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OBJETIVOS 

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

El proceso MTO es clave en la denominada “economía del metanol”, para la 
obtención de materias primas y combustibles desde fuentes alternativas al petróleo, 
como el carbón (en Asia), el gas natural (en Europa) y la biomasa lignocelulósica, en 
este caso con el interés añadido de reducir la emisión de CO2. Por otro lado, la 
demanda de olefinas ligeras es un índice del desarrollo tecnológico y de producción 
de bienes de consumo de los países, y en consecuencia tiene una tendencia de 
notable crecimiento, que impulsa a la innovación de las tecnologías para su 
producción, 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 petróleo (craqueo térmico de naftas y craqueo catalítico en lecho 
fluidizado (FCC)). 

En consecuencia, el proceso MTO recibe una gran atención entre los 
investigadores de procesos catalíticos, que persiguen mejoras en el catalizador, 
modelado cinético, diseño del reactor e integración de procesos. Los principales 
retos que persiguen estos estudios están enfocados a mejorar: i) el rendimiento y la 
selectividad de olefinas, preferentemente de propileno, por su mayor demanda, y;   
ii) la estabilidad del catalizador, dado que la desactivación condiciona el diseño del 
reactor y exige un sistema de reactor y regenerador. 

El proceso MTO industrial se realiza sobre catalizador de SAPO-34, cuya 
composición y propiedades son sujetas a continuas mejoras. Sin embargo, la 
versatilidad de la zeolita HZSM-5, su menor desactivación por coque y la mayor 
selectividad de propileno, justifican que reciba una atención creciente, tanto para su 
utilización en el reactor del proceso MTO y en los procesos asociados, como en el 
de intensificación de olefinas por tratamiento de corrientes secundarias. Igualmente, 
se ha alcanzado un notable conocimiento del mecanismo de reacción, en torno al 
concepto de pool de hidrocarburos, merced al desarrollo de las técnicas analíticas 
para identificar intermedios de reacción y de métodos teóricos para calcular los 
requerimientos de energía de diferentes rutas alternativas. 

Sin embargo, la “economía del metanol” tiene como atractiva alternativa la del 
DME, porque la síntesis de DME presenta importantes ventajas respecto a la de 
metanol: i) menores restricciones termodinámicas; ii) menor inversión en 
infraestructura; iii) menor relación H2/CO requerida, lo que facilita la valorización 
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de biomasa, y; iv) capacidad de co-alimentación de CO2 con el gas de síntesis. La 
importancia socioeconómica del DME en Asia, el interés generalizado de potenciar 
la valorización de biomasa y la creciente disponibilidad de gas natural, justifican la 
actual atención internacional a la producción de olefinas con DME como materia 
prima, en lugar de metanol. 

El grupo de investigación en el que se ha realizado esta tesis, tiene una larga 
trayectoria en la investigación de la transformación 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 transformación 
de DME, sobre la que la información en la bibliografía es limitada. Generalmente se 
han tratado al metanol y DME como un lump de oxigenados, con un papel similar 
en los mecanismos de reacción y en el esquema cinético, sin considerar la posible 
diferente reactividad de DME y metanol, y el diferente papel de la composición de 
ambos en el medio de reacción. Es destacable en este sentido la oportunidad de 
considerar el diferente contenido de H2O en la transformación de los dos 
oxigenados, dado que está bien establecido que el H2O tiene un complejo efecto en 
los mecanismos de reacción y de formación de coque. 

Un aspecto destacable de las contribuciones previas del grupo de investigación 
en el proceso MTO, ha sido la visión integral de los fenómenos que suceden a 
diferente escala: catalizador-mecanismo de reacción-cinética-desactivación-
regeneración-diseño del reactor (lecho fijo o fluidizado)-integración de reactor y 
regenerador. Esta 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 básicos para progresar hacia ese 
conocimiento: 

 La comparación de un amplio abanico de catalizadores, de SAPO-n (SAPO-
34 y SAPO-18) y de zeolita HZSM-5 (con diferente relación SiO2/Al2O3 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 ácida) sobre índices de 
reacción que cuantifiquen: actividad, selectividad de olefinas y desactivación 
por coque de los catalizadores en la transformación de DME (en principio 
puro, para subrayar la diferencia con la transformación de metanol). 

 La selección de un catalizador potencialmente adecuado para la 
transformación de DME, en base a un compromiso de actividad, 
selectividad y estabilidad. Las ventajas bien establecidas de la preparación de 
estructuras porosas jerarquizadas han motivado el estudio de la utilización 
de boehmita como aglomerante, como alternativa a la bentonita, para 
explorar la capacidad de mejora de la resistencia mecánica y del 
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comportamiento cinético, por la contribución de la estructura porosa y 
acidez de la γ-Al2O3 (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 reación) y de la co-
alimentación (He, metanol, H2O). Esta co-alimentación de metanol y H2O 
implica en ambos casos aumentar notablemente la presencia de H2O en el 
medio de reacción, cuyo efecto es un aspecto de relevante interés para 
valorar la diferencia entre la transformación de metanol y DME y las 
perspectivas de estas co-alimentaciones. ii) 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 
comprensión de las analogías y diferencias exigirá un análisis detallado de la 
información bibliográfica sobre las rutas del mecanismo de pool de 
hidrocarburos para formación de olefinas. 

 Determinar las características de la deposición de coque (origen de la 
desactivación), su posible ubicación en la estructura porosa del catalizador y 
su relación con la concentración del medio de reacción, la cual es clave para 
la propuesta de la ecuación cinética de desactivación. 

 Confirmar la regenerabilidad del catalizador por combustión del coque con 
aire, lo que es requerido para la utilización del catalizador en un sistema 
reactor-regenerador similar al del proceso MTO. Esta regenerabilidad es 
también necesaria para que el modelo cinético tenga utilidad para el diseño 
de este sistema. 

 Establecer un modelo cinético para el proceso DTO a tiempo cero 
(catalizador fresco). Para ello se ha considerado adecuado comparar 
modelos alternativos de lumps, del tipo de los de mayor actualidad para el 
proceso MTO y así mismo, utilizar métodos de cálculo de los parámetros 
cinéticos acordes con criterios ya bien establecidos para el proceso MTO. 
Dado el interés de identificar el papel en el esquema de reacción del DME y 
del metanol, se han considerado ambos individualmente, con el objetivo de 
cuantificar su diferente reactividad, calculando las correspondientes 
constantes cinéticas de transformación en olefinas. Otro objetivo concreto 
en el modelado ha sido considerar la reactividad individual de cada olefina. 
Además, considerando el bien establecido efecto de atenuación de la 
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velocidad de las etapas de reacción por el H2O en el medio, el modelo 
deberá considerar este efecto. 

 La consideración en el modelo cinético de la desactivación por coque, 
mediante una ecuación cinética de desactivación. Esta ecuación ha de 
considerar el posible efecto de la composición del medio de reacción en la 
desactivación, identificando los precursores del coque y el efecto de 
atenuación de la desactivación por el H2O. El modelo cinético global, 
obtenido integrando los balances de materia del modelo cinético para 
tiempo cero, junto con la ecuación cinética de desactivación, deberá ser 
adecuado para cuantificar la evolución con el tiempo de reacción de la 
composición de las olefinas individuales y de los lumps de productos, en un 
amplio intervalo de condiciones de operación (temperatura, tiempo 
espacial), tanto para la alimentación de DME puro como co-alimentado con 
He, metanol o H2O. 
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1. INTRODUCCIÓN 

1.1. PRODUCCIÓN DE OLEFINAS LIGERAS 

La demanda de olefinas ligeras es un índice de la evolución del desarrollo de la 
economía mundial, dada su importancia como materias primas para la producción 
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 previsión de mayor crecimiento 
(Figura 1.1) (Galadima y Muraza, 2015). 

 

 
Figura 1. 1. Demanda global anual de propileno (Galadima y Muraza, 2015). 

 

En la actualidad, la producción de olefinas C2-C4 tiene lugar en las unidades de 
craqueo térmico con vapor (70 %), de craqueo catalítico en lecho fluidizado (FCC) 
(18 %) y en el proceso MTO (metanol a olefinas) (10 %), mientras el 2 % restante se 
obtiene en unidades de deshidrogenación (y deshidrogenación oxidativa) de 
parafinas, y por metátesis. 

En la Figura 1.2 se muestra un esquema-resumen de las tecnologías para la 
obtención de olefinas ligeras, basado en el establecido por Epelde (2013). En este 
esquema se consideran: i) las tecnologías implantadas comercialmente a partir de 
petróleo; ii) las rutas de obtención a partir de gas natural y de carbón (ordenadas por 
la capacidad de sus reservas); iii) las rutas desde biomasa vegetal y desde residuos de 
la sociedad de consumo (residuos orgánicos, plásticos y neumáticos usados o lodos 
de depuradora). Estas rutas son claves para el desarrollo de los conceptos de Bio-
refinería y Refinería de Residuos, respectivamente; iv) las rutas de recuperación del C del 
CO2, incorporándolo en procesos de síntesis de oxigenados transformables en 
olefinas.  
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1.1.1. Tecnologías convencionales 

1.1.1.1. Craqueo con vapor 

El craqueo térmico con vapor de hidrocarburos es el proceso industrial de 
mayor implantación para la producción de olefinas ligeras; en especial de etileno 
(Sadrameli, 2015). La alimentación 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 alimentación es líquida (nafta y gasóleos). Es un proceso 
a elevada temperatura (800-900 ºC), muy endotérmico y en consecuencia con un 
relevante requerimiento energético, entre 12 y 18 GJ t-1, y elevada emisión de CO2 
(Ren y cols., 2008). La incorporación de un catalizador de zeolita HZSM-5 resulta 
útil para disminuir la temperatura de craqueo y aumentar la relación 
propileno/etileno (Corma y cols., 2012; Sedighi y cols., 2013). 

 

1.1.1.2. Craqueo catalítico en lecho fluidizado (FCC) 

Tienen una importancia creciente en las previsiones de producción de olefinas, 
las unidades de craqueo catalítico en lecho fluidizado (FCC), con una gran capacidad 
instalada (14 millones de barriles/día) y una gran versatilidad para la alimentación 
(gasóleo de vacío (VGO), gasóleo de unidades de coque, residuo atmosférico). 
Resulta clave para la producción de olefinas y para maximizar el rendimiento de 
propileno, la incorporación de la zeolita HZSM-5 como aditivo al catalizador (de 
zeolita HY), con un rendimiento de propileno del 3-6 %, dependiendo de la 
alimentación. 

La explicación de la contribución de la zeolita HZSM-5 a la elevada selectividad 
de olefinas C2-C4, reside en su selectividad de forma y reducida capacidad de 
transferencia de H2 de los centros ácidos (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., 2006); 
Craqueo catalítico de olefinas ligeras en lecho fluidizado (Fluidized Light Olefin 
Catalytic Cracking, FLOCC) de UOP; Craqueo catalítico selectivo (SCC) de ABB 
Lummus; Craqueo catalítico profundo (Deep Catalytic Cracking, DCCI & II) (Park y 
cols., 2010); Proceso de pirólisis catalítica (CPP) de RIP/SINOPEC (Le Van Mao y 
cols., 2009); y proceso HPFCC (High Propylene Fluid 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 incorporación de un segundo 
riser para el craqueo de la nafta, producto del primer reactor y que es recirculada 
(Figura 1.3). 

 
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. Deshidrogenación de parafinas 

El desarrollo de la deshidrogenación de parafinas tiene un referente histórico 
en la producción de isobutileno para la síntesis de MTBE en 1973 (Snamprogetti-
Anic en Ravena). Actualmente, ha aumentado el interés del proceso para la 
valorización de las parafinas ligeras que acompañan al gas natural. Están 
comercializadas diferentes tecnologías: Catofin, de ABB Lummus (Gascón 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 emisión de 
CO2 y rápida deposición de coque sobre el catalizador (Sanfilippo y Miracca, 2006). 

La investigación del proceso de deshidrogenación de parafinas persigue 
disminuir dichos requerimientos energéticos (con el desarrollo de nuevos reactores y 
catalizadores con la estabilidad térmica requerida, que limiten la deposición 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 diseño del reactor, como: i) el reactor fluidizado de dos zonas, de 
forma que en la segunda tiene lugar la combustión del coque que se deposita en la 
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primera (Gascón y cols., 2005); ii) el reactor de membrana de Pd-Ag, para desplazar 
el equilibrio de la reacción mediante la separación del H2 del medio de reacción 
(Montesinos y cols., 2015). Ha recibido atención la utilización de CO2 como 
comburente en la deshidrogenación oxidativa, si bien su efecto es fuertemente 
dependiente de la composición del catalizador y del soporte (Shishido y cols., 2012). 

 

1.1.1.4. Interconversión de olefinas 

Podemos agrupar en tres los procesos con la característica común de 
reconvertir corrientes de olefinas de menor interés en una corriente más rica en 
propileno: metátesis, oligomerización-craqueo y craqueo de olefinas superiores. 

El proceso de metátesis con mayor implantación corresponde a la Tecnología 
de Conversión de Olefinas (OCT), de ABB Lummus Global, para la obtención 
selectiva de propileno a partir de etileno y 2-buteno (Mol, 2004; Huang y cols., 
2006). Sobre un catalizador de MgO la alimentación de 1-buteno se isomeriza a 2-
buteno, que reacciona con etileno en un reactor de metátesis, sobre un catalizador 
de W/SiO2, con una selectividad de propileno mayor del 90 %. 

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

 

 
Figura 1. 4. Esquema de reacción de interconversión del 1-buteno sobre 

catalizador de zeolita HZSM-5 (Epelde y cols., 2014d). 

 

El Proceso de Craqueo de Olefinas (OCP) intensifica la producción de olefinas 
ligeras (particularmente de propileno), al convertir la corriente de olefinas C4-C8 de 
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diferentes procesos (MTO, FCC, craqueo térmico de naftas, unidad de coque). Las 
diferentes tecnologías (reactor de lecho fluidizado con circulación de catalizador, 
reactores de lecho fijo adiabáticos en ciclos de reacción-regeneración) utilizan 
catalizadores de zeolita HZSM-5 (Tsunoda y Sekiguchi, 2008; Tian y cols., 2015). 

 

1.1.1.5. Craqueo catalítico de parafinas 

Aunque el craqueo catalítico de parafinas ha sido estudiado tradicionalmente 
como parte del craqueo de alimentaciones complejas en las unidades FCC (Rahimi y 
Karimzadeh, 2011), también ha recibido atención el craqueo de parafinas que como 
el butano son poco reactivas. En la Figura 1.5 se muestra el esquema de reacción 
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 rápida formación de olefinas por craqueo del butano acelera el 
mecanismo de pool de hidrocarburos de la transformación de metanol y, por otro 
lado, el agua formada en la deshidratación de metanol atenúa la rápida formación del 
coque del craqueo del butano. 

 

 

Figura 1. 5. Esquema de reacción 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 catalíticos de refinería, es la principal 
fuente actual de H2, pero también es una fuente de hidrocarburos alternativa al 
petróleo, mediante las rutas de gas de síntesis (GTL) y a partir de la transformación 
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catalítica 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 hidrocloración 
catalítica y el clorometano se transforma en hidrocarburos sobre catalizadores de 
zeolita HZSM-5 y SAPO-n, mediante un mecanismo de pool de hidrocarburos y con 
etapas de reacción similares a las de transformación 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 transformación de metanol, son: i) una menor reactividad 
del clorometano; ii) una desactivación por coque más rápida,  por la no existencia de 
agua en el medio de reacción; iii) por encima de 400 ºC la desactivación es 
irreversible, por formación de AlCl3 y consiguiente desaluminización. Los resultados 
son esperanzadores respecto a la viabilidad de producción de olefinas desde metano, 
con una tecnología de reacción similar a la del proceso MTO, aunque con las 
adecuadas medidas para retener el HCl subproducto, que sería recirculado al reactor 
de hidrocloración (Gamero y cols., 2015; Ibañez y cols., 2015). 

 

 
Figura 1. 6. Esquema de reacción para la transformación catalítica de clorometano 

(Gamero, 2013). 

 

1.1.2. Tecnologías en desarrollo y sostenibles 

1.1.2.1. Olefinas desde biomasa 

Las rutas que tienen como objetivo la obtención de olefinas a partir de biomasa 
se pueden clasificar (Gamero, 2013) en: i) transformación de oxigenados obtenidos 
vía gas de síntesis (metanol, Apartado 1.2, y DME, Apartado 1.4); ii) transformación 
de bio-etanol; iii) obtención directa, por pirólisis térmica ó catalítica; iv) craqueo de 
aceites vegetales, y; v) transformación de bio-oil. 
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• Transformación de bio-etanol y otros alcoholes 

La transformación catalítica de bio-etanol es una de las rutas que recibe mayor 
atención (Menon y Rao, 2012; Yasuda y cols., 2015) y es clave para el desarrollo de 
la bio-refinería; dado el potencial del bio-etanol como materia prima, en particular 
cuando resulte viable su producción a gran escala desde biomasa lignocelulósica 
(Posada y cols., 2013). Además la transformación directa del bio-etanol tiene el 
interés añadido de evitar los costosos tratamientos de deshidratación para obtener 
etanol puro (Kaminsky y cols., 2008). 

Sobre catalizadores de zeolita HZSM-5, por encima de 300 ºC el etanol se 
deshidrata rápidamente a etileno (proceso BTE), que forma hidrocarburos 
superiores mediante reacciones de oligomerización-craqueo, con reacciones 
secundarias de isomerización, alquilación y aromatización, que contribuyen a 
disminuir la selectividad de olefinas (Figura 1.7). La obtención selectiva de olefinas 
(proceso BTO) requiere moderar la fuerza ácida de la zeolita HZSM-5, 
modificándola con P, Na, Zr, Sr, Ni, Ga ó 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). 

 

 
Figura 1. 7. Esquema de reacción para la transformación de etileno (producto de la 

deshidratación de bio-etanol) a olefinas e hidrocarburos superiores 
(Gayubo y cols., 2010b). 

 

Otros alcoholes derivados de la biomasa, como el glicerol (subproducto de la 
producción de biodiesel), también pueden valorizarse para la obtención de olefinas 
(Zakaria y cols., 2013), con un buen comportamiento de la zeolita Cu/HZSM-5 
(Zakaria y cols., 2012). 
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• Pirólisis y craqueo catalítico de biomasa 

La pirólisis o degradación térmica en ausencia de oxígeno, y en particular su 
modalidad de pirólisis rápida, es uno de los procesos más energéticamente eficientes 
para la valorización de la biomasa y ha alcanzado un elevado nivel de desarrollo con 
diferentes tecnologías de reacción (Butler y cols., 2011). Si bien la deshidratación-
craqueo in situ en el reactor de pirólisis es eficaz para mejorar la calidad del bio-oil, la 
producción de olefinas C2-C4 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 línea de los volátiles que emanan del reactor de pirólisis 
(Asadieraghi y cols., 2015). 

 

• Craqueo catalítico de aceites 

La conversión (desoxigenación) de aceites vegetales sobre zeolitas HZSM-5 
modificadas con metales, es una ruta prometedora para la obtención de olefinas, con 
la limitación 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 transformación del aceite de soja, con un rendimiento del 33 % de olefinas C2-C4, 
pero con una elevada deposición de coque. También se ha comprobado la viabilidad 
de la co-alimentación de estos aceites en las unidades de craqueo con vapor 
(Zámostný y cols., 2012). 

 

• Transformación de bio-oil 

La obtención de olefinas por transformación catalítica de bio-oil (producto 
líquido de la pirólisis rápida) ofrece buenas perspectivas para la valorización de la 
biomasa a gran escala. Para evitar el problema de polimerización de los derivados de 
la pirólisis de la lignina, que conforman la lignina pirolítica 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 
pirolítica, 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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Figura 1. 8. Proceso de dos etapas de obtención de olefinas desde bio-oil completo 
(Valle y cols., 2012). 

 

1.1.2.2. Olefinas desde residuos 

La obtención de olefinas ligeras desde residuos de la sociedad de consumo, 
como plásticos y neumáticos fuera de uso, es un objetivo importante para progresar 
en el desarrollo del concepto de Waste-refinery, desde su perspectiva ideal que es la 
recuperación de los monómeros. 

 

• Valorización de plásticos (poliolefinas) 

Los plásticos constituyen el 7 % en masa de los residuos sólidos urbanos y por 
su baja degradabilidad originan problemas medioambientales. Entre los procesos en 
desarrollo, los termoquímicos de reciclado terciario son los adecuados para las 
poliolefinas, con objeto de obtener monómeros (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: i) de pirólisis de las poliolefinas a 500 ºC, 
para obtener una corriente de volátiles compuesta mayoritariamente de ceras (C21+); 
ii) de craqueo térmico de las ceras en línea, a elevada temperatura, para obtener a 
900 ºC un rendimiento de olefinas C2-C4 del 76 % en masa (39.6 % de etileno, 19.2 
% de propileno y 17.2 % de butenos), con un rendimiento bajo de aromáticos, del 
5.5 %. Otras alternativas son la utilización  del catalizador in situ en el reactor de 
pirólisis (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 pirólisis térmica y en 
el segundo se disminuye la temperatura de craqueo de las ceras. 
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Además, las poliolefinas pueden co-alimentarse bien con alimentaciones 
habituales de las unidades de FCC (gasoil de vacío, VGO), o con corrientes 
residuales de esta unidad (como el aceite de ciclo ligero, LCO) (Arandes y cols., 
1997). Passamonti y Sedrán (2012) hacen hincapié en que la co-alimentación de 
poliolefinas no sólo aumenta el rendimiento de olefinas, sino que además, no 
supone un problema operativo en las unidades FCC. Por otro lado, para facilitar la 
deslocalización de la pirólisis, resulta interesante  la alimentación a las unidades FCC 
de las ceras obtenidas selectivamente en la pirólisis rápida a baja temperatura 
(Arandes y cols., 2007). 

 

• Valorización de neumáticos 

Arabiourrutia y cols. (2008) y Olazar y cols. (2008) han puesto de manifiesto el 
buen comportamiento del reactor de spouted bed cónico para la obtención de olefinas 
mediante pirólisis catalítica de trozos de neumático, 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 in situ se obtiene a 500 ºC un 
rendimiento de gases del 19.3 % (el 2.98 % sin catalizador), con un rendimiento de 
olefinas C2-C4, del 14.5 % y 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 transformación catalítica de 
los volátiles de la pirólisis, en un reactor de lecho fijo dispuesto en serie con el 
reactor de pirólisis. Este sistema de dos etapas ha sido estudiado con reactor de 
pirólisis 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 más 
relevante del metanol, porque puede obtenerse a partir de diferentes fuentes 
alternativas al petróleo (biomasa, gas natural, carbón, residuos), vía gas de síntesis y 
es una materia prima adecuada para la obtención de combustibles, de aditivos de 
estos, de H2 y de productos de síntesis petroquímica (olefinas y BTX) (Figura 1.2). 
La producción de metanol ha aumentado desde 32 millones de t en 2006, a 62 en 
2012, y con una previsión de 94 millones de t en 2016 (Hajimirzaee y cols., 2015). La 
producción de metanol desde fuentes sostenibles, como la biomasa lignocelulósica y 
los residuos de la sociedad industrial y de consumo, justifica que las rutas de 
valorización del metanol tengan una gran importancia para el desarrollo de los 
conceptos de Biorefinería y de Refinería de Residuos. 

La tecnología de transformación de metanol en olefinas ligeras (proceso MTO) 
fue una iniciativa de la Mobil para cubrir la limitación del proceso MTG, que estaba 
enfocado a la producción de gasolina, utilizando un catalizador de zeolita HZSM-5 y 
cuya distribución de productos no era adecuada para producir gasoil de automoción 
(Stöcker, 2010). Resultó fundamental la selección de la zeolita HZSM-5, porque su 
selectividad de forma y moderada acidez son idóneas para la obtención selectiva de 
gasolina, con poca desactivación, estabilidad hidrotérmica y versatilidad en un 
amplio intervalos de condiciones de operación (Chen y Garwood, 1978). 

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

 

 

Figura 1. 9. Esquema del proceso MTG. 
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Para la producción de gasoil de automoción, la Mobil desarrolló el proceso 
MOGD (Mobil Olefinas a Gasolina y Diesel), consistente en la oligomerización de 
la corriente de olefinas del proceso MTO y posterior hidrogenación para alcanzar un 
elevado índice de cetano (Tabak y Yurchak, 1990). 

 

1.2.1. Procesos industriales 

El desarrollo tecnológico de estos procesos tiene como referencia los estudios 
previos del proceso MTG y ha transcurrido con innovaciones en el catalizador y en 
el diseño 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 tecnología con la que se implantó el proceso MTG en Nueva Zelanda 
fue la de reactores de lecho fijo adiabáticos en paralelo, operando en ciclos de 
reacción-regeneración, 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 reacción y la circulación del catalizador (Avidan, 1988). 
La reacción de transformación de metanol es muy exotérmica (≈50 kJ mol-1) y la 
rápida deposición de coque exige la sustitución continua del catalizador por 
catalizador regenerado. El estudio del proceso MTO se realizó pasando por la 
micro-escala (escala de laboratorio y reactor lecho fijo); planta piloto (ya de lecho 
fluidizado), y planta de demostración, para finalmente llegar a la escala comercial 
(Figura 1.10). 

Cabe señalar que la implantación 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 presentación 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, llevó a UOP/Norsk Hydro, con la participación 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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Figura 1. 10. Evolución del estudio de los reactores del proceso MTO. 

 

1.2.1.2. Desarrollo en China 

China ha aumentado su capacidad de producción 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 contribución 
creciente del proceso denominado DMTO (Dimetil Eter o Metanol a Olefinas), 
debido en gran parte al apoyo del gobierno a la industria química derivada del 
carbón. El desarrollo tecnológico del proceso DMTO está basado en la 
investigación 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 instaló la primera planta piloto de producción de olefinas a partir 
de metanol, con una capacidad anual de 300 t. La planta consistía en dos reactores 
de lecho fijo adiabáticos, 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 rápida desactivación exigía la operación en reactor de lecho fluidizado con 
circulación y regeneración en continuo del catalizador; ii) el auge en China de la 
producción de DME, para su uso como combustible doméstico y cuya 
disponibilidad a gran escala motivó su uso sustituyendo al metanol en el processo 
MTO. En 2004, se instaló una planta de demostración de 16 kt año-1 con reactor de 
lecho fluidizado, utilizando SAPO-34, y en ella se experimentó con metanol y DME 
como alimentaciones. La primera planta de demostración del proceso DMTO se 
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construyó en Huaxian, en 2006, con un caudal de alimentación de metanol de 2.5 
t h-1, y cuyo diagrama de flujo se muestra en la Figura 1.11. La primera unidad 
comercial se construyó en 2010, en Baotou, con una capacidad anual de 0.6 millones 
de t de propileno. El nivel de implantación 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 señalar que desde finales de 2014 está también en operación 
una unidad del proceso DMTO-II, que incorpora un reactor de lecho fluidizado 
para el craqueo de de la corriente C4+, 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 trámite (Tian y cols., 2015). 

 

 

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

 

1.2.1.3. Intensificación a propileno (MTP) 

Como ya se comentado, el aumento de la demanda de propileno es aún mayor 
que la de etileno y no puede ser cubierto por el craqueo con vapor, o por el FCC, a 
pesar del avance de estas tecnologías. En consecuencia, son considerables los 
esfuerzos para dirigir la transformación de metanol y DME hacia la producción 
selectiva de propileno. El MTP (Metanol a Propileno) es un proceso multietapa 
(Figura 1.12); en el cual las olefinas C2 y C4 son recirculadas al reactor para su 
transformación en propileno. 
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Figura 1. 12. Unidad típica para la producción de propileno a partir de metanol 
(Galadima y Muraza, 2015). 

