporos, para el
cual incluso puede esperarse un efecto de ralentizaciéon de la combustién, por el
papel de los centros acidos en el mecanismo de combustiéon del coque adsorbido (Le
Minh y cols., 1997; Ortega y cols., 1997). Evidentemente, para una elevada
deposicion de coque (que no es el caso del catalizador estudiado), los microporos
estaran bloqueados y la combustiéon controlada por la difusién en el interior de los
microporos, por lo que el pico de combustién de este coque estara desplazado a

mayor temperatura.

6.11  Contenido de coque

En la Figura 6.1 se muestra el efecto de las condiciones de reaccién sobre el
contenido de coque en el catalizador. Este contenido se ha determinado mediante
combustién con aire a temperatura programada (TPO), siguiendo la metodologia
descrita en el Apartado 2.4.2.3. Los contenidos de coque, inferiores al 2.5 %, pueden
considerarse bajos e insuficientes para el bloqueo de los canales cristalinos de la
zeolita HZSM-5, que tiene una contrastada capacidad para mantener una notable
actividad remanente para estos contenidos (Castafio y cols., 2011; Elordi y cols.,
2011b). Por otro lado, son contenidos ligeramente superiores a los determinados
por Al-Dughaither y de Lasa (2014) en la transformacién de DME también sobre
catalizadores de zeolita HZSM-5, lo que puede explicarse porque el reactor Berty
utilizado por estos autores, al igual que el reactor fluidizado, favorece el arrastre de
componentes del coque por el H2O en el medio de reaccién y el consiguiente
“rejuvenecimiento” de la zeolita HZSM-5, tal como han comprobado Aguayo y
cols. (1997) en la transformacién de metanol.

Se observa en la Figura 6.1 que al aumentar la temperatura disminuye
notablemente el contenido de coque. Igualmente, disminuye al aumentar el tiempo
espacial, excepto a 400 °C en cuyo caso se mantiene constante con esta variable.
Estos resultados pueden relacionarse con la menor concentracion de DME en el
medio de reaccién al aumentar estas variables, como consecuencia de la mayor
conversion, y a la mayor concentraciéon de HxO en el medio, como factores
atenuantes de la deposicion de coque. Cabe considerar que el efecto del tiempo
espacial se vaya atenuando al aumentar la temperatura, por un cambio en el

mecanismo predominante de formacién del coque, de forma que el coque se forma
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a elevada temperatura también por condensacién de los hidrocarburos producidos,
en un mecanismo que estard favorecido por el aumento del tiempo de residencia.
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Figura 6. 1. Efecto de la temperatura y del tiempo espacial sobre el contenido de
coque depositado en el catalizador. Condiciones de reaccion:
alimentaciéon, DME puro; tiempo, 18 h.

Por otro lado, en la Figura 6.2 se muestra el efecto de la dilucién del DME en
la alimentacion sobre el contenido de coque, para unas determinadas condiciones de
reaccion (375 °C, 1 gear h molc?). Se observa que la dilucién con He (inerte) tiene
como consecuencia la disminucién del contenido de coque (en un 20 % para un 25
% de He), con un efecto que se atenda al aumentar el contenido de He y que indica
que la formacién de coque esta relacionada con la concentracion de DME (y
presumiblemente también de metanol) en el medio de reaccion.

Es relevante que la alimentacion de metanol da lugar a una mayor contenido de
coque que la DME (2.4 % frente al 1.85 %), lo que indica la existencia de diferencias
en el mecanismo de formacién de coque desde ambos oxigenados, o sencillamente
que como la conversion de metanol es menor, su concentracién es mayot,
aumentando la velocidad de formacién de coque, que no es compensada por el
mayor contenido de H>O en el medio debido a la co-alimentacion de metanol.
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Figura 6. 2. Efecto en el contenido de coque de la dilucién del DME en la
alimentacién con diferentes agentes. Condiciones de reaccion: 375 °C;

tiempo espacial, 1 gec h molc!; tiempo, 18 h.

Ademas, en la Figura 6.2 se aprecia la importante atenuacion de la deposicién
de coque por dilucién del DME con H;O, que como se comentado anteriormente
es un hecho bien establecido en la transformaciéon de metanol (Aguayo y cols., 1997;
Gayubo y cols., 2002) y que aqui puede atribuirse a la contribucién de dos causas:
i) la atenuacion de formacion de iones metoxi, y; ii) la atenuacién de la actividad de
los centros acidos para las etapas de condensacién del coque. También debe
considerarse que, como contrapartida, al co-alimentar H>O hay una relevante

atenuacion de la conversion (Apartado 5.2.3).

6.12. Identificacion de Ias fracciones del coque

Como se ha dicho anteriormente, las curvas TPO permiten identificar
fracciones de coque de diferente nivel de condensacién y aportan informaciéon sobre
su posible ubicaciéon en la estructura porosa jerarquizada del catalizador. La
metodologia utilizada ha sido la deconvolucién de las curvas TPO, por ajuste de los
resultados experimentales a los obtenidos combinando la cinética de combustion de
diferentes fracciones del coque. Tras un estudio preliminar se ha determinado que el
mejor ajuste corresponde a la consideracién de tres fracciones diferenciadas del

coque.
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La ecuacién cinética, para cada una de las tres fracciones de coque, de
contenido Cg, es una expresion de primer orden respecto a los reactantes (coque y
Oz):

dC, . E, [1 1 j
- =k C.P, =k, —— —=—1|C.P, 6.1
dt i“c,fo, i CXP{ RUT T c to, (6.1)

donde T es la temperatura de referencia (773 K) y k" la constante cinética
correspondiente.
La ec. (6.1) se resuelve con la condicion inicial:
t=0 (Cci)o = fairCe 6.2)

donde fc; es la fraccién masica de cada tipo de coque iy Cc es el contenido de coque
total.

El método de calculo de los valores de las energfas de activacion (Ej) y factores
pre-exponenciales (ki) aparentes, consiste en ajustar los resultados de la
deconvolucién de la curva TPO a la ec. (6.1), minimizando la siguiente funcién

2
i dCci B ( dC. j
! i dt calculado dt exp erimental

nCe

objetivo error:

Ms

F.O.=

(6.3)

El ajuste se ha realizado mediante una interfaz grafica desarrollada en
MATILAB que resuelve el sistema de ecuaciones diferenciales mediante la funcién
ode23 y que, mediante la funcién fminsearch, minimiza la funcién objetivo error (ec.

(6.3)).

En la Figura 6.3 se muestra, a modo de ejemplo, la deconvolucién de las curvas
TPO para el catalizador desactivado en dos condiciones experimentales. Los tres
picos quedan claramente diferenciados, con maximos a muy diferente temperatura,
para bajo tiempo espacial (Figura 6.3a) en torno a 400 °C (coque C1), 470 °C (C2) y
550 °C (C3). Se observa que para un bajo tiempo espacial (1.5 gee h molc?) la
contribucién de los tres tipos de coque es muy similar, mientras que para el mayor
tiempo espacial (6 gee h molc?), el coque mayoritario es el C2. Ademas, al aumentar
el tiempo espacial los maximos de los picos de los coques C2 y C3 se desplazan a
mayor temperatura.

Una asignacién definitiva del origen de estas fracciones del coque resulta
aventurada, porque exige un analisis espectroscopico y la caracterizaciéon de las
fracciones soluble e insoluble. Ahora bien, atendiendo a las consideraciones
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mecanisticas de la bibliografia sobre la formaciéon de coque en la transformacién de
metanol en catalizadores de SAPO-34 (Jiang y cols., 2007; Motes y cols., 2008;
Wragg y cols., 2013; Chen y cols., 2014a) y zeolita HZSM-5 (Valle y cols., 2012;
Bleken y cols., 2013; Miiller y cols., 2015), puede establecerse la hipétesis de que el
coque que quema a baja temperatura (400 °C) es un coque poco desarrollado, que
incluso puede estar ubicado en la estructura de mesoporos y macroporos de la
matriz. Las otras dos fracciones del coque estaran ubicadas en los canales cristalinos
de la zeolita y adsorbidas en los centros acidos (aspectos que dificultan su
combustién). El coque que quema a 470 °C seran presumiblemente estructuras
ligeras oxigenadas, formadas por reacciones secundarias de los iones metoxi, con
compuestos como el formaldehido como intermedios (Miller y cols., 2015). El que
quema a 500 °C puede corresponder a los polimetilbencenos intermedios de la
reaccién retenidos en los canales, compuestos derivados de la ruta de metilacion del
mecanismo de poo/ de hidrocarburos, y el que quema a 550 °C es un coque mads
condensado, probablemente formado por aromaticos formados por la progresiva
deshidrogenacién de los coques anteriores o por condensacion de los hidrocarburos
producidos. Esta interpretacién, basada en las caracteristicas del coque y no en su
ubicacion se realiza considerando que dado el bajo contenido de coque, la incidencia
de la ubicacién sobre la combustion sera secundaria.

Miller y cols. (2015) hacen una interpretacion similar a la realizada aqui para
explicar la formacién de coque en la transformacién de metanol sobre zeolita
HZSM-5 en el intervalo 450-500 °C, a partir de analisis TPO, espectroscopia EPR,
espectrofotometria FTIR y espectrometria de masas de los componentes solubles,
distinguiendo dos fracciones mayoritarias del coque y haciendo hincapié en la
evolucién con el tiempo de la estructura del coque ligero y oxigenado hacia
estructuras aromaticas, lo que se ve favorecido por el aumento de la temperatura. La
rapida formacién del coque ligero y oxigenado y su lenta aromatizacién son
asociadas por los autores a dos periodos de diferente velocidad de desactivacion,
mas lenta la segunda. En cualquier caso cabe sefialar que el contenido de coque total
es mas elevado (en el intervalo 1-7 %) que el determinado aqui (inferior al 2.5 %),
que corresponde a un menor avance del mecanismo de evolucién del coque.

Por otro lado, Valle y cols. (2012) y Bleken y cols. (2013), también con
catalizadotres de zeolita HZSM-5, obtienen en la transformacién de metanol un
coque mas condensado al aumentar el tiempo espacial o posicion del reactor y al
aumentar la temperatura, ratificando la complejidad del mecanismo de formacién
del coque, el caricter evolutivo de la composicién de este y la dependencia de la
composicién y ubicacién en la estructura porosa con la composicién del medio de
reaccion. Por otro lado, la cuantificacion como coque de estructuras como los
polimetilbencenos y otros compuestos que siguen siendo intermedios activos de la
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formacién de hidrocarburos, dificulta la comparacion de los resultados de analisis de

coque con los de desactivacion (Liu y cols., 2012).
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Figura 6. 3. Deconvolucién de la curva TPO e identificacién de las tres fracciones
de coque (C1, C2, C3), para un tiempo espacial de 1.5 (a) y 6 et h
molc? (b). Condiciones de reaccion: 350 °C; alimentacién, DME puro;
tiempo, 18 h.

En la Tabla 6.1 se muestran los valores experimentales de contenido de coque
total, las fracciones de cada uno de los tipos de coque determinadas por

deconvolucién y los parametros cinéticos de combustién correspondientes a estas
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fracciones. Hstos parametros cinéticos corresponden al ajuste de todos los
resultados experimentales, para diferentes valores de temperatura, tiempo espacial y
diferentes co-alimentaciones. Todos los resultados mostrados en la Tabla 6.1
corresponden a un tiempo espacial de 1.5 geae h molc!. Se observa que la fraccién de
coque C1 disminuye al aumentar la temperatura de reaccién (38.9 % a 300 °C y 25.8
% a 400 °C); mientras que las otras dos fracciones aumentan con la temperatura, en
particular la de coque C2 (30.7 % a 300 °C y 41.5 % a 400 °C). Este resultado parece
indicar la competencia de mecanismos de formacién de coque, presumiblemente
uno desde el DME (o desde los iones metoxi generados por su adsorcién) y otro
desde los polimetilbencenos retenidos (presumiblemente el C2) y desde los
hidrocarburos (el C3). Cabe sefialar que en la bibliografia se destaca la importante
formacién de coque a baja temperatura (en torno a 350 °C) en la transformacién de
metanol sobre SAPO-34 (Tian y cols., 2015), si bien en la transformacién de DME
sobre zeolita HZSM-5 se ha observado un efecto contrario al indicado aqui,

aumentando el contenido de coque al aumentar la temperatura en el intervalo 350-
450 °C (Al-Dughaither y de Lasa, 2014).

Por otro lado, la constante cinética aparente de combustién de los diferentes
tipos de coque a la temperatura de referencia es muy diferente, siendo 15 veces
mayor la del C1 que la del C3, lo que es caracteristico de un coque hidrogenado y
probablemente oxigenado (Benito y cols., 1996a). Ademas, hay un orden de las
energia de activacion: C1 < C2 < C3, contrario a su facilidad de combustion.

Tabla 6. 1. Contenido de coque total (Cc), fraccién de cada tipo de coque (fc) y
parametros cinéticos de combustion. Condiciones de reaccion:
alimentaciéon, DME puro; tiempo espacial, 1.5 ge.e h molc!l; tiempo,

18 h.

Temperatura, °C 300 325 350 375 400
Ce, % 2.12 2.02 1.93 1.76 1.55
fe1, % 38.9 34.8 33 31.4 25.8
fca, % 30.7 35.5 36.3 36.6 41.5
fcs, %o 30.7 29.7 30.7 32 32.7

ki*, atmh! 148
ky", atmh! 46.5
k3", atmh! 10
E1, kjmol! 81.6
Es, kjmol! 110.1
Ej3, kjmol! 115.6
F.O. 3.9-103 4.1-103 3.9-103 3.2-103 8-103
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Como complemento a los resultados de la Figura 6.2, en la Tabla 6.2 se
muestra el efecto de la dilucién del DME con diferentes agentes sobre los
contenidos de las fracciones de coque. Se observa que la dilucién con He no tiene
una incidencia significativa en las caracteristicas del coque, pero si la tienen la
dilucién con metanol o con H2O, de forma que en ambos casos se obtiene una
notable disminucién de la fraccién de coque C1. Esta diferencia puede asociarse con
la existencia de un mecanismo diferente de formacién de coque desde metanol y a
una atenuacion preferente de la formacién de coque C1 (presumiblemente al atenuar

la formacion de iones metoxi) por el H>O en el medio de reaccion.

Tabla 6. 2. Efecto de la dilucién del DME en la alimentaciéon con diferentes
agentes sobre el contenido de coque total (Cc), fraccion de cada tipo
de coque (fc;). Condiciones de reaccion: temperatura, 375 °C, tiempo
espacial, 1 geae h molc'!; tiempo, 18 h.

Alimentacioén DME 10 % MeOH | 10 % H>O 10 % He
Ce, % 1.85 1.97 1.2 1.68
fc1, % 30.1 13.4 19 35.5
fco, %o 39.1 57.9 414 35.1
fes, % 30.8 28.7 39.6 29.4
F.O. 31073 1-102 6-103 4.7-103
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6.2. DETERIORO DE LAS PROPIEDADES DEL CATALIZADOR

La pérdida de actividad del catalizador se debe al deterioro de sus propiedades
por la deposicion de coque. Para evaluar este deterioro se han determinado las
propiedades de la estructura porosa y la acidez, mediante la técnica de adsorcion-
desorcién de No y las medidas de acidez, las cuales se han descrito en los Apartados
2.2.1 y 2.2.5 respectivamente. Estas técnicas se han aplicado al catalizador usado en
diferentes condiciones (temperatura y tiempo espacial) en los experimentos de 18 h
descritos en el estudio paramétrico del Apartado 5.1.

6.2.1  Propiedades fisicas

En la Figura 6.4a se comparan las isotermas de adsorcién—desorcién de Nz del
catalizador desactivado en experimentos a diferentes temperaturas y para el tiempo
espacial de 1 gee h molc!. Se observa un bloqueo patcial de los micro y mesoporos,
que se cuantifica en las medidas de la superficie especifica BET de los catalizadores
desactivados, las cuales se muestran en la Figura 6.4b para diferentes temperaturas y
diferentes tiempos espaciales. Tanto el aumento de la temperatura como el del
tiempo espacial tienen un notable efecto de atenuaciéon de la disminucién de la
superficie especifica BET, que es de 301 m? g-! para el catalizador fresco (Tabla 3.3)
y que disminuye a la mitad si la reaccion se realiza por debajo de 350 °C. Estos
resultados son acordes con los diferentes contenidos de coque (Tabla 6.1) y pueden
relacionarse con la menor concentraciéon de DME en el medio de reaccién al
aumentar estas variables, como consecuencia de la mayor conversién, y con la
mayor concentracion de H>O en el medio, como factores atenuantes de la

deposicién de coque.

Como se ha comprobado en el Apartado 5.2, la dilucion del DME en la
alimentaciéon tiene un efecto de atenuacién de la actividad inicial y de la
desactivacion del catalizador. El efecto sobre la desactivacién es diferente segun el
agente diluyente utilizado (He, metanol o H20), lo que puede explicarse en funcién
de la incidencia que tiene esta dilucién en la concentracién de los oxigenados y de
H20. Como se observa en la Figura 6.5, para unas determinadas condiciones de
reaccion (375 °C; 1 g h molc?), la dilucién con hasta un 10 % en masa de H.O
supone una notable atenuacién de la disminuciéon de la superficie especifica BET,
que es de 243 m? ¢! frente a 177 m? g! para el catalizador desactivado en la
transformaciéon de DME puro (Figura 6.5b).
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Figura 6. 4. Efecto de la temperatura de reaccion sobre las isotermas de adsorcion—

desorcién de Na del catalizador utilizado, para un tiempo espacial de 1

g h molc?! (a) y de las condiciones de reaccion (temperatura y tiempo

espacial) sobre la superficie especifica BET (b). Condiciones de

reaccion: alimentacién, DME puro; tiempo, 18 h.
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Figura 6. 5. Efecto de la dilucién del DME en la alimentacién, con diferentes
agentes, sobre las isotermas de adsorcion—desorcion de Nz (a) y la
supetficie especifica BET (b) del catalizador utilizado. Condiciones de
reaccion: 375 °C; Alimentacién, DME puro; tiempo espacial, 1
gearh molc; tiempo, 18 h.