 

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

 

 

Figura 1. 13. Comparación en la obtención de propileno para el proceso MTO y 
con combinación 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) conversión autotérmica de 
gas natural en gas de síntesis; ii) síntesis de metanol; iii) deshidratación del metanol a 
DME (reactor adiabático de lecho fijo, con γ-Al2O3); iv) transformación en olefinas 
de la mezcla correspondiente al equilibrio termodinámico a 380 ºC (metanol, 32 % 
en volumen; DME, 34 % y agua, 34 %). La conversión 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 está operativa una planta de 
estas características en Irán, para producir 100 mil t de olefinas año-1. 
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1.2.2. Catalizadores 

La selección del catalizador para el proceso MTO es uno de los temas que más 
atención ha recibido en la historia de los procesos catalíticos (Figura 1.14). Los 
pobres resultados de selectividad de olefinas obtenidos en los primeros estudios con 
catalizadores ácidos con mayor tamaño 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 
investigación hacia la adecuación de las propiedades de esta zeolita, con una 
moderada severidad de la selectividad de forma (Chang, 1983; Lukyanov, 1992). 

 

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

 

Un objetivo nuclear ha sido disminuir la densidad de centros ácidos y moderar 
la fuerza ácida de los centros de la zeolita HZSM-5, evitando la presencia de centros 
con excesiva fuerza ácida y homogeneizando el nivel de fuerza ácida. Un recurso ha 
sido el aumento de la relación 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 reducción de la densidad de los centros ácidos, y a la 
disminución de la relación de centros Brönsted/Lewis (Gayubo y cols., 1996). 
Además, para modular la estructura ácida se han estudiado numerosas 
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modificaciones de la zeolita, como el tratamiento con álcali, incorporación de P, 
deposición de SiO2, sustitución de Si+4 por Fe+3, 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 atención se centró en este catalizador, que además 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 comparación del 
comportamiento cinético (actividad, selectividad de las diferentes olefinas y 
desactivación) de diferentes catalizadores ácidos en el proceso MTO, en base al 
compromiso de sus propiedades: i) severidad de su selectividad de forma; ii) acidez 
total; y, iii) distribución de la fuerza ácida 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 además de una menor desactivación, el 
SAPO-18 tiene un menor coste de preparación. 

La utilización industrial del SAPO-34 motiva que su preparación sea un 
continuado objeto de estudio, con los objetivos fundamentales de aumentar la 
selectividad de propileno y la estabilidad, dado que la rápida desactivación por coque 
condiciona la operación (Chen y cols., 2014a). Entre las modificaciones destacan:    
i) disminución del tamaño de cristal (Alvaro-Muñoz y cols., 2013a; Wang y cols., 
2013a; Aghaei y Haghighi, 2014); ii) incorporación 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) adecuación 
de las condiciones de preparación (templates, tiempo y temperatura de 
cristalización) (Alvaro-Muñoz 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 sí en la etapa de transformación de DME en olefinas del 
proceso Lurgi MTP (alternativo al MTO), en un sistema de reactores de lecho fijo 
adiabáticos. El interés está justificado por las limitaciones del SAPO-34: i) rápida 
desactivación por coque; ii) limitada selectividad de propileno, no mejoradas 
sustancialmente a pesar de las diferentes modificaciones estudiadas. Además, la 
zeolita HZSM-5, ofrece grandes perspectivas de mejora, porque su estructura ácida 
es muy moldeable. Los principales objetivos son también la selectividad de 
propileno y la estabilidad, y son abordados disminuyendo el tamaño de cristal, 
optimizando la densidad y fuerza ácida de los centros y minimizando los defectos 
cristalinos. Bleken y cols. (2012) han establecido un método de preparación que 
permite alcanzar una relación propileno/etileno mayor de 5. Son numerosos los 
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trabajos sobre incorporación de metales para moderar la fuerza ácida de los centros 
(Jang y cols., 2014; Jiao y cols., 2014; Yaripour y cols. 2015) y también resultan 
interesantes la rutas de preparación sin templates (Yu y cols., 2013). 

Otra atractiva iniciativa es la preparación de catalizadores compuestos de 
zeolita HZSM-5/SAPO-34, buscando una estructura porosa jerarquizada, que 
facilite la transformación mediante reacciones en cascada del metanol a olefinas 
(sobre el SAPO-34) y la intensificación 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 fórmula química más simple (CH3-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 NH3 por su comportamiento medioambiental (Restrepo y cols., 
2008). Ahora bien, el interés del DME adquiere una mayor dimensión en la década 
de 1990 (Fleisch y cols., 1997) y ha ido creciendo hasta ser considerado un 
intermedio clave para la sostenibilidad de la producción energética (Olah y cols., 
2009). Esta consideración se basa en sus propiedades, en la posibilidad de su 
producción desde fuentes alternativas al petróleo (carbón, gas natural, biomasa), y 
en la capacidad de incorporación de CO2 en su síntesis, contribuyendo al secuestro a 
gran escala de este gas de efecto invernadero. La síntesis de DME es considerada 
una mejor opción de valorización del gas de síntesis que la síntesis Fischer Tropsch, 
en particular con la biomasa lignocelulósica como materia prima (Trippe y cols., 
2013), y su implantación industrial tiene buenas perspectivas (Bhattacharya y cols., 
2013), asociadas con la creciente disponibilidad de gas natural (Melikoglu, 2014) y 
del H2 obtenido desde fuentes de energía sostenibles o carentes de emisiones de 
CO2 (biomasa, solar, eólica). 

La producción de DME está muy implantada en China, con 60 unidades con 
una capacidad individual superior a 200 mil t año-1, en 2011, que corresponden a 
diferentes compañias (Jiuitai Energy Group, XianAo Group, Lutianhua, Tianmao y 
Lanhus Kechuan) (Fleisch y cols., 2012). En Japón existen 3 agrupaciones 
empresariales (Japan DME Ltd. Group, DME International Ltd. y Mitsui & Co. Ltd. 
Group), con una producción total de 80 mil t año-1. Otros paises con plantas de 
DME instaladas son: Arabia Saudi (300 mil t año-1 con tecnología de KOGAS e 
ingeniería de diseño de Unitel Technologies); Suecia (una unidad de 300 t día-1 de 
bio-DME a partir de biomasa) (Landälv 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 año-1. 

 

1.3.1. Características 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 relación C/H, es incoloro en 
condiciones atmosféricas estándar (0.1 MPa y 298 K), en estado gas es más denso 
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que el aire y en estado líquido tiene una densidad aproximadamente 2/3 la del agua. 
Su presión de vapor es similar a la los gases licuados del petróleo (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 
polímeros que no se disuelven en DME). 

 

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

Propiedad (unidad/condición)  

Peso molecular, g mol-1 46 

Contenido de carbono, % masa 52.2 

Contenido de hidrógeno, % masa 13 

Contenido de oxígeno, % masa 34.8 

Relación carbono/hidrógeno 0.337 

Temperatura crítica, K 400 

Presión crítica, MPa 5.37 

Densidad crítica, kg m-3 259 

Densidad del líquido, kg m-3 667 

Densidad relativa del gas (aire = 1) 1.59 

Indice de cetano > 55 

Temperatura de autoignición, K 508 

Relación esteq. aire/combustible,  en masa 9.0 

Punto de ebullición a 1 atm, K 248.1 

Entalpía de vaporización, kJ kg-1 467.13 

Potencia calorífica inferior, MJ kg-1 27.6 

Cap. calorífica específica del gas, kJ kg-1 K-1 2.99 

Límites de ignición, % vol. en aire 3.4/18.6 

Módulo de elasticidad, N m-2 6.37⋅108 

Viscosidad cinemática del líquido, cSt <0.1 

Tensión superficial (a 298 K), N m-1 0.012 

Presión de vapor (a 298 K), kPa 530 
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Además, el DME es benigno desde el punto de vista medioambiental (Ahlgren 
y cols., 2008), con un tiempo de vida medio en la atmósfera muy bajo (5 días) y con 
un impacto medioambiental mucho menor que el CO2, CH4 y N2O. No es tóxico, 
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, está basado en las propiedades, antes 
indicadas, y en su aplicabilidad en diferentes sectores de consumo energético 
(doméstico, de automoción y de generación de energía eléctrica). Durante la 
combustión, el DME da lugar a una llama azul (similar a la de la combustión 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 automoción, 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 

Fórmula química CH4 C3H8 C4H10 C2H6O 

Punto de ebullición, ºC -161.5 -42.07 -0.6 -24.9 

Límite de ignición, % 5-15 2.1-9.5 1.9-8.5 3.4-17 

Potencia calorífica, kJ kg-1 49900 46360 45740 28620 

Temperatura de autoingnición, ºC 595 450 405 235 

Densidad relativa del gas (aire = 1) 0.55 1.53 2.01 1.6 

Presión de vapor a 20 ºC, bar - 8.4 2.1 5.1 
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Tabla 1. 3. Propiedades como combustible de automoción del DME y de otros, 
derivados del petróleo y oxigenados. 

 Gasolina Diesel Etanol Metanol DME 

Fórmula química C4-C12 C10-C16 C2H6OH CH3OH CH3OCH3 

Punto de ebullición, ºC 38-204 125-240 78.8 64.0 -24.9 

Límite de ignición, % 0.6-7.5 1.4-7.6 3.5-19 5.5-30 3.4-17 

Potencia calorífica, kJ kg-1 41660 43470 26870 19990 28620 

Temperatura de 
autoingnición, ºC 246-280 210 365 385 235 

Número de octano 82-92 25 113 123 - 

Número de cetano - 40-55 - 6 55-60 

Contenido de azufre, ppm ≈200 ≈250 0 0 0 

 

La utilización del DME (mezclado con LPG) como combustible doméstico 
resultó clave para la modernización de la sociedad china en las tres décadas 
precedentes, sustituyendo en las áreas rurales a los combustibles sólidos (carbón y 
biomasa) y contribuyendo al desarrollo de la sociedad y a la drástica disminución de 
la emisión de CO, orgánicos volátiles (VOC), aromáticos policíclicos (PAH) y 
partículas sólidas (PM) (Larson y Yang, 2004). Aunque en menor medida, el DME 
ha desempeñado un papel similar en otros países asiáticos (Corea del Sur, India, 
Indonesia y Japón), por iniciativa de los correspondientes gobiernos. Cabe señalar 
que en estos países, la producción de DME desde metanol suponía únicamente la 
instalación de una unidad adicional de deshidratación (de menor coste) en las plantas 
de síntesis de metanol ya amortizadas, y que tienen al carbón como fuente del gas de 
síntesis. Por otro lado, se ha profundizado en el diseño de combustores idóneos 
para el DME y en la optimización de la combustión de mezclas LPG-DME, 
resultando idónea la fracción 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 índice de cetano (55-60) y el reducido tiempo de retraso en la inyección, que 
son consecuencia de que la debilidad de los enlaces C-O facilita la disociación a baja 
temperatura. Al igual que los otros oxigenados (metanol y etanol, con elevado 
número de octano) no tiene S y al carecer de enlaces C-C y por su elevado 
contenido de O (34.8 %), la emisión de humos es muy reducida, con menor emisión 
de partículas que los otros combustibles (Kim y cols., 2008a). Así mismo, son 
menores las emisiones de NOx, lo que facilita la operación con elevada recirculación 
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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 reseñable es el menor poder calorífico respecto al 
de otros combustibles y la formación de formaldehido (Jie y cols., 2010). 

También puede utilizarse en mezclas (10 % de DME) con LPG, en vehículos 
que ya utilizan este combustible (actualmente más de 10 millones en el mundo), 
contribuyendo a disminuir las emisiones de CO y de hidrocarburos, aunque con la 
contrapartida de disminución del índice 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 público (Sun y cols., 2014a). 

Para la generación 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 pequeño requerimiento energético de la vaporización 
del DME (Fleisch y cols., 2012). 

Cabe señalar que la Organización Internacional para la Estandarización (ISO) 
ha propuesto los estándares para la comercialización del DME como combustible y 
que para algunas aplicaciones (como la combustión en turbinas de gas) no se 
requiere una eliminación severa de los subproductos de su síntesis (agua, metanol y 
otros oxigenados). 

 

1.3.1.3. Fuente de H2 

El DME es interesante como fuente de H2, porque además de las comentadas 
ventajas de su obtención, almacenamiento y distribución, así como no toxicidad, la 
no existencia de enlace C-C  y el alto contenido de hidrógeno (13 % en masa frente 
al 12.5 % del metanol) permite el reformado con vapor (SRD) a baja temperatura 
(< 300 ºC), ligeramente superior a la del metanol (Hočevar y Summers, 2008). Estas 
características facilitan el uso para celdas de combustible PEM a bordo de un 
vehículo. 

El reformado transcurre sobre un catalizador bifuncional, mediante la hidrólisis 
de DME en la función ácida, seguida por el reformado del metanol en la funcion 
metálica: 

Hidrólisis del DME:   CH3OCH3 + H2O ↔ 2CH3OH          (1.1) 

Reformado del metanol:  2CH3OH + 2H2O ↔ 6H2 + 2CO2         (1.2) 

Reacción global:   CH3O CH3 + 3H2O ↔ 6H2 + 2CO2         (1.3) 
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Además, tienen lugar las reacciones de gas de agua (WGS) y la no deseada de 
descomposición parcial de DME (Faungnawakij y cols., 2007a): 

CO + H2O ↔ CO2 + H2    (1.4) 

(CH3)2O → CH4 + H2 + CO    (1.5) 

La sinergia de las etapas de hidrólisis y reformado, con alto rendimiento y 
selectividad de H2, minimizando la formación de CO (veneno para el ánodo en las 
celdas de combustible PEM), es alcanzada mediante la selección de las adecuadas 
funciones metálica y ácida del catalizador. La función metálica más utilizada es la de 
CuO-ZnO-Al2O3 (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 metálicas de Cu por encima de 300 ºC, se ha 
propuesto la utilización de spinelas, habiéndose comprobado que una espinela de 
CuM2O4 (M= Fe, Mn, Cr, Ga, Al,...) muestra una estabilidad superior a la de la 
función metálica CuO-ZnO-Al2O3 (Faungnawakij y cols., 2007b, 2008a,b, 2010; 
Shimoda y cols., 2011). También se ha comprobado que la adición de Ni atenúa la 
sinterización del Cu, debido a que mejora la dispersión superficial y fortalece la 
interacción entre el Cu y la γ-Al2O3 (Wang y cols., 2010). 

Por otro lado, la γ-Al2O3 es la function ácida más 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 función ácida, si 
bien la ventaja de disminuir 100 ºC la temperatura de reformado respecto a la 
correspondiente a la γ-Al2O3, tiene como contrapartida la formación de 
hidrocarburos, lo que disminuye la producción de H2 (Faungnawakij y cols., 2006, 
2007a; Shimoda y cols., 2010) y potencia la formación de coque (Kawabata y cols., 
2006): 

 Oxigenados   →    hidrocarburos    →    coque   (1.6) 

Se ha comprobado (Vicente y cols., 2013) que la desilicación de la zeolita 
HZSM-5 mediante tratamiento alcalino, resulta adecuada para minimizar la 
formación de coque en catalizadores con CZA como función metálica. Ereña y cols. 
(2013a,b) han propuesto como óptima la preparación del catalizador bifuncional por 
extrusión húmeda de las funciones CZA y HZSM-5 desilicada, al 50 % en masa, con 
una relación atómica de la función CZA (preparada por precipitación) Cu:Zn:Al= 
45:45:10 y con la zeolita HZSM-5 desilicada por tratamiento durante 5 h con una 
solución de NaOH 0.4 M. 
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1.3.2. Síntesis de DME 

1.3.2.1. Proceso convencional de dos etapas 

Los procesos de primera generación implantados industrialmente para la 
síntesis de DME, consisten en dos etapas, que se realizan en dos reactores en serie: 

Síntesis de metanol (catalizador metálico):         CO + 2 H2 ↔ CH3OH      (1.7) 

Deshidratación del metanol a DME:       2CH3OH ↔ CH3OCH3 + H2O     (1.8) 
       (catalizador ácido) 

Además, sobre el catalizador metálico tiene lugar también la reacción WGS (ec. 
(1.4)). 

Hay numerosos licenciatarios de la tecnología de síntesis de metanol (Haldor 
Topsoe, Toyo, Lurgi, Davy Process Technology/Johnson Matthey, M.W. Kellog, 
Mitsubishi, y Casale, entre otros). Es un proceso exotérmico, favorecido a 
relativamente alta presión y baja temperatura, y con tecnologías de reacción 
diferentes en función de la estrategia de eliminación del calor: reactores de lecho fijo 
adiabáticos en el caso de Haldor Topsoe, Toyo y Lurgi, y reactores slurry en el 
proceso LPMeOH de Air Products. Estas plantas son complementadas con una 
planta de deshidratación 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 deshidratación es un proceso en fase gas, exotérmico, 
que se realiza en el intervalo 1-2 MPa en reactores de lecho fijo adiabáticos de        
γ-Al2O3, con temperatura de entrada de 220-250 ºC y de salida de 300-350 ºC 
(Fleisch y cols., 2012). 

 

1.3.2.2. Síntesis en una etapa 

El proceso de síntesis de DME en una etapa (Proceso STD) integra en el 
mismo reactor la síntesis de metanol (ec. (1.7)) y la deshidratación de éste a DME 
(ec. (1.8)). Sobre la función metálica también tiene lugar la reacción WGS (ec. (1.4)). 
En consecuencia, la estequiometría total ideal es: 

3CO + 3H2 ↔ CH3OCH3 + CO2          (1.9) 

La integración en el mismo reactor de la deshidratación del metanol reduce las 
limitaciones termodinámicas de la síntesis 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 presión que la requerida en la síntesis 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. Además, se requiere una relación 
H2/CO = 1, lo que facilita la valorización del gas de síntesis derivado de biomasa 
respecto a la síntesis de metanol, para la que la relación óptima es de 2 (Al-
Dughaither y de Lasa, 2014). 

Diferentes compañías (Haldor Topsoe, Japan JFE Holdings Company, y Korea 
Gas Corporation (KOGAS), entre otras) han desarrollado tecnologías para la 
síntesis directa de DME en Asia, con unidades de demostración y con el objetivo de 
sustituir al proceso de dos etapas (Sun y cols., 2014a). La tecnología de Haldor 
Topsoe es una adecuación de la de síntesis de metanol, con una bancada de 
reactores adiabáticos de lecho fijo (Lee y cols., 2009). El sistema de reacción de 
KOGAS es una bancada de 4 reactores catalíticos de lecho fijo, encamisados con 
agua en ebullición, para eliminar el calor de reacción. La presión es de 6 MPa y la 
temperatura de entrada al reactor de 230 ºC. En USA, se ha implantado la tecnología 
del reactor slurry, orientada a la producción de DME a escala media, para su uso 
como combustible de maquinaria pesada (www.oberonfuels.com). Además, Unitel 
Technologies está desarrollando en Australia un proceso con reactor fluidizado 
(www.unitech.com). 

 

 Catalizadores 

Entre las diferentes alternativas (Azizi y cols., 2014), la función metálica más 
utilizada en el catalizador bifuncional es la de CuO-ZnO-Al2O3 (CZA), utilizada 
convencionalmente para la síntesis de metanol y reacción de gas de agua (WGS) 
(Kim y cols., 2006; Mao y cols., 2006; Wang y cols., 2006), y cuyo comportamiento 
depende de la composición y método de preparación (Moradi y cols., 2007). La 
función ácida más utilizada es la γ-Al2O3 y también se han estudiado sílice-alúminas, 
zeolitas HZSM-5 (con baja relación SiO2/Al2O3), NaHZSM-5, mordenitas, HY, 
ferrierita, HMCM-22, SAPOs y ZrO2 (Aguayo y cols., 2005b; Ereña y cols., 2005a; 
Kim y cols., 2004; Jin y cols., 2007; Moradi y cols., 2008; Mao y cols., 2009). 

La composición más adecuada del catalizador bifuncional corresponde a un 
exceso de la función ácida, que garantiza el desplazamiento de la deshidratación del 
metanol a DME (Azizi y cols., 2014). El estudio de la reacción con un catalizador 
base de CuO-ZnO-Al2O3/γ-Al2O3 ha permitido un conocimiento aceptable de los 
mecanismos de desactivación, identificando como principal causa la deposición de 
coque sobre los centros metálicos de Cu-ZnO (Ereña y cols., 2008). El origen del 
coque es la condensación de los iones metoxi, intermedios tanto de la síntesis de 
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metanol como de la deshidratación. Sin embargo, utilizando una zeolita HZSM-5, 
ésta tiene un papel más relevante en la desactivación el coque, formado inicialmente 
en los centros ácidos (García-Trenco y cols., 2013). La desactivación del catalizador 
es un problema importante, por la limitación de la temperatura de regeneración 
(300 ºC) para evitar la sinterización del Cu del catalizador (Sierra y cols., 2010a). 

Para favorecer la sinergia de las etapas de reacción, los catalizadores del tipo 
“core shell” consisten en un núcleo central con la función metálica, que está 
encapsulada en un recubrimiento de menor espesor de la función ácida. Yang y cols. 
(2010) han utilizado partículas con CuO-ZnO-Al2O3 encapsuladas con un 
recubrimiento de zeolita HZSM-5. Los mismos autores (Yang y cols. 2011), para la 
alimentación de CO2, utilizan como núcleo Cr-ZnO-silicalita. Pinkaew y cols. (2013) 
encapsulan Cr-ZnO con SAPO-46 para la síntesis con CO2. Zha y cols. (2012) 
encapsulan CuO-ZnO-Al2O3 con silice-alúmina amorfa (ASA), utilizando diferentes 
aminas como templates y estudiando el efecto de las variables de preparación (pH y 
relación SiO2/Al2O3) de la ASA. Ding y cols. (2015), mediante simulación teórica, 
utilizando resultados cinéticos de la bibliografía para cada una de las etapas de 
reacción, han determinado notables aumentos en el rendimiento y selectividad de 
DME utilizando un catalizador “core shell” de CuO-ZnO-Al2O3/HZSM-5. Nie y 
cols. (2012) utilizan una conformación diferente y encapsulan la función ácida 
(zeolita HZSM-5), recubriéndola con la función metálica (CuO-ZnO). 

 

 Reactores 

El diseño de los reactores está 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 diámetro interno), con refrigeración mediante agua en ebullición, 
manteniendo la temperatura en el intervalo 220-260 ºC, para la producción de 100 
mil t año-1. 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, integrándolo con otro endotérmico (deshidrogenación de ciclohexano) 
(Vakili y cols., 2011; Khademi y cols., 2011). Si bien el reactor de lecho fluidizado es 
adecuado para mejorar la transmisión de calor, sin embargo, los estudios de diseño 
son limitados (Kumar y Srivastava, 2010). 

Una iniciativa interesante en el diseño del reactor, en fase de desarrollo 
experimental, es la de utilizar un reactor de membrana externa, para separar el H2O 
del medio de reacción (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-Al2O3/HZSM-5. 
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1.3.2.3. Incorporación de CO2 en la alimentación 

Las estrategias de valorización del CO2 a gran escala van encaminadas a su 
utilización como reactante en procesos electroquímicos y catalíticos, capaces de 
activar la estable estructura del CO2 (Ganesh, 2013; Homs y cols., 2013; Olajire, 
2013) (Figura 1.15). 

 

 

Figura 1. 15. Rutas catalíticas y electrocatalíticas para la obtención de combustibles 
y materias primas a partir de CO2 (Homs y cols., 2013). 

 

Olah y cols. (2009) fueron pioneros para considerar que el proceso de síntesis 
de DME en una etapa es clave para la valorización del CO2 a gran escala y, por 
consiguiente, para contribuir a atenuar el efecto del cambio climático, en particular si 
el CO2 es co-alimentado con el gas de síntesis derivado de la biomasa lignocelulósica 
(Figura 1.16). 

La co-alimentación de CO2 junto con el gas de síntesis (CO+H2) en la síntesis 
de DME en una etapa, requiere considerar, además de las reacciones de las ecs. (1.4), 
(1.7) y (1.8), la hidrogenación del CO2: 

CO2 + 3 H2 ↔ CH3OH + H2O         (1.10) 

 

F
T

CH4, C2H4, 
CH3OH, HCOOH

CO/H2

M
T

G

Inserción 
orgánicos

Carbonatos orgánicos 
& carboxilatos

CH3OH, CH3OCH3,
HCOOH,

CH4

CO2

Hidrocarburos y alcoholes

Olefinas ligeras
Estireno

D
es

hi
dr

og
en

ac
ió

n
ox

id
at

iv
a

C
xH

y

Reformado seco
CH4, C2H5OH

Paula Pérez Uriarte 



36 

Introducción 

 

 

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

 

La comprobación experimental de que la incorporación de CO2 en la 
alimentación disminuye el rendimiento de DME (Qi y cols., 2001; Sun y cols., 2004; 
Ereña y cols., 2005b), se atribuyó a la elevada concentración de H2O en el medio de 
reacción (generada como producto), que se adsorbe en los centros ácidos y 
metálicos. La hidrofilicidad de la γ-Al2O3, con la consiguiente adsorción de agua, 
exige un mayor contenido de esta función en el catalizador para que la 
deshidratación del metanol no esté limitada. Con objeto de reducir este problema, 
para la síntesis con CO2 se han utilizado zeolitas HZSM-5 con diferentes 
tratamientos para moderar su fuerza ácida (Ereña y cols., 2005a,b; García-Trenco y 
cols., 2012; Zhang y cols., 2013), y otras funciones ácidas, como 
silicoaluminofosfatos. Liu y cols. (2013) proponen un catalizador de CuO-Fe2O3-
ZrO2/HZSM-5, donde el Fe2O3 aumenta la estabilidad del CuO y es menos 
hidrofílico que el ZnO, y el ZrO2 desempeña la función de promotor estructural, 
aumentando la reducibilidad de los centros de Cu. 

Ereña y cols. (2011) han propuesto un modelo cinético basado en el anterior de 
Aguayo y cols. (2007), para la síntesis de DME a partir de CO2 e H2 sobre un 
catalizador de CuO-ZnO-Al2O3/γ-Al2O3. En este modelo se hace hincapié en la 
importancia de la concentración de H2O en el medio de reacción, que por un lado 
atenúa la velocidad de las dos etapas de reacción, pero por otro, tiene el efecto 
positivo de atenuar la deposición de coque, al controlar la formación de iones 
metoxi, intermedios activos en la formación 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 
CO2. Así, ha mejorado la configuración del catalizador bifuncional, utilizando como 
función metálica Cu-ZnO-MnO o Cu-ZnO-ZrO2 y como función ácida el 
silicoaluminofosfato SAPO-18, sustituyendo a las funciones de Cu-ZnO-Al2O3 y    
γ-Al2O3, que eran las más utilizadas. El modelado cinético del proceso, realizado con 
diferentes contenidos de CO2 en la alimentación, ha puesto de manifiesto la poca 
contribución de la etapa de la ec. (1.10) a la formación de DME, lo que pone de 
manifiesto: i) la dependencia directa de la velocidad de formación de DME respecto 
a la concentración de CO en el medio de reacción (ec. (1.7)); ii) el papel fundamental 
de la reacción WGS inversa (ec. (1.4) inversa) para valorizar el CO2 mediante este 
proceso. Este resultado es acorde con la comprobación de la mejora de la actividad 
observada por Arena y cols. (2009), incorporando Mn como promotor, que genera 
la formación de un spinel óxido de Cu-Mn, con gran actividad en la reacción WGS 
inversa. 

Por otro lado, la simulación del proceso ha permitido establecer un mapa de 
operación, determinando las condiciones, que como las de la Figura 1.17 permiten 
alcanzar un secuestro positivo del CO2, 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 diseño del reactor, han sido la comprobación (mediante 
simulación) del aumento de la capacidad de secuestro del proceso con estrategias 
como la recirculación de la corriente de productos y la utilización de un reactor con 
membrana externa semipermeable al H2O generada (Ateka, 2014). 

Recientemente, Qin y cols. (2015) han propuesto un modelo cinético, con 
bases mecanísticas, para un catalizador de CuO-Fe2O3-ZrO2/HZSM-5. 
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Figura 1. 17. Condiciones (relación CO2/CO en la alimentación y tiempo 

espacial), para un secuestro positivo de CO2 en la síntesis de DME. 
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1.4. FUNDAMENTOS DE LA TRANSFORMACIÓN DE DME EN 
OLEFINAS 

El interés de la transformación de DME en olefinas (proceso DTO) surge por 
las ventajas de la síntesis de DME respecto a la síntesis de metanol, que se han 
comentado en el Apartado 1.3.2, y por el consiguiente auge de esta síntesis desde 
fuentes alternativas al petróleo. 

El principal referente industrial de la transformación de DME en olefinas es la 
etapa final del proceso MTO de Lurgi, que se realiza en reactor de lecho fijo 
adiabático, con catalizador de zeolita HZSM-5 y transformando la mezcla 
metanol/DME/agua, producida por la deshidratación del metanol en la primera 
etapa del proceso (Koempel y Liebner, 2007; Khadzhiev y cols., 2008). También se 
ha trabajado en la transformación de DME a gran escala en el marco de la 
investigación en China, que ha dado lugar a la implantación industrial del proceso 
DMTO, descrito en el Apartado 1.2.1.2. Sin embargo, la información publicada 
sobre este proceso corresponde a la alimentación 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 alimentación. 

La información sobre la transformación de DME en olefinas, procede 
fundamentalmente del campo académico. En los estudios fundamentales pioneros 
sobre el mecanismo de reacción de los procesos MTG y MTO sobre catalizador de 
zeolita HZSM-5, se consideró generalmente que el DME tiene un comportamiento 
similar al del metanol, con el que alcanza el equilibrio rápidamente en las 
condiciones del proceso MTO. Los estudios tuvieron como objetivo determinar los 
primeros intermedios reactivos que están adsorbidos en los centros ácidos y así 
explicar la formación del primer enlace C-C, bien mediante iones oxonio formados 
por adsorción del metanol y DME (Van den Berg y cols., 1981) o por radicales 
metilo, formados por descomposición térmica del DME y que son estabilizados en 
los centros ácidos de la zeolita (Clarke y cols., 1986). 

Los trabajos experimentales de transformación de DME en olefinas son menos 
numerosos que los correspondientes al proceso MTO y el objetivo ha sido:             
i) relacionar la distribución de productos con posibles mecanismos de reacción, que 
a su vez son justificados con el análisis por técnicas espectroscópicas de intermedios 
de reacción (Chang, 1988; Chang y cols., 1989; Hutchings y Hunter, 1990; Yamazaki 
y cols., 2012; Ilias y Bhan, 2014), ó ii) la comparación 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/ZrO2 (Lee y cols., 2014). En cualquier caso, se mantienen muchas 
incertidumbres sobre el mecanismo de reacción y sobre las diferencias respecto al 
proceso MTO. 

 

1.4.1. Etapas del mecanismo de reacción 

A continuación se exponen de forma resumida las principales etapas del 
mecanismo de reacción con DME como reactante, centrándonos en la información 
de la bibliografía, que, como ya se ha comentado, corresponde principalmente a los 
estudios sobre el mecanismo de reacción en los procesos MTG y MTO. 

 

1.4.1.1. Formación y reactividad de los iones metoxi 

La reactividad del DME está asociada a la formación de las especies 
superficiales metoxi, por adsorción en los centros Brönsted (grupos OH 
esqueletales) (Figura 1.18a) con liberación de metanol. A su vez, el metanol genera 
especies metoxi, con liberación de H2O (Figura 1.18b). La formación de iones 
metoxi desde DME sobre zeolitas ácidas ha sido comprobada por diferentes autores 
mediante espectrofotometria FTIR y espectroscopía RMN (Forester y cols., 1986; 
Forester y Howe, 1986; Cheung y cols., 2006; Jiang y cols., 2006). Estas especies 
metoxi pueden considerarse como un catión metilcarbonio (metiloxonio) incipiente 
(Ono y Mori, 1981). 

 

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

 

 
Figura 1. 19. Etapas de formación de olefinas por propagación-descomposición 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 reacción, considerando las siguientes 
circunstancias: i) la estructura de los microporos, que condiciona selectivamente la 
formación de los iones oxonio y limita su propagación, así como la difusión de las 
olefinas liberadas; ii) la reacción de centros Brönsted/Lewis, debido a que son los 
primeros los activos en la propagación de los iones oxonio; iii) la densidad de los 
centros Brönsted, que disminuye la estabilidad de los iones oxonio, aumentando la 
frecuencia de su descomposición, lo que favorece la formación de olefinas de menor 
tamaño. 
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1.4.1.2. Reacciones secundarias de conversión de olefinas 

En las condiciones de reacción de los procesos MTG, MTO y DTO tiene lugar 
la oligomerización-craqueo de las olefinas, que tienen el papel de intermedios. En el 
esquema de la Figura 1.20 tiene lugar la oligomerización de una olefina An= con un 
ión carbenio con m átomos de carbono (Rm+) y las posteriores: β−escisión y 
transferencia de hidrógeno. Estas etapas son determinantes para establecer la 
distribución final de las olefinas, la cual estará condicionada por: i) el tamaño de los 
microporos del catalizador, cuyo aumento favorece la oligomerización y difusión de 
olefinas de mayor tamaño; ii) la densidad y fuerza ácida de los centros, que 
favorecen el craqueo en mayor medida que la oligomerización. 

 

 
Figura 1. 20. Etapas de oligomerización-craqueo de una corriente de olefinas 

ligeras An=. 

 

Atendiendo a la importancia del tamaño de los poros del catalizador en las 
etapas de propagación-descomposición de iones oxonio (Figura 1.19) y de 
oligomerización-craqueo de olefinas (Figura 1.20), la mayor severidad de la 
selectividad de forma del SAPO-34 justifica su limitación 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). 

Además, tendrán lugar otras reacciones secundarias, de alquilación, 
isomerización y reacciones de transferencia de hidrógeno, dando lugar estas últimas 
a la formación de aromáticos y coque. Los aromáticos son progresivamente 
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condensados, constituyendo el coque que queda ocluido en los microporos del 
catalizador y motivando su desactivación. Por otro lado, las parafinas de cuatro y 
más átomos de carbono formadas por transferencia de hidrógeno, son susceptibles 
de craqueo en las condiciones del proceso MTO, intensificando la producción de 
olefinas ligeras, lo que es importante en el proceso MTO aumentando la 
temperatura por encima de 450 ºC (Mier y cols., 2010a). 

El craqueo de parafinas transcurre mediante dos mecanismos: i) el clásico 
(también denominado mecanismo bimolecular o por iones carbenio), y; ii) el 
protolítico (no clásico, de Haag Dessau, monomolecular o por iones carbonio). La 
contribución relativa de ambos depende de las condiciones de operación y de las 
características del catalizador, que hacen que predomine uno de los mecanismos 
(Babitz y cols., 1999; Kotrel y cols., 2000). Según el mecanismo clásico (Figura 1.21) 
se propaga una cadena por los iones carbenio. Un ión carbenio abstrae hidrógeno 
(un ión hidruro) desde una parafina, formando otro ión carbenio, el cual craquea 
por β-escisión (ruptura de un enlace C-C localizado en posición β respecto al C 
cargado positivamente), liberando una olefina. 

 

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

 

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 para dar, bien una parafina más corta y un complementario ion carbenio 
adsorbido, o bien H2 y el ion carbenio del reactante original (deshidrogenación 
protolítica). Desde el ion carbenio resultante adsorbido en la superficie, se desorbe 
una olefina, la cual es susceptible de isomerizarse, craquearse por β-escisión o 
saturarse por una transferencia de hidrógeno desde una molécula de reactante. En 
cualquier caso, liberando el protón del catalizador. 
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Figura 1. 22. Mecanismo protolítico (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 número de átomos de C (20 veces para C5 y aumentando 
con el número de átomos de C, hasta 3000 veces para C8, sobre zeolita HZSM-5 a 
510 ºC) (Buchanan y cols., 1996). 

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 craqueo controlante depende del número de átomos de carbono del 
reactante, de las condiciones de reacción, de la selectividad de forma del catalizador 
y de sus propiedades ácidas (densidad superficial, fuerza ácida de los centros y 
relación Brönsted/Lewis). Es relevante que el craqueo protolítico requiere centros 
Brönsted, mientras que el mecanismo clásico 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 evolución de la distribución de 
productos en el craqueo, sostienen que el mecanismo predominante es el protolítico 
para valores bajos de la conversión y que la importancia del mecanismo clásico 
aumenta al aumentar la conversión. 

 

1.4.2. Mecanismo de pool de hidrocarburos 

Como respuesta a la controversia sobre los posibles mecanismos de formación 
del primer enlace C-C en el proceso MTO y sobre las etapas de formación de las 
olefinas como productos primarios y su interconversión, Dahl y Kolboe (1993, 
1994) establecieron el mecanismo denominado “pool de hidrocarburos” ((CH2)n en 
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la Figura 1.23), que actúan como intermedios para la formación tanto de cada una de 
las olefinas ligeras, como de parafinas y coque. Estos autores hicieron hincapié en la 
comprobación experimental del papel de la co-alimentación de olefinas ligeras para 
activar este mecanismo y el carácter autocatalítico de la formación de las olefinas. 

 

 
Figura 1. 23. Mecanismo de “pool de hidrocarburos” para la formación de 

productos en el proceso MTO (Dahl y Kolboe, 1993 y 1994). 

 

Este mecanismo, de carácter conceptual, se concretó con la comprobación de 
la existencia (como intermedios) de anillos bencénicos poli-sustituidos 
(polimetilbencenos), o cationes metilbencénicos. Según el esquema propuesto por 
Guisnet y cols. (2000) (Figura 1.24), las olefinas son liberadas desde estas estructuras 
que continuamente reciben la adición de metanol y DME, lo que corresponde a un 
mecanismo de metilación de aromáticos. La evidencia de estas estructuras como 
intermedios se obtuvo mediante estudios espectroscópicos, 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 intersección entre canales que permiten la 
ubicación estable de los polimetilbencenos. 

 

 

Figura 1. 24. Ruta de metilación-desalquilación de aromáticos, con la formación de 
etileno por reacción de metanol con polimetilbencenos como 
intermedios (Guisnet y cols., 2000). 
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Svelle y cols. (2006) y Bjørgen y cols. (2007) han establecido el mecanismo de 
“doble ciclo”, para explicar la formación de olefinas sobre zeolita HZSM-5, donde 
está dificultada la formación de los polimetilbencenos respecto al SAPO-34 y zeolita 
H-beta, por la no existencia de cajas que faciliten su ubicación, y donde por 
consiguiente la ruta de metilación-craqueo de olefinas (Figura 1.25) es más 
importante que la de metilación-desalquilación de aromáticos (Figura 1.24). La 
formación de olefinas es consecuencia de la integración 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 metilación-desalquilación de los 
aromáticos, mientras que en el ciclo II, se forman el propileno y olefinas superiores 
por la ruta de metilación-craqueo de olefinas. La integración tiene lugar por la 
generación de aromáticos por ciclación de las olefinas C3+ formadas en el ciclo II 
(más reactivas que el etileno), a naftenos y posterior transferencia de hidrógeno. La 
presencia de estos aromáticos activa el ciclo I y las olefinas activan el ciclo II. 
Además, la formación de especies cíclicas desde olefinas está 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 aromáticos. 

En el ciclo de metilación-desalquilación de los polimetilbencenos, la formación 
de olefinas tiene lugar a su vez por dos mecanismos o efectos diferentes de la 
metilación (Ilias y Bhan, 2014): i) contracción del anillo para formar una cadena 
lateral, ii) expansión 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 más activo. 

 

 
Figura 1. 25. Ruta de metilación-craqueo de olefinas sobre zeolita HZSM-5 

(Bjørgen y cols., 2007). 
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Figura 1. 26. Mecanismo de “doble ciclo” para la obtención de olefinas a partir de 

metanol sobre zeolita HZSM-5 (Bjørgen 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 
conformación de los polimetilbencenos, es más importante el ciclo de metilación-
craqueo de olefinas (Li y cols., 2011b; Sun y cols., 2014b), aunque también debe 
considerarse que la distribución de olefinas en la corriente de productos depende de 
la diferente topología 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 metilación de los 
aromáticos es más importante la de contracción del anillo. También para el SAPO-
34, Wang y cols. (2012, 2013c) a partir de cálculos basados en la teoría de densidad 
funcional, determinaron que es más relevante el papel del ciclo de metilación-
craqueo de las olefinas, cuyas etapas conducentes a la formación de las olefinas 
tienen menores barreras de energía que las del ciclo de metilación-desalquilación de 
aromáticos, el cual se considera que es secundario para la formación de olefinas. En 
consecuencia, estos autores justifican la importancia de las etapas de metilación, 
isomerización, craqueo, desproporcionación, transferencia de hidrógeno y ciclación, 
basándose en la capacidad de formación de iones carbenio intermedios a partir de 
las olefinas. 

El mecanismo de pool de hidrocarburos explica razonablemente el carácter 
autocatalítico del proceso MTO, que entre sus características tiene la existencia de 
un periodo de iniciación, cuya duración es mayor cuanto mayor es la severidad de 
forma del catalizador y cuando las condiciones de reacción son propias de una 
menor velocidad de reacción (Aguayo, 2005c; Gayubo, 2005a, 2007; Wei y cols., 
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2007a). Así, el aumento de la temperatura y en particular la disminución del 
contenido de H2O en el medio, contribuyen a disminuir la duración de este periodo 
de iniciación. En este sentido, el periodo de iniciación es requerido para aumentar la 
cantidad de intermedios activos retenidos (polimetilbencenos) o adsorbidos 
(olefinas). 

En el mecanismo de pool de hidrocarburos, la rápida formación 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 
espectroscópicos, Jiang y cols. (2007) han comprobado la evolución de los 
polimetilbencenos sobre el SAPO-34 hasta aromáticos policíclicos, como 
polimetilnaftalenos, polimetilantracenos y hasta estructuras grafíticas. Park y cols. 
(2008) han llegado a una conclusión similar para mordenitas. 

Mores y cols. (2008) han estudiado con diferentes técnicas espectroscópicas 
(UV/VIS y fluorescencia confocal) el efecto de la arquitectura de los canales 
cristalinos, justificando la desactivación más rápida del SAPO-34 que la de la zeolita 
HZSM-5, debido a que los polimetilbencenos quedan fácilmente 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 difusión de los precursores del 
coque hacia el exterior de los cristales. Esta diferente topología explica la formación 
de aromáticos más condensados en el SAPO-34 (Jang y cols., 2012). Además, para la 
desactivación de la zeolita HZSM-5 tiene que tenerse en cuenta que el ciclo 
predominante es el de metilación-craqueo de olefinas y con esta consideración, Sun 
y cols. (2014b) proponen que la formación de coque transcurre mediante dos rutas 
competitivas, desde metanol y desde las olefinas, dando lugar a dos tipos de coque, 
de los cuales el más desactivante (presumiblemente oxigenado) es el formado a 
partir del metanol. 

 

1.4.3. Diferencias entre los procesos DTO y MTO 

Los estudios experimentales de la obtención de olefinas, con metanol o DME 
como alimentación, han dado lugar a resultados de difícil comparación, porque la 
conversión no está 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, 
así como una menor desactivación, si bien la conversión es menor, lo que es 
atribuido por los autores a la menor concentración de metanol, que es considerado 
por ellos el principal reactante. A elevada temperatura, la diferencia de los resultados 
con los dos oxigenados es muy pequeña, lo que es atribuido a la rápida formación de 
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metanol por hidrólisis del DME. Ghavipour y cols. (2014), también para SAPO-34, 
hacen hincapié en la mayor formación de metano desde DME, por descomposición 
térmica de este, y en el menor rendimiento de olefinas, que atribuyen a la menor 
desactivación del catalizador. Como se comentará a continuación, 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 reacción 

Si bien generalmente se ha considerado en el proceso MTO que la 
transformación del metanol y del DME transcurre mediante las mismas etapas, 
descritas en el Apartado 1.4.1, caben apuntar algunas características que diferencian 
el comportamiento del DME. En primer lugar, en la etapa de formación 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 formación del catión trimetiloxonio (CH3)3O+ desde 
menor temperatura. 

Por otro lado, dada la complejidad del mecanismo de doble ciclo (Figura 1.26), 
la importancia relativa de los ciclos y por tanto la conversión y distribución de 
productos, se verá afectada por la condiciones de reacción. La diferente capacidad 
de metilación del metanol y DME, tanto de las olefinas como de los aromáticos 
intermedios, afectará presumiblemente a la evolución de este mecanismo. Tal como 
han observado Ilias y Bhan (2012) e Ilias y cols. (2013) para la zeolita HZSM-5, el 
aumento de la conversión de DME a temperatura constante (350 ºC) favorece el 
ciclo de intermedios aromáticos, mientras que a conversión constante el aumento de 
temperatura favorece el ciclo con olefinas como intermedios (Ilias y cols., 2013). 
Además, Ilias y Bhan (2014) mediante estudios de co-alimentación de DME y 
aromáticos, marcados con isótopos de 13C, han determinado que de las rutas de 
metilación-desalquilación de aromáticos, la principal es la de contracción del anillo, 
siendo el 1,2,4,5-tetrametilbenceno el polimetilbenceno predominante en el 
mecanismo. 

Merece una atención especial, la constatación para zeolita HZSM-5 de que el 
DME además de mediante los dos ciclos que constituyen el pool de hidrocarburos, 
interviene en la formación de propileno mediante una ruta directa. Yamazaki y cols. 
(2012) han explicado con espectrofotometría FTIR sus resultados experimentales de 
rápida formación de propileno (antes de la estabilización de la etapa de iniciación), 
mediante una reacción directa del DME con las especies metoxi (Figura 1.27). Esta 
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formación directa de propileno además activará los ciclos del mecanismo de pool de 
hidrocarburos. 

 

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

 

Esta ruta directa de formación 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 más reactivo 
inicialmente que el metanol, si bien su conversión alcanza un valor máximo menor. 
Mediante análisis FTIR y de cálculo basado en la teoría de densidad funcional, 
sostienen la existencia de un mecanismo directo de reacción del DME con los 
grupos metoxi, para formar cationes metoximetil (CH3OCH2+), que actúan como 
intermedios para dar 1,2-dimetoxietano o 2-metoxietanol, por reacción con 
moléculas de DME o metanol. Estos compuestos son metilados por grupos metoxi 
para dar diferentes cationes oxonio, los cuales siguen etapas de descomposición, 
desprotonación y metilación, para dar lugar a la formación de propileno como 
principal producto hidrocarbonado primario. 

 

1.4.3.2. Contenido de agua en el medio 

El contenido de H2O en el medio de reacción tiene un efecto relevante en el 
proceso MTO, comprobándose que su presencia contribuye a aumentar la 
selectividad de olefinas y a disminuir la formación 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 H2O tiene un efecto complejo y porque su 
contenido es diferente según las condiciones de reacción, dado que el H2O es 
producto de la etapa inicial de formación de iones metoxi desde metanol (Figura 
1.18b). 

Así, 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 
termodinámico, lo que tendrá 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 concentración de especies metoxi, liberando metanol y el centro ácido 
(Figura 1.18b) (Batova y cols., 2013). 

Además, para explicar el efecto del H2O de disminución de la conversión, se da 
generalmente la explicación de que atenúa la actividad de los centros ácidos para 
protonar el metanol y el DME, por lo que este efecto se confunde con el de la 
desactivación (cuya causa es el bloqueo de los centros por deposición de coque). Sin 
embargo, en las condiciones del proceso MTO este papel del H2O sobre los centros 
ácidos puede ser más complejo, porque la presencia de H2O presumiblemente 
modificará el equilibrio entre centros Brönsted y Lewis, con el doble efecto de 
aumentar la presencia de los primeros, pero disminuyendo su actividad de 
protonación. Chen y cols. (2014b) han comprobado que este efecto de la presencia 
de H2O puede ser favorable o desfavorable a la activación del enlace C-H en el 
craqueo de isobutano, dependiendo de la concentración de H2O. 

Por otro lado, está bien establecido que la presencia de H2O atenúa la 
formación de coque (Benito y cols., 1996a; Aguayo y cols., 1997), si bien como 
causa de esta atenuación confluyen varias circunstancias: i) la disminución de la 
concentración de metanol en el medio; ii) la capacidad de desorción de los 
precursores del coque al competir con ellos en su adsorción sobre los centros 
ácidos; iii) la moderación de la fuerza ácida de los centros, disminuyendo la 
presencia de centros fuertemente ácidos, principales responsables de la formación 
de coque. Además, se ha comprobado la necesidad de considerar el efecto de la 
concentración de H2O tanto en el modelo cinético del proceso MTO a tiempo cero 
(atenuando la velocidad de las etapas de reacción), como en la atenuación de la 
cinética de desactivación, 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 H2O según sea formada en la deshidratación 
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 H2O, en la 
transformación de DME alimentado puro, el contenido de H2O en el medio de 
reacción será muy inferior al correspondiente a la transformación de metanol, para 
la misma conversión, por lo que cabe esperar una mayor velocidad de reacción 
inicial y presumiblemente una desactivación por coque más rápida. 
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2. EXPERIMENTAL 

En este capítulo se explica la metodología de preparación de los catalizadores 
(Apartado 2.1), las técnicas utilizadas para su caracterización (Apartado 2.2), y los 
equipos y procedimientos de reacción y de análisis de los productos, que se han 
utilizado en la transformación de DME y en algunos experimentos de 
transformación de metanol en hidrocarburos (Apartado 2.3). 

 

2.1. SÍNTESIS 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 relación 
SiO2/Al2O3, e impregnadas con P y K. El método de preparación consta de dos 
etapas: i) síntesis de la fase activa, y; ii) síntesis del catalizador final, mediante 
aglomeración de cada fase activa con un aglomerante (binder) y un material inerte 
(α-Al2O3). Como aglomerante se han utilizado bentonita y boehmita. 

 

2.1.1. Síntesis de la fase activa 

2.1.1.1. Silicoaluminofosfatos (SAPO-n) 

Se han sintetizado dos SAPO-n diferentes: SAPO-18 y SAPO-34, siguiendo la 
metodología general propuesta por Vivanco (2004), la cual se basa en diferentes 
patentes de la bibliografía. En ambos casos se utiliza como fuente de P, H3PO4 al 
85 % en peso (Merck), mientras que las fuentes de Al, Si y el template orgánico son 
diferentes en cada caso, en función de la patente utilizada. Los dos SAPOs son 
materiales cristalinos con estructura ortorrómbica (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 oxígenos asociados a 6 tetraedros Si/Al/P 
(Wragg y cols., 2011). La diferente distribución espacial conlleva que aunque las dos 
estructuras tengan la misma densidad estructural (número de átomos del tetraedro 
Si/Al/P en 1000 Å3), las cajas entre poros sean diferentes, de 1.27 x 0.94 nm en el 
SAPO-34 y de 1.27 x 1.16 nm en el SAPO-18 (Chen y cols., 2014a). 
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Figura 2.1. Estructura del SAPO-18 (a) y del SAPO-34 (b). 

 

El procedimiento general de síntesis 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 agitación vigorosa a temperatura ambiente, hasta la formación de un gel 
promotor del catalizador. Este gel cristaliza en un reactor de acero a presión girando 
a velocidad constante (3.8 rpm). Cabe mencionar que, en el período de 
cristalización, la temperatura y tiempo de cristalización son parámetros 
característicos del tipo de SAPO-n a sintetizar; siendo en este caso de 170 ºC y 7 
días para ambos SAPOs. Durante los 6 primeros días tiene lugar la cristalización, 
mientras que en el último día tiene lugar la etapa de envejecimiento, en la que se 
mantiene la agitación pero sin aporte de calor. 

 

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

 

El producto cristalino se lava con abundante agua destilada, y la separación de la 
fase sólida se realiza a 3500 rpm en una centrífuga Megafuge 1.0 de Heraeus Instruments. 
El sólido se seca a temperatura ambiente durante 24 h y posteriormente en un 

a) b)

H2O + H3PO4

Agitación
Protogel
(AlPOn)

Fuente de 
Al

Agitación

Fuente de 
Si

Cristalización
Lavado
Secado

Calcinación

SAPO-n

Template
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horno a 110 ºC durante otras 24 h. Por último, se calcina en una mufla Thermicon S.A. 
para eliminar el template orgánico. 

Para detallar las síntesis de los dos materiales hay que referirse a las patentes y 
publicaciones correspondientes. Para la síntesis del SAPO-18 se ha seguido el 
método de Chen y cols (1994), a partir de una fuente de Al, Al2O3·3H2O (Aldrich), 
una fuente de Si, Silicasol al 40 % (Aldrich) y con N,N–diisopropiletilamina 
(iPr2EN) como template orgánico. La composición química del SAPO-18 antes de 
la eliminación del template orgánico es: (SiO2)0.60(Al2O3)(P2O5)0.9(C8H19N)1.650H2O. 

El procedimiento para la síntesis del SAPO-34 ha sido el propuesto por 
Wendelbo y cols. (1996), más sencillo que el de la patente original de Lok y cols. 
(1984) (Union Carbide) y utilizando como materias primas: isopropóxido de 
aluminio (Aldrich) como fuente de Al, silicasol 40 % (Aldrich) como fuente de Si, 
hidróxido de tetraetilamonio (TEAOH) al 20 % (Merck) como template orgánico y 
ácido clorhídrico al 35 % (Merck) para el control del pH. La composición química 
del SAPO-34, antes de la eliminación del template orgánico, es: 
(SiO2)0.08(Al2O3)2.8(P2O5)0.98(HCl)0.02(C8H19N)41H2O. 

 

2.1.1.2. Zeolita HZSM-5 

La estructura cristalina tridimensional de la zeolita HZSM-5 es propia de la 
familia pentasil, y está configurada por anillos de 5 tetraedros, que forman una serie 
de canales elípticos (microporos) de dos tipos, que se cruzan perpendicularmente 
(Figura 2.3). Estos canales son aberturas elípticas 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 amónica y con diferente relación SiO2/Al2O3: 30 (CBV 
3024E), 80 (CBV 8014) y 280 (CBV 2814). Las formas ácidas de las zeolitas 
(denominadas en los sucesivo HZ–X, donde X indica la relación SiO2/Al2O3) se 
han obtenido por calcinación de las zeolitas amónicas a 575 ºC, durante 2 h, tras una 
secuencia previa de calentamiento establecida como idónea para obtener una zeolita 
ácida y estable hidrotérmicamente estable (Benito y cols., 1996b). Esta calcinación se 
realiza en la etapa final de preparación del catalizador o previamente al análisis de la 
función ácida. 

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 incorporación de K y P. La incorporación de K sobre la zeolita 
HZSM-5 con relación SiO2/Al2O3 280 se ha realizado mediante impregnación a 
humedad incipiente, a 70 ºC y a vacío, en un rotavapor BÜCHI R–114, utilizando una 
disolución de KOH (85 % de pureza, Panreac) de concentración adecuada. La 
incorporación de P sobre la zeolita se ha realizado con el mismo método, a partir de 
una disolución de H3PO4 (85 % de pureza, Merck). 

 

2.1.2. Síntesis del catalizador final 

Los materiales preparados como se ha descrito en el Apartado 2.1.1, son un 
polvo, de pequeño y heterogéneo tamaño de partícula, que no es adecuado para una 
circulación uniforme del gas en un lecho fijo, y además con pequeña resistencia 
mecánica. En consecuencia se requiere conformarlos en partículas más grandes y 
resistentes, utilizando para ello un aglomerante (binder) y un sólido inerte. 