La dilucidon con He tiene un efecto menos favorable sobre la desactivacion, lo
que pone de manifiesto que el HxO ademas de disminuir la concentracién de
oxigenados, controla el mecanismo de formacién de coque. Por otro lado, la
dilucién con metanol tiene un pequefio efecto sobre la estructura porosa del
catalizador usado (Figura 6.5a) y este efecto parece desfavorable, atendiendo a que
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es mayor la disminucién de la supetficie especifica. Este efecto parece indicar que
una mayor capacidad del metanol para formar coque, que no es compensada por el
mayor contenido de H2O en el medio asociado a la co-alimentacién de metanol.
Estos resultados son acordes con los contenidos de coque (Tabla 6.2). La mayor
capacidad del metanol para formar coque tendra presumiblemente explicacion en las
diferencias en el mecanismo y el diferente papel de los iones metoxi (precursores del
coque) en la formaciéon de coque con DME y metanol como reactantes.

622 Acidez

Los resultados de TPD (Figura 6.6a) y de medida calorimétrica de la adsorcién
de t-BA (Figura 6.6b) indican, atendiendo a la explicacién del Apartado 2.2.5 sobre
estas técnicas, que la deposicién de coque conlleva el bloqueo de los centros
débilmente 4cidos, medidos a elevada temperatura en la curva TPD (Figura 6.6a) y
que se han atribuido en el Apartado 3.3 a la y-ALO3 en la matriz. Asi mismo, se
observa un ligero desplazamiento del pico mayoritario hacia mayor temperatura de
craqueo de la t-BA al disminuir la temperatura de reaccion y con ella aumentar el
contenido de coque. Este efecto pone de manifiesto la disminucién de la fuerza
acida media de los centros con la deposicion de coque, y esta disminucién es mas
importante al disminuir la temperatura de reaccién. Este resultado se observa con
mayor claridad en la Figura 6.6b. En ambas figuras se observa una disminucion de la
cantidad total de centros acidos, mayor a menor temperatura, lo que a 325 °C
conlleva una disminucién de la acidez desde 0.33 hasta 0.21 mmol.pa g
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Figura 6. 6. Efecto de la temperatura de reaccién sobre los TPD de t-BA (a) y la
distribucién de fuerza acida (b) del catalizador utilizado. Condiciones
de reaccion: alimentaciéon, DME puro; tiempo espacial, 1 ge.e h molc;
tiempo, 18 h.
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6.3. COMPORTAMIENTO EN CICLOS DE REACCION-
REGENERACION

La regenerabilidad del catalizador es una condicion practicamente necesatia en
los procesos cataliticos, como el FCC y MTO, en los que la desactivacion es rapida y
tanto la viabilidad econémica del proceso, como el disefio del reactor, exigen operar
con alguna estrategia que implique la reutilizacién continuada del catalizador tras ser
regenerado. Si bien la desactivacién por coque es reversible, porque potencialmente
el catalizador puede recuperar su comportamiento cinético tras la combustién del
coque, esta recuperacion exige un tratamiento de equilibrado previo (bien conocido
en el FCC) en el que se eliminan aquellos centros activos que inevitablemente
desaparecen en las etapas de reaccion y regeneraciéon. Obviamente, este tratamiento
de equilibrado tiene la consecuencia desfavorable de disminuir la actividad del
catalizador fresco.

Una de las cualidades de la zeolita HZSM-5 que ha condicionado su seleccién
en el Capitulo 4, es su estabilidad hidrotérmica, la cual aumenta al aumentar la
relacién SiO2/AlOs, de forma que puede utilizarse a elevada temperatura y con HoO
en el medio de reaccién, sin problemas de desaluminizacion. Para ello, la zeolita
utilizada en la preparacion del catalizador tiene una relacion SiO2/ALO; elevada
(280) y el catalizador se ha calcinado a una temperatura elevada (575 °C), que
garantiza la eliminacién de aquellos centros Bronsted fuertemente dcidos, que seran
rapidamente desactivados (por deshidroxilacion a Lewis a elevada temperatura y por
desaluminizacién si hay HoO en el medio) y por tanto dificilmente regenerables.
Contribuye a la estabilidad hidrotérmica la preparacion del catalizador con una
estructura porosa jerarquizada, que ademas de facilitar la difusion del aire y mejorar
la conductividad térmica en la particula (importante en la reaccién y en la
regeneracion, porque ambas son muy exotérmicas), minimiza la formacién de
puntos calientes en el interior de los canales de la zeolita al facilitar la ubicacién del
coque y su posterior combustion en la matriz. En estudios previos de la
transformacién de metanol, se ha comprobado que 575 °C es una temperatura que
garantiza el equilibrado del catalizador hasta temperaturas de reacciéon de 500 °C y
contendidos de H2O en el medio moderados (Benito y cols., 1996b; Gayubo y cols.,
2003).

Los resultados de las Figuras 6.7-6.10 corresponden a experimentos de ciclos
de reaccion-regeneracion realizados en diferentes condiciones de reaccion y
regeneracion, pero teniendo en comun que la desactivacion es severa, para poner a
prueba la regenerabilidad del catalizador.
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Figura 6. 7. Evolucién con el tiempo de la conversién y selectividad (a) y
rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reaccion
con regeneraciéon entre ellas. Condiciones de reaccion: 400 °C; 0.5
gear h molc!; DME puro. Condiciones de regeneracion: 550 °C, 120
min.

En la Figura 6.7 se muestra la evolucién con el tiempo de la conversion de
DME (alimentado puro) en 2 reacciones sucesivas realizadas a 400 °C y regenerando
el catalizador 7 sitn entre ambas, con una cortiente de aire (30 ml mint), a 550 °C,
durante 2 h. Esta temperatura se alcanza con una secuencia de 10 °C min-! desde
300 °C hasta 550 °C y es habitual en la operacion en ciclos de reaccién-regeneracion
con catalizadores de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2003; Aguayo y cols., 2012),
que ya han sido equilibrados por calcinaciéon a una temperatura superior (575 °C en
este caso). El intervalo de estabilizacién se ha establecido desde 300 °C, para tener
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un protocolo constante e independiente de la temperatura de reaccion. Estas
condiciones de reaccién garantizan la combustién total del coque, lo que se ha
comprobado mediante seguimiento cromatografico de los gases de combustion.

Las Figuras 6.8-6.9 aportan resultados similares, obtenidos realizando las etapas
de reaccién a 375 °C y con dos valores diferentes del tiempo espacial, de 1
g h molc! (Figura 6.8) y 3 gee h molc! (Figura 6.9), realizando la etapa de
regeneracion en las mismas condiciones indicadas.
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Figura 6. 8. Evolucién con el tiempo de la conversion y selectividad (a) y
rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reaccion
con regeneracion entre ellas. Condiciones de reaccion: 375 °C; 1
geae h molc!; DME puro. Condiciones de regeneracion: 550 °C, 120
min.
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Figura 6. 9. Evolucién con el tiempo de la conversion y selectividad (a) y
rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reaccion
con regeneraciéon entre ellas. Condiciones de reaccion: 375 °C; 3
g h molc!; DME puro. Condiciones de regeneracion: 550 °C, 120
min.

Los resultados de las Figuras 6.7-6.10 ponen de manifiesto que tras la
combustién del coque el catalizador recupera completamente su comportamiento
cinético, que se reproduce en la segunda reacciéon. Aunque no se muestran los
resultados de selectividad de los productos individuales, los resultados son
igualmente reproducibles.

Ademas, se ha comprobado la facil combustion del coque, porque el
catalizador también recupera su comportamiento cinético si la combustion se realiza
durante la secuencia de temperatura desde 300 hasta 550 °C (25 min), tal como se
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muestra en la Figura 6.10. La evidencia de la combustién total del coque se tiene al
no detectar COz en los gases. Contribuyen a este resultado el pequefio contenido de
coque y su estructura poco condensada.

Por consiguiente, queda comprobado que el catalizador CZ-280/boehmita es
regenerable, recuperando su comportamiento cinético tras la combustién del coque.
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Figura 6. 10. Evoluciéon con el tiempo de la conversion y selectividad (a) y
rendimiento (b) de las fracciones de productos, en dos etapas de
reaccion con regeneracion entre ellas. Condiciones de reaccion: 400
°C; 0.5 g h molc!, DME puro. Condiciones de regeneracion:
secuencia de 10 °C min-! entre 300 y 550 °C.
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7. MODELADO CINETICO DEL PROCESO DTO

En este Capitulo se ha establecido un modelo cinético para cuantificar el efecto
de las condiciones de reaccién (temperatura, tiempo espacial, tiempo y composicion
de la alimentaciéon) sobre la distribucién de productos, en la transformacién
catalitica de DME (proceso DTO). Dado el elevado nimero de componentes, estos
se han agrupado en fracciones (lumps), como es habitual en el modelado cinético de
la transformacién de metanol.

El estudio se ha realizado en dos etapas: 1) estableciendo un modelo cinético
para ajustar los datos experimentales a tiempo cero, para lo cual resulta fundamental
determinar el esquema de reaccién; 2) incorporando en el modelo una ecuacién
cinética que cuantifique la evolucién de la actividad del catalizador con el tiempo;
considerando en ambos casos el efecto de la temperatura y de la concentraciéon de
componentes en el medio de reaccién.

Con este objetivo, el capitulo se ha estructurado de la siguiente manera: en el
Apartado 7.1 se ha determinado el modelo cinético a tiempo cero, a partir de los
antecedentes bibliograficos del modelado cinético del proceso MTO, que se han
tomado como referencia, dada la analogia del esquema cinético y porque se disponia
de una amplia experiencia por trabajos previos del grupo. Posteriormente se han
descrito la metodologia de analisis de datos cinéticos, los modelos cinéticos
alternativos propuestos para el proceso DTO a tiempo cero y el calculo de los
parametros cinéticos correspondientes, discriminando el modelo de mejor ajuste,
para terminar ilustrando la validez del modelo para cuantificar la distribuciéon de
productos. En el Apartado 7.2 se ha incorporado una ecuacién cinética de
desactivacién, discriminada entre varias alternativas y cuya validez se ha
comprobado integrandola en el modelo cinético completo, y utilizando éste en la

simulacién del proceso en un amplio intervalo de condiciones de operacion.
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7.1. MODELADO CINETICO A TIEMPO CERO

Debido a la escasez de antecedentes bibliograficos sobre el modelado cinético
de la transformacion catalitica de DME en olefinas ligeras, se han tomado como
referencia los modelos cinéticos propuestos para el proceso de transformacion
catalitica de metanol (proceso MTO), atendiendo a que el esquema cinético es
similar y que en la transformaciéon de metanol, se considera que tanto este como el
DME son los reactantes, porque al ser alimentado el metanol, tiene lugar a la
entrada del reactor la formacion del DME, mediante el equilibrio:
2MeOH « DME + HO.

7.11  Antecedentes bibliogrificos del proceso MTO

El modelado cinético de los procesos MTG y MTO ha merecido una
considerable atencién en la bibliografia, donde se han establecido modelos
mecanisticos detallados (Mihail y cols., 1983; Park y Froment, 2001a,b) y modelos de
agrupacién de componentes (lumps), que resultan mas adecuados para el disefio del
reactor y para incorporar la ecuacion cinética de desactivacion. En las Tablas 7.1 y
7.2 se describen los modelos cinéticos con lumps mds representativos,
correspondientes a catalizadores de zeolita HZSM-5 y SAPO-n, respectivamente, y
que se comentan a continuacion.

Los modelos cinéticos de lumps del proceso MTO sobre catalizadores de
zeolita HZSM-5 son derivados del propuesto por la Mobil para la transformaciéon de
metanol en hidrocarburos (proceso MTG) con estos catalizadores y con la fraccion
gasolina como productos de mayor interés (Chang, 1980). Atendiendo a las
condiciones del proceso MTG, estos primeros modelos del proceso MTO fueron
propuestos para temperaturas inferiores a 400 °C y posteriormente se ampliaron
para temperaturas superiores, recogiendo reacciones secundarias como las de
craqueo de los hidrocarburos superiores.

El modelo pionero de Chang (1980), se fundamenta en un mecanismo de
reaccion con iones carbeno (:CHjz) como intermedios para la formacién de olefinas,
y en la consideracién de reacciones posteriores de oligometizacion, isometizacion,
alquilacién y ciclacién, cuyos mecanismos transcurren via iones carbenio. Sedran y
cols. (1990) consideraron el interés de conocer la distribucién de las olefinas ligeras
port separado y para ello propusieron dos modelos alternativos en los que incluyeron
etapas de interconversion de las olefinas (Tabla 7.1).
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Tabla 7.1. Esquemas cinéticos para los procesos MTG y MTO con catalizadores
de zeolita HZSM-5.

Chang (1980) Sedran y cols. (1990)
Modelo 1 Modelo 2
: 3k 3k
A (MeOH + DME)—— B (CH,) A (MeOH + DME)——> O A (MeOH + DME)——> O
A+B ——0 O+E L, O+E L2,
0  —sTPtBIX 0+p K, 0+p B, p
O: olefinas ligeras; Pa: parafinas; O+B ky s F O+B Ky s F
BTX: compuestos aromaticos. ) )
E: etileno; P: propileno; B: butenos; F: resto de
productos.
Aguayo y cols. (1997) Moran (2002)
MeOH «<——> DME+ W
A (MeOH + DME)—8> O MeOH —— 0+ W
20 . SG DME — 5 O+W
A+O — s G © G
McOH+ O — G
0+G ——G DME+0 —— G

G: fraccién gasolina. G+0 —>G

G: resto de los productos; W: agua.

Aguayo y cols. (2010) Menges y Kraushaar — Czarnetzki (2012)
MeOH «<——> DME+ W k .
MeOH — 5 0+ W >
DME —— O0+W kop G
MeOH/DME —— O + W
MeOH + O MeOH/DME —> l+MeOH/ DME
k
B 3
DME+O—3 ¢, 7 L
B+0O —2 Pa l+MeOH/DME
P+0O /7 T L v
MeOH + O ) G
DME+© C5: pentenos; G: resto de los productos.
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El esquema cinético propuesto por Aguayo y cols. (1997), tanto para
cuantificar la fraccién olefinica como la gasolina, estd basado en el modelo
propuesto por Chang (1980) y tiene como principal novedad que considera una
etapa autocatalitica de reacciéon de los oxigenados con las olefinas ligeras, cuya
necesidad ya fue apuntada por Chen y Reagan (1979) para cuantificar la formacién
de la fraccién gasolina.

Posteriormente, Moran (2002) propuso un modelo cinético, derivado del de
Aguayo y cols. (1997) en el que se consideran separadamente como reactantes el
metanol y el DME, teniendo en cuenta su diferente reactividad, as{ como una etapa
de craqueo de hidrocarburos pesados para formar olefinas. Este modelo resulta
valido también por encima de 400 °C (Gayubo y cols., 2003). Debe destacarse la
consideracién de la formacién de H2O, cuyo efecto atenuante de las etapas de

reaccion es cuantificado por primera vez en el modelo cinético.

Entre los modelos enfocados al proceso MTO y aplicables a temperatura
superior a 450 °C, Pisarenko y Pisarenko (2008) propusieron un complejo modelo
con 25 etapas de reaccién, considerando la co-alimentacion de MeOH con DME.
Aguayo y cols. (2010) plantearon un modelo cinético simplificado de 7 /umps (Tabla
7.1), en el que se considera un /ump de parafinas ligeras por separado, como principal
novedad respecto a los anteriormente planteados. Menges y Kraushaar-Czarnetzki
(2012) consideraron la formacion directa del etileno desde los oxigenados, con una
cinética mas lenta que la de formacion del resto de las olefinas (ki << ko, ks, kq) y
comprobando la validez del modelo con resultados obtenidos en el intervalo 400-

450 °C.

En la Tabla 7.2 se muestran algunos de los esquemas cinéticos de los
propuestos en la bibliograffa para el proceso MTO con catalizador de SAPO-34
(Gayubo y cols., 2000; Chen y cols., 2007; Najafabadi y cols., 2012, Sedighi y cols.,
2014) y de SAPO-18 (Gayubo y cols., 2005b). Mientras el de Gayubo y cols.
(2005b) considera las olefinas agrupadas en un /ump, los de Chen y cols. (2007) y
Najafabadi y cols. (2012) las consideran individualmente, y el dltimo considera
separadamente el metanol y el DME.
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Tabla 7. 2. Esquemas cinéticos para el proceso MTO con catalizadores SAPO-n.

Chen y cols. (2007) Gayubo y cols. (2005b)

E
P MeOH «<——> DME + W
B Pa A (MeOH + DME)—/— R

MeOH «<——>DME cs A+R —>R
c6 A+R —— CH,
Coque A+R ——>0
CH, R: pool de hidrocatburos.

Najafabadi y cols. (2012)

MeOH €«<——> DME +W
DME —— E + McOH
MeOH —— E+W
DME + E—> P+ MeOH
DME + P——> B + MeOH
DME + B — C;, + MeOH
MeOH —— CO+H,
CO+W—>CO,+H,
MeOH + Hy—> CH,+ W
E+H,—>(C2

C2: etano.

7.12.  Metodologia de anilisis de datos

Los fundamentos de la metodologia y los programas de cdlculo se han
desarrollado en trabajos anteriores, para el modelado cinético de diferentes procesos
cataliticos (Gayubo y cols., 2011; Mier y cols., 2011; Epelde y cols., 2014d) y son
similares a los descritos con detalle por Toch y cols. (2015). La metodologia es
acorde con las condiciones del reactor utilizado para obtener los datos cinéticos, que
es un reactor tubular de lecho fijo, tal y como se ha explicado en el Apartado 2.3. El
flujo se ha considerado ideal, de pistén, sin gradientes radiales de concentracién y el
lecho catalitico isotermo, dado que las diferencias de temperatura en diferentes

posiciones radiales y longitudinales son inferiores a 1 °C.
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7.1.2.1. Ecunaciones de conservacion de materia y velocidad de reaccion

La ecuaciéon de conservacién de materia para cada componente o lump i, en
estado estacionario (suponiendo despreciable el término de acumulacién) y a tiempo
cero (catalizador fresco) (a=1), es:

dY; (7.1)
T A —
1,0 .
d(W/E))
donde W es la masa de catalizador, en g, Fy es el caudal molar de DME alimentado
expresado en unidades de C contenidas por h, e Y; es la concentraciéon de cada /ump
i, referida a los componentes organicos del medio de reaccién, en unidades de C
contenidas.

La velocidad de reaccion de cada /ump i se calcula considerando cada una de las
diferentes etapas de reaccién en las que interviene:

5= Zi(ui)j (ri ); (7.2)

donde (vj)j es el coeficiente estequiométrico de cada componente i en la etapa j del
esquema cinético, y (1j)j es la velocidad de formacién del /ump i en la etapa j. Esta
ecuacion se ha formulado asumiendo las etapas de reacciéon como elementales y con
las concentraciones de cada /ump i expresadas como la presion parcial, pi.