 

2.1.2.1. Aglomerantes 

Para la síntesis de los catalizadores se ha utilizado como aglomerante, por un 
lado, bentonita natural (Exaloid, 30 % en peso en la partícula) intercambiada con 
NH4NO3 1 M, y como carga inerte Al2O3 calcinada a 1000 ºC (α-Al2O3) 
(Martinswek, 45 % en peso). Y por otro lado se ha usado como aglomerante, 
boehmita (Sasol Germany, 30 % en peso) y con ella una dispersión coloidal de α-
Al2O3 (Alfa Aesar, 22 % en peso) como carga inerte (20 % en peso en el 
catalizador). 
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La bentonita es la denominación genérica de una amplia gama de arcillas 
naturales, con una alta capacidad de adsorción de H2O. Están 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 Al2O3 octaédrica 
central, entre dos capas de SiO2 tetraédrica (SiO2). 

 

 
Figura 2.4. Estructura de la montmorillonita. 

 

La boehmita (oxihidróxido de aluminio, AlOOH), en función de la temperatura 
de calcinación se transforma en diferentes fases de transición de la Al2O3 
(γ → δ → θ) (Figura 2.5), para alcanzar a elevada temperatura la fase inerte de        
α-Al2O3 (Boumaza y cols., 2009). 

 

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

2011). 

 

En consecuencia, para obtener la estructura de la γ-Al2O3, se ha calcinado la 
boehmita a 575 ºC, temperatura a la que tiene lugar la transición descrita en la Figura 
2.6 y se obtienen las propiedades de: elevada resistencia mecánica, notable acidez de 
fuerza moderada y estructura mesoporosa (Popa y cols., 2002). 
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Figura 2.6.  Transformación de boehmita en γ–Al2O3 (Popa y cols., 2002). 

 

2.1.2.2. Etapas de síntesis 

Las partículas del catalizador se han preparado mediante extrusión húmeda, 
siguiendo las etapas descritas en las Figuras 2.7 y 2.8, correspondientes a la 
aglomeración con bentonita y boehmita, respectivamente. El método consiste en 
mezclar en un recipiente agitado la función ácida, la bentonita ó la boehmita y la    
α-alúmina, con agua destilada. A continuación se realiza la extrusión mediante un 
émbolo hidráulico de alta presión, a través de unos orificios de 0.8 mm de diámetro 
y los extruidos se dejan secar a temperatura ambiente durante 12 h. Posteriormente, 
se secan en una estufa a 110 ºC durante otras 12 h. Finalmente se trituran y tamizan, 
para seleccionar el tamaño deseado (entre 0.3 mm y 0.125 mm) y se calcinan a 
575 ºC durante 2 h. En las Figuras 2.7 y 2.8 se indican las denominaciones 
abreviadas de los catalizadores preparados. 

 

 

Figura 2.7.  Etapas de preparación y denominación de los diferentes catalizadores 
aglomerados con bentonita 

Si4+ Al3+ Oxigeno (OH-) Oxigeno (O2-)

T, ºC

Boehmita γ-Alúmina

Zeolita
HZSM-5

(25 %) 

SAPO-n
(25 %)

Extrusión húmeda, 
secado, calcinación CZ-30/bentonita (SiO2/Al2O3=30)

CZ-80/bentonita (SiO2/Al2O3=80)
CZ-280/bentonita (SiO2/Al2O3=280)

CS-18/bentonita
CS-34/bentonita

Bentonita     Alúmina
(30%)            (45%)
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Figura 2.8.  Etapas de preparación y denominación de los diferentes catalizadores 

aglomerados con boehmita. 

  

Zeolita
HZSM-5

(50 %) 

Extrusión húmeda, 
secado, calcinación

KOH

H3PO4

CZ-280/boehmita
(SiO2/Al2O3=280)
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2.2. TÉCNICAS DE CARACTERIZACIÓN DE LOS CATALIZADORES 

En la Tabla 2.1 se resumen las técnicas utilizadas en la caracterización de los 
catalizadores, las cuales se describen posteriormente con mayor detalle. 

 

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

TÉCNICA OBJETIVO EQUIPO 

Isotermas de adsorción–
desorción. 

Estructura micro y 
mesoporosa. Micromeritics ASAP 2010. 

Porosimetría de intrusión 
de Hg. 

Distribución del tamaño 
de poro. 

Micromeritics Autopore 
9220. 

Análisis elemental por 
ICP-MS. Contenido metálico. 

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

Difracción de Rayos X. Estructura cristalina. Difractómetro PANalytical 
X’Pert PRO. 

Análisis de resistencia 
mecánica. 

Dureza. AFM Dimension ICON. 

Adsorción diferencial y 
TPD de bases (NH3 y 

terc-butilamina). 

Acidez: acidez total y 
distribución de la fuerza 

ácida. 

Calorímetro TG-DSC111 
acoplado a un espectrómetro 
de masas Thermostar Balzers 

Instruments. 

Espectrofotometría 
FTIR. 

Determinación de la 
naturaleza de los centros 

ácidos. 

Nicolet 6700 de Thermo 
Scientific. 

 

2.2.1. Propiedades físicas: estructura porosa 

La medida de la superficie específica BET y de las propiedades de los micro y 
mesoporos de los catalizadores, funciones ácidas y aglomerantes utilizados, se ha 
llevado a cabo a partir de las isotermas de adsorción–desorción de N2, con un 
equipo Micromeritics ASAP 2010. El procedimiento consiste en una desgasificación 
previa de la muestra durante 8 h, a 150 ºC y a vacío (10-3 mmHg), seguida de la 
adsorción–desorción de N2 en múltiples etapas de equilibrio, a 77 K y en el intervalo 
de presiones relativas entre 0.01 y 1. La medida de la superficie específica BET se ha 
determinado de acuerdo a la ecuación 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 ecuación de Harkins–
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Jura, por ajuste de los valores experimentales en el intervalo del espesor estadístico t 
entre 3 y 6.5 Å 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 inflexión de la meseta de alta presión 
relativa (P/Ps=0.98) (Greg y cols., 1982). El volumen de mesoporos se calcula por 
diferencia entre los volúmenes de poros y de microporos, determinados como se ha 
indicado. Por otro lado, la distribución del volumen de poros y el diámetro 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 Autopore 
9220 de Micromeritics. Esta técnica permite estudiar la distribución de diámetro de 
poro entre 360 y 0.0003 µm. 

 

2.2.2. Composición química 

Los análisis elementales de espectrometría de masas por plasma de 
acoplamiento inductivo (ICP–MS), para determinar la composición de K y P en las 
zeolitas modificadas, se han realizado en los Servicios Generales (SGIker) de la 
Universidad del País Vasco (UPV/EHU), utilizando un espectrómetro 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 estándares internos 
In y Bi. 

Para el control de la calidad de los resultados se han empleado soluciones 
multielementales (QC), preparadas de manera análoga a las de la calibración. La 
estimación del error correspondiente a cada uno de los elementos ha sido 
establecida según la ecuación de propagación de errores de Miller y Miller (2004) y 
se corresponde al 95 % de confianza. 

Para el análisis se utilizan recipientes cerrados de PFA Savillex® y se sigue el 
siguiente protocolo: 1) digestión ácida de 50 mg de muestra, añadiendo una mezcla 
1:2 de HNO3:HF, que se mantiene en placa calentadora a 90 ºC durante 24 h; 2) 
adición sucesiva de HClO4 y de una disolución de HCl, y evaporación a 90 ºC 
durante 24 h; 3) disolución de la muestra en HNO3; 4) disolución con H2O 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 precisión de ± 0.0001 g. 
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2.2.3. Propiedades estructurales 

La aplicación de la Difracción de Rayos X (DRX) se ha llevado a cabo en los 
Servicios Generales (SGIker) de la Universidad del País Vasco (UPV/EHU), 
mediante un difractómetro automático, modelo X’Pert PRO de la casa PANalytical, 
equipado con una rendija programable de divergencia, un goniómetro vertical θ-θ 
(geometría Bragg–Bretano), un intercambiador automático de muestras, un 
monocromador secundario de grafito y un detector PixCel. El sistema dispone de 
un monocromador secundario de grafito ajustado a una radiación Kα (1.541874 Å) 
del Cu. El generador se ha fijado a 40 KV y 40 mA y el detector PixCel de estado 
sólido a una longitud activa en 2θ de 3.347º. Las condiciones de medida se han 
optimizado a un barrido angular en 2θ de 10–80º, con un tamaño de paso de 0.026º 
y un tiempo por paso de 51 s, a temperatura ambiente. 

 

2.2.4. Propiedades mecánicas 

Los ensayos de resistencia mecánica, encaminados a conocer la capacidad de 
los catalizadores para su utilización en lecho fluidizado, se han llevado a cabo en los 
Servicios Generales (SGIker) de la Universidad del País 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 nanomecánicas del material. 

 

2.2.5. Propiedades ácidas 

2.2.5.1. Acidez total y distribución de fuerza ácida 

La acidez total y la distribución de fuerza ácida de los centros activos de las 
funciones ácidas, aglomerantes y de los catalizadores preparados, se han 
determinado combinando diferentes metodologías y utilizando dos bases, NH3 y 
terc–butilamina. La utilización de NH3 es lo más habitual y sus fundamentos e 
interpretación están bien establecidos (Al-Dughaither y de Lasa, 2014), aunque con 
técnicas similares se han utilizado otras bases, como la terc–butilamina (Aguayo y 
cols., 1990), n–propilamina (Caiero y cols., 2006), piridina (Decolatti y cols., 2015), y 
otras (Pereira y Gorte, 1992). 

La utilización de terc–butilamina puede considerarse complementaria a la más 
convencional de NH3, 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 ácida muy diferente, identificando desde centros 
fuertemente ácidos (con calores de adsorción superiores a 200 kJ mol-1 (Gayubo y 
cols., 1996)) hasta centros débilmente ácidos; 3) permite identificar productos de 
desorción–craqueo, porque en la desorción tiene lugar el craqueo de la base, la cual 
transcurre mediante dos posibles rutas (Mieville y cols, 1982): 

 
En las condiciones del análisis, la ruta de descomposición es la primera, con 

formación de buteno y NH3 exclusivamente. 

El equipo utilizado con las dos bases ha sido un calorímetro TG–DSC111 (con 
una bomba de inyección Hardvard) con un controlador CS32, acoplado a una 
microbalanza B111 y mediante una línea calorifugada a un espectrómetro de masas 
Thermostar Balzers Instruments. Este equipo permite la medida simultánea del flujo de 
calor y variación de masa adsorbida, de modo que la relación directa entre ambas 
señales proporciona la medida de la distribución de fuerza ácida de los centros 
(definida como la capacidad de la superficie del sólido para convertir la base 
adsorbida en su ácido conjugado). La cantidad total de base retenida químicamente 
corresponde a la acidez total o cantidad de centros ácidos, 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 ºC con He (80 ml min-1) durante 1 h, y 
estabilización a 100 ºC con un caudal de He de 20 ml min-1; 2) saturación de la 
muestra mediante inyección continua de la base (50 µl min-1 de NH3 a 150 ºC ó 150 
µl min-1 de t–BA a 100 ºC); 3) barrido con He (20 ml min-1) de la base fisisorbida (a 
100 ºC con terc-butilamina y a 150 ºC para el NH3); 4) TPD o desorción de la base 
quimisorbida, mediante el calentamiento de la muestra a 5 ºC min-1 hasta 500 ºC en 
corriente de He (20 ml min-1), siguiendo la pérdida de masa y el registro en el 
espectrómetro de masas de la intensidad de las señales correspondientes a los 
productos desorbidos. 

Las tres primeras etapas (de adsorción de la base) del protocolo anterior dan 
resultados como los mostrados en la Figura 2.9 (correspondientes a la adsorción de 
t–BA en la zeolita HZ–80, que se ha tomado como ejemplo). En la curva de 
evolución del flujo de calor se observan sucesivamente el pico exotérmico 
correspondiente a la adsorción y el pico endotérmico correspondiente a la desorción 
de la t–BA que había quedado fisisorbida. Estos picos de adsorción y desorción son 

t-BA 
(C4H11N)

C4H8 + NH3

C3H6 + CH3NH2
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igualmente identificados en la evolución de la variación de masa (DTG). La cantidad 
de base que permanece quimiadsorbida es la medida de la acidez total, que es 
cuantificada en mmol g-1. 

 

 

Figura 2.9.  Análisis por termogravimetría y calorimetría de la adsorción–desorción 
de t–BA. Zeolita HZ–80. 

 

En la etapa de desorción de la base (TPD), se siguen en el espectrómetro de 
masas las señales correspondientes al NH3 en la desorción de esta base, y al NH3 y 
butenos en la desorción de la t–BA. Para el NH3 se ha seguido la señal m/e = 15 
(8 % de la señal predominante), porque la señal predominante (correspondiente a las 
masas 17 y 16) se enmascara con el H2O en la corriente de desorción, lo que ocurre 
a elevada temperatura por la formación de H2O en la deshidroxilación de la zeolita 
(con transformación de centros Brönsted en Lewis). Al utilizar t–BA como base se 
han registrado la señales correspondientes a las líneas espectroscópicas 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 línea de la t–butilamina. 

Debe hacerse hincapié en la diferente interpretación de los resultados de los 
perfiles TPD de NH3 (desorción química) y t–BA (desorción–craqueo). En el 
primer caso, al aumentar la temperatura desorbe el NH3 adsorbido en centros 
progresivamente de mayor fuerza ácida (mayor constante de equilibrio de 
adsorción), mientras que en el TPD de t–BA, en lugar de la desorción de los centros 
ácidos, 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 ácida. Como ejemplo, en las 
Figuras 2.10 y 2.11, se muestran los TPD de NH3 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 identificación de dos niveles de fuerza ácida 
utilizando la t–BA (gráficas b), que utilizando amoniaco (gráficas a). 

 

 
Figura 2.10. Medida por espectrometría de masas de la desorción de NH3 (a) y de la 

desorción-craqueo de t-BA (b). Zeolita HZ-30. 

 

 

 

Figura 2.11. Medida por espectrometría de masas de la desorción de NH3 (a) y de la 
desorción-craqueo de t-BA (b). Zeolita HZ-280. 
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2.2.5.2. Naturaleza de los centros ácidos 

Para identificar los centros Brönsted y Lewis, el método más extendido es el 
análisis FTIR de la piridina (C5H5N) adsorbida (Datka y Piwowarska, 1988), que 
proporciona un espectro característico, con bandas de adsorción en el intervalo 
1400-1700 cm-1 (región de vibración del anillo de piridina), sin interferencia con las 
bandas de tensión y deformación de los grupos O–H de la función ácida. 

La relación de número de centros Brönsted (B) y Lewis (L) se puede 
determinar como: 

LL

BB

B
B

L
B

ε
ε

=      (2.1) 

donde B y L son las intensidades de los picos correspondientes a la asociación de 
centros Bronsted–piridina (a 1545 cm-1) y Lewis–piridina (1450 cm-1), 
respectivamente (Busch y cols., 2004). εB y εL son los coeficientes aparentes de 
extinción de cada enlace, para los que se han tomado los valores propuestos por 
Emeis (1993): εB=1.67 cm µmol-1 y εL=2.2 cm µmol-1. 

Las medidas se han realizado en un equipo FTIR Nicolet 6700 de Thermo 
Scientific, equipado con cámara catalítica y con un detector de Hg–Cd–Te (MCT). La 
temperatura se mide mediante un controlador Speac Eurotherm 2216e y el vacío (hasta 
4·10-4 mbar) se genera con una bomba RZ2 de Vacuubrand. El procedimiento 
experimental consta de varias etapas: 1) preparación de la pastilla, pesando 30 mg 
que son sometidos a molienda y prensado, para obtener una pastilla de 
aproximadamente 1 cm2; 2) barrido a 450 ºC y vacío, durante 30 min; 3) realización 
de un análisis en “blanco” a 150 ºC; 4) inyección de piridina hasta saturación de la 
muestra, y transcurso de 10 min de equilibrio y otros 10 min de desorción de la 
piridina fisisorbida; 5) obtención del espectro, al que se resta el “blanco”. 
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2.3. EQUIPO DE REACCIÓN 

Los experimentos de transformación catalítica 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 análisis en línea de 
los productos obtenidos durante la reacción. 

La instalación dispone de varias entradas, para la alimentación de diferentes 
corrientes: i) DME; ii) líquidos (H2O o metanol) para posible co–alimentación;      
iii) He (gas inerte); iv) aire, para el acondicionamiento y la regeneración del 
catalizador. Además 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 másicos 
(Bronkhordt High-Tech B.V. Series), independientes de las variaciones en la presión y 
en la temperatura; y que se complementan con una válvula de control y un sistema 
de lectura para medir y controlar los flujos de gas, desde 3 hasta 300 mlCN min-1. En 
los experimentos en los que se precisa la co–alimentación de líquidos, estos se 
alimentan mediante una bomba Gilson 307 desde un depósito. Esta bomba permite 
alimentar caudales de líquido, desde 0.015 hasta 5 ml min-1, que son alimentados a 
través de una válvula antirretorno de bajo volumen muerto. 

Las corrientes de alimentación se precalientan y mezclan, accediendo 
homogeneizadas a una conexión en forma de T, de donde se envían a una válvula 
neumática de 6 puertos (Figura 2.13), que según su posición envía los reactantes al 
reactor o al cromatógrafo. 

El reactor es de acero inoxidable 316, tiene un diámetro interno de 9 mm y 10 
cm de longitud efectiva y está ubicado en el interior de una cámara cilíndrica, que es 
calentada mediante una resistencia eléctrica cubierta de cerámica. Dicha cámara está 
en el interior de otra también caliente, para evitar la condensación de los productos 
de reacción entre la salida del reactor y el cromatógrafo de gases. 

El reactor puede operar hasta 100 atm, 700 ºC y con una masa de lecho de 
hasta 5 g. El lecho fijo es una mezcla de catalizador e inerte (carborundum con un 
diámetro medio de partícula 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 pequeños. La 
temperatura de reacción es regulada con un controlador digital TTM-125 Serie, y se 
mide con un termopar tipo K insertado en el lecho. Además, están dispuestos otros 
dos controladores de temperatura, uno para la cámara del horno y el otro para la 
línea de transferencia entre el reactor y el micro–cromatógrafo. 
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Figura 2.13. Esquema de actuación de la válvula neumática de 6 puertos. 

 

El medidor de presión, Bronkhordt High-Tech B.V. Series, mide sobrepresiones 
desde 100 mbar hasta 4 bar. Por otro lado, un controlador de presión de la serie P – 
600 actúa sobre una válvula de aguja en función del flujo de gas a través del reactor. 

A la salida del reactor, los gases pasan por un filtro de partículas de 5 µm de 
diámetro de malla, y se enfrían hasta 140 ºC. Una parte de los productos se diluye 
con una corriente de He (20 ml min-1) y se envía al micro–GC (Agilent 490) para su 
análisis en continuo, mientras que la corriente restante se condensa en un peltier a 
0 ºC, y el caudal de gas no condensable se expulsa mediante venteo. 

Las variables de operación se controlan mediante un ordenador con un 
software de control de procesos denominado Process@ que permite diseñar y 
configurar sesiones, que se pueden ejecutar secuencialmente y de forma automática. 
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2.4. ANÁLISIS DE LOS PRODUCTOS DE REACCIÓN 

2.4.1. Análisis en línea 

La corriente de productos se analiza en línea con un cromatógrafo de gases, 
Micro–GC Agilent 490, en las condiciones relacionadas en la Tabla 2.2. Para ello en 
una conexión en forma de T (Figura 2.12) una corriente de He de 20 ml min-1 
arrastra aproximadamente 1 cm3 de la muestra de productos presente en un “loop” 
para ser analizada, lo que se repite de forma automática cada 4.5 min. El micro–
cromatógrafo de gases dispone de cuatro módulos de análisis con inyector fijo y 
detector TCD. Cada módulo dispone de una de las siguientes columnas: 

• Tamiz molecular (MS–5, de 10 m x 12 µm). Es la primera de las columnas y 
en ella se separan los compuestos más ligeros (H2, O2, N2, CH4 y CO). 

• Columna capilar PLOT Q (PPQ, de 10 m x 20 µm). Separa productos 
ligeros (CO2, CH4, C2, C3, C4, H2O, MeOH y DME que no ha reaccionado). 

• Columna capilar de alúmina (Alúmina, de 10 m x 20 µm) en la que se 
separan las fracciones de hidrocarburos C4 y C5. 

• Columna 5CB–CPSIL (de 8 m x 2 µm) donde se separan las fracciones de 
hidrocarburos C5-C11. 

 

Tabla 2.2. Condiciones para el método de análisis del micro–GC. 

 MS–5 PPQ Alúmina 5CB–CPSIL 
Temperatura de la columna, ºC 70 95 100 120 
Temperatura del inyector, ºC 90 110 110 110 
Tiempo de inyección, ms 50 50 20 100 
Tiempo de backflush, s 10 30 15 - 
Tiempo de muestreo, s 10 10 10 10 
Tiempo de análisis, s 250 250 250 250 
Presión, psi 20 20 23 20 

 

Los módulos analíticos de las columnas MS–5, PPQ y Alúmina disponen de un 
microinyector con reflujo (backflush), con volumen de inyección variable. El 
sistema es automático y permite la programación de flujos, así como la inversión del 
flujo 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 típicos 
correspondientes a cada columna del micro–GC. Los resultados corresponden a la 
transformación de DME, a 375 ºC y tiempo espacial de 1 gcat h molC-1. 
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Figura 2.14. Cromatograma típico de la columna MS–5 del micro–GC Agilent 490. 

 

 

Figura 2.15. Cromatograma típico de la columna PPQ del micro–GC Agilent 490. 
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Figura 2.16.Cromatograma típico de la columna Alúmina del micro–GC Agilent 

490. 

 

 

Figura 2.17. Cromatograma típico de la columna CPSIL del micro–GC Agilent 490. 
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2.4.2. Identificación de productos 

2.4.2.1. Volátiles en el micro-GC 

La identificación de los productos analizados en el micro–GC Agilent 490 se ha 
realizado con este mismo equipo, mediante balas de componentes puros y 
realizando el calibrado necesario para la cuantificación mediante mezclas de 
composición molar establecida. El objeto del calibrado ha sido la determinación de 
un factor de respuesta (fri) para cada compuesto i, que relaciona el área 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 patrón ha tenido la siguiente composición 
molar: CH4 (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 composición molar de la mezcla líquida 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 patrón una mezcla líquida de MeOH–DME. 

A continuación, 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 área del pico cromatográfico del CO2: 

i

iCO
ri area

Rarea
f 2=       (2.2) 

donde Ri es la relación de los caudales molares del compuesto i y del CO2: 

2CO

i
i n

nR =      (2.3) 

Estos caudales molares se calculan a 24 ºC 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 patrón y la mezcla líquida patrones. 

 

 
Figura 2.19. Cromatograma correspondiente a la columna PPQ del micro-GC 

Agilent 490 para la bala patrón y la mezcla líquida patrones. 
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Figura 2.20. Cromatograma correspondiente a la columna Alúmina del micro–GC 

Agilent 490 para la Bala patrón y la mezcla líquida patrones. 

 

 

Figura 2.21. Cromatograma correspondiente a la columna CPSIL del micro–GC 
Agilent 490 para la bala patrón y la mezcla líquida patrones. 

0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
-1

0

1

2

3

4

5

6

mVolts Columna: 
ALUMINA

1. Etano
2. Etileno
3. Propano
4. Propileno
5. n-butano
6. 2-trans-buteno
7. iso-pentano

7

6

5

4

32

1

Tiempo, min
0.2              0.3              0.4             0.5              0.6            0.7               0.8

6

5

4

3

2

1

0

m
Vo

lts

1 2 3
-5

0

10

20

30

40

mVolts

Minutos

Columna: CPSIL

1. iso-pentano
2. n-pentano
3. C5
4. C6
5. Benceno
6. Tolueno
7. m-xileno
8. p-xileno
9. o-xileno

6

7
8

9

5
4

3

2

1

1                                        2                                        3
Tiempo, min

40

30

20

10

0

m
Vo

lts

Paula Pérez Uriarte 



78 

Experimental 

 

 

Figura 2.22. Cromatograma correspondiente a la columna PPQ del micro–GC 
Agilent 490 para la mezcla líquida de MeOH–DME. 
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2.4.2.2. Productos líquidos 

La identificación de los productos líquidos se ha realizado mediante 
cromatografía gaseosa bidimensional, con espectrometría de masas acoplada 
(GCxGC/MS), en un equipo Agilent 5975 C Series GC/MSD, que dispone de un 
cromatógrafo Agilent 7890A GC System. Este análisis ha permitido la separación de 
compuestos que aparecen solapados en el análisis por cromatografía gaseosa 
ordinaria. Además, esta técnica es más eficiente para identificar compuestos de 
similar volatilidad pero diferente polaridad. Las características de las dos columnas 
empleadas son: 

• Columna 1: DB-5MS; (30 m x 0.25 mm y 0.25 µm de espesor de relleno), 
con 350 ºC de temperatura máxima. 

• Columna 2: TRB-50-ht; (6 m x 0.25 mm y 0.15 µm de espesor de relleno), 
con 370 ºC de temperatura máxima. 

En las Tablas 2.4 y 2.5, se han relacionado las condiciones y el programa de 
temperaturas del análisis, respectivamente. La identificación de los compuestos se ha 
realizado mediante la librería de espectros de masas NIST 05. En la Figura 2.23 se 
muestra la vista tridimensional de los resultados, con la señal en función del tiempo 
de retención en las dos columnas. 

 

Tabla 2.4. Parámetros de análisis del GCxGC/MS. 

Temperatura del inyector, ºC 280 
Cantidad de muestra, µL 2 
Relación de Split 20:1 
Flujo en la columna 1, mL min-1 0.75 
Flujo en la columna 2, mL min-1 20 
Periodo de modulación, s 1.48 
Temperatura del detector FID, ºC 300 
Temperatura de la interfase, ºC 150 
Temperatura de la fuente de iones, ºC 230 

 

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

Etapa To, ºC Tf, ºC Velocidad de 
calentamiento, ºC min-1 Duración, min 

1 35 35 - 15 
2 35 200 3 55 
3 200 200 - 5 
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Figura 2.23. Vista tridimensional del cromatograma GCxGC de los productos 
líquidos de transformación del DME en hidrocarburos. 

 

En la Tabla 2.6 se ha relacionado los tiempos de retención que permiten 
identificar los compuestos más representativos en el producto líquido. Los 
resultados corresponden a la transformación de DME, a 375 ºC y un tiempo 
espacial de 1 gcat h molC-1. 

 

Tabla 2.6. Identificación de los compuestos más representativos en el producto 
líquido. Catalizador CZ–280/boehmita. 

Nº Compuesto tretención, min Proporción, % 
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. Continuación. 

Nº Compuesto tretención, min Proporción, % 
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. Continuación. 

Nº Compuesto tretención, min Proporción, % 
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-

propenil)benceno 
45.88 0.15 

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)-

benceno 
50.32 0.10 

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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2.4.2.3. Coque 

El contenido de coque depositado en el catalizador se determina mediante 
combustión a temperatura programada (TPO), con aire como agente oxidante. 
Previamente, el catalizador desactivado se somete en el propio reactor y a la 
temperatura de reacción, a un barrido con He durante 20 min. El análisis se ha 
realizado en una termobalanza TA Instrument TGA Q5000, tras un barrido a 400 ºC 
con N2 (50 ml·min-1), 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:  

• Estabilización de la temperatura inicial, en flujo de N2 a 200 ºC durante 15 
min. 

• Secuencia de calentamiento (20 ºC min-1) hasta 400 ºC y mantenimiento de 
esta temperatura durante 20 min. 

• Secuencia de enfriamiento (30 ºC min-1) hasta 200 ºC y mantenimiento de 
esta temperatura durante 5 min. 

• Estabilización del caudal de aire (40 ml min-1) a 200 ºC, durante 15 min.  

• Secuencia de combustión (3 ºC min-1) hasta 575 ºC y mantenimiento de esta 
temperatura durante 120 min. 

• Secuencia de enfriamiento (20 ºC min-1) hasta 200 ºC y mantenimiento de 
esta temperatura durante 5 min. 
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3. EFECTO DE LA FUNCIÓN ÁCIDA 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 Capítulo se evalúa la incidencia que tienen en estas propiedades, la naturaleza de 
la función ácida (SAPO-n y zeolita HZSM-5), la relación SiO2/Al2O3 (en el caso de 
la zeolita HZSM-5) y las propiedades del material utilizado como aglomerante 
(bentonita y boehmita). Cabe señalar que a pesar del interés aplicado de la 
preparación de catalizadores embebidos en una matriz, hay un gran déficit del 
conocimiento de la incidencia del tipo de aglomerante (binder). 

 

3.1. PROPIEDADES FÍSICAS 

3.1.1. 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 específica BET (micro y mesoporos) (SBET), superficie de 
microporos (Sm), volumen de microporos (Vm) y volumen de poros (Vp). Estas 
propiedades se han determinado a partir de las isotermas de adsorción–desorción de 
N2 de las Figuras 3.1–3.3. Cabe señalar que las partículas de los aglomerantes se han 
preparado siguiendo el mismo protocolo de preparación final de los catalizadores, 
pero sin incorporar la función ácida. 

Los valores de las propiedades de las funciones ácidas (Tabla 3.1) 
corresponden a los canales de los cristales microporosos, cuya superficie contiene 
los centros ácidos. Por consiguiente estas propiedades son determinantes para 
conocer la densidad de centros ácidos y la capacidad de desarrollo de diferentes 
mecanismos de reacción, 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 ácidas. 

Función ácida SBET, m2 g-1 Sm, m2 g-1 Vm, cm3 g-1 Vp, cm3 g-1, 
17<dp(Å)<3000 

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. 

Aglomerante SBET, m2 g-1 Sm, m2 g-1 Vm, cm3 g-1 Vp, cm3 g-1, 
17<dp(Å)<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 SBET, m2 g-1 Sm, m2 g-1 Vm, cm3 g-1 Vp, cm3 g-1, 
17<dp(Å)<3000 

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 señalar que los SAPO-n tienen valores mayores de la superficie específica 
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 serán principalmente los espacios entre los cristales individuales. 
Se observa que el SAPO-18 tiene mayor superficie específica, volumen de 
microporos y volumen total de poros que el SAPO–34, debido una pequeña 
diferencia en la estructura que conforma los canales cristalinos y las cajas en sus 
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intersecciones (Wragg y cols., 2011). Por otro lado, al aumentar la relación 
SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5, disminuyen las diferentes propiedades físicas 
recogidas en la Tabla 3.1. Además, se observa que la incorporación de P y K en la 
zeolita HZ–280 tiene un efecto insignificante en las propiedades físicas, acorde con 
el pequeño 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 partícula de catalizador, respecto a las funciones ácidas con las que se 
ha preparado. La estructura ha sido jerarquizada, de forma que los cristales 
microporosos de la función ácida (con un cierto grado de agregación de los cristales, 
inherente a estos materiales (Castaño y cols., 2013)) están embebidos en una matriz 
de mesoporos y macroporos, la cual es diferente en función 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 aglomeración disminuye la superficie específica por 
unidad de masa, principalmente por la dilución con el aglomerante e inerte, que 
tienen menor superficie específica, lo que tiene un efecto más importante para la 
aglomeración con bentonita, porque la boehmita calcinada (γ-Al2O3) tiene una 
estructura mesoporosa desarrollada, que le confiere valores notables del volumen de 
poros y de la superficie específica BET (Tabla 3.2). 

 

 

Figura 3.1. Comparación de las isotermas de adsorción–desorción de N2 de las 
funciones ácidas 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.  Comparación de las isotermas de adsorción–desorción de N2 de las 

funciones ácidas de la zeolita HZSM-5 con diferente relación 
SiO2/Al2O3, 30 (a), 80 (b) y 280 (c), y de los catalizadores preparados 
aglomerando estas funciones con bentonita. 

 

 
Figura 3.3.  Comparación de las isotermas de adsorción–desorción de N2 de las 

funciones ácidas de la zeolita HZSM-5 con relación SiO2/Al2O3 de 
280, sin modificar (a), y modificada con K (b) y con P (c), y de los 
catalizadores preparados aglomerando estas funciones con boehmita. 

0 0.5 1

 

P/P0

HZ_80
CZ-80/bentonita

b)

0 0.5 1

 
P/P0

HZ_280
CZ-280/bentonita

c)

0

50

100

150

200

250

300

350

400

450

0 0.5 1

V a
ds

, c
m

3
g-1

P/P0

HZ_30
CZ-30/bentonita

a)

0

50

100

150

200

250

300

350

400

450

0 0.5 1

V a
ds

, c
m

3
g-1

P/P0

HZ - 280
CZ - 280/boehmita

a)

0 0.5 1

 

P/P0

K/HZ - 280
K/CZ - 280/boehmita

b)

0 0.5 1

 

P/P0

P/HZ - 280
P/CZ - 280/boehmita

c)

Paula Pérez Uriarte 



91 

Capítulo 3 

 

 
Figura 3.4.  Comparación de las isotermas de adsorción–desorción de N2 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 
tendrán una incidencia directa en la cinética del catalizador fresco, si bien facilitarán 
la difusión hacia el exterior de las partículas de catalizador de componentes pesados 
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Como los macroporos están presentes en los aglomerantes y en la α–Al2O3 utilizada 
como carga inerte (la misma y con el mismo contenido en todos los casos), la 
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preparados con el mismo aglomerante. En la Figura 3.5 se muestra la distribución 
del tamaño de los poros (mesoporos y macroporos) determinado por porosimetría 
de intrusión de Hg, para los catalizadores CZ–280/bentonita y CZ–280/boehmita. 
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de boehmita (Figura 3.5b), cuantifica al volumen de macroporos en la partícula de 
catalizador, los cuales corresponden al aglomerante y a la α–Al2O3 incorporada 
como carga inerte. 
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El volumen de mesoporos es el acumulado entre 0.05 µm y 0.003 µm (500 Å > 
dp > 30 Å) para el catalizador de bentonita y entre 0.03 µm y 0.003 µm (300 Å > dp 
> 30 Å) para el catalizador de boehmita. Es destacable el elevado volumen de 
mesoporos en el segundo, característico de la γ-Al2O3. 

 

  
Figura 3.5.  Distribución del tamaño de meso y macroporos para los catalizadores 

CZ–280/bentonita (a) y CZ–280/boehmita (b). 
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3.1.2. Propiedades mecánicas 

En la Figura 3.6 se muestran los resultados de los ensayos de atrición. Se 
observa que la boehmita calcinada (γ-Al2O3) (Figura 3.6b) es capaz de soportar el 
doble de fuerza de atrición que la bentonita (Figura 3.6a), lo cual ratifica la elevada 
resistencia mecánica de la γ-Al2O3 tal y como ha sido preparada (Apartado 2.1.2.1). 
Esta cualidad, junto con el elevado volumen de mesoporos, hace que la utilización 
de boehmita como aglomerante sea muy adecuada para la utilización del catalizador 
en reactores que como el fluidizado exigen de una elevada resistencia mecánica. 

 

 

Figura 3.6.  Módulo DMT de atrición para la bentonita (a) y la boehmita (b). 
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3.2. PROPIEDADES QUÍMICAS Y ESTRUCTURALES 

3.2.1. Composición de la zeolita modificada 

En la Tabla 3.4 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 
próximo al nominal, lo que pone de manifiesto que es adecuado el método de 
incorporación seguido (impregnación a humedad incipiente). 

 

Tabla 3.4. Contenido metálico 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) (gráfica a), y de la 
zeolita HZ–280, boehmita y catalizador CZ–280 aglomerado con boehmita (gráfica 
b). Los difractogramas de los SAPO-n y de la zeolita son los característicos 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 
γ−Al2O3. 
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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 

3.3.1. Acidez total y distribución de fuerza ácida 

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 partícula de catalizador y estén activados por calcinación, 
en particular la boehmita, que pasa a formar γ-Al2O3. 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 NH3) se observa la 
dificultad para el estudio con esta técnica de la acidez de materiales con poca acidez 
o de pequeña fuerza ácida (como en particular la bentonita o como sucede también 
con catalizadores en avanzado estado de desactivación), de forma que la medida está 
en el límite 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 ácida) están mejor 
definidas que en el TPD de NH3. Los índices 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 (γ-Al2O3) (0.14 mmolt-BA g-1) respecto a la 
bentonita, cuya acidez total (0.05 mmolt-BA g-1) será insignificante comparada con la 
de la función ácida. Curiosamente, la posición del pico de craqueo en la Figura 3.8b 
es de 50 ºC menos para la bentonita, lo que indica la existencia de algunos centros 
fuertemente ácidos (desde la perspectiva de craqueo de t–BA). 

La medida de la distribución de fuerza ácida de los dos aglomerantes obtenida 
por seguimiento calorimétrico de la adsorción diferencial de NH3 (Figura 3.9), pone 
de manifiesto la existencia de los pocos centros fuertemente ácidos para la bentonita 
que se habían identificado en el TPD–craqueo de t–BA y que ahora son 
selectivamente neutralizados al comenzar el análisis. Ahora bien, la acidez media de 
los centros ácidos de la γ-Al2O3 (70 kJ molt-BA-1) es muy superior a la de los centros 
de la bentonita (50 kJ molt-BA-1). Esta fuerza ácida de la bentonita es considerada 
insuficiente para que el material sea significativamente activo en las etapas del 
esquema cinético de transformación de DME en hidrocarburos. 
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Figura 3.8. Perfiles TPD de NH3 (a) y de t-BA (b) de los dos aglomerantes. 

 

 
Figura 3.9. Distribución de fuerza ácida de los dos aglomerantes. 

 

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

Aglomerante Acidez total, 
mmolt-BA g-1 

Fuerza ácida 
media, kJ molt-BA-1 

Pico en el TPD 
(Tmáx)1, ºC (Tmáx)2, ºC 

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 ácida de los SAPO-n ha sido determinada utilizando 
NH3, debido a las limitaciones difusionales de bases de mayor tamaño, 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 (gráfica a) y de sus catalizadores 
(con bentonita como aglomerante) (gráfica b), y en la Figura 3.11 se muestra la 
distribución de fuerza ácida (medida calorimétrica de la adsorción diferencial de 
NH3). En la Tabla 3.6 se han relacionado los valores de la acidez total, fuerza ácida 
media y los valores de temperatura correspondientes a los picos de las curvas TPD, 
que también indican la fuerza ácida de los centros. 

La acidez total del SAPO-34 (área bajo la curva TPD) (0.64 mmolNH3 g-1) es 
notablemente superior a la del SAPO-18 (0.37 mmolNH3 g-1) (Figura 3.10a) y la 
fuerza ácida media de los centros es también notablemente superior (Figura 3.11a). 
La diferencia de estas propiedades pude relacionarse con la diferente conformación 
de la estructura de Si/Al/P, porque en el SAPO–34 el Si sustituye al P en el protogel 
inicial (AlPO4–n), mientras que en el SAPO-18 el Si sustituye tanto al P como al Al, 
eliminando parte de los centros Brönsted, lo que tiene como consecuencia un 
menor número de centros Brönsted para el mismo grado de sustitución de Si 
(Frache y cols., 2003; Wragg y cols., 2011). 

 

 
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. Distribución de fuerza ácida de los SAPO-n (a) y de los catalizadores 

correspondientes aglomerados con bentonita (b). 

 

Tabla 3.6. Índices de acidez de los SAPO-n y de los catalizadores aglomerados 
con bentonita como aglomerante, determinados con NH3. 

Función ácida / 
Catalizador 

Acidez total, 
mmolNH3 g-1 

Fuerza ácida, 
kJ molNH3-1 

Pico en el TPD 
(Tmáx)1, ºC (Tmáx)2, ºC 

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 índices 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 función ácida, lo que 
corresponde a la dilución de esta función en el catalizador. Sin embargo, la fuerza 
ácida media disminuye con la aglomeración, lo que indica que con la aglomeración 
hay una notable eliminación de centros ácidos de los SAPO-n, que afecta 
principalmente a los más fuertes, que o bien se han ocluido o bien ven limitada su 
fuerza ácida, lo que parece más 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 análisis TPD y calorimetría diferencial de NH3 y de t–BA. 
Los resultados son cualitativamente similares, pero dado que con la t–BA se obtiene 
una diferenciación más nítida del efecto de la composición del catalizador, se han 
compararado los índices de reacción determinados con t–BA, los cuales se han 
relacionado en la Tabla 3.7. Estos índices se han determinado con los resultados que 
se comentan a continuación para valorar sucesivamente el efecto de la relación 
SiO2/Al2O3 incorporación de K y P, y aglomeración. 

 

Tabla 3.7. Índices de acidez de las diferentes zeolitas y catalizadores, 
determinados con t–BA. 

Función ácida / 
Catalizador 

Acidez total, 
mmolt-BA g-1 

Fuerza ácida 
media,         

kJ molt-BA-1 

Pico en el TPD 

(Tmáx)1, ºC (Tmáx)2, ºC 

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 - 

 

 Efecto de la relación SiO2/Al2O3 

En la Figura 3.12 se muestran los perfiles de TPD–craqueo de t–BA para las 
zeolitas HZSM-5 con diferente relación SiO2/Al2O3 (gráfica a) y para los 
catalizadores preparados aglomerando dichas zeolitas con bentonita (gráfica b). 

Se observa que los TPD de las zeolitas tienen un perfil característico, con dos 
picos (Figura 3.12a). Un pico muy pronunciado a baja temperatura, correspondiente 
a centros ácidos fuertes, con un máximo en torno a 200 ºC. El segundo pico, 
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correspondiente a centros de fuerza media y débil, es más amplio y tiene un máximo 
peor definido, en el intervalo 260–280 ºC. 

 

 
Figura 3.12. Perfiles de TPD–craqueo de t–BA para las zeolitas con diferente 

relación SiO2/Al2O3 (a) y los catalizadores aglomerados con bentonita 
(b). 

 

Al aumentar la relación SiO2/Al2O3 entre 30 y 280, disminuye al área de los dos 
picos, poniendo de manifiesto que el contenido de Al contribuye a los centros de 
diferentes nivel de fuerza ácida. Por otro lado, la posición del primer pico no difiere 
en gran medida para las tres zeolitas, aunque se observa un pequeño desplazamiento 
hacia temperatura más elevada, en el intervalo 196–206 ºC, al aumentar la relación 
SiO2/Al2O3 entre 30 y 280, lo que indica una disminución de la fuerza de los centros 
ácidos fuertes. A su vez, se observa que el área de ambos picos (centros fuertes y 
débiles) disminuye al aumentar la relación SiO2/Al2O3, con una importante 
disminución de la acidez total. 

El hecho de que al aumentar la relación SiO2/Al2O3 disminuye la acidez de la 
zeolita HZSM-5, con la consiguiente disminución de la densidad de centros ácidos, 
está bien establecido en la bibliografía (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 ácida, en virtud de las diferentes 
relaciones SiO2/Al2O3, porque estas zeolitas pueden prepararse de forma 
reproducible con valores de esta relación entre 10 y más de 1000 (Ali y cols., 2002) y 
además, pueden someterse a tratamientos sencillos, como el control de la 
temperatura de calcinación, para modelar los índices de acidez y de esta forma 

100 200 300 400

 
 

 

Temperatura, ºC

HZ - 30

HZ - 80

HZ - 280

a)

 
 

 

 

 

 

 

a

0.00

0.20

0.40

0.60

0.80

1.00

1.20

1.40

1.60

1.80

T
P

D
 t-

B
A

, µ
m

ol
/s

 g

 

 
 
 

100 200 300 400

 
 

 

Temperatura, ºC

CZ - 30/bentonita

CZ - 80/bentonita

CZ - 280/bentonita

b)

Paula Pérez Uriarte 



102 

Efecto de la función ácida y del aglomerante en las propiedades de los catalizadores 

 

aumentar la estabilidad hidrotérmica de la zeolita, optimizar su selectividad y atenuar 
la formación de coque. 

En los catalizadores se mantiene la distribución bimodal para el catalizador 
CZ–30/bentonita, mientras que para los otros catalizadores con la aglomeración 
prácticamente desaparecen los centros débilmente ácidos, quedando centros de 
acidez homogénea, de menor fuerza acida que los identificados en la zeolitas y cuya 
fuerza ácida es menor al aumentar la relación SiO2/Al2O3. Estos resultados 
corresponden a la utilización 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 ácida de las 
zeolitas con diferente relación SiO2/Al2O3, 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 relación SiO2/Al2O3 
disminuye la fuerza ácida media, en el intervalo entre 150 y 110 kJ molt-BA-1. Como 
resultado de la aglomeración (Figura 3.12b), disminuye notablemente tanto la acidez 
total como la fuerza ácida de los centros, siendo muy acusado este último efecto, de 
forma que los catalizadores tienen una fuerza ácida moderada, característica de una 
zeolita HZSM-5 con un relación SiO2/Al2O3 muy superior a la utilizada. 

 

 

Figura 3.13. Distribución de fuerza ácida de las zeolitas con diferente relación 
SiO2/Al2O3 (a) y de los catalizadores aglomerados con bentonita (b). 

 

El hecho de que la acidez total no sufra una disminución tan grande como la 
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de la zeolita a la t–BA, con mejor contacto que cuando se valora la acidez de la 
zeolita, que formará previsiblemente agregados (Castaño y cols., 2013), con una 
limitación al proceso de la t–BA. 

 

 Efecto del aglomerante 

En la Figura 3.14, en la que se compara el efecto de la aglomeración con 
bentonita y boehmita de la zeolita HZ–280, se observa que la acidez media y débil 
de la γ-Al2O3 contribuye a la notable acidez total del catalizador (0.33 mmolt-BA g-1), 
que es casi el doble que la del preparado con bentonita (0.13 mmolt-BA g-1), con una 
distribución bimodal (Figura 3.14a), donde es mayoritaria la acidez moderada (de 
centros que craquean la t–BA en torno a 230 ºC) y con una fracción minoritaria de 
centros débiles, que craquean la t–BA a mayor temperatura. 

Además, comparando el desplazamiento a mayor temperatura del máximo del 
pico mayoritario de la Figura 3.14a, para los dos aglomerantes, así como el 
desplazamiento a menores valores del calor deprendido en su neutralización (Figura 
3.14b), se observa que la fuerza ácida de los centros disminuye menos al utilizar 
boehmita, probablemente por una aglomeración más favorable con la γ-Al2O3 para 
el acceso con la t-BA. 

 

.  

Figura 3.14. Comparación de los perfiles de TPD–craqueo de t–BA (a) y de la 
distribución de fuerza ácida (b), para los catalizadores preparados con 
los dos aglomerantes. 
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 Efecto de las modificaciones de la zeolita HZSM-5 

En la Figura 3.15 se muestra el efecto de la incorporación de 0.2 % de P y de K 
en la zeolita HZ–280 sobre los perfiles de TPD–craqueo de t–BA de la zeolita 
(gráfica a) y de los catalizadores preparados con la zeolita sin modificar y 
modificada, utilizando boehmita como aglomerante (gráfica b). Los resultados de la 
Figura 3.16 corresponden a la distribución de fuerza ácida de las zeolitas (a) y de los 
catalizadores (b). 

La incorporación de P ó K en la zeolita tiene un efecto cualitativamente similar 
(Figura 3.15a), con una disminución acusada de la acidez total (desde 0.33 hasta 0.26 
mmolt-BA g-1), donde es notable la disminución de los centros de diferente fuerza 
ácida, manteniéndose una distribución bimodal en la que los centros mayoritarios 
(que conforman el pico a menor temperatura) tienen menor fuerza ácida que los 
originales. El efecto de atenuación de la fuerza ácida es ligeramente mayor con la 
incorporación de K. 

La aglomeración de la zeolita para preparar el catalizador disminuye la cantidad 
de centros de diferente fuerza ácida (Figura 3.15b), generando una estructura de 
acidez más homogénea que la de la zeolita original, con centros de menor fuerza 
ácida. El efecto de la incorporación de P y K es complementario para este objetivo, 
siendo notablemente mayor el del K. 

 

 

Figura 3.15. Efecto de la incorporación 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 incorporación de P y K sobre la distribución de la fuerza 
ácida de la zeolita son evidentes en la Figura 3.16a, e igualmente en la Figura 3.16b 
se observa el efecto acumulado de la aglomeración y dopaje de la zeolita, resultando 
un catalizador con una acidez homogénea, constituida por centros de débil fuerza 
ácida, en el intervalo 80–100 kJ molt-BA-1. 

Los resultados de atenuación de la acidez total y fuerza ácida media con la 
incorporación de P y K en la zeolita son cualitativamente acordes con los de Epelde 
(2013), si bien son aquí menores (en particular el del K) al haberse utilizado un 
menor contenido de metal y porque la zeolita tratada, con una elevada relación 
SIO2/Al2O3 (280), ya tiene una acidez total reducida y una fuerza acida moderada, lo 
que minoriza el efecto relativo de su tratamiento. 

La incorporación de P en la estructura de la zeolita HZSM-5 ha recibido mucha 
atención en la literatura, por el efecto, ratificado aquí, de atenuación de la acidez, lo 
que aumenta la estabilidad hidrotérmica de la zeolita y mejora la selectividad de 
productos intermedios del esquema de reacción, como las olefinas en el craqueo de 
parafinas (Lee y cols., 2013) y en la transformación de metanol (Kaarsholm y cols., 
2007) y de etanol (Takahashi y cols., 2012), o para maximizar la selectividad del 
propileno en la transformación de otras olefinas de menor interés como el etileno y 
los butenos (Epelde, 2013). Se han dado diferentes interpretaciones al mecanismo 
de incorporación del P a la estructura de la zeolita, que según Xue y cols. (2007) 
tiene lugar por la formación 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 atenuación de la acidez 
del K y de los otros metales alcalinos, entre los que Xu y cols. (2011) señalan que la 
incorporación del K+ tiene la característica diferenciada, de afectar no sólo a los 
centros fuertemente ácidos (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 incorporación de P y K sobre la distribución de acidez de 

las zeolitas (a) y de los catalizadores preparados con boehmita (b). 

 

3.3.2. Naturaleza de los centros ácidos 

La naturaleza de los centros ácidos (Brönsted o Lewis) se ha determinado 
mediante el análisis de la región 1300–1700 cm-1 del espectro FTIR de la piridina 
adsorbida a 150 ºC. La intensidad de la banda a 1545 cm-1 corresponde a la 
vibración de los enlaces C–C del ión piridinio y está relacionada con la cantidad de 
centros Brönsted (grupos OH esqueletales asociados a átomos de aluminio en 
coordinación tetraédrica). La intensidad de la banda a 1455 cm-1 corresponde a la 
vibración del enlace coordinado C–C del complejo con piridina, que es indicador de 
los centros Lewis (asociados a átomos de Al tricoordinados). La banda a 1490 cm-1 
es debida a los dos tipos de centros (Busch y cols., 2004). Atendiendo a estas 
premisas, la relación de centros Brönsted/Lewis (B/L) se determina a partir del 
cociente de intensidad de las bandas de adsorción de piridina a 1545 cm-1 y a 1450 
cm-1, teniendo en cuenta los coeficientes de extinción molar de las bandas de 
absorción correspondientes, los cuales de acuerdo con Emeis (1993) son: 
εB=1.67 cm µmol-1 y εL=2.22 cm µmol-1. 

Desafortunadamente, el pequeño diámetro 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 relación SiO2/Al2O3 (30 y 280) y en la Tabla 3.8 se han relacionado las 
intensidades de las bandas identificativas y los correspondientes valores de la 

0 0.2 0.4 0.6
 

 
 

mmolt-BA/g

CZ - 280/boehmita

P/CZ - 280/boehmita

K/CZ - 280/boehmita

b)

0

50

100

150

200

0 0.2 0.4 0.6

F
ue

rz
a 

ác
id

a,
 k

J/
m

ol
 t-

B
A

mmolt-BA/g

HZ - 280

P/HZ - 280

K/HZ - 280

a)

Paula Pérez Uriarte 



107 

Capítulo 3 

 

relación Brönsted/Lewis. Los resultados son significativos de la atenuación de la 
intensidad de las bandas de centros Lewis y Brönsted al aumentar la relación 
SiO2/Al2O3, lo que es un resultado bien establecido en la bibliografía (Zhu y cols., 
2005). Este efecto es, por otro lado, coherente con el observado en el Apartado 
3.3.2.1 de disminución de la fuerza ácida (en la que tienen los centros Brönsted una 
responsabilidad directa) al aumentar la relación SiO2/Al2O3. 

 

 
Figura 3.17. Espectro FTIR de la piridina adsorbida en las zeolitas HZSM-5 con 

relación SiO2/Al2O3 de 30 y 280. 

 

Tabla 3.8. Resultados del análisis FTIR de la adsorción de piridina. 

Muestra 

Intensidad de la 
banda de adsorción Relación 

B/L 
1545 cm-1 1450 cm-1 

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 Brönsted en la 
boehmita calcinada (γ-Al2O3) es insignificante, lo que también es acorde con la débil 
fuerza ácida de este material, comprobada en el Apartado 3.3.1.1, y que es una 
característica de la γ-Al2O3, la cual es utilizada comúnmente como soporte y 
catalizador cuando se requiere esta propiedad de la función ácida. 

Al preparar el catalizador CZ–280/boehmita por aglomeración de estos 
materiales, la relación Brönsted/Lewis es menor que la de la zeolita original, a lo que 
contribuirán la eliminación de centros fuertemente ácidos por la aglomeración y la 
presencia de los centros Lewis de la boehmita calcinada (γ-Al2O3). 

Por otro lado, la relación Brönsted/Lewis disminuye adicionalmente con la 
incorporación de P y K en la zeolita HZSM-5. Esta disminución de la acidez de la 
zeolita con la incorporación de P, y preferentemente de los centros Brönsted, ya ha 
sido determinada en la bibliografía (Blasco y cols., 2006; Zhao y cols., 2007; Jiang y 
cols., 2008), así como un efecto similar con la incorporación de K (Zhu y cols., 
2005b). Epelde (2013) comprobó el mayor efecto del K, aunque con mayores 
contenidos de ambos metales que los incorporados aquí. Mediante análisis por 
espectroscopía RMN determinó que el tratamiento con H3PO4 provoca una pérdida 
conjunta de Al y de Si en la estructura de la zeolita, con transformación parcial del 
Al de tetraédrico a octaédrico, mientras que el KOH provoca: i) una pérdida 
selectiva de AlIV (afectando principalmente a los centros más accesibles); ii) una 
desilicalización severa, fenómenos que tienen como consecuencia una notable 
disminución de la densidad de centros fuertemente ácidos. 
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Figura 3.18. Espectro FTIR tras la adsorción de piridina para la boehmita, la zeolita 

HZ–280 y 3 de los catalizadores sintetizados. 
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4. ACONDICIONAMIENTO Y DISCRIMINACIÓN DE 
CATALIZADORES 

En este capítulo se ha comparado el comportamiento cinético de los 
catalizadores estudiados en el Capítulo 3, analizando sucesivamente el efecto de la 
selectividad de forma (comparación de catalizadores de SAPO-n y de zeolita 
HZSM-5) y de los diferentes índices de acidez (catalizadores de zeolita HZSM-5 sin 
modificar y con incorporación de P y K), con objeto de establecer un catalizador 
adecuado para estudiar en los siguientes capítulos el efecto de las condiciones de 
operación y determinar un modelo cinético para el proceso DTO. Además, se ha 
prestado atención a la naturaleza del aglomerante de la función ácida (SAPO-n ó 
HZSM-5) utilizado (bentonita ó boehmita), dado que la boehmita calcinada (γ-
Al2O3), con una notable acidez débil, además de conferir a la partícula de catalizador 
una matriz con diferente estructura porosa que la bentonita, podrá 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 H2O, que tiene un 
extraordinario papel de inhibición en la formación de olefinas, aspecto no estudiado 
específicamente en la bibliografía. 