7.1.2.2. Calenlo de los parametros cinéticos

El calculo de los parametros cinéticos para cada modelo cinético propuesto se
ha llevado a cabo mediante ajuste, por regresion no lineal multiple, de los resultados
experimentales de concentraciéon vs. tiempo espacial, a las ecuaciones cinéticas
integradas. La optimizacién se ha realizado minimizando una funcién objetivo error,
establecida como la suma ponderada de los cuadrados de los errores entre los

valores de composicién (fraccion molar) experimentales y calculados:
n n p *
FO = Z:(’Oi(i)i = Z('Oi sz(Yi,i - Yi,j (73)
i=1 =1 j=l

donde: ®; es el factor de peso para cada /ump del esquema cinético; i es la suma de
cuadrados residuales totales para cada Jump (incluyendo el nimero de repeticiones de
cada condicion experimental, Rj); Y*i; es el valor experimental de la composicién de

cada /ump 1 para la condicidén experimental j; Yij es el valor correspondiente
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calculado integrando el balance de materia para el zump i, ec. (7.1); i es el nimero de
lumps del esquema cinético; y p es el numero total de condiciones experimentales
(con experimentos repetidos o no).

Los resultados experimentales se han obtenido en las siguientes condiciones:
i) Alimentacién DME puro: 325, 350, 375 y 400 °C; tiempo espacial, 0.2-6
gear h molc™!; tiempo de reaccién, 18 h. ii) Alimentacién DME/He: 375 °C; tiempo
espacial, 1 gee h molc!; tiempo de reaccidn, 18 h. iii) Alimentacién DME/MeOH:
350, 375 y 400 °C; tiempo espacial, 1 ge.c h molc?; tiempo de reaccién, 18 h.
iv) Alimentacién DME/H,O: 375 °C; tiempo espacial, 1 ge h molc!; tiempo de
reaccion, 18 h.

Por otro lado, debido a la existencia de un periodo de induccién, que dificulta y
da poco sentido al analisis a tiempo cero, se han tomado como resultados para el
catalizador fresco (tiempo de reaccidn cero), los correspondientes a 10 min, para los
que se ha superado el maximo inicial de la conversién en todas las condiciones de
reaccion.

Los parametros a optimizar son las constantes cinéticas de cada reaccion j,
relacionadas con la temperatura mediante la ecuacién de Arrhenius:

-E.
kj = AOiexp( %Tj (7.4)

Para disminuir la correlacién existente entre el factor preexponencial y la
energia de activacion, se recurre a la reparametrizacién de esta ecuacion (Agarwal y
Brisk, 1985; Gayubo y cols., 2000, 2001, 2007), expresando la constante cinética en
funcién del valor ki, a una temperatura de referencia T* (623 K) y de la temperatura:

k. =k ex SR T (7.5)
TP TR T T '

De esta forma, los parametros cinéticos a calcular son las constantes cinéticas a
la temperatura de referencia, ki*, y sus correspondientes energias de activacion, Ej.

En la regresiéon no lineal multiple, la suma de cuadrados residuales de cada
variable dependiente (concentraciéon de un lump del esquema cinético) se multiplica
por un factor de peso proporcional al inverso de la varianza, que viene dado por la
siguiente expresion (Constantinides y Mostoufi, 1999):
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w= 2% (7.6)

donde 6 y 6i son las varianzas para cada distribucién de resultados experimentales
del /ump i en la etapa de reaccidon j, nj es el numero de puntos experimentales
disponibles para cada distribucién, y n, el numero de variables dependientes a
ajustar.

Cuando no se tiene repeticiones de datos experimentales y, por tanto, no se
puede hacer una estimacion inicial de las varianzas, para estimar los factores de peso
se ha adoptado el criterio de que son inversamente proporcionales a la composicion
media de cada /ump en el intervalo de condiciones de operacion estudiado:

o, = (7.7)

donde ey €s el numero de condiciones experimentales, incluyendo repeticiones.

7.1.2.3. Programas de cdlenlo

Para la integracion de las ecuaciones cinéticas y para la regresion no lineal
multiple, se ha desarrollado un programa de calculo desarrollado en MATLAB
(Figura 7.1). El programa principal ‘prin_cinetica” lee los datos experimentales
(temperatura, presién, moles alimentados, masa de catalizador, tiempo y
composiciones de los /umps del esquema cinético) desde un fichero de datos en

formato .txt y asigna unos valores iniciales a los parametros a estimar.

Este programa principal sirve de interfaz de entrada y salida de datos y
resultados, y llama a las subrutinas de regresiéon no lineal multivariable, para lo que
se han establecido tres posibilidades:

e [lamada al algoritmo genético “GA” el cual es una técnica de programacion
que consiste en un método de optimizaciéon que dada una funcién objetivo
lleva a cabo una busqueda en el espacio de soluciones de forma paralela,
intentando encontrar aquella que maximice la funcién objetivo. La
descripcién del algoritmo es la siguiente (Coley, 2003; Ateka, 2014):
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i. Se establece de manera aleatoria una poblacién de posibles soluciones.
ii. Se evalua la funcién objetivo en cada posible solucion.

iii. Se seleccionan de las posibles soluciones aquellas que maximizan la

funcién objetivo.

iv. Las posibles soluciones “mejor adaptadas” se combinan entre si para dar

lugar a una nueva generaciéon de nuevas posibles soluciones.

v. Se evalia la funcién objetivo de nuevo, tanto para las posibles soluciones

iniciales como para la nueva generacion de soluciones.

vi. El proceso se repite hasta que la funcién objetivo alcance un valor igual o
superior al establecido.

Los algoritmos genéticos son especialmente utiles en aquellos problemas
de optimizacién donde la existencia de suboptimos es elevada, como es el
caso de un modelo cinético con elevado numero de constantes cinéticas, ya

que permiten establecer una buisqueda de 6ptimo absoluto.

Llamada a la funcién propia de MATLAB ‘“fminsearch”, la cual realiza una
busqueda mas detalla del éptimo (basado en el método SIMPLEX), aunque
requiere de una estimacion inicial de los parametros relativamente cercana al
6ptimo.

Llamada a la subrutina “ajumul” (de desarrollo propio y basada en el método
Levenberg—Marquardt), que permite un acercamiento grosero pero rapido
hacia los valores 6ptimos de los parametros. Esta subrutina, desarrollada en
trabajos anteriores para la optimizacién de una funcién objetivo dada

(Vivanco, 2004; Gamero, 2013; Ateka, 2014), permite ademas realizar el
calculo de los intervalos de confianza de los parametros a optimizar.

El procedimiento habitual para determinar los parametros de mejor ajuste para

cada modelo cinético propuesto ha consistido en una primera bisqueda del éptimo

mediante la subrutina “G.A”, seguida de una segunda busqueda del 6ptimo con la

subrutina ‘fminsearch”, partiendo del 6ptimo calculado previamente. La busqueda del

6ptimo finaliza mediante la llamada a la subrutina “@jumul” (partiendo del éptimo

calculado en ‘fwinsearch”) para determinar los intervalos de confianza de los

parametros de mejor ajuste. Estas tres subrutinas evaldan la funcién objetivo

mediante una llamada a la funcién “fun_err_DTO” (en la que la funcién objetivo a

minimizar es la ecuacién 7.3).

A su vez, la funcién “fun_err_DTO” llama a la subrutina ‘fun_int_ganss”, para

realizar el calculo de las composiciones y actividad (igual a 1 en el caso del calculo de
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los parametros cinéticos a tiempo cero) en las diferentes condiciones experimentales

estudiadas. Esta subrutina integra el sistema de ecuaciones diferenciales definido en

la subrutina “der_DTO”. Para realizar la integracion se requiere evaluar las funciones

polinémicas de grado dos respecto de las variables de integracion en los diferentes

segmentos del mallado, para lo cual se ha definido una subrutina de calculo

“eospace”, que permite una progresion geométrica con objeto de dar mayor peso a

los puntos iniciales tanto del tiempo como del tiempo espacial.

Programa principal:

prin_cinética.m

SUBRUTINAS

Datos_DTO.txt
Lectura de datos iniciales

Asignacion de
valores iniciales a
los pardmetros a
optimar

Cilculo de la funcion error

Regresion no lineal
multivariable.

v

Sun_err_DTO.m

Cilculo del error

Algoritmo genético:

A

v

Funcién minimizacién

::GA» —

Sfun_int_ganss.m
Funcién de integracion

v A

(MATLAB):

geospace.m

“fminsearch”

v

Levenberg—Marquardt_

“aju_mul”

N

v
der_DTO.m
Sist. de Ecs. Diferencialed

v

~ intervalos de confianza,

Resultados:

Parametros cinéticos,

Y,;, EO.

E Calculo del mallado. i

Figura 7. 1. Diagrama de bloques del programa de calculo de los

cinéticos.

parametros
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El significado estadistico y la fiabilidad de los parametros se pueden evaluar
mediante la expresiéon de los intervalos de confianza para los g parametros

calculados vienen dados por la siguiente ecuacion:
2
L, =bqit%(n) Gy (7.8)

donde cqq €s el elemento de la matriz varianza — covarianza de q parimetros; bq la
estimacion del parametro q; t2 el valor critico del estadistico de Test de Student

para un nivel de confianza a; y 02 es la varianza de las respuestas.

7.1.2.4. Significacion y discriminacion de modelos

Con el objetivo de verificar la significacion y discriminar de forma rigurosa los
modelos propuestos, se ha llevado a cabo un analisis de varianzas. Para ello se han
considerado dos propiedades de la suma de cuadrados residuales globales: la
carencia de ajuste del modelo y la dispersion de los datos experimentales.

Para valorar la significacién de un modelo se compara la relacién de las
varianzas de las dos propiedades, s.2/s? (s.2, varianza de la carencia de ajuste y sc2,
varianza del error experimental). Esta relacién sigue una distribucién de tipo F de
Fischer, con v, y ve grados de libertad. Si se cumple la hipétesis de que la curva
calculada representa adecuadamente los datos experimentales, asumiendo que lo que
el modelo no es capaz de explicar (falta de ajuste del modelo) es comparable al error
experimental, se debe cumplir que la relacién de varianzas sea menor que el valor
critico de la funcién de distribucion de Fischer:

2
s
FO :S%< F1—0L(Va’ve) (79)
Planteando a modo de hipétesis:
Ho: a2 = s
Hi: Sa% > 82

St Fo>Fia(vs, ve), se rechaza la hipétesis nula (Ho: s?=sc?), por lo que se
concluye que la varianza debida a la falta de ajuste difiere demasiado de la varianza
del error experimental, con lo que el modelo no representa adecuadamente los datos
experimentales.

St Fo<Fi.(va, ve), se acepta la hipétesis nula (Ho: s.2=sc?), por lo que se puede
concluir que la varianza debida a la falta de ajuste es suficientemente parecida a la
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varianza del error experimental, con lo que el modelo representa adecuadamente los
datos experimentales.

El valor critico de la funcién critica de Fischer, Fi.4(va, ve), es funcién de los
grados de libertad para las varianzas comparadas (a, €) y del porcentaje de confianza
con el que se desea establecer la comparacion, 100 (1-a). Este valor se calcula
mediante las tablas de la funcién de distribucién de Fischer o directamente mediante
la funcién finv(1-, v, v,) de MATLAB, utilizando en esta tesis «=0.05.

Las varianzas se calculan en funcién de los correspondientes valores de la suma
de cuadrados de los errores (SEE) y de los grados de libertad (Tabla 7.3), segin la
siguiente ecuacion:

_SSE
A%

S

(7.10)
Y se debe discernir entre la varianza de la carencia de ajuste de un modelo y del

error experimental, segin las ecuaciones recogidas en la Tabla 7.3, donde q es el

numero de parametros a estimar.

Tabla 7. 3. Analisis de la varianza.

Fli:;it;n(iz la Suma ii;‘izgrggcés de los Grados de libertad Varianza
b
Carencia de SSE,,., = SSE — SSE v, =n, 1, —q 5.2
ajuste mod exp a exp 1 a
brror sSE., =35 (v; —?*-)2 v.=||ZR |-p|n 2
experimental exp T Es STk bl e S Pl m Se
i=1j J
ny Despr o
Total SSE = z Z(Yl,l - Yi’i)z V= ncxp : rl1 - q 02
i=1 j=1

Por otro lado, si hay mas de un modelo que satisface el test de adecuacion, se
puede realizar una discriminacién de modelos llevando a cabo el test I para
comparar la diferencia de la suma de errores al cuadrado (diferencia de carencia de

ajuste) de dos modelos, lo que permite determinar el modelo significativamente mas
adecuado (Elotdi y cols., 2007; Kletting y cols., 2009; Epelde, 2013).

Para determinar si la consideracién de modelos cinéticos mas complejos
supone realmente una mejora significativa respecto al mas simple, se han comparado
los diferentes modelos entre si por pares. Asi, para dos modelos dados, (i, j), cuyos
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grados de libertad viene dados como (v;, v)), siendo sZ>si2 con valores SSEi>SSE;, la
mejora lograda con el ajuste del modelo j respecto al del modelo i sera significativa
si:

(SSE, —SSE, )/ SSE,

E . = >F__(u.—v,v 7.11
T ) Y

En caso contrario, la mejora no es significativa y, si se estin comparando
modelos de diferente nimero de parametros, se considerard mas adecuado el
modelo de menor nimero de parametros (modelo i).

Cuando lo que se comparan son dos modelos (i, j), cuyos grados de libertad
vienen dados como (v vj), siendo vi=v;, y con valores de s2>s?, la mejora lograda
con el ajuste del modelo j respecto al del modelo i sera significativa si:

SSEi/v, s’
‘#=%>Fl_a(0iaui) (7.12)
]

=5 SSE, /v,

En caso contrario, no se puede afirmar que alguno de los dos modelos sea
significativamente mejor que el otro, por lo que se considera mas adecuado el de
menor s2.

7.13. Modelos cinéticos propuestos

De entre los diferentes esquemas cinéticos de reaccién propuestos en la
bibliografia y comentados en el Apartado 7.1.1, se ha tomado como referencia
(modelo Base) el esquema de la Tabla 7.4, que estd basado en el propuesto por
Moran (2002) para la transformaciéon de metanol sobre catalizador de zeolita
HZSM-5 (Tabla 7.1). Es un esquema sencillo que considera separadamente la
transformaciéon de DME y metanol y las etapas fundamentales que caben esperar en
la transformacién de DME.

Como una mejora del modelo propuesto por Moran (2002), este modelo
considera por separado los lumps de compuestos aromaticos (BTX), alifaticos
pesados (Cs+) y parafinas ligeras (Pa). Las etapas de reaccién son:

e El equilibrio entre el DME (D) y el MeOH (M), cuya constante de
equilibrio (K) sigue la siguiente relacién con la temperatura (Aguayo y cols.,
2007):
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1 1
K=exp{— 9.76 + 3200¥ +1.071og(T) = 0.6610 T + 0.49107"T* + 6500 TZ}

(7.13)

e la formacién de olefinas (O, suma de etileno, E, propileno, P, y butenos,

B), como compuesto intermedio, a partir de los oxigenados. Se establece

considerando la diferente reactividad del DME y del MeOH, para lo que se

establece un factor (f1), entre las constantes.

e La formacién de alifaticos pesados (Cs+) a partir de las olefinas ligeras; y a

partir de la reaccion entre las olefinas y los oxigenados.

e la formacién de parafinas ligeras (Pa) y compuestos aromaticos (BTX) a

partir de las olefinas ligeras y de los compuestos pesados.

e La formacién de CHyy CO, por descomposicién del DME.

Tabla 7. 4. Etapas y ecuaciones cinéticas correspondientes al Modelo Base.

Etapas cinéticas

Ecuaciones cinéticas

(tp)o={-ki[pppw—(pm?/K1)]-pp(katkapo+kr) } 6

D+W ﬁkl oM (7.14)
b ky (rn)o= {ka[pp pw-(pm2/Ki)]—f1 pm(katks po) } 6

T (7.15)

M= " (s (ro)o=1{ka(pp+fipm)—po[ks+ki(pp+fipm)-ks] } 0
0+W ——> Cs, —>Pa+BTX (7.16)
\% Pa+BTX (t5+)0={polks+ka(pp+fipa)]—keps+ } 6 (7.17)
0+D j ke o ey (tpa)o=(kspotkeps+)0 (7.18)

5+

o+m 1 (rerx)0=(kspotkeps+)0 (7.19)
DT CHeCOHW (tcr)o=kspob (7.20)
(rco)o=k7pph (7.21)

Las ecuaciones cinéticas

de todas las etapas se han formulado con un

exponente de las concentraciones que las considera como elementales, pero ademads

considerando un término, 0, que cuantifica la resistencia a la adsorcién en los

centros acidos de metanol y agua:

1

- 1+K3(PM +PW)

(7.22)
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donde K, es una constante que cuantifica la capacidad de adsorcién de metanol y
H2O, cuyas presiones parciales en el medio son pm y pw, respectivamente.

Tomado como referencia el ajuste a este modelo, para mejorarlo se han
considerado 7 modelos diferentes (Figura 7.2) con diferentes consideraciones que
van aumentando el numero de etapas del esquema cinético. En la Tabla 7.5 se
muestran las etapas y ecuaciones cinéticas de uno de los modelos (Modelo 6) que

como se explica a continuacién es el de mejor ajuste. Los otros modelos se han

descrito en el Apéndice A (Tabla A.1).

r Modelo |
| BASE |
#DME,MeOHy /----==-==-=--" . Olefinas
etapas autocataliticas segregadas

T | Olefinas segregadas’ x ¢+« & i T i Bapas i . i
Modelo6 i seapes | ModeloS Modelo! st Modelo?
autocataltcas Interconversion #DME, #DME,
oletinas MeOH MeoH
' Modelo 7 ' Modelo 4 ' Modelo 3

Figura 7. 2. Esquema de los modelos cinéticos propuestos.

El Modelo 1 considera cada una de las olefinas ligeras por separado
cuantificando sus constantes cinéticas mediante una serie de factores (f2, f3, f4 y fs),
los cuales relacionan las constantes cinéticas de formacién (f2, f3) y de desaparicion
(fs, f5) con las constantes correspondientes al propileno. Por otro lado, las
ecuaciones de formaciéon de cada componente estin establecidas considerando la
misma energia de activacion para las etapas que han sido agrupadas en el esquema
cinético.

El Modelo 2, que es una modificacién del Modelo 1, considera las etapas
autocataliticas de formacién de olefinas ligeras.

Los Modelos 3 y 4 son modificaciones de los Modelos 2 y 1 respectivamente, y
cuantifican la diferente reactividad del metanol y el DME mediante dos constantes
cinéticas diferenciadas.
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El Modelo 5 considera respecto al Modelo 3 a las olefinas como una agrupacioén y

no por separado en todas las etapas en las que intervienen.

El Modelo 6 se diferencia del Modelo 5 en que considera las olefinas

separadamente para las etapas autocataliticas.

El Modelo 7 incorpora en el Modelo 5 las etapas de interconversion de olefinas
ligeras propuestas por Epelde (2013) y Epelde y cols. (2014d), al estudiar la

intensificacién de propileno desde etileno y butenos.

Tabla 7. 5. Etapas y ecuaciones cinéticas correspondientes al Modelo 6.

Ecuaciones cinéticas

Etapas cinéticas
D+W kﬁ 2M
Ky
—> E+W
D Kz P+W
L B+w
—>E+W
M Ks P-+W
K T>BHwW
E+D 4 E+W
P+D Ks P+W
S| B+D Ke B+W
2| E+M :7 E+W
E° P+M ks P+W
B+M 9 B+W
E_T
=) K10 CoatW
B2
ffH% Pa+BTX
P Kiz_Spa+BTX
B f_2
p— K18 5 ch,+co+w

(rp)o = {-ki [popw—(pn*/Ky)]-
po(kz+kaprtkspptkepstkiz) 0

(ro = {ki[popw—(pw?/Ki)l-pulks+kopet
kspptkops)] }0

(te)o = {kopptkspatpe[kipptkipa—
fi(kiotki2)] 10

(tp)o = [keppt+kspmtpr(kspp+kspy—kio—kiz)]0

(tB)o = {kapp+kapyn+ps[kepp+kopri—
fakiotkiz)]} 6

(t5+)0 = [kio(prfi+pp+psf2)—kiips+]0

(tpa)o = [kiips+t+kiz(pefi+pr+psf2)]0

(terx)o = [ki1ps++kia(pefitprtpsfz)]0

(tcra)o = kispp0

(tco)o = kizpp0

(7.23)

(7.24)

(7.25)
(7.26)

(7.27)
(7.28)
(7.29)
(7.30)
(7.31)
(7.32)

7.14. Parimetros cinéticos y discriminacion de modelos

En la Tabla 7.6 (pata el Modelo 6) y en la Tabla A.2 (Apéndice A) se han

relacionado los parametros cinéticos (constantes cinéticas a la temperatura de
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referencia de 350 °C, energias de activacion y factores, f) correspondientes al mejor
ajuste para cada modelo propuesto. De igual forma, en estas tablas se muestran los

valores correspondientes a la funcién objetivo error (ec. (7.3)).

Tabla 7. 6. Parametros cinéticos y de ajuste del Modelos 6.

k" molc gear ' hlatm? | 7.88-10! +5.01

ky* molc g Thlatm™ | 4.99-102  £6.46-10+4
ks* molc g Thlatm™ | 2.42:10°  +1.47-10+4
ky* molc gea ' hatm? | 2.48-101  £3.39-10-2
ks* molc gear T h! atm2 2.54 +3.61:103
ke" molc gea ' hatm? | 1.44-101  £8.82-10-2
k7" molc gea'h'atm? | 3.02-101  +4.81-10"
kg* molc gear T h! atm2 2.63 +8.49:102
ko* molc gt h'atm? | 4.24-101  +1.14-10"
kig"  molc gert hlatm! 1.03 +7.03-103
k1" molcgac!hlatm? | 1.16:102 +2.54-102
ki2®  molcgea'htatm™® | 3.10-107  £1.95-10-3
kis*  molcgecthlatm? | 5.63-10+ +1.10-10+*

K. atm’! 1.27-10'  £1.22-101
E kJmol! 1.19-10'  £7.08-10-1
E, kJmol-! 41510 426710
E; kJmol! 33810 £232:10°
E, kJmol-! 1.72:10'  £1.91-10
Es kJmol! 257-100  £3.20-10"!
Es kJmol! 977 +7.08:10"
E; kJmol-! 1.63-10'  £1.06-101
Eg kJmol! 169101 +3.38-10-1
Eo kJmol-! 6.90-10"  £3.12:10
Ei kJmol! 212:10"  +6.48:102
En kJmol! 6.01-101  £1.35-101
Ei kJmol-! 20510 £1.20-10"
Eis kJmol! 337100 436110
AH, kJmol! 1.98:101  +5.48:102
f, 178 £221-102
£ 6.92:10"  +1.89-102
F.O. 467102
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Las Figuras A.1-A.3 (Apéndice A) permiten realizar una comparacién
cualitativa de los modelos, valorando el ajuste de los resultados experimentales
(puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el tiempo espacial de la
concentracion de cada lump a tiempo cero. Estos resultados corresponden a 375 °C,
y sitven como ejemplo del ajuste en el intervalo 300-400 °C.

Para una comparacioén cuantitativa del ajuste de los modelos, en la Tabla 7.7 se
muestran los resultados del analisis de varianzas; y en la Tabla 7.8 se muestran los
valores de las relaciones de las varianzas, asi como el valor de la funcién critica en

cada comparacion.

Tabla 7. 7. Parametros para el analisis de varianzas de los modelos propuestos.

Modelos
Base 1 2 3 4 5 6 7

p 39 39 39 39 39 39 39 39

n 10 10 10 10 10 10 10 10

q 17 21 23 28 24 22 30 33

Vi 373 369 367 362 366 368 360 357
SSEmod | 1.21-10" |6.95-102 |6.66-102 | 6.46-10-2 |7.02-102 |5.96-102 [4.67-102 |1.07-10!
si? (10% 3.23 1.88 1.82 1.78 1.92 1.62 1.29 2.99

Tabla 7. 8. Comparacién de los modelos. Relacién de varianzas, funcién critica y

modelo seleccionado.

Comparacion del modelo i respecto del j (si#>s;%)

1-Base 21 3-2 4-3 5-4 6-5 7-6
si2/ s 67.74 7.89 2.26 7.89 32.54 12.57 *

Fi(vi - v;, v;) 2.40 3.02 2.24 2.40 2.40 1.96 2.63
Modelo seleccionado 1 2 3 4 5 6 6

Atendiendo a los resultados de la Tabla 7.8, no ha sido necesaria la
comparacion del Test de Fischer, ya que se ha obtenido un mayor error con un
mayor numero de parametros a estimar, por lo que se da por hecho que el modelo
con menor error (Modelo 6) da un mejor ajuste.

Una vez determinado el Modelo 6 como el de mejor ajuste a los resultados
experimentales, con el fin de determinar su significacién, se ha calculado la varianza

del error experimental a partir de ensayos repetidos (2-3 para cada condicién
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experimental). En la Tabla 7.9 se muestran la suma de cuadrados de los errores, los
grados de libertad y la varianza del error experimental.

Tabla 7.9. Suma de cuadrados residuales, grados de libertad y varianza del error
experimental para el Modelo 6.

o p R * —* . 102
SSEcxp = zz Z(Yi,k —Yi,i) 9.17-10
i=1j=1k=1
P
v.=|| 2R, |-p|n 140
=1
52 6.55-10

Las varianzas correspondientes a la carencia de ajuste del modelo cinético,
junto con los parametros necesarios para su calculo (suma de cuadrados residuales y
grados de libertad), el cociente de varianzas y el valor critico F de Fischer, se han
relacionado en la Tabla 7.10.

Tabla 7. 10. Analisis de varianzas y test de significacién del Modelo 6.

P 39
n 10
q 30
V. =p'ni-q 360

oy fep ([ V)
SSE=% % (Yi,j - Yi,-) 4.67-102

i=1j=1 )

S’ 1.29-10+4

sa2/8c 1.98:10-!
F1.4(0a, V) 1.27

Test de significacién Se acepta

Los resultados ponen de manifiesto que el Modelo 6 satisface el test de
significacién requerido, ya que el error asociado a la carencia de ajuste es
comparable al error experimental. Al analizar los valores de los pardmetros cinéticos
de este modelo (Tabla 7.6), destaca que la comparacion de la constantes cinéticas de
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las etapas de obtencién de olefinas desde metanol y DME, permite apreciar que la
constante cinética a la temperatura de referencia de la transformacién de DME
(4.99 102 molc geac! h! atm™) es aproximadamente 20 veces la de transformacion de
metanol (2.42 103 molc ge! h! atm). Este resultado ratifica el obtenido por
Gayubo y cols. (2003) alimentando metanol, que soportaron la mayor reactividad del
DME por la comprobacién experimental de que el contenido de DME en el medio
de reaccién era en todo el intervalo de condiciones inferior al correspondiente al
equilibrio termodindmico con el metanol. También es coherente con las diferencias
propuestas en la bibliografia para los mecanismos de reaccién de los dos oxigenados
(Yamazaki y cols., 2012), que atribuyen al DME la capacidad de reaccionar con estos
grupos metoxi, para dar propileno, como una ruta directa y en paralelo con las del
pool de hidrocarburos, que parece eficaz para activar estas, aumentando la constante

cinética aparente de formacién de olefinas ligeras.

Sin embargo, la mayor energia de activaciéon de la transformacién de DME
(41.5 kJ mol"!) que la del metanol (33.8 k] mol') parecer indicar que hay factores
que condicionan la reactividad del DME a pesar de su mayor afinidad proténica
respecto al metanol a baja temperatura (Forester y Howe, 1987).

7.15.  Validez del modelo propuesto

Para ilustrar la validez del modelo cinético (Modelo 6) para la simulacién de la
distribucién de componentes en el medio de reaccién a tiempo cero, en las Figuras
7.3-7.6 se comparan los resultados expetimentales (puntos) y calculados con las
ecuaciones y constantes cinéticas del modelo (lineas), de la evolucién con el tiempo
espacial de la concentraciéon de los diferentes lumps a diferentes temperaturas de
reaccién, 325 °C (Figura 7.3), 350 °C (Figura 7.4), 375 °C (Figura 7.5) y 400 °C
(Figura 7.6). Las graficas a corresponden a los componentes mayoritarios y las b a
los minoritarios. Se observa que el ajuste es razonablemente bueno en todas las
condiciones estudiadas, correspondientes a la transformacién de DME puro.
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1.0
Yi
4 0.8
4 0.6
4 04
0.2 o Gy,
— m DME
4 0.2
)
A
‘ 0.0
0 1 2 3 4 5 6
W/FAO’ gcath 1Tl()lc-1
0.25
Y. Cal Ex 325 °C
i — ¢ CH, b)
0.2 + Pa
BTX
MeOH
015 - u CO+CO,
0.1 -
0.05
0 B———a—m = = s |
0 1 2 3 4 5 6

W/Fpos Ecach mol!

Figura 7. 3. Analisis del ajuste del Modelo 6, por comparacion de los resultados

experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el

tiempo espacial de la concentraciéon de los lumps de compuestos

mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de
alimentaciéon, DME puro; 325 °C.

reaccion:
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0.25 .
- 4 )
0.2 - Pa
BTX
MeOH
0.15 - _ w co+co,
0.1 r
0.05 -
0 .'_.=.=.=.E§=‘7

0 1 2 3 4 5 6
W/Fpos €cach mol!

Figura 7. 4. Analisis del ajuste del Modelo 6, por comparacion de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el
tiempo espacial de la concentraciéon de los lumps de compuestos
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reaccién:
alimentacién, DME puro; 350 °C.
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1.0
375 °C Y.
C,H, a) !
— m CH, 4 0.8
— A CH, o
© G,
— ® DME 1 0.6
®
4 0.4
()
ﬁ\ 1 02
\I\F
‘ 2— 0.0

3 4 5 6
W/FAO’ gcath I‘nOIC-1

0.25
Y Cal Exp 375 °C

i — ¢ CH, b)

0.2 Pa
BTX
MeOH

0.15 - __ u co+co,

0.1 -

0.05

WLz — — 2 £ ‘ s |

0 1 2 3 4 5 6
W/Fpos Ecach mol!

Figura 7. 5. Analisis del ajuste del Modelo 6, por comparacion de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el
tiempo espacial de la concentraciéon de los lumps de compuestos
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reaccién:
alimentacién, DME puro; 375 °C.
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1.0
Yi
1 0.8
4 0.6
4 0.4
4 0.2
— 0.0
0 1 2 3 4
W/FAO’ gcath rnOIC-1
0.25 .
Y. Cal Exp 400 °C
i — ¢ CH, b)
0.2 + Pa
BTX
MeOH
015 - __ w co+co,
0.1 -
0.05
0 i — A r— = 3
0 1 2 3 4

W/FA09 gcath Irl()lC-1

Figura 7. 6. Analisis del ajuste del Modelo 6, por comparacion de los resultados

experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evoluciéon con el
tiempo espacial de la concentraciéon de los lumps de compuestos
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reaccion:
alimentacién, DME puro; 400 °C.

Igualmente el modelo cinético 6 resulta valido para simular la distribucion de

productos para la alimentacién de DME diluida con He, metanol o H;O, cuyos

resultados experimentales se han utilizado en la obtenciéon del modelo. Asi, en la

Figura 7.7, se comparan los resultados experimentales (puntos) y calculados (lineas)

de la evolucion con el tiempo espacial de la concentracién de los diferentes lumps

para la co-alimentacion de H»O. Este ajuste tiene un gran interés por el
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extraordinario efecto del H2O sobre la cinética a tiempo cero y sobre todo sobre la
desactivacién, por lo que la co-alimentacion de H2O sera una estrategia a tener en
cuenta en futuros estudios de simulacién y optimizacion.

0.6 1.0
Cal Exp
Yi — ¢ CH, a) Y
0.5 — ®mCH 4 0.8
— A CH,
0.4 °C,,
[ | — ® DME 4 0.6
0.3 T

0.4
0.2 ﬁ—_‘/‘;
0.1 — 0.2
e_
A

2 3
_ Q 2
0 0.0
88 90 92 94 96 98 100
% DME
0.25
Y, Cal Exp b)
— ¢ CH,
0.2 | Pa
BTX
0.15 | MeOH
— | CO+CO,
0.1
0.05 ‘
|
0 i = = 2
88 90 92 94 96 98 100
% DME

Figura 7. 7. Analisis del ajuste del Modelo 6, por comparacion de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la concentracién de los
lumps de compuestos mayoritarios (a) y minoritarios (b), para
diferentes concentraciones de DME en la alimentacién de DME/H,O.
Condiciones de reaccion: 375 °C; tiempo espacial, 1 geoc h molc.
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7.2. CONSIDERACION DE LA DESACTIVACION EN EL MODELO
CINETICO

Dada la ripida desactivacion del catalizador observada en los capitulos
anteriores, la viabilidad de un proceso de transformacién de DME en olefinas
(DTO) parece exigir el conocimiento detallado de la cinética de desactivacién que,
incorporada en el modelo cinético deducido en el Apartado 7.1, permita calcular la
evolucién con el tiempo de la distribucién de los productos de reacciéon. Por otro
lado, los resultados del Capitulo 6 han puesto de manifiesto que la desactivacion,
dependiente del contenido de coque, tiene previsiblemente una fuerte dependencia
de la composicién del medio de reaccién, como resultado de la propia complejidad
del coque (con diferentes fracciones, previsiblemente de diferente origen) y de su
distribucién en la estructura porosa del catalizador.

Esta cinética de desactivacion del proceso DTO no ha sido estudiada en la
bibliografia y su estudio se ha abordado aqui tomando como referencias las
ecuaciones de desactivacién para los procesos MTO y MTG, destacando el interés
de utilizar una ecuacién que considere ademas del tiempo y de la temperatura, el
efecto de la concentracién de los componentes precursores del coque. Esta
consideracién y la utilizacion de una metodologia rigurosa de analisis de datos
cinéticos son requisitos obligados para que la ecuacién cinética de desactivacion: i)
cuantifique fielmente la “historia pasada” del catalizador, y; ii) pueda ser utilizada en
el disefio del reactor con cualquier estrategia.

7.2.1.  Ecuaciones cinéticas de desactivacion del proceso MTO

Las referencias mas directas sobre cinéticas de desactivaciéon de los procesos
MTG y MTO sobre catalizadores de zeolita HZSM-5, son las correspondientes a los
trabajos del grupo de investigacion (Benito y cols., 1996d; Aguayo y cols., 1997;
Gayubo y cols., 2003; Mier y cols., 2011). Benito y cols. (1996d) propusieron una
ecuacion cinética de desactivacion por deposiciéon de coque para el proceso MTG,
no selectiva (la misma actividad para todas la etapas del esquema cinético) y
dependiente de la composicién (fraccion en masa, Xi) de los diferentes Jumps del
esquema cinético (A, C y G, oxigenados, olefinas ligeras y del resto de
hidrocarburos, respectivamente), como precursores del coque en diferente medida:

da

a4 = _(kd/\XA +kyeXe +kyXg )ad (7.33)
t
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El orden de la desactivacién (d) resultd ser de 1, y supuso una interesante
contribucién determinar que los principales responsables de la desactivaciéon por
deposiciéon de coque (mayor valor de kaa) son las especies oxigenadas en el medio
de reacciéon (metanol y DME).

Aguayo y cols. (1997), en el estudio del proceso MTG comprobaron que la
desactivacion se atenuaba notablemente al trabajar en lecho fluidizado, por el eficaz
barrido de los precursores del coque por el HO formada a la entrada del reactor
por deshidrataciéon del metanol. En consecuencia, se aconsejé establecer ecuaciones
cinéticas de desactivacion cuantificando este efecto atenuante, considerando la
concentracion de HxO en el medio y racionalizando un fenémeno conocido

previamente pero para el que no habia propuestas de cuantificacion.

Gayubo y cols. (2002) compararon varias funciones para cuantificar el efecto
atenuante del H»O, incluyendo un término en el denominador de la ecuacién
cinética de desactivacion (1+KwXw), dependiente de la concentracion de agua en el
medio (Xw). Posteriormente, Gayubo y cols. (2003) extendieron su modelo cinético
de desactivacién para cuantificar la desactivacion irreversible (por desaluminizacién
de la zeolita HZSM-5) por encima de 400 °C y en condiciones de elevada

concentracion de H,O en el medio.