La comparación de los catalizadores se ha realizado atendiendo a índices de 
reacción (conversión, 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 
reacción y de análisis y para establecer el protocolo de actuación para la 
reproducibilidad de los resultados alimentando DME puro, se observaron algunas 
diferencias respecto a la transformación de metanol, en la que el grupo de 
investigación ya tenía una amplia experiencia utilizando catalizadores similares. 
Entre las diferencias destacamos dos, a las que prestaremos especial atención: i) el 
craqueo del DME, con formación de CH4 y CO (observados en experimentos con 
bajo tiempo espacial y, en general, en condiciones en las que las etapas catalíticas 
tienen un limitado avance); ii) la necesidad de eliminar la humedad del catalizador 
para que éste desarrolle completamente su actividad. En la transformación de 
metanol, la presencia de CH4 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 ºC y, por otro lado, no se requiere un acondicionamiento previo del catalizador 
para conseguir un comportamiento cinético reproducible. 

 

4.1.1. Craqueo térmico del DME y condiciones de reacción 

En la Figura 4.1 se muestra la concentración (fracción molar) de los productos 
en un experimento “en blanco”, sin catalizador y utilizando un lecho de CSi, 
material de nula acidez y por tanto inerte para las etapas del esquema de reacción de 
la transformación de DME en hidrocarburos. El experimento se ha realizado con 
una secuencia creciente de temperatura, de 1 ºC min-1, en el intervalo entre 200 y 
550 ºC. 

 

 

Figura 4. 1. Evolución con la temperatura de los productos de craqueo del DME. 

 

Se observa que por encima de 350 ºC se produce el craqueo térmico del DME 
con formación de CH4 y CO, y dado que la formación de CO2 es insignificante, 
previsiblemente por la estequiometría: 

CH3OCH3 → CH4 + CO + H2 

Si bien este craqueo no es significante hasta 400 ºC, por encima de esta 
temperatura aumenta exponencialmente, con la potencial contribución del craqueo 
de los hidrocarburos del medio de reacción, 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 formación de CH4 es mayor en la 
transformación de DME que en la de metanol. Basándose en el mecanismo de 
radicales libres considerado en esa época, Mihail y cols. (1983) consideran que la 
responsabilidad de formación de CH4 en la transformación del metanol corresponde 
al DME, por el mecanismo radicalario: 

CH3OCH3 → 2 :CH2 + H2O 

:CH2 + 2H2 → 2 CO + CH4 
 

Otro posible esquema cinético, establecido por Obrzut y cols. (2003), considera 
la formación adicional de CO2: 

CH3OCH3 + H2O → 2 CO + 4H2 

2 CO + 2H2 → CO2 + CH4 
 

Por encima de 360 ºC se forma metanol (Figura 4.1), producto de la hidrólisis 
del DME con el H2O adsorbida en el catalizador (el cual no se había acondicionado 
como se indica en el Apartado 4.1.3), y por tanto generando una pequeña 
concentración de metanol, que no se observa por encima de 500 ºC, porque 
presumiblemente desaparece por craqueo. La formación de hidrocarburos en todo 
el intervalo de temperatura corresponde a concentraciones insignificantes. 

Este ensayo plantea la necesidad de adoptar 400 ºC como la temperatura límite 
para la transformación catalítica de DME puro, minimizando la formación de CH4 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 
catalíticas, más rápidas. 

Con ensayos de esta naturaleza, se han establecido las siguientes condiciones de 
reacción para la comparación de los diferentes catalizadores: alimentación, DME 
puro; presión, 1.5 atm; 350 y 400 ºC; tiempo espacial, 1.25 gzeol h molC-1; tamaño de 
partícula del catalizador, 0.125-0.3 mm; tiempo de reacción, 4 h. Debe observarse 
que el tiempo espacial se ha calculado referido a la masa de función ácida, gzeol, para 
así comparar adecuadamente los catalizadores preparados mediante aglomeración 
con bentonita y boehmita, dado que estos materiales se utilizan con diferente 
contenido en la partícula, de 25 y 50 % en masa, respectivamente. 
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4.1.2. Productos e índices de reacción 

Los resultados de esta tesis se han cuantificado con los siguientes índices de 
reacción: 

Conversión, definida como: 
0

i

F
F

X
∑

=                        (4.1) 

donde Fi y F0 son los caudales molares de los productos carbonados (no se 
considera el H2O) y del DME, respectivamente, en unidades de C contenidas. El 
metanol en la corriente de salida, en equilibrio termodinámico con el DME no 
reaccionado, no se considera como producto. 

Rendimiento de un producto o fracción de productos i: 
0

i
i F

F
R =                      (4.2) 

Selectividad de un producto o fracción de productos i: 
X
R

F
F

S i

i

i
i ==

∑
                    (4.3) 

Índice de desactivación, t90, definido como el tiempo en el que la conversión es 
0.9(X)t=0. 

Como ejemplo de los resultados de los ensayos cinéticos, en la Figura 4.2 se 
muestra la evolución con el tiempo de la conversión 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 ºC y con un tiempo espacial de 1.25 gzeol h molC-1. Como productos o 
fracciones de productos de interés, se han establecido los siguientes: etileno (C2H4), 
propileno (C3H6), butenos (C4H8, que comprende los isómeros: iso-buteno,            
1-buteno, trans-2-buteno, cis-2-buteno), aromáticos (BTX; benceno, tolueno y 
xilenos); alifáticos C5-C10 (C5+), parafinas C2-C4 (etano, propano, i-butano y            
n-butano); metano (CH4), monóxido y dióxido de carbono (CO y CO2). Cabe 
señalar que en las condiciones de reacción, los rendimientos de CH4 y CO son 
extremadamente pequeños. 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 hidrólisis del 
DME estará limitado por la pequeña concentración de H2O en el medio de 
reacción. 
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Figura 4. 2. Evolución con el tiempo de la conversión y rendimientos de 

productos. Condiciones de reacción: catalizador CZ–280/bentonita; 
350 ºC; W/F0, 1.25 gzeol h molC-1. 

 

Los resultados de la Figura 4.2 son acordes con el presumible esquema cinético 
(Figura 4.3) para la transformación de DME en hidrocarburos, con olefinas C2-C4 
como productos primarios y con parafinas C2-C4 e hidrocarburos más pesados 
como productos secundarios. Los agrupamientos de las fracciones de productos de 
este esquema cinético son los establecidos en la bibliografía para la transformación 
de DME en hidrocarburos (Al-Dughaither y de Lasa, 2014) y permiten comprender 
la evolución de la distribución de productos con el avance de la reacción. 

 

 

Figura 4. 3. Esquema de reacción simplificado de la transformación de DME en 
hidrocarburos. 

 

Cabe señalar que el esquema de la Figura 4.3 es similar al bien establecido para 
la transformación 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 está en equilibrio termodinámico con el DME 
desde la entrada del reactor (por la rápida deshidratación del metanol). Sin embargo, 
alimentando DME puro la formación de metanol por hidrólisis está severamente 
limitada por el menor contenido de H2O en el medio de reacción. El H2O en el 
medio será fundamentalmente la liberada en la transformación 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 inducción (de 10 min 
aproximadamente). La existencia de este periodo es una característica del 
mecanismo de pool de hidrocarburos, de la transformación de metanol y DME en 
hidrocarburos, que tiene una etapa inicial de formación de intermedios 
(polimetilbencenos), intermedios activos en la formación de olefinas, las cuales son 
los productos primarios en la corriente gaseosa (Apartado 1.4.2). Este periodo de 
inducción es característico en la transformación de metanol (Gayubo y cols., 2007) y 
también es observado en la de DME (Zhu y cols., 2010), siendo apuntado como una 
característica común (Ghavipour y cols., 2014; Li y cols., 2014a), que da pié a la 
consideración de que ambas reacciones tienen mecanismos comunes. Tras este 
periodo inicial, en el que aumenta la conversión, se hace visible una lenta 
disminución de la conversión con el tiempo, como consecuencia de la desactivación 
del catalizador. Debido a la desactivación, disminuye con el tiempo el rendimiento 
de los productos finales del esquema cinético de la Figura 4.3 (parafinas ligeras, 
aromáticos BTX e hidrocarburos lineales C5+), cuya formación a partir de las 
olefinas ligeras (por reacciones de transferencia de hidrógeno, ciclación, 
aromatización, isomerización, y alquilación) 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 disminución 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 carácter predominante de 
producto secundario en las condiciones de reacción (alimentación de DME puro). 
En conjunto, al progresar la desactivación aumenta la selectividad total de olefinas, 
lo que es también una tendencia observada en la bibliografía sobre catalizador de 
SAPO-34 (Zhu y cols., 2010). 

 

4.1.3. Activación del catalizador 

En los ensayos preliminares se ha observado que es necesaria una activación 
previa del catalizador para que éste desarrolle plenamente su actividad. Si bien 

Paula Pérez Uriarte 



119 

Capítulo 4 

 

diferentes autores que han estudiado la transformación de DME en olefinas 
establecen en el procedimiento experimental una etapa de acondicionamiento in situ 
en el reactor, no dan una explicación sobre la razón de este tratamiento y su 
incidencia en los resultados. Así, diferentes autores (Zhu y cols., 2010; Cui y cols., 
2013) realizan un tratamiento térmico de 2 h de duración con una corriente de N2 a 
500 ºC. Otros (Cai y cols., 1995; Lee y cols., 2014; Park y cols., 2014) realizan el 
mismo tratamiento durante 1 h. Cabe señalar, que en la experiencia del grupo en la 
transformación de metanol, un tratamiento de esta naturaleza no tenía ninguna 
incidencia en los resultados, lo que indujo a un error experimental en los ensayos 
preliminares de transformación de DME, porque al no establecer un protocolo de 
acondicionamiento, los resultados no eran reproducibles, a pesar de que el 
catalizador (previamente calcinado) está almacenado en recipientes herméticos. 

En la Figura 4.4 se muestra la importancia del acondicionamiento del 
catalizador sobre el comportamiento cinético, comparando la evolución con el 
tiempo de la conversión de DME, con el catalizador K/CZ-280/boehmita a 400 ºC, 
sin tratar y tras ser sometido a un barrido in situ, inmediatamente previo a la 
reacción, con He y aire como alternativas, a 550 ºC, 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. 

 

 

Figura 4. 4. Efecto del acondicionamiento del catalizador en la evolución con el 
tiempo de la conversión. Condiciones de reacción: catalizador,   
K/CZ-280/boehmita; 400 ºC; W/F0, 0.65 gzeol h molC-1. 
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La importancia del acondicionamiento del catalizador mediante barrido debe 
atribuirse a la eliminación del H2O adsorbida en los centros ácidos. Para ratificar 
esta justificación se ha estudiado la transformación del DME, mediante FTIR in situ, 
realizando la reacción en la cámara catalítica 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 continuación:            
i) preparación de la pastilla, mediante prensado de 30 mg de catalizador previamente 
molido; ii) calentamiento; del equipo hasta 150 ºC y de la muestra, a vacío, hasta 
300 ºC con una secuencia de 5 ºC min-1; iii) análisis para obtener un resultado “en 
blanco”, antes del acondicionamiento. La etapa iv), de acondicionamiento, consiste 
en aumentar la temperatura de la muestra hasta 550 ºC con una secuencia de          
10 ºC min-1 en corriente de aire (35 ml min-1), 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 ºC (temperatura establecida para la posterior 
etapa de reacción) y se realiza otro análisis antes de la reacción. La etapa v), de 
reacción, se realiza a presión atmosférica, inyectando DME en periodos de 2 min, 
con un caudal de 25 ml min-1 y con un periodo de espera entre inyecciones de 
20 min, durante el cual se evacúa la muestra hasta 10-3 mmHg y se realiza el análisis. 

 

 

Figura 4. 5. Secuencia de temperatura en las etapas de seguimiento mediante FTIR 
del acondicionamiento del catalizador y de reacción 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, observándose el 
desarrollo de dos bandas de los grupos OH de la zeolita HZSM-5 (Figura 4.7) a 
3720 cm-1 y 3660 cm-1 (Rodionov y cols., 2013). Presumiblemente estos centros 
están parcialmente ocluidos por H2O adsorbida y son liberados (activados) con el 
acondicionamiento. 

 

 
Figura 4. 6. Comparación de espectros FTIR del catalizador CZ-280/boehmita 

antes y después del acondicionamiento. 
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Figura 4. 7. Grupos hidroxilo en la zeolita HZSM-5 (Rodionov y cols., 2013). 
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donde tiene lugar rápidamente la deshidratación de metanol a DME, con la 
estequiometria: 

2 CH3OH ↔ CH3OCH3 + H2O 

En consecuencia, a diferencia de lo que sucede en la transformación de DME, 
en la transformación de metanol la presencia de H2O en el medio de reacción es 
inevitable y alcanzará rápidamente el equilibrio de adsorción en los centros ácidos de 
la zeolita. 

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

Tras la alimentación de DME (Figura 4.8) se identifican con claridad nuevas 
bandas en la superficie del catalizador a la par de una fuerte disminución en la 
intensidad de las bandas a 3660 y 3720 cm-1 de los grupos OH. Las nuevas bandas a 
2956 y 2850 cm-1 se atribuyen a los grupos metoxi superficiales (CH3OAl) 
(Yamazaki y cols., 2012; Batova y cols., 2013). Otras bandas, entre 3020 y 2800 cm-1, 
se atribuyen a las vibraciones de los enlaces C-H, y las correspondientes a 2998 y 
2918 cm-1 son características 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 formación de iones metoxi. La 
formación de las especies superficiales metoxi (o metiloxonio) tras adsorción de 
DME ha sido determinada en la bibliografía (Forester y cols., 1986; Forester y 
Howe, 1987; Cheung y cols., 2006) y estas especies son consideradas como un 
metilcarbonio incipiente (Ono y Mori, 1981). Su formación, es la primera etapa de 
reacción en la transformación de DME en hidrocarburos, y resulta clave para la 
activación del DME (Figura 4.9). Por otro lado, debe hacerse hincapié en la 
reversibilidad de su formación, con el consiguiente efecto de la concentración de 
DME y metanol, así como de la concentración de centros ácidos. 
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Figura 4. 8. Comparación de los espectros FTIR del catalizador CZ-280/boehmita 

antes y después de la reacción, mediante sucesivos pulsos de DME. 
Condiciones de reacción: catalizador, CZ-280/boehmita; 375 ºC. 

 

 
Figura 4. 9. Primera etapa de formación de las especies metoxi desde DME 

(atenuación de la banda a 3720 cm-1) (Batova y cols, 2013). 
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genera a su vez otro ión metoxi liberando agua. La presencia de H2O en el medio 
desplaza esta etapa, contribuyendo a aumentar la concentración de metanol, lo que 
contribuye a su vez a desplazar el equilibrio de la primera etapa, disminuyendo 

20002200240026002800300032003400360038004000

T
ra

ns
m

ita
nc

ia
, u

.a
.

Número de onda, cm-1

Sin DME DME pulso 1 DME pulso 2 DME pulso 3

27002800290030003100
T

ra
ns

m
ita

nc
ia

, u
.a

.
Número de onda, cm-1

OH

Al

O O

OCH3

Al

O O

CH3OCH3 CH3OH+ +

Paula Pérez Uriarte 



124  

Acondicionamiento y discriminación de catalizadores 

 

también la densidad de intermedios metoxi en la superficie del catalizador. 
Igualmente en la Figura 4.9 podría considerarse la segunda etapa, con liberación de 
agua. 

 

 

Figura 4. 10. Etapas de formación de las especies metoxi desde DME (atenuación 
de la banda a 3660 cm-1) (Jiang y cols., 2006). 
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4.2. CATALIZADORES DE SAPO-n 

La comparación de los catalizadores se ha realizado considerando los índices de 
reacción (conversión, rendimientos de productos y selectividad) a tiempo cero 
(catalizador fresco) y la estabilidad con el transcurso del tiempo de reacción. 

 

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 conversión y rendimiento de productos 
(gráficas a y b, correspondientes a dos valores del tiempo espacial) y de la 
selectividad (gráficas c y d), para la temperatura de reacción de 350 ºC. 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 señalar que la conversión es muy inferior, tal como sucede 
en la transformación de metanol, donde la conversión 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 topología del catalizador sobre la selectividad de las 
rutas de formación de olefinas del mecanismo de pool de hidrocarburos (Apartado 
1.4.2). En síntesis, estas rutas son: i) la sucesiva metilación-craqueo de olefinas, y; ii) 
la metilación-desalquilación de aromáticos, bien con contracción o sin contracción 
del anillo (Bjørgen 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 topología de la estructura porosa condiciona el mecanismo de pool 
de hidrocarburos y además determina que una de las dos rutas del mecanismo sea la 
principal, lo cual ya se ha comprobado en la transformación de DME (Olsbye y 
cols., 2012; Park y cols., 2014). Así, la ruta de metilación de aromáticos es más 
importante sobre los SAPO-n, cuya estructura porosa dispone de cajas que permiten 
la ubicación de aromáticos 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 topología MFI) esta ruta estará limitada estéricamente (por la 
ausencia de cajas) y por tanto predomina la metilación-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 topología de los canales y la 
densidad de centros ácidos. 

Además de la severidad de la selectividad de forma tendrá incidencia en la 
importancia relativa de cada ruta, la concentración de olefinas y de aromáticos en el 
medio, por el efecto autocatalítico correspondiente, así como la temperatura, cuyo 
aumento favorece la ruta de metilación-craqueo de olefinas (Sun y cols., 2014b). Los 
resultados obtenidos aquí evidencian que la diferencia en el comportamiento de los 
dos tipos de catalizadores (de zeolita HZSM-5 y SAPO-n) es más pronunciada en la 
transformación de DME que en la de metanol (Aguayo y cols., 2005a). 

Por otro lado, la conversión con el catalizador CS-18/bentonita es mayor que 
con el CS-34/bentonita (Figura 4.11a), lo cual atendiendo a la menor acidez y fuerza 
ácida media del primero debe atribuirse a la existencia de pequeñas diferencias en la 
topología, en concreto en el tamaño de las cavidades de la estructura porosa (de 
1.16 x 1.27 nm para el SAPO-18 y 0.94 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 tamaño a las 
cavidades del SAPO-18, lo que facilita el desarrollo de la ruta de formación de 
olefinas por metilación-desalquilación de aromáticos. 

Igualmente, la ligeramente menor limitación estérica para la ruta de metilación-
desalquilación de aromáticos puede explicar la mayor selectividad de propileno con 
el SAPO-18, porque esta ruta favorece la formación de propileno como producto 
primario, mientras que en la metilación-craqueo de olefinas a esta temperatura es 
mayor la formación de etileno (Olsbye y cols., 2012; Park y cols., 2014). Contribuirá 
a esta mayor selectividad de propileno (Figura 4.11c) la menor acidez y fuerza ácida 
del catalizador CS-18/bentonita, que atenúa la transformación de propileno en 
etileno y parafinas ligeras, mediante las reacciones secundarias de oligomerización-
craqueo. Ahora bien, el mayor avance de la reacción con el catalizador de SAPO-18 
(CS-18/bentonita) justifica también un rendimiento significativo de alifáticos C5+, 
que por la menor acidez de este catalizador sufrirá 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 conversión del DME (en torno 
al 5 %), con el catalizador CS-18/bentonita, la selectividad de olefinas ligeras está en 
torno al 85 %, con una selectividad de propileno del 50 %. Estos resultados son 
acordes con los obtenidos en la bibliografía a tiempo de reacción cero en la 
transformación de DME sobre catalizadores de SAPO-34 (Lee y cols., 2014). 
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Figura 4. 11. Comparación de los resultados a tiempo cero de conversión 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 
reacción: Graficas a y c: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
Gráficas b y d: 350 ºC; tiempo espacial, 4 gzeol h molC-1. 
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Por otro lado, la apreciable selectividad de CH4 y CO con el catalizador        
CS-34/bentonita puede atribuirse a la mayor acidez de dicho catalizador, que 
contribuirá al craqueo del DME, en particular en condiciones de baja conversión 
(dado que el craqueo del DME transcurrirá en competencia con las etapas de 
formación de olefinas). El hecho de que la relación entre los rendimientos de los 
dos subproductos sea mayor de 1, parece indicar que el CH4 además de por craqueo 
térmico y catalítico del metanol se forma también por craqueo de los hidrocarburos 
en el medio de reacción. 

Para un tiempo espacial 10 veces mayor (Figura 4.11b), la conversión es 
notablemente mayor con los dos catalizadores y la diferencia entre las conversiones 
se mantiene. Ahora bien, además de un aumento del rendimiento de olefinas se 
observa un notable rendimiento del resto de hidrocarburos, con la consiguiente 
disminución de la selectividad de olefinas, siendo más afectada la selectividad de 
propileno (Figura 4.11d) por ser la olefina ligera más reactiva en las reacciones de 
oligomerización-craqueo. Por otro lado, el rendimiento de productos secundarios es 
mayor para el catalizador más ácido, 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 alifáticos C5+). 

Para una mejor exploración de las prestaciones de estos catalizadores se ha 
ampliado la comparación de los índices de reacción con resultados correspondientes 
al mismo tiempo espacial de las Figuras 4.11a y 4.11c, pero a mayor temperatura 
(400 ºC), resultados que se muestran en la Figura 4.12. 

El aumento de la temperatura no tiene un efecto interesante, porque la 
conversión aumenta solo ligeramente (Figura 4.12a) respecto a la correspondiente a 
350 ºC 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 formación de hidrocarburos pesados y 
favoreciéndose también el craqueo catalítico, con una mayor formación de parafinas 
ligeras, y de CH4 y CO que a 350 ºC. El mayor avance de la reacción, 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 conversión 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 más activo en las reacciones de craqueo y de transferencia de 
hidrógeno para la formación de parafinas ligeras, mientras que el catalizador        
CS-18/bentonita, menos activo, da lugar a una mayor selectividad de intermedios 
del esquema de oligomerización-craqueo, como los alifáticos C5+. Esta fracción de 
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productos secundarios tiene un aceptable interés, porque puede ser recirculada, co-
alimentándola 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 
ºC no tiene interés para aumentar el rendimiento y selectividad de olefinas ligeras, 
tanto por la disminución de la selectividad de olefinas como por la notable 
selectividad de productos sin interés como el CH4 y el CO. 

 

 

 

Figura 4. 12. Comparación de los resultados a tiempo cero de conversión y 
rendimiento de productos (a) y de selectividad (b), para los 
catalizadores CS-18/bentonita y CS-34/bentonita. Condiciones de 
reacción: 400 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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4.2.2. Estabilidad 

En la Figura 4.13 se compara la evolución con el tiempo de la conversión para 
los dos catalizadores, a 350 ºC (para los dos valores del tiempo espacial, gráficas a y 
b) y 400 ºC (gráfica c). Se observa que la desactivación de los dos catalizadores es 
muy rápida en las diferentes condiciones utilizadas. Esta rápida desactivación de los 
SAPO-n es justificada por el rápido bloqueo de las cavidades de su estructura 
microporosa por el coque, que alcanza un elevado nivel de condensación en estas 
cavidades. Comparando los dos catalizadores, se observa que la desactivación del 
CS-18/bentonita es ligeramente más lenta, lo que es acorde con su menor acidez y 
fuerza ácida, dado que está bien establecido en los procesos catalíticos sobre 
catalizadores ácidos que los centros de elevada fuerza ácida tienen un papel clave 
para activar la condensación de los precursores del coque (Guisnet y Magnoux, 
2001). 

La rápida desactivación del catalizador CS-34/bentonita en la transformación 
del DME ya es bien conocida en la bibliografía (Cai y cols., 1995; Zhu y cols., 2010; 
Lee y cols., 2014), así como en la transformación de metanol (Li y cols., 2014a). La 
causa es la rápida deposición de coque que bloquea las cavidades. En la 
transformación de metanol está bien establecido que este coque está formado 
mayoritariamente por aromáticos derivados de los polimetilbencenos activos, que 
son inertes para el mecanismo del pool de hidrocarburos, pero que condensan hacia 
poliaromáticos (Jiang y cols., 2007). Estos componentes retenidos en las cavidades, 
son metilnaftalenos y poliaromáticos (derivados del fenantreno y del pireno), y su 
mayor capacidad de formación es a baja (300 ºC) y a alta temperatura (500 ºC), lo 
que aconseja operar en un intervalo intermedio de temperatura, que en el proceso 
MTO es 400-450 ºC (Wei y cols., 2012). También parte del coque es olefínico, lo 
que es atribuido a la presencia de oligómeros formados a partir de las olefinas (Chen 
y cols., 2012), siendo esta fracción de coque olefínica mayor a temperatura elevada, 
debido a que es más importante la presencia de olefinas en el medio de reacción 
(Chen y cols., 2014a). 

Sin embargo, comparando los resultados de la bibliografía para la 
transformación de metanol (Aguayo y cols., 1999, 2005a) y los de la Figura 4.13, que 
corresponden a la transformación de DME con catalizadores preparados con 
SAPO-34 con propiedades similares e igualmente aglomerados en una matriz de 
bentonita/alúmina (y por tanto con una estructura porosa jerarquizada), puede 
apreciarse que la desactivación es más rápida en la transformación de DME, y la 
razón puede estar, bien en la diferente concentración del DME (posible precursor 
del coque tras formación de iones metoxi y mecanismos posteriores paralelos a los 
de la formación de olefinas), o en la diferente concentración de otros componentes 
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del medio de reacción, donde destaca la menor concentración de H2O, la cual en la 
transformación de metanol sobre SAPO-34 tiene un conocido papel relevante de 
atenuar a formación y evolución del coque (Cai y cols., 1995; Gayubo y cols., 2000). 

 

 

 
Figura 4. 13. Comparación de la evolución de la conversión con el tiempo, para 

los catalizadores CS-18/bentonita y CS-34/bentonita. Condiciones 
de reacción: Gráfica a: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
Gráfica b: 350 ºC; tiempo espacial, 4 gzeol h molC-1. Gráfica c: 400 ºC; 
tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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importante papel de la conversión, porque el contenido de coque disminuye al 
aumentar el tiempo espacial. Este efecto aparentemente autocatalítico de la 
disminución de la conversión del DME en la formación de coque, también ha sido 
observado en la bibliografía (Lee y cols., 2014) y puede entenderse porque la 
disminución de la conversión conduce, tanto al aumento de la concentración de 
DME en el medio de reacción, como a la disminución de la generación de H2O 
como subproducto, factores que como se ha dicho pueden estar directamente 
relacionados con la formación de coque y, por tanto, con la desactivación. 

Por otro lado, el aumento de la temperatura tiene un ligero efecto de atenuar la 
desactivación (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 formación (el contenido de coque es 
mayor al aumentar la temperatura, Tabla 4.1), podemos encontrarla sencillamente en 
que a pesar que queden pocos centros ácidos activos, la velocidad de reacción es 
mayor a mayor temperatura. Además, el mayor contenido de coque en el catalizador 
CS-34/bentonita respecto al CS-18/bentonita es acorde con la menor conversión 
inicial con el primero y con la más rápida disminución de la conversión. 