Mier y cols. (2011) han propuesto un modelo cinético para la desactivacion de
la zeolita HZSM-5 en la produccién de olefinas co-alimentando metanol y n-butano.
El esquema de desactivacion es en serie-paralelo, porque los responsables de la
deposicion de coque son los oxigenados y los hidrocarburos productos de reaccién
(olefinas ligeras y /ump de gasolina).

También existen modelos para la desactivaciéon del proceso MTO con
catalizadores de SAPO-n (Gayubo y cols., 2007; Hu y cols., 2010), que en el caso de
los propuestos por el grupo de investigacion se rigen por criterios similares a los de
desactivacion de la zeolita HZSM-5, como la consideraciéon de la atenuacion del

H>O y de la concentracién de oxigenados como principales precursores del coque.

7.2.2. Metodologia de anilisis de datos

Las ecuaciones de velocidad de formaciéon de un compuesto i para un tiempo t,
se expresan incorporando el término de actividad en la ec. (7.2), de forma que se
tiene en cuenta la historia pasada del catalizador en cada posicién del reactor:

n=30,)(r)a (734

]
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donde la actividad en un modelo no selectivo se define como la relacion entre las
velocidades de reaccién a tiempo t y a tiempo cero:

a= (7.35)

En un modelo selectivo se considera la ec. (7.35) para cada reaccién j del

esquema cinético, con una actividad diferente aj.

El calculo de los parametros cinéticos de mejor ajuste para cada ecuacion
cinética de desactivacion propuesta se ha llevado a cabo mediante regresion no lineal
multiple de los resultados experimentales a los calculados integrando el modelo
cinético, considerando la ecuacién cinética de desactivaciéon. La optimizacién se
realizado minimizando la funcién objetivo (F.O.), ec. (7.3), que se ha definido en el
Apartado 7.1.2.2.

Al igual que para el modelado cinético a tiempo cero, las constantes cinéticas
de desactivacién se expresan reparametrizadas, ec. (7.4), de modo que los
parametros de mejor ajuste a optimizar son las constantes cinéticas de desactivacion
a la temperatura de referencia (350 °C) y sus correspondientes energfas de
activacion.

Ademas, en todas las ecuaciones cinéticas de desactivacién se ha incluido un
término 64 que cuantifica la resistencia a la adsorcién en los centros acidos de agua,
tal y como determinaron Gayubo y cols. (2002):

1

= 736
1+ K py 0

d

7.2.3. Ecuaciones cinéticas de desactivacion propuestas

Para el calculo de la cinética de desactivacién se ha optado por partir del
modelo seleccionado en el apartado anterior (Modelo 6). Se ha considerado un
modelo de desactivacion no selectiva; en el que se asume la misma actividad en
todas las etapas de formacién de hidrocarburos, etapas entre la 2 y la 12 del esquema
cinético del Modelo 6 (Tabla 7.5).

Puesto que en todas las condiciones experimentales ensayadas se ha observado
que la desactivacion en la etapa de hidratacion de DME a metanol (etapa 1 del
modelo cinético) y en la formacién de CHs (etapa 13) es practicamente nula, la
actividad del catalizador para estas etapas se ha considerado constante e igual a la
unidad. Esta consideracion estd también basada en que la hidrdlisis de DME
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requiere una débil fuerza acida y que el catalizador no interviene en el craqueo
térmico.

Con estas premisas se han considerado diferentes ecuaciones cinéticas de
desactivacién (Tabla 7.12), que se han clasificado como: independiente, en paralelo,
en setie o serie-paralelo, en base a los posibles precursores del coque y a su papel en
el esquema cinético. En todos los modelos la desactivaciéon es dependiente de la
actividad elevada a un orden de desactivacion, d.

La ecuacién A, para la desactivacién independiente del avance de la reaccion,
considera que todos los componentes del medio de reaccién contribuyen de igual
manera a la deposicion de coque.

La ecuacién B asume que son los compuestos oxigenados (DME y metanol) los
unicos precursores del coque, de modo que la formaciéon de coque tiene lugar en
paralelo con la formacién de los productos de reaccién. Segun esta ecuacién, el
coque se forma preferentemente en el tramo inicial del reactor de lecho fijo, donde
la concentracién de oxigenados es elevada. La ecuacion C también corresponde a la
desactivacion en paralelo, pero con el DME como unico precursor de coque. Cabe
sefialar que atendiendo a los antecedentes en la transformaciéon de metanol, se ha
comprobado que la deposiciéon de coque y consiguiente desactivacién aumenta al
aumentar la concentracién de metanol en el medio (Chen y cols., 2000; Qi y cols.,
2007; Hu y cols., 2010), la cual sigue la misma tendencia que la de DME, si bien para
Benito y cols. (1996d) siendo mas importante la contribucién de oxigenados
(metanol y DME) también contribuyen los hidrocarburos a la formaciéon de coque.
Por otro lado, los resultados de deposicion de coque del Capitulo 6 y de
desactivacion de ese capitulo y de los anteriores, ponen de manifiesto que hay una
relacion entre la formacién de coque y desactivacién con la concentracion de DME
en el medio. En consecuencia, los antecedentes y los resultados soportan el interés
de estas ecuaciones B y C.

Por otro lado, las ecuaciones D y E consideran una desactivacion en serie, con
intervencion de los productos como precursores del coque. Las olefinas ligeras y los
compuestos pesados en la ecuaciéon D, y las parafinas ligeras y compuestos
aromaticos en la ecuacién E.

Y por ultimo se ha considerado una ecuacién de desactivacion en serie—
paralelo (F), que considera como responsables de la deposicién de coque tanto a los
oxigenados como a los productos mayoritarios (olefinas ligeras y alifaticos pesados),
con diferentes contribuciones cuantificadas por las constantes kai y k.
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Tabla 7. 11. Ecuaciones de desactivacién propuestas.

Modelo Precz:)s(;::s del Ecuacion de desactivacion
Ind dient
neependiente TODOS 9k, Pato (7.37)
A dt d1 d
En paralelo Oxigenados da d
B (McOH + DME) &t =—(kgipy +kaoppla®y  (7.38)
E lel d
n Pzra elo DME (Ti _ _kdlpDaded (7.39)
En serie Olefinas y pesados da d
D O +Cs) de =—ky(po +Pesi)a0y (7.40)
En serie Parafinas y aromaticos da
B (Pay BTX) ar ==k (Ppa + Prrx )aded (7.41)
) da
En serie-paralelo Oxigenados, y gt = kg (Py +Pp) T kaa(Po +Pese )]aded
F olefinas y pesados (7.42)

7.2.4. Parimetros cinéticos y discriminacion de ecuaciones

Para el calculo de los parametros cinéticos de desactivacion, se han utilizado los
valores de los parametros de la reacciéon principal a tiempo cero recogidos en la
Tabla 7.6 (Modelo 6), de modo que unicamente se optimizan las constantes de
desactivacion, kai y ka, a la temperatura de referencia, sus respectivas energfas de
activacion, Eqi y Ea, para cada modelo de desactivacion propuesto, el orden de
desactivacién d, la constante de equilibrio de adsorcién del H2O a la temperatura de
referencia y la energfa de adsorcién. Dado que el modelo cinético utilizado es la
combinacién del Modelo 6 para tiempo de reaccion cero (Tabla 7.5) y cada ecuacién
de desactivaciéon de la Tabla 7.11 (A, B,...) se ha denominado a los modelos

cinéticos completos: 6A, 6B,...

Los parametros de mejor ajuste del modelo 6C (determinado como el de mejor
ajuste, como se muestra a continuacion) se han relacionado en la Tabla 7.12. Los
parametros cinéticos para los otros modelos se han relacionado en la Tabla B.1
(Apéndice B). La diferente calidad del ajuste se muestra en las Figuras B.1-B.3
(Apéndice B), en las que se comparan los resultados experimentales (puntos) y
calculados (lineas) de la evoluciéon con el tiempo de las fracciones molares de los
componentes del medio de reaccion. Los resultados mostrados en esta Figura, como
ejemplo, corresponden a unas condiciones de reaccién de 375 °C y tiempo espacial
de 1.5 geach molc.
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Tabla 7. 12. Parametros cinéticos de mejor ajuste y funcién objetivo para el modelo

6C (con la ecnacion cinética de desactivacion C).

ka1, hatm® | 7.88-101 +1.2-10-
Eai, k] mol! | 1.64-10'  £8.3-10"!
d 4.87 +3.2-103
K4 hatm! | 3.01-102  £5-10+
AH,4, k] mol! | 4.87-10! +0.21
F.O. 1.36-10!

Para una comparacién cuantitativa del ajuste de los modelos, en la Tabla 7.13
se muestran los resultados del andlisis de varianzas; y en la Tabla 7.14 se muestran
los valores de las relaciones de las varianzas, asi como el valor de la funcion critica

en cada comparacion.

Tabla 7. 13. Parametros para el andlisis de varianzas de los modelos cinéticos

considerando cada una de las ecuaciones cinéticas de desactivacion.

Modelo

6A 6B 6C 6D 6E 6F

p 39 39 39 39 39 39

n 10 10 10 10 10 10

q 3 5 3 3 3 5
v =p'n-q 387 385 387 387 387 385

SSEmod 1.7-101 1.44-101 1.36-101 1.62-101 1.80-101 1.53-101

si2 (10% 4.40 3.74 3.50 4.18 4.65 3.97

Tabla 7. 14. Comparacion de los modelos considerando las diferentes ecuaciones
cinéticas de desactivacién. Relacién de varianzas, funcién critica y

modelo seleccionado.

Comparacion del modelo i respecto del j (si#>s;%)

6B-6A 6C-6B 6D-6C* GE-6C* 6F-6C
si2/ s 35.05 12.22 0.84 0.75 *k
Fi(vi - vj, 1) 3.02 3.02 1.18 1.18 ok
Modelo seleccionado 6B 6C 6C 6C 6C

* Ecuacién 7.12.
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** No ha sido necesaria la comparacién del Test de Fischer, ya que se ha obtenido
un mayor error con un mayor numero de parimetros a estimar y se da por hecho

que el modelo con menor error da un mejor ajuste.

En la Tabla 7.15 se muestran la suma de los errores residuales, los grados de
libertad y la varianza del error experimental del modelo 6C seleccionado, y en la
Tabla 7.16 se relacionan los resultados de la carencia de ajuste, junto con los
parametros necesarios para su calculo (suma de cuadrados residuales y grados de
libertad), el cociente de varianzas y el valor critico F de Fischer.

Cabe sefialar que el elevado orden de desactivaciéon (d = 4.87) indica que la
actividad tiende a un valor de pseudoequilibrio, como es habitual en las reacciones
sobre catalizadores de zeolita HZSM-5. Presumiblemente podria mejorar el ajuste
con una ecuacién de desactivacién que incorporara una actividad de equilibrio
(Corella y cols., 1988). Sin embargo, se ha desechado esta iniciativa, porque a su vez
la actividad de equilibrio depende de las condiciones de reacciéon y, por tanto,
ademas de aumentar la complejidad del modelo, el tratamiento serfa muy empirico.

Tabla 7. 15. Suma de cuadrados residuales, grados de libertad y varianza del error
experimental del modelo cinético 6C.

n, p R 2
i * —* . -2
SSE., =23 (v, - i) 5.68-10
i=lj=1k=1
P
ve=||ZR; |-p |ny 180
-
o2 31510
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Tabla 7. 16. Analisis de varianzas y test de significacion del modelo cinético 6C.

p 39
n 10
q 3
V. =p'ni-q 387
se=% 3 (v-v,f | 136100
i=1j=1
S2 3.5-104
822/ 8¢ 1.11
Fi.(0a, V) 1.24
Test de significacién Se acepta

7.2.5. Anilisis de Ia validez del modelo cinético completo

El modelo cinético propuesto (Modelo 6C) permite simular el proceso de
transformaciéon de DME en hidrocarburos, en un amplio intervalo de condiciones
de operacion: 300-400 °C, 0.2-6 gee h molc?! y diferentes co-alimentaciones (He,
metanol, H>O). Como comprobacién de la calidad del modelo, en las Figuras 7.8-
7.10 se observa el ajuste de los resultados experimentales (puntos) con los
calculados con el modelo (lineas) de la evoluciéon con el tiempo (hasta 18 h) de la
composicién de los componentes del medio de reaccion a la salida del reactor, para
diferentes condiciones de temperatura y tiempo espacial, y alimentando DME puro.
De igual forma, en la Figuras 7.11-7.13 se muestra el ajuste para las diferentes co-
alimentaciones estudiadas (He, H2O, metanol).

Los resultados de las Figuras 7.8-7.13 ponen de manifiesto la calidad del
modelo para determinar la evolucién con el tiempo de la distribucién de productos,
alimentando DME puro, asi como diluido con He, con HO y con metanol, en el
intervalo de 300-400 °C.
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0.6 1
Y; > Y,
05 r " m
. Frﬁi | 0.8
325 °C
04 -
Cal Exp A 06
— ¢ CH,
0.3 1 — m C;H,
— A CH, - 04
— B DME
0.1 | 1 02
==
0 5 10 15
t (h)
0.25
Y. Cal Exp 325°C
i — ¢ CH, b)
0.2 - Pa
BTX
MeOH
015 - _ = co+co,
0.1 -
0.05
0 mm=m—n — = =
0 5 10 15 20
t (h)

Figura 7. 8. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparacién de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evoluciéon con el
tiempo de la concentracién de los lumps de componentes del medio de
reaccion, para la alimentacion de DME puro. Condiciones de reaccion:
325 °C, 3 g h molc! (a, productos mayoritarios y b, productos
minoritarios).
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Figura 7. 9. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparaciéon de los resultados

experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el
tiempo de la concentracion de los lumps de componentes del medio de
reaccion, para la alimentacion de DME puro. Condiciones de reaccion:
350 °C, 3 ge h molc! (a, productos mayoritarios y b, productos
minoritarios).
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0.6 1
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0 —F——% —
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Figura 7. 10. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparacion de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el
tiempo de la concentraciéon de los lumps de componentes del medio
de reaccién, para la alimentacién de DME puro. Condiciones de
reaccion: 375 °C, 3 gae h molc! (a, productos mayoritatios y b,
productos minoritarios).
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Figura 7. 11. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparacién de los resultados

experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el

tiempo de la concentracion de los lumps de componentes del medio

de reaccién, para la co-alimentaciéon de DME con He (50 % en peso)

(a, productos mayoritarios y b, productos minoritatios). Condiciones

de reaccion: 375 °C, 1 gear h molc-t.
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Figura 7. 12. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparacion de los resultados
experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evoluciéon con el
tiempo de la concentracion de los lumps de componentes del medio
de reaccion, para la co-alimentacién de DME con HO (5 % en peso)
(a, productos mayoritarios y b, productos minoritatios). Condiciones
de reaccion: 375 °C, 1 geae h molc .
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Figura 7.13. Analisis del ajuste del Modelo 6C, por comparacion de los resultados

experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evoluciéon con el

tiempo de la concentracion de los lumps de componentes del medio
de reaccion, para la co-alimentaciéon de DME con MeOH (10 % en

peso) (a, productos mayoritarios y b, productos minoritarios).

Condiciones de reaccion: 375 °C, 1 gee h molc L.
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8. RESUMEN

Se ha estudiado la transformacion catalitica de dimetil éter (DME) sobre
catalizadores 4cidos, para obtener selectivamente olefinas ligeras (proceso DTO),
comparando catalizadores, determinando el efecto de las condiciones de operacién y
estableciendo un modelo cinético adecuado para simular el proceso DTO en un
amplio intervalo de condiciones. El interés del proceso DTO esta sustentado en la
creciente implantacion industrial de la sintesis de DME, sustituyendo a la sintesis de
metanol, desde fuentes alternativas al petréleo (carbon, gas natural, biomasa).

Los resultados previos ponen de manifiesto notables diferencias con la
transformacion del metanol (proceso MTO), debido a la diferente reactividad de
metanol y DME, lo que exige una adaptacién del conocimiento del proceso MTO y
un modelo cinético adecuado al nuevo proceso DTO. Una diferencia sustancial es el
diferente contenido de H>O en el medio de reaccién para la transformacion de
metanol y DME, lo que exige un barrido severo del catalizador con un gas inerte,
para que los resultados de transformacién de DME no se vean enmascarados por la
presencia de H>O adsorbida en el catalizador. Mediante espectrofotometria FTIR se

ha estudiado el efecto inhibidor del H>O en la formacién de iones metoxi.

Los catalizadores estudiados se han preparado por aglomeracién de funciones
acidas de diferente acidez y selectividad de forma: 1) dos silicoaluminofosfatos
(SAPO-18 y SAPO-34) aglomerados con bentonita (catalizadores CS-18/bentonita y
CS-34/bentonita); ii) tres zeolitas HZSM-5 cometciales con diferente telacion
SiO2/ALO; (30, 80 y 280), aglomeradas con bentonita, dando lugar a los
catalizadores denominados en esta tesis CZ-30/bentonita, CZ-80/bentonita y
CZ-280/bentonita, respectivamente; iii) una zeolita HZSM-5 comercial con relacion
SiO2/ALO; = 280 aglomerada con boehmita (catalizador CZ-280/boehmita); y
1v) dos zeolitas HZSM-5 comerciales modificadas mediante impregnacion con Py K
(catalizadores denominados P/CZ-280/boehmita y K/CZ-280/boehmita).

La estructura micro y mesoporosa de las funciones acidas y de los catalizadores
se ha determinado mediante adsorcién-desorcion de N, y la estructura macroporosa
se ha analizado por porosimetria de intrusiéon de Hg. La composicion quimica de las
zeolitas modificadas se ha determinado mediante el anilisis elemental de ICP/MS, y
las propiedades estructurales mediante difracciéon de rayos X (DRX). La acidez total
y distribucién de fuerza acida se han determinado mediante combinacién del analisis
calorimétrico y termogravimétrico de la adsorcion diferencial de terc-butil amina
(t-BA), y la naturaleza de los centros acidos mediante espectroscopia FTIR de
piridina adsorbida. Ademas, se han determinado las propiedades mecanicas de los

aglomerantes mediante ensayos de atricién, comprobandose la capacidad para
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conferir una elevada resistencia mecanica al catalizador, de la y-Al:Os obtenida tras
calcinacion de la boehmita.

Los experimentos cinéticos se han realizado en un equipo automatizado de
reaccion (PID Eng. Tech Microactivity-Reference), que dispone de un reactor de
lecho fijo isotermo, acoplado a un micro-cromatégrafo de gases (Agilent 490) para
el analisis en continuo de los productos de reaccion. La composicion de los
productos se ha cuantificado considerandolos individualmente y agrupados en
fracciones (fumps): 1) metano, ii) CO y COy, iii) etileno, iv) propileno, v) butenos, vi)
parafinas ligeras (etano, propano, butanos), vii) aromaticos (benceno, tolueno y
xilenos), viii) fraccion alifatica Cs+, y, 1x) oxigenados no reaccionados (MeOH y
DME).

La comparacién del comportamiento cinético de los catalizadores y su
posterior discriminacion, se han realizado atendiendo a los criterios de actividad,
rendimiento y selectividad de olefinas ligeras, y estabilidad con el tiempo, con
resultados obtenidos en las siguientes condiciones: 350 y 400 °C; alimentacion,
DME puro; tiempo espacial, 0.4 g.oi h molc!; tiempo de reaccién, 4 h, previo
acondicionamiento z situ del catalizador. En base al compromiso de los indices de
reaccion, se ha seleccionado para los estudios paramétrico y cinético el catalizador
de zeolita HZSM-5, con relacién SiO»/Al,O3 = 280 y aglomerado con boehmita,
denominado CZ-280/boehmita. La utilizacién de boehmita en lugar de bentonita
como aglomerante genera una favorable sinergia en el comportamiento cinético, por
la contribucién de las propiedades (acidez débil y mesoporos) de la y-ALOs formada
tras calcinacion de la boehmita.

El estudio paramétrico se ha realizado alimentando DME puro y determinando
el efecto sobre la actividad, selectividad y desactivacion, de la temperatura (300-400
°C), tiempo espacial (0.2-6 gee h molc™), dilucién de la alimentaciéon (con He) y co-
alimentaciéon de H>O y metanol. Con este estudio se ha obtenido informacién sobre:
1) los intervalos de las condiciones de operaciéon adecuados para el estudio cinético;
ii) un esquema de las etapas de reaccién como base del estudio cinético; iii) una
aproximaciéon a las condiciones de operaciéon adecuadas para maximizar la
produccién de olefinas ligeras. Ademas, se han obtenido gran parte de los datos
utilizados en el modelado cinético.

Por su importancia para establecer una estrategia de operacion y para el disefio
del reactor, se ha prestado especial atenciéon a la desactivacion y regeneracién del
catalizador, determinando las caracteristicas del coque y el efecto de su deposicién
en el deterioro de las propiedades (estructurales y acidez) del catalizador, asi como
en su comportamiento cinético. El coque se ha estudiado mediante oxidacién a
temperatura programada (TPO), determinando su contenido y la presencia de
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diferentes tipos de coque en la estructura porosa jerarquizada del catalizador.
También se ha comprobado la regenerabilidad del catalizador CZ-280/boehmita,
que recupera sus propiedades cuando es utilizado en ciclos de reaccién-regeneracion

(por combustién del coque 7 sitn con aire a 550 °C).

El modelo cinético del proceso DTO se ha abordado en dos etapas:
1) determinando el modelo cinético a tiempo cero, con los datos del estudio
paramétrico para tiempo de reaccion cero (catalizador fresco), y ii) determinando un
modelo global, que integra una ecuacién cinética de desactivacion, la cual se ha
obtenido a partir de los datos de evolucién con el tiempo de la concentracién de los
componentes de la reaccién. En el estudio se han discriminado diferentes esquemas
cinéticos de /fumps, considerando separadamente al DME y al metanol vy
cuantificando la velocidad de las etapas de formacién de cada componte o fump
mediante cinéticas elementales. Igualmente, se han considerado separadamente los

componentes (etileno, propileno y butenos) del /ump de olefinas ligeras.

Para cuantificar la desactivacion se ha considerado que ésta es no selectiva y se
han propuesto diferentes ecuaciones alternativas, con posibles Zmps como
precursores del coque. Tanto para la reaccioén principal como para la desactivacion
se ha considerado en las ecuaciones cinéticas el importante efecto del contenido de
H2O en el medio de reaccién, que contribuye a atenuar la velocidad de las

reacciones individuales y la velocidad de desactivacion.

El calculo de los parametros cinéticos de cada modelo cinético considerado se
ha llevado a cabo mediante regresién no lineal multivatiable y la optimizacién se ha
realizado minimizando una funcién objetivo error. La integracién de los balances de
materia y la regresion no lineal multiple, se ha desarrollado un programa de calculo
escrito en MATLAB.

Para seleccionar el modelo cinético de mejor ajuste, se ha realizado una
discriminacién basada en el analisis de varianzas, realizindose tests de significacién
respecto al error experimental, asi como tests de significacion comparativos entre
modelos. Como resultado se ha establecido un modelo cinético que ajusta
razonablemente bien la evolucién con el tiempo de reaccién de la distribucion de
productos, y que cuantifica la composicién individual de cada olefina ligera, en la
transformacion de DME y de mezclas de DME con metanol y H2O, en el intervalo
300-400 °C'y para un tiempo espacial de hasta 6 ge,c h molc.
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9. CONCLUSIONES

Atendiendo a los resultados obtenidos en esta tesis se han establecido las
siguientes Conclusiones, seleccionadas por su relevancia, bien para la transferencia

de conocimiento, o para su utilizacion en trabajos futuros.

Sobre la preparacion y propiedades de los catalizadores

Los silicoaluminofosfatos, SAPO-18 y SAPO-34, presentan una elevada
supetficie especifica y un mayor volumen de poros que las zeolitas HZSM-5. Al
aumentar la relacion SiO2/AlO; de la zeolita HZSM-5 disminuyen tanto la
superficie especifica y el volumen de poros, como la acidez total y la fuerza acida
media. Mientras que la incorporacién de pequefios contenidos de P y K tiene un
efecto insignificante en las propiedades fisicas, las propiedades 4cidas (acidez total y
fuerza acida media) disminuyen al incorporar dichos metales. Por otro lado, tanto la

acidez total como la fuerza acida media del SAPO-34 son notablemente superiores a

las del SAPO-18.

La preparaciéon de los catalizadores por aglomeracién de las funciones acidas
(zeolita HZSM-5 o SAPO-n) con bentonita o boehmita como aglomerante y
o-alimina como carga inerte, crea una estructura porosa jerarquizada, con una
matriz con estructura de mesoporos y macroporos, que engloba los cristales de la
funcién acida microporosa, contribuyendo a atenuar la desactivacioén por el bloqueo
de los microporos por coque y aportando resistencia mecanica e hidrotérmica a la
particula de catalizador.

La aglomeracién con bentonita conlleva una disminucién de las propiedades
fisicas y acidas de los catalizadores respecto a las funciones acidas. Sin embargo, la
aglomeracién con boehmita confiere valores notables de volumen de poros y
superficie especifica; y la acidez media y débil de la y-alimina (boehmita calcinada)
contribuye a aumentar la acidez total del catalizador, que es casi el doble que la

correspondiente al aglomerado con bentonita.

La impregnacion a humedad incipiente de las zeolitas HZSM-5 resulta eficaz
para la incorporacién de contenidos determinados de P y K, ya que no se aprecian

diferencias significativas entre los valores nominales y los valores reales.

La incorporacién de K tiene una mayor incidencia en la disminuciéon de la
acidez y fuerza acida de la zeolita HZSM-5 que la incorporacién de P.
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Sobre el comportamiento cinético de los catalizadores

Los catalizadores preparados con SAPOs y con zeolitas HZSM-5 presentan un
comportamiento cinético muy diferente en la transformaciéon de DME. Los
primeros son mas selectivos para la formaciéon de olefinas ligeras, aunque son
mucho menos activos y sufren una mayor y mas rapida desactivaciéon por coque, lo
cual se atribuye principalmente al efecto de la topologia de la estructura porosa del
catalizador sobre la selectividad de las rutas de formacién de olefinas del mecanismo

del poo/ de hidrocarburos.

El SAPO-18 presenta una mayor actividad y mayor selectividad de propileno y
una menor desactivacion que el catalizador de SAPO-34, lo cual se debe a la ligera
diferencia del tamafio de las cavidades de la estructura porosa, y a su menor acidez y
fuerza acida media, que atentan la transformacién de propileno en etileno y
parafinas ligeras, as{ como la deposicién de coque.

La relacién SiO./AlLO; de la zeolita HZSM-5, como consecuencia de su
incidencia en la densidad y fuerza acida de los centros, resulta una herramienta
adecuada para modular la selectividad de olefinas ligeras (y en particular la de
propileno). Al aumentar la relacién SiO2/AlOs, se favorece el aumento de las tres
olefinas ligeras, a la vez que disminuye la selectividad de parafinas ligeras, aromaticos
BTX vy alifaticos Css, si bien a costa de una disminucién en la conversién de DME.
De igual forma, al aumentar la relacién SiO»/AlOs, la desactivacion del catalizador

se ve atenuada, como consecuencia de que es menor la deposicion de coque.

La aglomeracién con boehmita provoca un aumento notable de la actividad del
catalizador, respecto a la aglomeracién con bentonita, lo que debe atribuirse
principalmente a la mayor acidez total del catalizador, por la contribuciéon de la
acidez de la y-AlO3. Ademas, el catalizador aglomerado con boehmita, pese a tener
una desactivacion inicial mas rapida, presenta una tendencia a una conversion
pseudoestable superior al preparado con bentonita, favorecido por el elevado

volumen de mesoporos ademas de tener una mayor resistencia mecanica.

La incorporacion de P 6 K en la zeolita HZSM-5 supone una disminucion de la
actividad del catalizador, mas notable con la incorporaciéon de K, debido a la mayor
pérdida de acidez al incorporar dicho metal. Esta atenuacion de la acidez
desfavorece selectivamente las reacciones secundarias de transformacién de olefinas
ligeras, y en consecuencia aumenta su selectividad. Sin embargo, estas
modificaciones no resultan interesantes, porque a pesar de que es menor la
deposicion de coque, la desactivacion es mas rapida, debido a la menor cantidad de
centros acidos.
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Atendiendo al buen compromiso de los indices de reaccién (conversion,
selectividad y rendimiento de olefinas y estabilidad con el tiempo), se ha considerado
adecuado para el estudio cinético el catalizador de zeolita HZSM-5 con relacién
SiO2/ALO; = 280, aglomerada con boehmita (CZ-280/boehmita).

Sobre las diferencias basicas en la transformacion de DME y metanol

El esquema simplificado del proceso DTO es similar al del proceso MTO, con
los oxigenados como reactantes (el DME en el caso del DTO y la mezcla
metanol/DME en equilibrio en el proceso MTO), para formar olefinas como
productos primarios, las cuales son transformadas en otros hidrocarburos, mediante
reacciones secundarias (oligomerizaciéon, craqueo, isomerizacién, ciclacion y
condensacion a aromaticos y a coque). Por otro lado, la bibliografia considera que
ambos oxigenados siguen el mismo mecanismo de reaccidon, que transcurre
inicialmente por activacion de los oxigenados mediante iones metoxi y que se
desarrolla mediante los dos ciclos del mecanismo del poo/ de hidrocarburos, de
forma que las olefinas se forman por las rutas de: i) metilaciéon-desalquilaciéon de
aromaticos (polimetibencenos); ii) metilacién-craqueo de olefinas. También cabe
esperar que sean similares las reacciones secundarias de isomerizacion y de
transferencia de hidrégeno, para dar como subproductos: parafinas ligeras,
aromaticos BTX, alifaticos Cs+ y coque. Ademas, estas reacciones tienen una
importancia relativa diferente, en virtud de la severidad de forma y de la acidez del
catalizador, lo que es bien conocido en el proceso MTO. Sin embargo, en la
transformaciéon de DME se dan unas circunstancias particulares, que dan lugar a
diferentes resultados y que se comentan a continuacion.

La transformaciéon de DME puro exige un barrido del catalizador 7z sitn, como
etapa previa a la reaccion. Esto se explica porque la presencia de HO adsorbida
atenia las etapas Iniciales del mecanismo de reaccién, fundamentadas en la
formacién de iones metoxi. Esta necesidad de eliminacién del HoO adsorbida no es
apreciada en la transformacién de metanol, donde hay un elevado contenido de
H:O en el medio, por la rapida deshidratacién del metanol (a la entrada del reactor).
La eliminaciéon del H2O adsorbida en el catalizador produce por tanto un efecto de
“activacion” para la transformacién de DME, consiguiendo asf la maxima formacién

de las especies activas metoxi.

Sin embargo, la diferencia de los resultados de transformaciéon de DME y de
metanol se puede explicar solo parcialmente por la diferente composicién del medio
de reaccion, principalmente por el diferente contenido de H»O y por consiguiente
diferente capacidad de activacion de ambos oxigenados por formacioén de iones
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metoxi. Comparando los resultados correspondientes a la transformaciéon de DME y
de metanol, para una similar composiciéon del medio de reaccién (conversion
completa, HO en exceso en la alimentacién y elevado tiempo espacial, para que la
reaccién no esté enmascarada por la desactivacién), se ha constatado para la
transformaciéon de DME algunas diferencias con la transformacién de metanol: i) un
periodo de inducciéon mas corto; ii) transcurrido este periodo, un mayor avance del
esquema de reaccién, con una ligera mayor selectividad de productos secundarios
(parafinas ligeras, aromaticos BTX y alifaticos Cs+) y menor de olefinas.

En base a la bibliografia sobre los mecanismos de reaccién, esta mayor
reactividad del DME puede ser atribuida a dos circunstancias: i) una mayor afinidad
proténica que el metanol y por tanto una mayor capacidad de formacién de iones
metoxi; ii) la existencia de una ruta directa de formacién de propeno por reaccién
del DME con una especie metoxi. Hsta ruta directa contribuirfa a activar las dos
rutas comunes para ambos oxigenados, que constituyen el mecanismo de poo/ de
hidrocarburos, con la concepcién actual del doble ciclo, la de metilacién-
desalquilaciéon de aromaticos (polimetilebencenos) y la metilacién-craqueo de
olefinas. Por otro lado esta mayor reactividad del DME, exige la consideracién
individual en el modelo cinético de la concentracion de cada uno de los dos

oxigenados en el medio de reaccion.

La mayor reactividad del DME explica que el catalizador 6ptimo tenga una
acidez moderada y presumiblemente que el proceso DTO requiera unas condiciones
(temperatura, tiempo espacial) menos severas que el proceso MTO para maximizar
el rendimiento de olefinas.

Otra diferencia es la mayor facilidad de descomposiciéon del DME, para formar
CH4 y CO, que ha aconsejado limitar el estudio cinético a 400 °C. Por otro lado,
también es aconsejable esta temperatura como limite, porque esta bien establecido el
problema de la desactivacién irreversible (por desaluminizacién) de la zeolita
HZSM-5, por encima de 425 °C y cuando es elevado el contenido de H2O en el
medio, circunstancia que se da en algunas condiciones de operacién, o con co-
alimentacién de HxO.

Sobre el estudio paramétrico del proceso DTO

La evolucién con la temperatura de los rendimientos de las fracciones de
productos es consecuencia del efecto de esta variable en el avance de la reaccion. Al
aumentar la temperatura (hasta 400 °C, para evitar el craqueo térmico del DME) se
favorecen las reacciones secundarias endotérmicas de oligomerizacién-craqueo de
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las olefinas y de condensacién a aromaticos; y disminuye en gran medida la
selectividad de propileno, debido al caracter de producto primario de éste y a su
reactividad, mientras que la selectividad de etileno (menos reactivo) no se ve
afectada hasta alcanzar los 400 °C.

Por otro lado, al aumentar el tiempo espacial (hasta 6 g h molc?) disminuye
progresivamente la selectividad de propileno (producto primario y olefina mas
reactiva) aumentando la selectividad de aromaticos BTX, parafinas ligeras y alifaticos
Cs:.

Se ha establecido un mapa de operaciéon para el intervalo de condiciones
estudiado, que permite apreciar la obtenciéon de un rendimiento de olefinas superior
al 45 % en dos intervalos diferenciados: a 375 °C y con un tiempo espacial
moderado (3-4 ge h molc!) y a la maxima temperatura estudiada (400 °C) y bajo
tiempo espacial (1-2 gec h molc?).

La dilucién de DME con inerte (He) tiene como consecuencia una notable
disminucién de la conversién y el aumento de la selectividad de propileno vy, en
menor medida, la de butenos. Sin embargo, la selectividad de etileno disminuye a
medida que se aumenta el nivel de dilucién, lo que indica que es mas importante su
formacién como producto final del craqueo de olefinas y alifaticos superiores que
como producto primatio del poo/ de hidrocarburos.

Una co-alimentacién de metanol junto al DME supone una disminucién en la
conversion y un aumento en la selectividad de olefinas. Este resultado se explica por
el menor avance en el esquema cinético de reaccién, como consecuencia de la
atenuaciéon de la formacién de iones metoxi, debido a la presencia de H2O en el
medio de reaccion. Este HO es mayoritariamente producto de la deshidratacion del
metanol co-alimentado.

El contenido de H>O en el medio de reaccion (co-alimentada o no) tiene una
gran importancia en el proceso DTO, por los multiples efectos del H2O. Algunos
inciden en la actividad del catalizador a tiempo cero: i) modifica el equilibrio
termodinamico entre el metanol y el DME, cuya reactividad se ha comprobado que
no es igual; if) atenua la formacién de iones metoxi (cuyo papel es el de iniciador de
las rutas de formacién de olefinas y de coque), presumiblemente en mayor medida
para el DME, con menor afinidad proténica que el metanol; iii) atenda la actividad
del catalizador en todas las etapas de reaccién al competir con los intermedios
reactivos en su adsorcién en los centros acidos. Como consecuencia de estos efectos
el H>O disminuye la conversion y atenta el avance de la reaccion, lo que supone un
aumento notable de la selectividad de propileno. Pero, por otro lado, el aumento del
contenido de HxO contribuye a atenuar la desactivacién por coque, al
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desfavorecerse las reacciones de su formacién, desde los iones metoxi o por
condensacion de los intermedios del mecanismo de poo/ de hidrocarburos
(polimetilbencenos y olefinas).

Sobre el estudio de la desactivacion y regenerabilidad del catalizador

La principal causa de desactivacion es la deposicién de coque, cuyo contenido
(determinado por TPO), es inferior en todos los casos al 2.5 %, y disminuye al
aumentar la temperatura y el tiempo espacial. Este resultado se relaciona con la
menor concentracion de DME y mayor concentracion de H>O en el medio de

reaccién, como factores atenuantes de la deposiciéon de coque.