 

Tabla 4. 1. Contenidos de coque y factores de desactivación (t90) para los 
catalizadores de SAPO-n a diferentes tiempos espaciales y temperaturas. 

Catalizador T, ºC W/F0, gzeol h molC-1 t90, min Ccoque, % 

CS–18/bentonita 
350 

0.4 <5 2.92 
4 <5 4.92 

400 0.4 <5 3.76 

CS–34/bentonita 
350 

0.4 <5 5.47 
4 <5 5.85 

400 0.4 <5 6.61 

 

En cualquier caso, la rápida desactivación de los catalizadores de SAPO-n, es 
una contrapartida muy desfavorable de la elevada selectividad de olefinas, en 
particular de propileno con el catalizador CS-18/bentonita. Esta rápida 
desactivación deja en suspenso el interés de este catalizador, cuya utilización 
requeriría de la tecnología de reactor-regenerador con unidades de lecho fluidizado 
conectadas. Esta tecnología es la que está operativa para el proceso MTO (Chen y 
cols., 2005; Tian y cols., 2015), aunque la mayor desactivación alimentando DME 
exigiría una análisis tecnológico y económico de viabilidad o bien la co-alimentación 
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del DME con metanol, estrategia que se estudia más adelante. Por otro lado, de 
acuerdo con los resultados comentados, la operación con una elevada selectividad 
de olefinas exigiría trabajar además de con un reducido tiempo de residencia medio 
en el reactor (de min), con un pequeño valor del tiempo espacial y por tanto con una 
gran caudal de recirculación de DME no reaccionado. También podría trabajarse 
con un elevado valor de tiempo espacial para que la conversión 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 consideración 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), está motivada por su mayor estabilidad (Kolesnichenko y 
cols., 2009). Si bien las adecuadas propiedades de la zeolita HZSM-5 para la 
obtención selectiva de olefinas, con una moderada desactivación, ya dieron lugar a la 
propuesta original del proceso MTO por la Mobil utilizándola como catalizador 
(Chang y Silvestri, 1977), estas propiedades están en permanente mejora, gracias a 
las numerosas posibilidades de adecuación de su estructura ácida 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 transformación 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 la relación SiO2/Al2O3 

La selección de la relación SiO2/Al2O3 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 transformación de DME en olefinas (Al-Dughaither 
y de Lasa, 2014) y en otras reacciones, como la deshidratación de metanol a DME 
(Migliori y cols., 2014), debido a que la acidez total y la fuerza ácida (asociada a la 
densidad de centros Brönsted) disminuyen al aumentar la relación SiO2/Al2O3 
(Benito y cols., 1996c; Hassanpour y cols., 2010). Además, 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 aquí 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 ºC) y 4.15 (400 ºC) se comparan los 
resultados a tiempo de reacción cero (10 min para superar el periodo de inducción) 
de la conversión y rendimientos de productos (gráficas a) y de selectividad (gráficas 
b) para los catalizadores de zeolita HZSM-5 con diferente relación SiO2/Al2O3, 
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preparados con bentonita como aglomerante. Con la salvedad de que al aumentar la 
temperatura es mayor la conversión y en consecuencia el avance de la reacción hacia 
productos secundarios, los resultados ponen de manifiesto en primer lugar la 
elevada actividad de estos catalizadores, muy superior a la correspondiente a los 
catalizadores de SAPO-n para el mismo tiempo espacial (Figura 4.12), de forma que 
a 400 ºC la conversión es completa. La mayor velocidad de reacción con la zeolita 
HZSM-5 puede ser justificada atendiendo a que su diámetro de microporo es similar 
al de la zeolita HZSM-22, para la cual Li y cols. (2011a) determinaron que se 
favorece la ruta de metilación-craqueo de olefinas, respecto a la metilación-
desalquilación de aromáticos, lo que redunda también en un menor tiempo inicial de 
inducción que para los catalizadores de SAPO-n. 

El hecho de que los catalizadores de zeolita HZSM-5 sean más 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 formación de olefinas. Así a 400 ºC y conversión completa (Figura 
4.15a) el rendimiento de estos subproductos es muy pequeño, en torno al 0.5 %. 

A 350 ºC (Figura 4.14a) se observa que al aumentar la relación SiO2/Al2O3, 
como consecuencia de la disminución de la acidez del catalizador, es menor el 
avance en el esquema de reacción, disminuyendo los rendimientos de las olefinas 
(productos primarios) y del resto de hidrocarburos (productos secundarios) y siendo 
más notable este efecto al aumentar la relación desde 80 hasta 280. 

El efecto de la relación SiO2/Al2O3 sobre la selectividad (Figura 4.14b) pone de 
manifiesto que la disminución de la acidez (Apartado 3.3.2.1) favorece la selectividad 
de las tres olefinas ligeras y de los alifáticos C5+ (principalmente olefinas), 
disminuyendo la transformación de las olefinas en parafinas y aromáticos BTX, 
productos del craqueo y condensación de las olefinas, respectivamente. En 
consecuencia, con el catalizador CZ-280/bentonita se obtiene a 350 ºC una 
conversión del 27 %, un rendimiento de olefinas ligeras del 20 % y una selectividad 
de propileno del 26 %. Además, cabe señalar que la fracción del resto de 
hidrocarburos mayoritaria es la de alifáticos C5+, que potencialmente pueden ser 
recirculados para aumentar el rendimiento de olefinas. Por otro lado, estos 
resultados corresponden a una conversión relativamente alta, de forma que la 
selectividad de olefinas y de propileno puede mejorarse a esta temperatura 
realizando la reacción con un menor tiempo espacial (menor conversión). 
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Figura 4. 14. Efecto de la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5 en el 
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de conversión y 
rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). Condiciones de 
reacción: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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Figura 4. 15. Efecto de la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5 en el 
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de conversión y 
rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). Condiciones de 
reacción: 400 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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productos corresponde a un avance de la reacción muy grande, en particular con los 
catalizadores de zeolita con relación SiO2/Al2O3 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). 
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en estas condiciones (Figura 4.15b), como alternativa a la recirculación del DME no 
reaccionado. 

Como consecuencia del elevado avance de la reacción, la selectividad de las 
olefinas es moderada para los tres catalizadores (Figura 4.15b), si bien se observa 
que aumenta al aumentar la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita, a la vez que disminuye 
la selectividad de parafinas ligeras y aromáticos BTX. 

Los resultados comentados sobre el efecto de la relación SiO2/Al2O3 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 relación es una herramienta de gran utilidad 
para adecuar la selectividad y son cualitativamente acordes con los observados en la 
bibliografía, tanto en la transformación 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 operación de la Figura 4.14 (350 ºC). No se muestran los resultados 
a 400 ºC porque la conversión es completa en las 4 h de reacción. 

 

 

Figura 4. 16. Efecto de la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5 en la 
evolución de la conversión con el tiempo. Condiciones de reacción: 
350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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Se observa que la desactivación del catalizador se atenúa al aumentar la relación 
SiO2/Al2O3 de la zeolita, lo que es acorde con el papel de los centros ácidos y en 
particular de los fuertemente ácidos para activar las reacciones de formación del 
coque en la zeolita HZSM-5. Aunque en 4 h no se llegan a cruzar las curvas de 
conversión, la tendencia es que para el catalizador CZ-280/bentonita la conversión 
tiende a un valor pseudoestable casi constante. Presumiblemente los otros 
catalizadores seguirán esta tendencia, característica de la zeolita HZSM-5, cuya 
estructura porosa con canales que se entrecruzan sin cavidades, facilita la circulación 
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 formación y su craqueo, 
que es dependiente de las condiciones de reacción, en particular de la temperatura 
(Castaño y cols., 2011; Elordi y cols., 2011b). La matriz mesoporosa desempeña un 
notable papel para minimizar el bloqueo de las bocas de microporos de la zeolita, tal 
como se ha comprobado en la transformación 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 está 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 relación SiO2/Al2O3 de la zeolita, poniendo de manifiesto el papel de la 
acidez en la formación-craqueo del coque, favoreciendo selectivamente la formación 
en las condiciones de reacción. Este efecto de la acidez parece más importante que 
el aumento de la concentración de DME en el medio de reacción al aumentar la 
relación SiO2/Al2O3 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 operación), permiten considerar a este catalizador adecuado para la 
transformación de DME puro en olefinas. Atendiendo a este interés se han 
realizado mejoras, cambiando el aglomerante y mediante modificaciones de la acidez 
con incorporación de P y K, con resultados que se muestran a continuación. 
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Tabla 4. 2. Efecto de la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5 sobre el 
contenido de coque y el factor de desactivación (t90) para diferentes 
condiciones de reacción. 

Catalizador T, ºC t90, min Ccoque, % 

CZ–30/bentonita 
350 10 2.42 
400 >240 2.84 

CZ–80/bentonita 
350 105 2.31 
400 >240 2.65 

CZ–280/bentonita 
350 135 2.07 
400 >240 2.35 

 

4.3.2. Efecto del ag lomerante 

Por el buen comportamiento puesto de manifiesto en el Apartado 4.3.1, se ha 
elegido al catalizador de zeolita HZSM-5 con una relación SiO2/Al2O3 de 280, para 
valorar la mejora de utilización de la boehmita como aglomerante, de forma que tras 
la calcinación se constituye en γ-Al2O3 (Apartado 2.1.2.1), la cual hace la función 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 aglomeración del SAPO-34, que es la función ácida utilizada industrialmente 
en el proceso MTO, ha recibido una gran atención, buscando mejorar la estabilidad 
en la reacción (minimizando el bloqueo de los poros del catalizador por coque), la 
resistencia mecánica (minimizando la atrición en el sistema reactor-regenerador de 
lechos fluidizados con circulación del catalizador), y la estabilidad hidrotérmica 
(requerida tanto en la reacción, en un medio con elevado contenido de H2O, como 
en el regenerador, donde tiene lugar la combustión del coque con aire, por encima 
de 550 ºC). Entre los materiales utilizados para conformar la matriz de la partícula 
de catalizador, están la α-Al2O3 (Zhou y cols., 2008), caolín (Zhu y cols., 2010) y 
ZrO2 (Lee y cols., 2014). 

Aunque la aglomeración de la zeolita HZSM-5 ha merecido menos atención, 
Freiding y Kraushaar-Czarnetzki (2011) han comprobado igualmente su 
importancia, obteniendo con AlPO4 extruidos de AlPO4/HZSM-5 con una mayor 
resistencia mecánica, selectividad de olefinas y selectividad de propileno, que 
utilizando γ-Al2O3. 
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4.3.2.1. Comportamiento cinético a tiempo cero 

En las Figuras 4.17 (para 350 ºC) y 4.18 (400 ºC) se comparan los resultados a 
tiempo cero para el catalizador CZ-280 con bentonita y boehmita como 
aglomerantes, de la conversión y rendimientos de productos (gráficas a) y de las 
selectividades (gráficas 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 reacción 
(como sucede a 350 ºC, Figura 4.17) y de la menor incidencia del catalizador cuando 
la conversión es completa (Figura 4.18, para 400 ºC). 

 

 

 

Figura 4. 17. Efecto del aglomerante en los resultados a tiempo cero de la 
conversión y rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). 
Condiciones de reacción: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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Así, en la Figura 4.17, se observa que a 350 ºC y para el tiempo espacial 
utilizado, con el catalizador CZ-280/bentonita la conversión 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 
contribución de la acidez de la γ-Al2O3 (boehmita calcinada). Este aumento de la 
conversión 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 atenuación aún mayor del rendimiento de CH4 (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), acompañado de una 
disminución de la selectividad del resto de hidrocarburos. 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 ácida débil (Figura 3.14). 

Sin embargo, a 400 ºC, a conversión 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 

conversión y rendimientos a productos (a) y de selectividad (b). 
Condiciones de reacción: 400 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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forma que: i) el preparado con boehmita tiene una inducción inicial más rápida, 
presumiblemente porque la γ-Al2O3, aunque con una acidez de fuerza moderada, 
contribuirá a la formación de iones metoxi y posteriormente a activar las dos rutas 
del mecanismo de formación de olefinas; ii) también tiene una desactivación inicial 
más rápida, por lo que su factor de desactivación (t90) es menor (Tabla 4.3); iii) tiene 

0

20

40

60

80

100

CZ - 280/bentonita CZ - 280 /boehmita

X
, R

i, 
%

CH4+CO
Olefinas
Resto HCs

a) X

0

10

20

30

40

50

60

CH4 C2H4 C3H6 C4H8 Parafinas 
C2-C4

BTX C5+ CO

S i
,%

CZ - 280/bentonita

CZ - 280 /boehmita

b)

Paula Pérez Uriarte 



144  

Acondicionamiento y discriminación de catalizadores 

 

la tendencia a una conversión pseudoestable superior al preparado con bentonita, 
porque tras el periodo inicial de desactivación, las curvas de la Figura 4.19 son 
prácticamente paralelas. Cabe indicar que no se muestran los resultados de 
desactivación para 400 ºC, porque la conversión es completa con los dos 
catalizadores en las 4 h de reacción. 

 

 

Figura 4. 19. Efecto del aglomerante en la evolución de la conversión con el 
tiempo. Condiciones de reacción: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 
gzeol h molC-1. 
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menor contenido de coque que el CZ-280/bentonita, a las dos temperaturas de 
reacción (Tabla 4.3). Pueden contribuir a este resultado: i) que la matriz mesoporosa 
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medio de reacción. Por otro lado, parece que la acidez débil de la γ-Al2O3 es menos 
activa para los mecanismos de generación de coque. 
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Tabla 4. 3. Efecto del aglomerante sobre el contenido de coque y el factor de 
desactivación (t90), para diferentes temperaturas y un tiempo espacial 
de 0.4 gzeol h molC-1. 

Catalizador T, ºC t90, min Ccoque, % 

CZ–280/bentonita 
350 135 2.07 
400 >240 2.35 

CZ–280/boehmita 
350 45 1.41 
400 >240 1.88 

 

En cualquier caso, los contenidos de coque, en el intervalo 1.41-2.35 % pueden 
considerarse pequeños 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. 
Además, 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 número de intersecciones, facilita la 
circulación de este coque, que por tanto no bloquea los centros ácidos (Castaño 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 añadir la mayor resistencia mecánica (Apartado 3.1.2), 
que si bien no tiene una incidencia directa en esta tesis, si lo tendrá para su 
utilización en lecho fluidizado con circulación, que es la tecnología adecuada para 
este proceso a escala industrial (Tian y cols., 2015). En consecuencia, los posteriores 
estudios de mejora de la función ácida se han realizado con boehmita como 
aglomerante. 

 

4.3.3. Incorporación de P y K en la zeolita 

La incorporación 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 
disminución controlada de la actividad. Se ha aplicado aquí esta modificación a la 
zeolita de relación SiO2/Al2O3 = 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 pequeño (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 reacción de 
350 y 400 ºC, respectivamente, se comparan los resultados de los catalizadores 
preparados con zeolita modificada con los del catalizador con zeolita sin modificar. 
A 350 ºC, la conversión 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 incorporación del metal y por tanto en mayor medida para el K (Tabla 
3.7), ahora bien afectando más al rendimiento de olefinas que la incorporación de P. 
Como contrapartida favorable, en la Figura 4.20b se observa que la incorporación 
de K aumenta la selectividad de propileno, a costa de la disminución de la 
selectividad de etileno y de parafinas ligeras, sin que tenga otra incidencia la 
incorporación de los dos metales sobre la selectividad y por tanto sin que se aprecie 
otro efecto favorable a esta temperatura. Sí cabe señalar que el efecto comparado de 
la incorporación de P y K es acorde con los resultados de la bibliografía en 
diferentes reacciones de producción de olefinas, como el craqueo de naftas e 
hidrocarburos pesados (Jung y cols., 2005) y en la interconversión de olefinas (Xu y 
cols., 2011; Epelde y cols., 2014b), donde también se ha comprobado que la 
incorporación de K resulta ser un tratamiento de modificación de la acidez más 
severo que el de incorporación de P. 

A 400 ºC el efecto de la modificación de la zeolita es importante. En primer 
lugar (Figura 4.21a), la conversión se mantiene completa para el catalizador     
P/CZ-280/boehmita, que ha sufrido una ligera atenuación de la acidez con la 
incorporación de P, pero disminuye hasta el 84 % para el K/CZ-280/boehmita, que 
ha sufrido una atenuación mayor de la acidez. Sin embargo esta atenuación de la 
acidez desfavorece selectivamente las reacciones secundarias de transformación 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. Sí cabe señalar 
que la menor actividad del catalizador da lugar a un repunte de la selectividad de 
CH4, que en cualquier caso es muy pequeña.  

Atendiendo a los resultados de las Figuras 4.20 y 4.21, el efecto de la 
modificación con P, resulta ser menor que con K, dando lugar a resultados 
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intermedios entre los otros dos catalizadores, y próximos a los del preparado con 
zeolita sin modificar. 

 

 

 

Figura 4. 20. Efecto de la incorporación de P y K en la zeolita HZSM-5 del 
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de la conversión y 
rendimientos a productos (a) y sobre las selectividades (b). 
Condiciones de reacción: 350 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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Figura 4. 21. Efecto de la incorporación de P y K en la zeolita HZSM-5 del 
catalizador sobre los resultados a tiempo cero de la conversión y 
rendimientos a productos (a) y sobre las selectividades (b). 
Condiciones de reacción: 400 ºC; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1. 
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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 ºC (Figura 4.22a) y a 400 ºC (Figura 4.22b), la incorporación de 
P en la zeolita no tiene efecto sobre la evolución de la conversión con el tiempo. Sin 
embargo, la incorporación de K tiene un efecto notable además de sobre la 
conversión inicial, que es menor, sobre la estabilidad. A 350 ºC, la estabilidad del 
catalizador K/CZ-280/boehmita es muy grande y la conversión 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 desactivación es 
más lenta parece indicar que habrá también una diferencia en la ubicación de este 
coque en la partícula de catalizador, atribuible presumiblemente a que el tratamiento 
con KOH ha generado mesoporos (Tabla 3.3), que facilitan la ubicación del coque, 
atenuando el bloqueo de los centros ácidos en los microporos de la zeolita. 

Esta menor desactivación del catalizador K/CZ-280/boehmita a 350 ºC y en 
condiciones de baja conversión y por tanto de elevada concentración de DME es un 
resultado interesante. Sin embargo, a 400 ºC (Figura 4.22b), sí se observa una lenta 
desactivación del catalizador, acorde con el ligeramente mayor contenido de coque 
(1.23 %) que el determinado a 350 ºC. 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 formación de coque, que la disminución de la 
concentración de DME generada. 

Cabe también señalar los pequeños 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 pequeña fuerza ácida media, lo que minimiza la actividad para 
las reacciones secundarias involucradas en la formación y condensación del coque. 

Estos resultados comentados ponen de manifiesto la posibilidad de trabajar 
con el catalizador K/CZ-280/boehmita, a elevada temperatura (400 ºC) con una 
elevada conversión (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 
más reducida y por tanto no es estable a esta temperatura. En estas condiciones la 
selectividad de alifáticos C5+ es muy elevada (31 %), lo que haría factible aumentar 
notablemente la selectividad de olefinas por recirculación de esta corriente. 
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Figura 4. 22. Efecto de la incorporación de P y K en la zeolita HZSM-5 del 

catalizador en la evolución de la conversión con el tiempo, a 350 ºC 
(a) y 400 ºC (b), para un tiempo espacial de 0.4 gzeol h molC-1. 

 

 

 

 

 

 

 

0

20

40

60

80

100

0 40 80 120 160 200 240

X
, %

t, min

CZ-280/boehmita
P/CZ-280/boehmita
K/CZ-280/boehmita 

a)

0

20

40

60

80

100

0 40 80 120 160 200 240

X
, %

t, min

b)

Paula Pérez Uriarte 



151 

Capítulo 4 

 

Tabla 4. 4.  Efecto de la incorporación de P y K en la zeolita HZSM-5 del 
catalizador sobre el contenido de coque y el factor de desactivación 
(t90) para un tiempo espacial de 0.4 gzeol h molC-1 y diferentes 
temperaturas. 

Catalizador T, ºC t90, min Ccoque, % 

CZ–280/boehmita 
350 30 1.41 
400 >240 1.88 

P/CZ–280/boehmita 
350 30 1.07 
400 >240 1.1 

K/CZ–280/boehmita 
350 235 1.04 
400 200 1.23 

 

Atendiendo a los resultados comentados, la modificación del catalizador      
CZ-280/boehmita con incorporación de K ofrece buenas perspectivas para 
aumentar la selectividad de propileno, si bien a coste de una disminución de la 
actividad y de la estabilidad. Considerando ambos factores y que el catalizador    
CZ-280/boehmita cumple un adecuado compromiso de los índices de actividad-
selectividad-estabilidad, se ha considerado que es adecuado para utilizarlo en las 
siguientes etapas de estudio del proceso, que se muestran a continuación. Otros 
factores que se han tenido en cuenta para esta selección 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 capítulos. 
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5. ESTUDIO PARAMÉTRICO 

En este capítulo se ha estudiado el efecto de las variables de operación 
(temperatura, tiempo espacial, dilución del DME y co-alimentación de metanol y 
H2O) sobre los índices de reacción (conversión, rendimiento y selectividad de los 
productos de reacción) definidos en el Apartado 4.1.2. El catalizador utilizado ha 
sido el CZ-280/boehmita (preparado con zeolita HZSM-5 (SiO2/Al2O3 = 280) 
aglomerada con boehmita (γ-Al2O3 una vez calcinada) y α-Al2O3), 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 múltiple: 1) delimitar los 
intervalos de las condiciones de operación para el posterior estudio cinético; 2) 
obtener información de la relación de los lumps para establecer un esquema cinético; 
3) obtener datos cinéticos que serán utilizados en modelización cinética (Capítulo 6), 
y; 4) hacer una comparación preliminar de la reactividad de metanol y DME. 

El estudio se ha extendido en los siguientes intervalos de las condiciones de 
operación: presión, 1.5 atm; 300-400 ºC; tiempo espacial, 0.2 y 6 gcat h molC-1; 
tiempo de reacción, 18 h. Cabe destacar que en este capítulo y en los siguientes, el 
tiempo espacial se ha referido a la masa de catalizador. 

 

5.1. CONDICIONES DE REACCIÓN 

5.1.1. Temperatura 

En la Figura 5.1 se muestra el efecto de la temperatura sobre la conversión y 
rendimientos de productos (gráfica a) y sobre la selectividad (gráfica b), para el 
tiempo de reacción cero (catalizador fresco). Los resultados corresponden a la 
alimentación de DME puro y a un valor del tiempo espacial de 3 gcat h molC-1. 
Además, debe indicarse que para evitar los problemas de indefinición de resultados 
en el periodo inicial de inducción, los resultados representados para tiempo cero 
corresponden a 10 min. 

Se observa que para el tiempo espacial utilizado, se alcanza la conversión 
completa a 400 ºC (Figura 5.1a). El rendimiento de las olefinas ligeras, por su 
carácter de productos primarios e intermedios en el esquema cinético, alcanza un 
máximo (de cerca del 50 %) en torno a 375 ºC, mientras que el rendimiento del 
resto de hidrocarburos (parafinas ligeras, alifáticos C5+ y aromáticos 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 
conversión y rendimientos de productos (a) y sobre la selectividad (b). 
Condiciones de reacción: alimentación, DME puro; tiempo espacial, 3 
gcat h molC-1. 

 

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

El efecto sobre la selectividad de los productos (Figura 5.1b) es complejo, 
observándose que la correspondiente a los productos finales del esquema cinético 
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(parafinas ligeras, alifáticos C5+ y aromáticos BTX) aumenta continuamente al 
aumentar la temperatura, al favorecerse las reacciones secundarias endotérmicas de 
oligomerización-craqueo de las olefinas y de condensación a aromáticos, e incluso 
las de formación de parafinas desde las olefinas por transferencia de hidrógeno, que 
si bien son exotérmicas, a estas bajas temperaturas no se encuentran limitadas por la 
termodinámica. 

El carácter de producto exclusivamente primario del propileno, y su elevada 
reactividad para las reacciones de oligomerización-craqueo, explican que su 
selectividad disminuya continuamente (desde el 39.5 % a 300 ºC) al aumentar la 
temperatura, mientras que la del etileno, que es menos reactivo que el propileno, no 
se ve afectada hasta los 400 ºC. El hecho de que el buteno sea poco reactivo, da 
lugar a que su selectividad (que por debajo de 400 ºC 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 máxima selectividad (en torno al 2 %), 
tiene lugar a la menor temperatura 300 ºC, lo que se explica por el origen térmico de 
esta formación, que es desfavorecida al aumentar la temperatura, a favor de las 
reacciones catalíticas competitivas con el craqueo térmico y que tienen mayor 
energía de activación. 

En la Figura 5.2 se muestra el efecto de la temperatura sobre la evolución de la 
conversión con el tiempo. Se observa que para el tiempo espacial utilizado, a 400 ºC 
se alcanza la conversión completa, que se mantiene constante en las 18 h, porque el 
catalizador está en exceso. A 375 ºC y temperaturas inferiores, para las que la 
conversión no es completa, esta disminuye notablemente con el tiempo. De la 
comparación de los resultados para las diferentes temperaturas no se puede 
establecer la existencia de un efecto nítido de esta variable, más allá de que se 
observa que para cada temperatura la desactivación se atenúa progresivamente, 
tendiendo a un valor casi constante, y que además, el periodo inicial, de rápida 
desactivación, tiene mayor duración al aumentar la temperatura. Estos dos periodos 
de diferente velocidad de desactivación son asociados por Müller y cols. (2015) en la 
transformación de metanol sobre zeolita HZSM-5, a dos fases en la formación de 
sendos tipos de coque. En la primera etapa predomina la formación de un coque 
oxigenado, mediante carbonilación de los iones metoxi, y en una segunda la 
formación de un coque aromático, formado tanto por condensación y ciclación de 
las olefinas, como por desoxigenación y condensación del coque oxigenado 
formado en la primera etapa. Esta hipótesis de la existencia de dos mecanismos 
sucesivos de formación de coque es similar a la establecida por Valle y cols. (2012) 
para explicar la formación de coque desde metanol y bio-oil, e igualmente está 

Paula Pérez Uriarte 



158  

Estudio paramétrico 

 

basada en la comprobación del carácter oxigenado del coque formado en la primera 
etapa y que se considera que bloquea los centros ácidos, siendo el principal 
responsable de la desactivación. De acuerdo con esta hipótesis, al aumentar la 
temperatura tendría mayor duración la primera fase de formación de coque. 

 

 

Figura 5. 2. Efecto de la temperatura en la evolución con el tiempo de la 
conversión. Condiciones de reacción: alimentación, DME puro; 
tiempo espacial, 3 gcat h molC-1. 

 

La interpretación rigurosa de estos resultados requiere considerar que la 
desactivación, al igual que en otras reacciones donde la causa es la deposición del 
coque, será dependiente además de la temperatura, de la concentración de los 
componentes del medio de reacción y de la propia capacidad del catalizador para 
desactivarse (actividad). Esta interpretación se hará con la modelización cinética, 
aunque la tendencia de las curvas de la Figura 5.2 parece indicar que al aumentar la 
temperatura existe una limitación a la desactivación, que puede atribuirse a que la 
formación de coque (hasta un valor de pseudoequilibrio) está condicionada también 
por la concentración de un componente (el H2O presumiblemente) en el medio de 
reacción, que aumenta la aumentar la temperatura, como consecuencia de que 
aumenta la conversión de DME en olefinas. 