El coque depositado estd constituido por tres fracciones diferenciadas,
ubicadas en diferentes posiciones de la jerarquizada estructura porosa del
catalizador. El coque que quema a baja temperatura (400 °C, coque tipo 1) es un
coque poco desarrollado, con una constante cinética de combustion muy elevada
(caracteristica de coques hidrogenados) y ubicado en la estructura de mesoporos y
macroporos de la matriz. El coque que quema a 470 °C (tipo 2) y el que quema a alta
temperatura (550 °C, tipo 3) son coques mas condensados (con energias de
activacién de combustién mayores, 110 y 115 k] mol'!) y ubicados en la estructura
cristalina de la zeolita HZSM-5.

Con una alimentacion de DME puro y para bajo tiempo espacial, la
contribucién al coque total de los tres tipos de coque es similar, mientras que con un
aumento en el tiempo espacial o en la temperatura, el coque tipo 2 es mayoritatio.
Por otro lado, una co-alimentacion de metanol o H>O supone una notable
disminucioén de la fracciéon de coque tipo 1.

Como consecuencia del bloqueo parcial de los microporos de la zeolita, la
deposiciéon de coque provoca un deterioro de las propiedades fisicas claves para la
accesibilidad y difusién del reactante y productos, con disminucioén de la superficie
especifica BET del catalizador y el volumen de poros. Ademas, disminuye la acidez
total y fuerza acida de los centros, al ser parcialmente bloqueados. Este deterioro es
significativo si la reacciéon se lleva a cabo por debajo de 350 °C y bajos tiempos
espaciales (1-2 g h molc!). Una co-alimentacién de H2O supone una notable
atenuacion de este deterioro de las propiedades, en particular de la disminucion de la
superficie especifica BET.

Tras su utilizacion en ciclos de reaccién-regeneracién, se ha puesto de
manifiesto la regenerabilidad del catalizador CZ-280/boehmita. Tras la combustion
del coque con aire, simplemente con una secuencia de temperatura de 300-550 °C
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(25 min), el catalizador recupera totalmente su comportamiento cinético en todo el

intervalo de condiciones de operacién estudiado.

Sobre el modelado cinético del proceso

Tras realizar de una discriminacién de modelos cinéticos de lumps, se ha
establecido el Modelo 6 (Tabla 7.5) como modelo cinético propuesto de mejor
ajuste a los resultados experimentales de distribucién de las fracciones de productos

a tiempo cero.

Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas
k
D+W kﬁ 2M
Y S E+w
5 ks paw | ()= {alpopy—(py/ K-
—> B+W pD(k2+k4pE+k5pp+k(,pB+k13)}6 (723)
K E+W (tm)o = {ki[popw—(pm?/Ki)]-pmlkstkrpr+
M 2 P+W
) L S B+w ksppt+kops)] 10 (7.24)
E+D k4 E+W (te)o = {kepptkspm+tpe[kspptkrpy—
P+D = P-+W
oo . v fulkurtki)]}0 (7.25)
E+M K7 E+W (tp)o = [kepptkspytprlkspptkspm—kio—ki2)]0  (7.26)
P+M Ks P+W (tB)o = {kepptkspn+pslkspptkopr—
k
BM B+W (ki) 0 (7.27)
E
: o oo vy | (50 = Refipotpaf)kirps-l (7.28)
. (rpa)o = [ki1ps++kia(prfi+pr+psf2)]6 (7.29)
B__2]

. CorKu S payprx | @800 = [kupsethia(prfi+petpsf;)]0 (7.30)
E—— (fcna)o = kisppH (7.31)
[ %Pa+BTX (tco)o = kisppd (7.32)
B_12
D— X132 5 cH,+cOo+w

El esquema cinético del Modelo 6 considera la diferente reactividad del
metanol y el DME (la constante cinética de reacciéon del DME a 350 °C es
aproximadamente 20 veces la de transformacion del metanol). Ademas, considera a
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las olefinas ligeras como un zmp (O), a excepcidén de en las etapas autocataliticas, en
las que se consideran por separado, atendiendo a su diferente reactividad. Ademas,
este modelo considera un término 0, que cuantifica la resistencia a la adsorcién en

los centros acidos del metanol y del H2O:

1
= (7.22)
1+ I<a(pM "’PW)
Los parametros cinéticos calculados son:
_ 104 (+
k, =7.8810' (£ 5.01)exp 1.1910(4).7)(1_1) 9.1)
R T 623
[—41510'(026)(1 1
k, =4.99102(+ 64107 Jexp| — 1 0'(£0 6)(—) 9.2)
I R T 623
[-33810'(023)(1 1 )]
k, = 242107 (£ 1410 Jexp| —228 10O 3)(—j 9.3)
I R T 623)
—1.7210'(+0.19)(1 1 )]
K, = 248107 (£ 3.4107 Jexp 7210°(x0 9)(—) 9.4)
I R T 623)]
-2.5710"(+0.32)(1 1
k. = 254(E 3.6107 Jexp ~ 2510 E032)(1 1 9.5)
: R T 623
_ +
k =1.44107(+:8.82107 Jexp 9'77(—0'7)(1—1j 9.6)
R T 623
_ 10 (+
k. =3.0210' (£ 48107 Jexp 1‘6310(‘0‘1)[1—1) ©.7)
R T 623
_ 10 (+
ky = 2.63(£ 8510 Jexp) — 1210 0'34)(1—1j 9.8)
R T 623
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-6.910'(x031)(1 1
ko =4.24107 (£ 11107 Jexp 690(03)(—] 0.9)
R T 623
. 103(+710_3)e -21210'(£0.65)( 1 1 0.10)
= 1.0o5\* /* X — - .
1 P R T 623
-610"(£0.14)(1 1
Ky =1.16102(£ 2,510 Jexp 60(04)(—) (9.11)
R T 623
oy =310 (£ 1.9107) —2.05-101(J_r0.12)(1 1 j 012
=3.1 *+1.9 ex — = .
? P R T 623
ks =5.6310(x110™) _3'37‘101&0'36)(1 ! j (9.13)
=5.65 +1 ex — = .
v P R T 623
_ 10 Y+
K, =1.2710" (£ 0.12)exp 198107 (¢ 0‘055)[1—1j 9.14)
R T 623

El modelo ajusta satisfactoriamente los resultados experimentales de
distribucién de las fracciones de producto a tiempo cero, en el intervalo de 300-
400 °C, tiempo espacial entre 0.2 y 6 g h molc!, alimentando DME puro y con

diferentes co-alimentaciones (He, metanol y agua).

Se ha complementado el modelo cinético para tiempo cero mediante una
ecuacion de desactivacién, considerando que la desactivaciéon transcurre no
selectivamente (con la misma actividad para todas las etapas del esquema cinético).
Entre varias alternativas se ha seleccionado una ecuacién que supone que la
desactivacién transcurre en paralelo con el avance de la reacciéon y con el DME

como precursor del coque, con la expresion:

? = _kdlpDaded (7.39)
t

En la ec. (7.39), 04 cuantifica la atenuacién de la desactivacion por el H2O en el

medio de reaccién:
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1

=0 7.36
1+ K{py (750

d

La constante cinética de desactivacién y la constante de adsorcién del agua
siguen las expresiones:

_ ~1.6410' (+ 0.83)(1 1 J
ky, =7.88107' (£ 0.012)e —— 9.15
a (£0.012) xp[ o o 9-15)
- +
K¢ =3.01107(+ 510 Jexp 4'87(—0'21)(1—1j 9.16)
R T 623

El modelo cinético global (integrando la ecuacion cinética de desactivacién con
el modelo para tiempo cero) ajusta los resultados experimentales de evolucion con el
tiempo (hasta 18 h) de las concentraciones de las olefinas individuales y de las
fracciones de productos, para la alimentaciéon de DME puro y diluido con He, HO
y metanol, en un amplio intervalo de condiciones experimentales: 300-400 °C;
tiempo espacial, hasta 6 ge.c h molc.

En consecuencia se dispone de una herramienta que se considera adecuada
para posteriores estudios de simulacién del proceso DTO, con diferentes estrategias
de desactivacién-regeneraciéon. Por otro lado, la metodologia utilizada podria ser
utilizada para obtener los parametros cinéticos de este modelo para otros

catalizadores, que puedan interesar para objetivos concretos.
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Fo, Fi, Frow

fei

fi

£

K

K, Kjd

ki, k"

ka*, kad*

kq, kq*

nj

Actividad, ec. (7.35).

Centros Bronsted y Lewis.

Vector de pardmetros a estimar.

Contenido de coque total y de coque tipo i.

Elemento de la matriz varianza—covarianza de q parimetros.

Energia de activacién de cada constante cinética de la reaccion
principal y de desactivacion, &] zol'.

Distribucion de Fischer.

Funcién objetivo a optimizar para el cilculo de los parametros

cinéticos, ec. (7. 3).

Caudal molar en unidades de carbono de la alimentacion, del

compuesto o /ump 1y total, respectivamente, molc b
Fraccion de coque tipo i.

Parametro a estimar en el modelado cinético.

Factor de respuesta en el calibrado del micro-GC.
Constante de equilibrio.

Constante de equilibrio de adsorciéon en las ecuaciones cinéticas a

tiempo cero y de desactivacion.

Constante cinética de la etapa j y valor correspondiente a la

temperatura de referencia (unidades segin modelo).

Constante cinética de adsorciéon en las ecuaciones cinéticas a
tiempo cero y en la desactivaciéon a la temperatura de referencia,
molc (g b atm)?.

Constante cinética de la etapa de desactivacion y wvalor
correspondiente a la temperatura de referencia (unidades segun
modelo).

Intervalos de confianza de los parametros calculados.

Numero de moles de la especie i, zmoles.
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1y, l’lexp, ni, Ny

P> 9

pi

P
Poz
R;
R;, Si
R;

1i, Tio

SET

St
s, si2, s

Sa2, 552

SSE
t, treg
ta/2

too

Eretencion
T, T
Vi, Vp
X

Nuamero de /fumps, de condiciones experimentales (incluyendo
repeticiones), de puntos experimentales y de variables dependientes,

respectivamente.

Numero de condiciones experimentales y nimero de parimetros

cinéticos a estimar.

Presion parcial de /ump 1 en cada etapa, at.

Presion total, bar o atm.

Presion parcial de oxigeno en el comburente, az.
Relacién molar de un compuesto i y del COx.
Rendimiento y selectividad del compuesto o zump 1, %.
Nuamero de repeticiones para cada condicién experimental.

Velocidad de formacién del componente i a tiempo t y a tiempo
ceto, (moh)c (g h).

Supetficie especifica BET (método de Brunauer, Emmett y Teller),

n? gl
Superficie de microporos, 72 g'.
Varianza, varianzas del modelo 1 y del modelo j, respectivamente.

Varianza de la carencia de ajuste y del error experimental,

respectivamente.

Suma de los cuadrados de los errores.

Tiempo de reaccién y de regeneracion, #in d h.

Valor critico de la estadistica Student’s para un nivel de confianza a.

Factor de desactivacién (tiempo necesario para que la conversion
descienda un 10 % respecto a la conversion inicial a tiempo cero),

min.

Tiempo de retencién en las columnas del micro—GC, wzin.
Temperatura y temperatura de referencia, K.

Volumen de microporos y de poros, ¢’ g-.

Conversion, %.
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* v P
i, Yij', Yij

W
W/Fo

Simbolos griegos
«
«, 0,8,y

€B, €L
AH,, AH

0, 64

o, bi, O,

o2

(1)
U, La, Ve, Li, Uj

Wi

Concentracién calculada, experimental y experimental promedio del

lump 1 para la condicién experimental j, expresada como fraccién

molar referida a los componentes organicos, respectivamente.
Masa de catalizador, g.

Tiempo espacial referido a la alimentacion, gu.r b molc.

Nivel de confianza.
Estructuras cristalograficas de la alimina.

Coeficiente de exticién molar para los centros Brénsted y Lewis,

cm pumol!

Calor de adsorcién en las cinéticas de las reacciones a tiempo cero y
de desactivacion, &] mol!.

Término de atenuacién por adsorciéon de agua y metanol de las
etapas de la reaccion principal y por adsorcion de agua en la cinética
de desactivacion.

Suma de los cuadrados de los errores, suma de los cuadrados de los

errores de ajuste y del error experimental, respectivamente.
Varianza.

Coeficiente estequiométrico del componente i en la etapa j del
esquema cinético.

Grados de libertad, grados de libertad del ajuste, del error

experimental y de los modelos iy j, respectivamente.

Factor de pesos para cada lump 1.

Abreviaturas de compuestos

A
ASA

BTX

Compuestos oxigenados (MeOH+DME).
Silice/alimina amorfa.
Butenos.

Compuestos aromaticos (Benceno, Tolueno, Xilenos).
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Cs+ Fracciones alifaticas de 5 6 mas atomos de carbono.
DME Dimetil éter.
E Etileno.

Resto de productos (Modelo Sedran y cols. (1990)).

G Fraccion gasolina (Modelo Aguayo y cols. (1997)); resto de
productos (modelo Moran (2002)).

HCs Fraccién de resto de hidrocarburos.

iProEN N,N-diisopropiletilamina.

LCO Aceite de ciclo ligero.

LPG Gases licuados del petroleo.

MCT Mertcurio, Cadmio y Teluro.

MeOH Metanol.

MTBE Metil terc-butil éter.

OH Grupos hidroxilos.

p Propileno.

Pa Parafinas ligeras C»-Cy.

PAH Hidrocarburos Aromaticos Policiclicos.

PM Particulas Sélidas.

PTFE Politetrafluoroetileno.

RH Parafinas.

t-BA Terc-butilamina.

TEAOH Hidréxido de tetraetilamonio.

VGO Gasdleo de vacio.

VOC Compuestos Organicos Volatiles.

Abreviaturas

AEI Estructura del SAPO-18.

BET Ecuacién de Brunauer, Emmett y Teller (1938) para el cilculo de la

superficie especifica de un catalizador.
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BJH
BOTO

BTE

BTF, BTM

BTO

CZA
CHA
CMHC
CPP
CTO

DCC
DMT
DMTO

DRX
DTA
DTG
DTO

FCC

FLOCC

FT
FTIR

Barrer—Joyner—Halenda.

Proceso de transformacién de bio-oil a olefinas (Bio-Oil To
Olefins).

Proceso de obtencién de etileno partir de bio-etanol (Bio-ethanol
To Ethene).

Proceso de pirdlisis de poliolefinas a baja temperatura (para la
obtencién de ceras, Back To Feedstock) y a alta temperatura (para

la obtencién de mondmeros, Back To Monomers).

Proceso de obtencién de olefinas partir de bio-etanol (Bio-ethanol
To Oletins).

Funcién metilica de CuO-ZnO-ALOs.
Chabazita (estructura del SAPO-34).
Craqueo combinado de parafinas y metanol.
Proceso de Pirdlisis Catalitica.

Proceso de transformacion de carbon a olefinas ligeras (Coal To
Olefins).

Proceso de Craqueo Catalitico Profundo (Deep Catalytic Cracking).
Moédulo dilatémettico.

Proceso de transformacion de dimetil éter o metanol a olefinas
ligeras (Dimethyl ether or Methanol To Olefins).

Difraccién de rayos X.
Analisis térmico diferencial.
Termogravimetria diferencial.

Proceso de transformaciéon de dimetil éter a olefinas ligeras
(Dimethyl ether to Olefins).

Proceso de craqueo catalitico en lecho fluidizado (Fluid Catalytic
Cracking).

Proceso de craqueo catalitico de olefinas ligeras en lecho fluidizado
(Fluid Catalytic Cracking of Light Olefins).

Proceso de sintesis Fischer-Tropsch.

Espectroscopia infrarroja por transmisiéon de Fourier.
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GA

GCxGC/MS
HPFCC

ICP-MS

ISO
LPMeOH
Micro-GC
MOGD

Método de busqueda de 6ptimos de los algoritmos genéticos
basado en la simulacién de la evolucién y seleccion natural.

Cromatografia bidimensional/espectromettia de masas.

Craqueo Catalitico Fluido de Alto Propileno (High Propylene Fluid
Catalytic Cracking).

Espectrometrfa de masas con fuente de plasma de acoplamiento

inductivo.

Organizacion Internacional de Estandarizacion.

Proceso de obtenciéon de Metanol a Baja Presion.

Micro Gas Chromatography (Micro Cromatografia de gases).
Mobil Olefinas a Gasolina y Diesel.

MS-5, PPQ, CPSIL  Columna del Micro-GC Tamiz Moleculat, Porapak Q, 5CB.

MTG

MTH

MTO

MTP

OCM

OCP
OCT
ODHP
P/E
RMN
SC
SCC
SDTO

Proceso de transformacién de metanol a gasolina (Methanol to
Gasolin).

Proceso de transformaciéon de metanol a hidrocarburos (Methanol
to Hydrocarbons).

Proceso de transformacién de metanol a olefinas ligeras (Methanol
to Olefins).

Proceso de transformacién de metanol a propileno (Methanol to
Propylene).

Transformacién oxidativa de metano (Oxidative Coupling of
Methane).

Proceso de Craqueo de Olefinas.

Tecnologia de conversién de olefinas.

Proceso de deshidrogenacion oxidativa de parafinas.
Relacién molar entre propileno y etileno.
Resonancia Magnética Nuclear.

Craqueo con vapor (Steam Cracking).

Craqueo Catalitico Selectivo.

Proceso de obtencién de olefinas ligeras a partir de gas de sintesis
via dimetil éter.
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SR
STM

STD

TCD
TPD
TPO
WGS

Reformado con vapor (Steam Reforming).

Proceso de obtenciéon de metanol a partir de gas de sintesis (Syngas
To Methanol).

Proceso de obtenciéon de dimetil éter a partir de gas de sintesis
(Syngas To Dimethyl ether).

Detector de conductividad térmico.
Desorcién térmica programada.
Combustién a temperatura programada.

Reaccién de gas de agua (Water Gas Shift).
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Anexo A

ANEXO A. AJUSTES DEL MODELADO CINETICO A
TIEMPO CERO

Tabla A. 1. Etapas y ecuaciones cinéticas correspondientes a los diferentes

modelos cinéticos propuestos.

Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas
(r0)o={-ki[popw—(pa?/Ki)|-ppkat+
ka(prfitpr-tpofs) +ko]} 6 (AD)
e (= popr— v/ K ipull+
) ke co ke(fapetprt+isps)] 0 (A2)
D K, ba (te)o= {kaf2(pp+pufi)—fapr ks +ki(pp+pufi)
M ffl f3 - ] 10 (A3)
E Ko~ Cs+ Tk, - PatBTX| (rp)o= {ka(pp+paifi)—pre[ks+ki(pp+paifi)
- P " +ks] 10 (A4)
gl e (1)0= oo Pl s (popo)
S| E+D f“.f +ks]}0 (A.5)
Bl (t5+)0= {ks(pefatprtpsfs)—keps+
PP:';) ] HLYEN CsatW +ka[pefa(pptpmfi) +Hpr(pptpaifi)
B+D 15 | +psfs(po+pufi)] 10 (A.6)
B+m fsfu (tpa)o=[ks(pr:fatprtpsfs) +keps+]0 (A7)
p—*1 CH,+CO+W (rerx)0=|ks(pefatprtpsfs)+keps+|0 (A.8)
(tcr4)o=kspp0 (A.9)
(rco)o=ksppd (A.10)
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero

Tabla A.1. Continuacion.

Etapas cinéticas

Ecuaciones cinéticas

Modelo 2

1
5 fzﬁ E+W
M _f ‘ f P
L3 5 B+w
E+D fq k% E+W
f4 N fl
+ —_—
E+M I;%5(:5++W
P+D —— LN P+W
prM 1 Ks
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BeD 15 a5
Bem _f5-f1 ks
f, L—> Gy W
E ——> Co.——>Pa+BTX
k4 k7
2}
k
g _fs L8 5 pa+BTX

D k% CH,+CO+W
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(t5+)0= {ka(pefst+pr+psfs) tks[pefs(pp+pufi)
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—k7ps+}0 (A.16)
(tpa)o=[ko(prfa-+pr-+prfs)+kops:]0 (A17)
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(tch4)o=kspp0 (A.19)
(rco)o=kspnb (A.20)
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Tabla A.1. Continuacion.

Ecuaciones cinéticas

Modelo 3

Etapas cinéticas
ki
D+W F 2M
B
f
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f2 5 Bew
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M ks P+W
f
25 B+W
f
s E+w
E+D 1 Ke P+W
L2
P+D B+W
fa
B0 — LKy e
,flﬁ E+W
E+M fs ks P+W
P+M f2 5 gew
fq
B+M —>k8 Cs+W
f
— e K10 5 patBTX
6
f, Ks o pa+BTX
B_
D% CH,+CO+W

(r0)o={-ki[popw—(pa*/Ki)|-pp [k
+ks(prfs+prtpsfs)
+ko(prfs+pptpefs)+kin]}0 (A.21)

(rv)o= {ki [popw—(pn?/ Ka)]-palks+ks(fspe-tpe
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero

Tabla A.1. Continuacion.

Ecuaciones cinéticas

Modelo 4

Etapas cinéticas
ki
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(A.31)
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Tabla A.1. Continuacion.

Etapas cinéticas

Ecuaciones cinéticas

(tp)o={-ki[popw—(pm2/Ki)]

Ky
o t e —plko+ks(pr+pe+ps)+ko| 10 (A.41)
P : ::VV\\; (ta)o= {ki[popw—(pm2/Ki)]
e ~pulksts(pi+pepa)l 0 (A42)
o e (te)o={kopp+kspy
biD Ka o +prlkspp+kspyu—fi(kstks)] } 0 (A.43)
El 2w | (T lieporiopy
e PaM Ks Pw +pr(kspptkspy—kes—ks)|0 (A.44)
= B+'\|: 1 —> Brw (t8)o={kepptkspa
P ke cow +pullpotkspu-bietk}0 (A4
B_f2 (r5+)0=ke(prfi+pr+psfz)—ksps+]0 (A.406)
c f“kﬁ? Pa+BTX (tpa)o=|k7ps++ks(pefi+pr+psf2)]0 (A.A47)
P 1 Ke o pa+rBTX (tBrx)0=[k7ps+tks(pefi+prtpsfz)]0 (A.48)
B2 . (tcha)o=kopnb (A.49)
b —— > CHacomw (rco)o=koppb (A.50)
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero

Tabla A.1. Continuacion.

Etapas cinéticas

Ecuaciones cinéticas

Modelo 7

k

D+Wkﬁ 2M
Y s EawW
k
D 2 L S P+W
—> B+W
— > E+W
k
M 2 L SP+w
—> B+W
E+D— —> E+W
P+D Ka P+W
B+D B+W
E+M E+W
P+M ks P+W
B+M — K ——> B+W
p———% >pa
P— 7 > RBTX
P éks B
—> P
B Kg
f
k %C5++W
B— "10 5 F
s i e
B— 12 SBTX
—>E+W
Cs. Kis I% P+W
K L3 > B+W
D—1% > CH,+CO+W

(tp)o={-ki[popw—(pn2/Ki)]
—pp[ke+kaprt+pr+ps)tkia}0 (A.51)
(rm)o= {ki[popw—(pnm2/ K1) ]-pm[ks

+ks(petpr+ps)] 10 (A52)
(r5)o= {kapptkspytpr(kipptkspa) +kiops

+kisps)] 10 (A.53)
(tp)o=[kapptkspytpr(kspptkspr—ke

—k7—ks) +kopp+kizps+f2]0 (A.54)

(t8)0={kapptkspumtpslkspptksputks
—k()(l +f1)—k1o—k11—k12] +k13p5+f3} 0 (ASS)

(r5+)0=|kopafi—kisps+]0 (A.56)
(rpa)o=[kespptki1ps|0 (A.57)
(reTx)0=[k7pptkizps]0 (A.58)
(reng)o=kippd (A.59)
(rco)o=k14ppd (A.60)
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Tabla A. 2. Parametros cinéticos y de ajuste de los diferentes modelos.

) . Modelo
Parametros cinéticos BASE 1 2 3
ky* *n=2 1.08 2.16-10' | 7.58-10" | 6.24-10!
ko" *n=1 5.64:102 | 1.11-101 | 1.28:101 | 1.36-10!
ks* *B/1/3,n=1;2,n=2 | 1.30-10* | 8.12-103 | 8.51-102 1.92
ks *2, n=1;B/1/3,n=2 | 3.15-10! | 4.58:10! | 2.00-102 | 4.84-102
ks® *B/1,n=1;2/3,n=2 | 1.49-10 | 3.54-10! | 4.94-10! 2.08
ke* *n=1 1.04-103 | 6.51-10¢ | 6.11-10-' | 3.51-102
k7" *B/1/2,n=1;3,n=2 | 8.60-103 | 1.10-103 | 5.45-10° | 8.26-102
kg” *2,n=1; 3, n=2 - - 8.74-10+ | 1.05-10!
ko *n=1 - - - 7.21-101
k0" *n=1 - - - 3.10-102
ky1* *n=1 - - - 1.03-10-3
Kads atm! 6.13 7.67 1.65-10" | 2.02-10!
Eq kJmol! 3.23 9.66 1.37 8.91
E» kJjmol! 3.31-10' | 1.06-10! 6.78 1.08-101
Es kJmol! 8.13-10' | 4.87-10" | 1.85-10! 2.40
E4 kJjmol! 3.03-10! 9.18 4.94-10' | 2.08-10!
Es kJjmol! 2.42-10' | 5.48-10! 4.67 1.29-101
Es kJmol! 6.77 2.11 7.15-101 | 2.89-10!
E; kJjmol! 2.21-10t | 1.91-101 | 1.91-10! 3.28
FEs kJmol! - - 1.28:101 5.82
Fo kJmol! - - - 2.04
Eio kJjmol! - - - 3.77-10
En kJmol! - - - 2.35-10"
AHO44 kJjmol'! 7.76-10! 3-10! 2.67-10" | 2.48-10!
fi 1.28 3.24 1.03-10' | 6.72:101
f - 6.94-10' | 7.08-10' | 3.09-10!
f3 - 3.18-101 | 3.03-10! | 3.33-10!
fy - 3.50-10 | 4.15-101 | 3.39:102
fs - 1.73-101 | 4.22-10! -
F.O. 1.21-101 16.95-102 |6.66:102 |6.46-102

* Unidades: molc ge.c! h'! atm™, donde n depende de cada modelo y cada constante,

y se indica con cada constante.
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero

Tabla A.2. Continuacion.

Modelo
Parametros cinéticos 4 5 P
ky *n=2 2.17-10' | 4.45-10! 1.25
ko *n=1 1.01-10-1 | 5.58-102 | 8.52-102
ks® *n=1 2.38:10' | 5.26:103 | 7.45-10°3
ky* *4,n=1;5/7;n=2 | 1.20-102 | 7.56-102 | 4.45-107
ks® *n=2 3.64:101 | 2.04-10! | 1.26-102
k¢" *5/7,n=1; 4, n=2 1.35 9.38:101 | 3.42-101
k7 *n=1 3.11-10 | 3.30-10% | 5.54-10!
ks *n=1 8.24-10¢ | 2.48-10! 1.83
ko *n=1 1.45-103 | 4.34-10°¢ 7.02
kio” *n=1 - - 2.01-10+4
ki1* *n=1 - - 3.33-102
ki2" *n=1 - 7.93-101
k3" *n=1 - 2.52:1073
ki4" *n=1 - 4.36:10+4
Kads atm'! 7.07 1.13-10! 5.89
Ei kjmol! 9.14 2.27-10 | 5.93-10!
E» kJmol! 1.44-10' | 3.88-10' | 1.93-10!
E;s kJmol! 1.09-10' | 4.65-10' | 2.65-10!
E4 kjmol! 3.52:10! | 1.07-10! 1.14
Es kJmol! 4.49 8.68 6.68
E¢ kjmol! 1.49-10' | 1.60-10" | 1.65-10!
Es kjmol! 6.22:101 | 7.45-102 2.28
Eg kJmol! 2,97 1.70-10! | 1.28-10!
Eo kJmol! 2.38-101 3.47 8.31
Eio kJmol! - - 4.70-10!
Eu kJmol! - - 1.37
E12 kjmol’1 - 9.11
Eis kJmol! - 8.10
Eis kJmol! - 7.10-101
AHO4, kjmol! 2.91-101 4.03 2.26:10!
fi 7.35-10! 1.27 8.02-101
f 3.23-101 3.28 1.17-101
f3 4.66-10! - 2.84
fy 1.04:101 | 6.25:102 | 1.07-10"
F.O 7.02-102

* Unidades: molc ger! h'! atm™, donde n depende de cada modelo y cada constante.
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Anexo A
. 1 0.25
06 Cal Exp Modelo BASE (; v | CalExp Modelo BASE
! — ¢ C2H4 a) i i — ¢ CH4 b)
05 1 — nC3H6 108 02 Pa
. — 4 C4H8 . BTX
04 1 o C5t MeOH
— NDME 106 015 F g co+coz
03 r — °
| 1 04 01
02 b
3! ¢
01 "] 402 0.05 S al—
1 . o
(]
0 o | | 1 n | -l 0.0 0 l&‘—/.—‘—‘—‘—‘—.f
0 1 2 3 4 5 6 0 1 2 3 4 5 6
W/Fyq geuh molc! W/Fyoy gcoch mol?!
0.6 1.0 0.25
f Mod)elo 1 Yy, Modelo 1
i c d
0.5 1 08 0.2 )
—
04 ¢
1 0.6 0.15 |
03 ¢
104 01
L
02 e
e
o1 L § 102 005 |
. "
0 ‘ : e e S NN | = = — |
0 1 2 3 4 5 6 0 1 2 3 4 5 6
W/Fygy geaeh molc?! W/Fygs Zeach molc!
0.6 1.0 0.25
Y, Mot)ielo 2 Y, Y, Mof()ielo 2
€
05 ¢ 1 08 02
—
04\ o
1 0.6 015
03 r L]
404 0.1
x
02 o
o1 | . n 102 00 |
n
u
0 J6; L 1 L [ | 1 0_0 0 “q;.ggg‘i
0 1 2 3 4 5 6 0 1 2 3 4 5 6
W/FAm gcath InOIC-1 W/FAD’ gcath molc'1
Figura A. 1. Comparacién para los Modelos Base (a y b, para los /umps mayoritarios y

minoritarios), 7 (c y d) y 2 (e y f) de los resultados experimentales

(puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el tiempo espacial de

la concentracién de los lumps, para 375 °C.
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero

0.6 ¥ 1.0 0.25
f Cal Exp Modelo 3 Y Y Cal Exp Modelo 3
05 — ¢ C2H4 a) i i — o CH4 b)
’ 1 08 02 Pa
BTX
MeOH
106 05 F_ gcorcon
404 0.1 ¢
102 0.05
. : 0.0 0 sla—A—1 t—ft——+9% |
0 1 2 3 4 5 6 0 1 2 3 4 5 6
W/FAO’ gcath Inc'lC-1
1.0 0.25
Modelo 4 Y, Y Modelo 4
C) ! d)
108 0.2
1 0.6 015 +
1 04 0.1
102 0.05
0.0 (L= = ¢ # |
0 1 2 3 4 5 6
W/ FAO! gcath InOlC-1 W/ FAO’ gcath IIlOlC'1
1.0 0.25
Y, Y, Modelo 5
108 0.2
1 0.6 015
104 0.1
102 0.05
0.0 0 = - |
0 1 2 3 4 5 6
W/FA()) gcath InOIC-1 W/FAO’ gcath IIlOlc'1

Figura A. 2. Comparacién para los Modelos 3 (a y b, para los /umps mayoritarios y
minoritarios), 4 (c y d) y 5 (e y f) de los resultados experimentales
(puntos) y calculados (lineas) de la evolucién con el tiempo espacial de
la concentracion de los lumps, para 375 °C.
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Anexo A
YO'6 Modelo 7 1 035 Modelo 7
i odelo . f odelo
105 L a) Y1 Y1 b)
a 108 02
04 [ \" °
' 106 015 -
03 | C
[ 404 01
02 t
| | *
01 | u , 02 0.05 |
A A
0¢ ‘ ‘ ‘ u ‘ —! 00 I = e m———
0 1 2 3 4 5 6 0 1 2 3 4 5 6
W/FAO) gcath rnOIC-1 W/FAoa gcath l'IIOIC'1

Figura A. 3. Comparacion para el Modelos 7 (a y b, para los lumps mayoritatios y
minoritarios) de los resultados experimentales (puntos) y calculados
(lineas) de la evolucién con el tiempo espacial de la concentracién de
los lumps, para 375 °C.
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Apnexo B

ANEXO B. AJUSTES DEL MODELADO CINETICO
CONSIDERANDO LA DESACTIVACION

Tabla B. 1. Parametros cinéticos de mejor ajuste y funcidén objetivo para los
diferentes modelos cinéticos de desactivacion de la Tabla 7.12.

6A 6B 6D 6E 6F
ke, hatm! | 1.46:101 | 6.05-101 | 242 | 5.61-10! | 4.25-101
ke, h atm! - 6.01-10-1 - - 5.46-102
Ea, k] mol! | 340-10' | 750 | 4.63:10" | 4.65-10' | 125
E, k] mol! - 7.44 - - 4.99

Kdads, h atm™ | 822101 | 2.34-102 | 3.84:102 | 4.55-10"" | 3.22-102
Eads, k] mol! | 5.42-10-1 | 3.03-10-' | 7.56-10-! | 1.23-10% | 5.21-10"!

d 3.32 5.55 3.83 7.95 5.45
F.O. 1.7-101 | 1.44-10! | 1.62-10! | 1.80-10! | 1.53-10!
Y, 06 Cal Exp Modelo 6A 1Y- YO % @Qg Modelo 6A
05 | —CoHd 2) i Vi e CHd by
’ 0.8 0.2 Pa
BTX
MeOH
06 015 7 gco+co2
- 04 0.1
<02 005 -
0 O Me———————
0 5 10 15

t,h

Figura B. 1. Comparacién para el modelo cinético de desactivaciéon 6A (a y b, para
los lumps mayoritarios y minoritarios) de los resultados experimentales
(puntos) y calculados (lineas) de la evoluciéon con el tiempo de la
concentracion de los /umps. Condiciones de reaccién: 375 °C; tiempo
espacial, 1.5 gear h molcl.
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Ajustes del modelado cinético considerando la desactivacion

0.6

0.5

0.6

0.5

Modelo 6B
a)

Modelo 6D
<)

0.25

0.05

Cal Ex Modelo 6B
— o_gH4 b)
Pa
BTX
MeOH
| — mCO+CO2
ar—r—r———————
0 5 10 15 20
t,h
Modelo 6D
d
5 |
0 5 10 15

t,h

Figura B. 2. Comparaciéon para los modelos cinéticos de desactivacién 6B (a y b,

para los lumps mayoritarios y minoritarios) y 6D (c y d) de los

resultados experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucion

con el tiempo de la concentraciéon de los /Jumps. Condiciones de

reaccién: 375 °C; tiempo espacial, 1.5 g h molc.
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Anexo B
0.6 1 0.25
Y; Cal Exp Modelo 6E Y Y Cal &8 Modelo 6E
05 — ¢ C2H4 a) ! i — o CH4 b)
a 0.8 0.2 Pa
BTX
MeOH
(06 05 F_ wco+co2
104 01
0.2 0.05
0 0 ——r—F —
0 5 10 15 20
t,h
0.6 1 0.25
Y, Modelo 6F Y. v Modelo 6F
05 c) b d)
a 0.8 0.2 +
1 0.6 0.15 +
104 0.1 +
102 0.05
0 0 s ¥ T "
0 5 10 15
t,h t,h

Figura B. 3. Comparacion para los modelos cinéticos de desactivacion 6E (a y b,
para los lumps mayoritarios y minoritarios) y OF (c y d) de los
resultados experimentales (puntos) y calculados (lineas) de la evolucion
con el tiempo de la concentraciéon de los /Jumps. Condiciones de
reaccién: 375 °C; tiempo espacial, 1.5 g h molc.
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	El mecanismo protolítico (Figura 1.22) (Haag y cols., 1991; Castaño y cols., 2010) se inicia con el ataque de un protón de un centro Brönsted a un enlace bien C-C o bien C-H. El resultado es un ion carbonio pentacoordinado, que sufre una protolísis pa...
	Las olefinas son también craqueadas por estos dos mecanismos, dando lugar a olefinas menores. Ahora bien, las olefinas son mejores aceptoras de protones que las parafinas, y de hecho su velocidad de craqueo es muy superior a la de las parafinas con el...
	En el craqueo de parafinas y olefinas, la selectividad de olefinas ligeras se favorece con el mecanismo protolítico, y por tanto, minimizando las reacciones bimoleculares de transferencia de hidrógeno. Para ello, debe considerarse que el mecanismo de ...