Por otro lado, la existencia de una conversión de pseudoequilibrio a tiempos 
elevados, mayor para cada temperatura, es también habitual en otras reacciones con 
catalizadores de zeolita HZSM-5 y rápida formación de coque, lo que resulta una 
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diferencia acusada con el comportamiento en la desactivación 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 circulación de los precursores del coque, limita su crecimiento y mantiene 
libres una fracción de centros ácidos, responsables de una actividad de 
pseudoequilibrio. Esta actividad solo disminuye en otra fase de la desactivación, 
como es la deposición de coque en las bocas de los microporos, si bien esta fase de 
la desactivación se ve atenuada con la estrategia de aglomerar los cristales de zeolita 
en una matriz, generando mesoporos externos que facilitan el crecimiento y 
ubicación del coque externo, minimizando el bloqueo de los canales cristalinos 
(Castaño y cols., 2011; Elordi y cols., 2011b; Ibañez y cols., 2014). 

 

5.1.2. Tiempo espacial 

En la Figura 5.3 (correspondiente a 375 ºC y alimentación de DME puro) se 
muestra el efecto del tiempo espacial sobre los resultados a tiempo cero de la 
conversión y rendimientos de productos (gráfica a) y de la selectividad (gráfica b). 
Los resultados son fiel reflejo del carácter de productos primarios en el esquema 
cinético de las olefinas ligeras (cuyo rendimiento pasa por un máximo en torno a 3-4 
gcat h molC-1) y el carácter de productos finales de parafinas ligeras, alifáticos C5+ y 
aromáticos (cuyos rendimientos aumentan continuamente), siendo el efecto del 
tiempo espacial más nítido para establecer esta apreciación que el efecto de la 
temperatura antes comentado. Estos resultados son acordes con los de la 
bibliografía (Hajimirzaee y cols., 2015). 
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Figura 5. 3. Efecto del tiempo espacial sobre los resultados a tiempo cero de la 
conversión y rendimientos de productos (a) y sobre la selectividad (b). 
Condiciones de reacción: alimentación, DME puro; 375 ºC. 

 

El efecto del tiempo espacial sobre la selectividad de los componentes del 
medio de reacción es característico de otras reacciones con olefinas como productos 
primarios, como la transformación de metanol (Stöcker, 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 
interconversión de olefinas (Epelde y cols., 2014d), en las que por el mayor avance 
de la reacción (al disponer de más catalizador) tienen un mayor desarrollo las 
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reacciones secundarias del esquema de la Figura 4.3, entre las cuales las más 
importantes son reacciones de transferencia de hidrógeno y aromatización, 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 más reactiva) aumentando la selectividad de aromáticos, de parafinas y de 
alifáticos C5+, que es la fracción mayoritaria para el tiempo espacial de 6 gcat h molC-1. 
El rendimiento de etileno pasa por un máximo, porque requiere un tiempo espacial 
elevado para ser reactivo en el mecanismo de oligomerización-craqueo (dada la 
limitada acidez del catalizador) (Epelde y cols., 2014a). El resultado para los butenos 
parece indicar que tienen un doble carácter de producto primario y final, 
predominando el primero a esta temperatura (375 ºC), para la que su craqueo será 
notable. 

Debe señalarse que la tendencia de un mayor aumento de la selectividad de 
alifáticos C5+ respecto a la de aromáticos, al aumentar el tiempo espacial, es 
interesante, porque esta fracción es susceptible de craqueo selectivo a olefinas (Mier 
y cols., 2010a, 2011), lo que permitiría la recirculación de esta fracción de productos. 
Esta limitación de la selectividad de aromáticos debe atribuirse a la reducida acidez y 
fuerza ácida del catalizador utilizado, que en consecuencia tiene limitada actividad 
para la formación de aromáticos. 

El efecto del tiempo espacial sobre la tendencia de disminución de la 
conversión con el tiempo (Figura 5.4) no ofrece una información clara. Atendiendo 
al efecto del tiempo espacial en la desactivación en la conversión del metanol, cabría 
esperar una desactivación más rápida en condiciones (tiempo espacial bajo) para las 
que la conversión del reactante oxigenado (en este caso DME) es baja y por tanto su 
concentración en el medio elevada, potenciando la formación 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 transformación del metanol, porque 
al aumentar el tiempo espacial, la desactivación sí es más lenta, pero continua 
progresivamente durante más tiempo. Puede contribuir a esta diferencia, que se 
analizará con mayor rigor con el modelado cinético, el hecho que a medida que 
aumenta el tiempo espacial, disminuye la concentración de DME en el medio (lo 
que atenuará la formación de coque) y aumenta la concentración de H2O (que 
atenúa tanto las etapas del mecanismo de reacción, como la formación de coque), y 
que ambos factores tengan una importancia relativa diferente en la transformación 
de metanol y DME, debido a que en la transformación de metanol, el contenido de 
H2O en el medio es muy superior desde valores bajos de la conversión (bajo tiempo 
espacial). 
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Por otro lado, el resultado de la Figura 5.4 de conversión constante para el 
mayor tiempo espacial no es significativo, porque el proceso no está en régimen 
cinético, al utilizarse una cantidad de catalizador en exceso. 

 

 

Figura 5. 4. Efecto del tiempo espacial en la evolución con el tiempo de la 
conversión. Condiciones de reacción: alimentación, DME puro; 375 
ºC. 

 

5.1.3. Condiciones para la obtención de olefinas 

A modo de síntesis de los resultados (porque una simulación más precisa exige 
del modelo cinético y de la consideración de la desactivación), para el intervalo de 
condiciones de operación estudiado y alimentando DME puro, se han establecido 
los mapas (Figura 5.5) de conversión a tiempo cero (gráfica a), rendimiento de 
olefinas ligeras (gráfica b) y rendimiento de propileno (gráfica c). Estos mapas han 
sido construidos mediante interpolación lineal de los resultados, con la función 
interp2 de MATLAB. 

La máxima conversión de oxigenados (> 95 %) se obtiene por encima de 
375 ºC y con tiempos espaciales superiores a 3 gcat h molC-1 (Figura 5.5a). Ahora 
bien, el rendimiento máximo de olefinas ligeras (46-47 %) se obtiene en dos 
intervalos diferentes (Figura 5.5b): i) a 375 ºC y con un tiempo espacial moderado, 
(3-4 gcat h molC-1); ii) a la temperatura máxima estudiada (400 ºC) y bajo tiempo 
espacial (1-2 gcat h molC-1). 
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Figura 5. 5. Isocuantas de conversión 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 máximo de propileno se sitúa en la misma 
región que el rendimiento global de olefinas ligeras, obteniéndose el máximo 
rendimiento (entre el 16 y 18 %) para valores ligeramente menores, a 3 gcat h molC-1 
y por encima de 375 ºC. 

Obviamente, una optimización de las condiciones de proceso exigiría 
considerar la desactivación y las características del resto de hidrocarburos, de los 
cuales, pueden recircularse los alifáticos C5+ con un elevado rendimiento de olefinas 
ligeras (Mier y cols., 2010a, 2011). Además, en el caso de optimación del propileno, 
debe considerarse que el etileno y los butenos pueden transformarse en propileno 
en un proceso específico (intensificación de propileno), con un elevado rendimiento 
(Epelde y cols., 2014b,c).  
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5.2. DILUCIÓN DE LA ALIMENTACIÓN 

En este apartado se persigue obtener información sobre el papel que tiene en la 
cinética la dilución del DME, con tres agentes cuya incidencia puede ser de índole 
muy diferente: i) un gas inerte (He), disminuyendo de esta forma la concentración de 
reactantes y productos; ii) metanol, para comparar la reactividad de metanol y DME 
con las mismas condiciones de reacción y catalizadores, así como para valorar la 
posible sinergia de los mecanismos de reacción de los dos oxigenados y las 
perspectivas de co-alimentación en un proceso de obtención de olefinas; y iii) H2O, 
porque en la transformación de metanol es utilizada para atenuar la deposición de 
coque, efecto bien comprobado en la bibliografía (Gayubo y cols., 2002, 2003, 
2005a), y porque su menor concentración en el medio de reacción en la 
transformación de DME es una diferencia sustancial con la reacción de 
transformación de metanol, debido al diferente esquema cinético de la 
transformación de ambos oxigenados en hidrocarburos. Además, el aumento de la 
concentración de H2O en el medio desplaza el equilibrio con el metanol hacia la 
formación de éste. Los tres grupos de experimentos se han realizado con el mismo 
catalizador (CZ-280/boehmita) y con las mismas condiciones experimentales (375 
ºC y 1 gcat h molC-1). 

 

5.2.1. Dilución con helio 

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

En la Figura 5.6a se observa que al disminuir la concentración de DME en el 
medio de reacción disminuyen las velocidades de reacción de las etapas que dan 
lugar a la formación los productos primarios (olefinas ligeras) y de las etapas 
secundarias de formación del resto de hidrocarburos. Como consecuencia, 
disminuyen la conversión 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 alimentación, y como además el efecto de atenuación es selectivamente 
mayor para la formación de olefinas. Para diluciones superiores al 10 %, el efecto de 
atenuación sobre la conversión y los rendimientos es casi lineal, hasta una 
conversión del 29 % para una alimentación con el 75 % de He en la mezcla, que 
corresponde a una presión parcial de DME en la alimentación de 0.375 atm. 
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Figura 5. 6. Efecto de la dilución del DME con He en la alimentación sobre los 

resultados a tiempo cero de conversión y rendimientos de productos 
(a) y selectividad (b). Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo espacial, 
1 gcat h molC-1. 

 

El efecto sobre la selectividad de productos es diferente según se traten de 
productos primarios o secundarios en el esquema de reacción (Figura 4.3), porque 
resulta significativo que al aumentar la dilución aumenta la selectividad de propileno, 
lo que se explica porque serán atenuadas en mayor medida las reacciones 
secundarias de su desaparición por oligomerización-craqueo y aromatización, que las 
etapas que dan lugar a su formación (formación de iones metoxi y desarrollo del 
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mecanismo de pool de hidrocarburos). Es acorde con esta interpretación la 
disminución de la selectividad de parafinas ligeras, aromáticos y alifáticos C5+. La 
misma explicación puede darse para el aumento con la dilución de la selectividad de 
butenos. Sin embargo, la selectividad de etileno disminuye con la dilución, lo que 
indica que es más importante su formación como producto final del craqueo de 
olefinas y alifáticos superiores que como producto primario del mecanismo de pool 
de hidrocarburos, el cual (como se ha comentado), no sufre una atenuación por la 
presencia de He, porque no disminuye la formación del propileno (más reactivo que 
el etileno). 

Por otro lado, aunque el efecto es poco importante dado su pequeño valor, la 
selectividad de CH4 y CO aumenta con la dilución, como consecuencia de que ésta 
afecta a la velocidad de las reacciones catalíticas en mayor medida que al craqueo 
térmico, que se ve por tanto favorecido con la dilución del DME. 

Comparando los resultados de la evolución de la conversión con el tiempo, 
para la alimentación de DME puro y con dos niveles de dilución (Figura 5.7), se 
observa que la dilución atenúa tanto la conversión a tiempo cero como la 
desactivación, lo que parece indicar que la concentración de DME en el medio de 
reacción tiene también un papel relevante en la cinética de desactivación. 

 

 
Figura 5. 7. Efecto de la dilución del DME con He en la alimentación sobre la 

evolución con el tiempo de la conversión. Condiciones de reacción: 
375 ºC; tiempo espacial, 1 gcat h molC-1. 
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5.2.2. Co-alimentación de metanol 

La producción de DME desde gas de síntesis y desde mezclas de gas de síntesis 
y CO2 tiene al metanol como subproducto, en una concentración que depende de 
las condiciones de reacción (Ereña y cols., 2005b, 2011; Aguayo y cols., 2007), por 
lo que surge el interés por esta co-alimentación, que evita la separación de los dos 
oxigenados. Además, 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 alimentación, alientan a estudiar la co-alimentación 
también con el objetivo de determinar las sinergias entre los correspondientes 
esquemas de reacción. 

La Figura 5.8a pone de manifiesto la notable mayor conversión 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 análisis cinético más profundo, porque debe considerarse 
la diferencia de la composición del medio de reacción. 

Los pocos estudios de la bibliografía que han comparado las conversiones y 
selectividades en la transformación 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 
comparación se hace para las mismas condiciones de reacción, y por consiguiente 
con diferentes concentraciones de los componentes del medio de reacción, donde 
destaca la importante concentración de H2O en la transformación del metanol, el 
cual se deshidrata a la entrada al reactor (la reacción es muy rápida), con la 
estequiometría: 2 CH3OH ↔ CH3OCH3 + H2O. 

En la comparación de Li y cols. (2014a), es menor la conversión del DME, 
destacándose que tanto la etapa de inducción como la desactivación son más lentas 
que en la transformación de metanol, y que es mayor la relación propileno/etileno. 
Ahora bien, debe señalarse que los resultados corresponden a un valor muy 
reducido del tiempo espacial, en el que para el SAPO-34 resulta difícil cuantificar 
resultados en el periodo de inducción, los cuales además, se ven afectados por una 
muy rápida desactivación. De hecho, otros autores (Li y cols., 2014b) han 
comprobado, mediante experimentos de pulsos de corta duración, alimentando 
DME y metanol, que inicialmente es mayor la conversión de DME, si bien 
posteriormente es mayor la de metanol. La mayor velocidad de formación de 
olefinas desde DME es justificada por estos autores por diferencias en el mecanismo 
de reacción, en base a que los iones metoxi reaccionan con el DME, para formar 
cationes intermedios (metoximetilos, CH3OCH2+) activos en la formación de 
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hidrocarburos, cuya existencia fue comprobada por espectrofotometría FTIR. Estos 
cationes reaccionan posteriormente con DME o metanol para formar 1,2-
dimetoxietano o 2-metoxietanol, seguido por la formación de cationes oxonio y 
éteres, los cuales dan lugar a la generación de propeno como producto primario, el 
cual es a su vez inductor del mecanismo de pool de hidrocarburos. Esta existencia de 
una ruta de formación directa de propileno desde el DME sobre SAPO-34, previa a 
la formación 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 transformación de metanol y DME tendrá también 
responsabilidad el contenido de H2O en el medio. Sin considerar este efecto, debería 
esperarse una mayor conversión del DME en base a su mayor energía de adsorción 
(67.5 kJ mol-1) respecto a la del metanol (33.8 kJ mol-1) y por tanto mayor facilidad 
para formación de iones metoxi (Li y cols., 2014b). El papel de contenido de H2O 
en el medio de reacción para atenuar la velocidad de transformación 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 conversión 
aumenta de forma notable tras el acondicionamiento previo del catalizador, 
eliminando el H2O adsorbida. En consecuencia, puede contribuir a la diferente 
conversión de metanol y DME, el que se alcance con el primero un menor avance 
en el esquema cinético de reacción como consecuencia de la atenuación de la 
formación de iones metoxi por el H2O adsorbida. 

Por otro lado, el catalizador CZ-280/boehmita, seleccionado por su buen 
comportamiento para la transformación de DME (con pequeña concentración de 
H2O en el medio), no tiene una actividad adecuada para la transformación de 
metanol, dada su moderada cantidad y fuerza de centros ácidos, y en consecuencia, 
la conversión de la mezcla es notablemente menor, ya para una co-alimentación de 
10 % de metanol (Figura 5.8a), apreciándose una importante disminución de los 
rendimientos de los productos primarios (olefinas ligeras) y secundarios, lo que 
indica que la presencia de H2O en el medio de reacción atenúa todas las etapas del 
esquema cinético. Además, se observa que al aumentar el contenido de metanol en 
la mezcla alimentada el efecto de disminución de rendimientos y conversión se 
atenúa progresivamente. 
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Figura 5. 8. Efecto de la co-alimentación de metanol con DME sobre los 

resultados a tiempo cero de conversión y rendimientos de productos 
(a) y de selectividad (b). Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo 
espacial, 1 gcat h molC-1. 

 

 

Figura 5. 9. Formación directa de propeno desde grupos metoxi y DME 
(Yamazaki y cols., 2012). 
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En consecuencia, en la transformación de metanol y para estas condiciones de 
reacción, son favorecidas las etapas de formación de olefinas, lo que explica que sea 
mayor la selectividad de olefinas que en la transformación de DME (Figura 5.8b), 
como también ha sido observado en la bibliografía (Abasov y cols., 2013). Además, 
se observa que la dilución del DME con metanol contribuye a aumentar la 
selectividad de etileno y propileno, manteniéndose prácticamente constante la de 
butenos. Esta mejora de la selectividad de olefinas se explica por la atenuación 
selectiva de las reacciones secundarias, lo que tiene como consecuencia la 
disminución de la selectividad de las parafinas ligeras, aromáticos y parafinas lineales 
C5+. 

En la Figura 5.10, en la que se comparan los resultados de la evolución de la 
conversión con el tiempo, se observa que con la alimentación de metanol puro la 
desactivación es extraordinariamente rápida y la conversión es prácticamente nula en 
20 min. Por otro lado, la co-alimentación de solo un 10 % de metanol tiene un gran 
efecto de disminución de la conversión en un tramo inicial, y posteriormente la 
evolución de la conversión con el tiempo es prácticamente paralela a la 
correspondiente a la alimentación de DME puro. 

Estos resultados, de mayor desactivación 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 H2O en el medio de 
reacción, sobre el mecanismo de la reacción principal y sobre la desactivación, de 
forma que la presencia de metanol en la alimentación contribuye a aumentar este 
contenido, atenuando las etapas del esquema de reacción y también las de formación 
de coque. El hecho de que el contenido de H2O atenúe la reacción y la desactivación 
(con una importancia cuantitativamente diferente en función de la concentración de 
los componentes del medio), justifica una tendencia de desactivación similar al co-
alimentar metanol al 10 % respecto a la alimentación de DME puro, donde el H2O 
se va formando progresivamente. Sin embargo, para la alimentación de metanol 
puro, la baja acidez del catalizador se ve muy afectada por la presencia de una 
elevada concentración de H2O. Además, la disminución de la conversión, contribuye 
al aumento de la concentración de metanol en el medio, con el consiguiente efecto 
autocatalítico en la formación de coque. Obviamente, la transformación de metanol 
o de una mezcla DME/metanol con un contenido de metanol superior al 10 %, 
aconsejaría la utilización de un catalizador con mayor acidez. 
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Figura 5. 10. Comparación de la evolución de la conversión con el tiempo de 
alimentaciones de DME, metanol y una mezcla DME/metanol 
(90/10 en peso). Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo espacial, 
1 gcat h molC-1. 

 

5.2.3. Co-alimentación de agua 

En la transformación de metanol, tanto sobre SAPO-34 como sobre zeolita 
HZSM-5, está bien establecido que la co-alimentación de un contenido moderado 
de H2O contribuye eficazmente a atenuar la desactivación 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 justificación es la atenuación selectiva de las etapas de 
formación de coque y de las etapas secundarias, respecto de las etapas de formación 
de olefinas, mediante el control de la capacidad de los centros ácidos 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 ácidos, en 
competencia con los componentes del medio de reacción, en un mecanismo 
reversible por debajo de 450 ºC para la zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2003), si 
bien se hacen también otras consideraciones, como el diferente papel del H2O 
formada por deshidratación del metanol respecto de la co-alimentada con el metanol 
(Hirota y cols., 2010). Por otro lado, debe considerarse que está bien establecido que 
la reactividad de metanol y DME requiere la formación 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 
atenuación de la desactivación en la síntesis de DME sobre un catalizador 
bifuncional de CuO2-AlO3/γ-Al2O3, donde el H2O co-alimentada en una cantidad 
moderada regula la concentración de iones metoxi en la superficie del catalizador 
(formados desde el metanol formado en la etapa de síntesis), intermedios en las 
etapas de formación de hidrocarburos y coque. 

En la transformación de DME, la activación mediante formación de iones 
metoxi como intermedio activo (Figura 4.10) se ve igualmente atenuada por la 
presencia de H2O en el medio de reacción. Por consiguiente, puede establecerse 
como hipótesis, que el contenido de H2O en el medio tenga un múltiple efecto:       
i) atenuación de la acidez y por tanto de la actividad del catalizador en todas las 
etapas del esquema cinético, afectando a la conversión y a la selectividad;                
ii) atenuación de la formación de iones metoxi, cuyo papel será de iniciador de las 
rutas de formación de olefinas y de coque; iii) modificación del equilibrio 
termodinámico entre metanol y DME, los cuales tendrán diferente reactividad por 
su diferente constante de equilibrio de adsorción en los centros ácidos y por 
consiguiente diferente capacidad para formar iones metoxi intermedios. Este efecto 
es por tanto muy complejo, lo que complica la comprensión global del efecto de la 
concentración de H2O sobre actividad, selectividad y desactivación. 

En la Figura 5.11 se muestra el efecto de la ligera dilución del DME con H2O 
en la alimentación, sobre los resultados a tiempo cero de la conversión y los 
rendimientos de productos (gráfica a) y sobre la selectividad (gráfica b). Se observa 
que una pequeña dilución (2.5 % en peso de H2O) provoca una disminución notable 
de la conversión (desde el 55 % con DME puro hasta el 36 %). El retroceso del 
avance de la reacción, supone una disminución 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 
atenuación del avance de la reacción se hace progresivamente menor. 

En la Figura 5.11b se observa que el efecto de la dilución con H2O 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 transformación 
de metanol con H2O (Wu y cols., 2013, Ghavipour y cols., 2013). Por otro lado, la 
dilución con H2O tiene un efecto favorable de disminución de la selectividad de 
parafinas ligeras y aromáticos BTX, al atenuarse las reacciones secundarias de 
craqueo y condensación. Aunque en menor medida, se favorece también la 
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selectividad de alifáticos C5+, al atenuarse selectivamente las reacciones de craqueo 
respecto de las de oligomerización de las olefinas ligeras. 

 

 

 

Figura 5. 11. Efecto de la co-alimentación de H2O con el DME sobre los 
resultados a tiempo cero de conversión y rendimientos de productos 
(a) y selectividad (b). Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo 
espacial 1 gcat h molC-1. 
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En relación a la estabilidad del catalizador (Figura 5.12), se observa un pequeño 
efecto de atenuación de la desactivación con la co-alimentación de H2O. El hecho 
de que este efecto sea menor que el observado en la transformación de metanol con 
catalizadores de zeolita HZSM-5 más activos (Gayubo y cols., 2002, 2005a), puede 
atribuirse a la pequeña acidez del catalizador utilizado aquí, adecuado para la 
transformación de DME, pero en el que la presencia de H2O atenúa mucho su 
actividad; de forma que para el tiempo espacial utilizado la concentración de DME 
en el medio es también muy elevada a tiempo cero, favoreciendo la desactivación y 
contrarrestando el efecto directo de la atenuación por la co-alimentación de H2O. 

 

 

Figura 5. 12. Efecto de la co-alimentación de H2O en la alimentación en la 
evolución con el tiempo de la conversión de oxigenados, para un 
tiempo espacial de 1 gcat h molC-1 y 375 ºC. 
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5.3. COMPARACIÓN DE LA REACTIVIDAD DE METANOL Y DME 

Tal como se ha comentado en el Apartado 1.4.3, los pocos estudios de 
comparación 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 teóricas sobre el 
mecanismo, que predicen una mayor reactividad del DME, por su mayor capacidad 
de formación de iones metoxi (Forester y Howe, 1987) y por la existencia de una 
ruta directa de formación de propileno, por reacción 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 formación de olefinas de la Figura 1.26, 
favoreciendo el avance de la reacción. 

Puede entenderse que las discrepancias de los trabajos experimentales de la 
bibliografía en los que se ha comparado la reactividad de metanol y DME, residen 
en la diferencia del contenido de H2O en el medio de reacción (que es mayor en la 
transformación de metanol), lo cual tiene incidencia en la concentración de 
componentes del medio, en la velocidad de las etapas de reacción, en la 
desactivación por coque y en la duración del periodo de inducción. A estas 
diferencias debe añadirse la dificultad de establecer un tiempo de reacción adecuado 
para hacer la comparación (por el diferente periodo de inducción) y que los índices 
de reacción, como la conversión, no son comparables si son referidos a los moles o 
masa de los reactantes. Por ello, en esta tesis se han referido los índices de reacción 
(conversión, rendimiento, selectividad) al número de carbonos contenidos. 

Para realizar una comparación sin enmascaramiento de estas circunstancias, se 
han realizado experimentos alimentando por separado metanol y DME, en 
condiciones en las que la composición en el medio de reacción es similar, y para ello 
se ha co-alimentado un caudal de H2O correspondiente a la misma relación 
H2O/carbono equivalente en el oxigenado (relación molar H2O/metanol = 1.77 y 
H2O/DME = 3.55). Además, se ha trabajado a la mima temperatura, 400 ºC, y con 
un elevado tiempo espacial (22 gcat h molC-1), garantizando que en estas condiciones 
la conversión de los dos oxigenados es completa y la desactivación es insignificante 
en el intervalo de tiempo estudiado (18 h), de forma que el H2O está siempre en 
exceso. Cabe señalar que estas condiciones, de elevado contenido de H2O en el 
medio y de conversión completa, son las correspondientes al proceso MTO 
industrial con catalizador de SAPO-34 (Tian y cols., 2015). 

Al comparar la evolución de la conversión con el tiempo de reacción (Figura 
5.13), se observa en primer lugar que esta conversión 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 inducción es muy corto, pero permite apreciar que es 
más corto para la alimentación 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 formación de propileno (Yamazaki y 
cosl., 2012; Li y cols., 2014b) que activa la formación de los intermedios de los ciclos 
de formación de olefinas (polimetilencenos y las propias olefinas). 

 

 

Figura 5. 13. Evolución de la conversión con el tiempo, para las alimentaciones de 
DME/H2O y metanol/H2O. Condiciones de reacción: 400 ºC; 
tiempo espacial, 22 gcat h molC-1; relación molar H2O/metanol = 1.77 
y H2O/DME = 3.55. 

 

Los resultados de rendimientos a tiempo cero (transcurrido el periodo de 
inducción) 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 reacción para la alimentación de DME/H2O, de forma que es mayor el 
rendimiento y selectividad (la conversión 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 alimentación de 
DME/H2O. Esta diferencia se observa en la Figura 5.14b para las tres olefinas y 
para las fracciones del resto de hidrocarburos (parafinas ligeras, aromáticos BTX y 
alifáticos C5+). 
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Figura 5. 14. Comparación de los resultados a tiempo cero de conversión y 
rendimientos de productos (a) y selectividad (b), para las 
alimentaciones de DME/H2O y metanol/H2O. Condiciones de 
reacción: 400 ºC; tiempo espacial, 22 gcat h molC-1; relación molar 
H2O/metanol = 1.77 y H2O/DME = 3.55. 

 

En la Figura 5.15 se ha representado la evolución con el tiempo de reacción 
de los rendimientos de los productos de reacción, para la transformación de 
DME/H2O (gráfica a) y de metanol/H2O (gráfica b). Para las dos alimentaciones 
los rendimientos una vez transcurrido el periodo de inducción se mantienen 
constantes con el tiempo de reacción. Además, se observa la diferencia de los 
rendimientos de los productos para las dos alimentaciones, antes comentada en 
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términos de selectividad (Figura 5.14b), como consecuencia del mayor avance de la 
reacción al alimentar DME en lugar de metanol. 

 

 

 
Figura 5. 15. Comparación de la evolución con el tiempo de reacción de los 

rendimientos de productos para las alimentaciones de DME/H2O (a) 
y metanol/H2O (b). Condiciones de reacción: 400 ºC; tiempo 
espacial, 22 gcat h molC-1; relación molar H2O/metanol = 1.77 y 
H2O/DME = 3.55. 
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Estos resultados parecen corroborar la hipótesis de las diferencias en el 
mecanismo de formación de olefinas desde DME y metanol, lo que 
presumiblemente también tendrá incidencia en la desactivación, dado que la 
formación del coque que desactiva el catalizador será consecuencia de la 
concentración de los precursores del coque. Aunque presumiblemente estos 
precursores serán tanto los polimetilbencenos, como los intermedios del ciclo de 
metilación-craqueo de olefinas, la importancia relativa de ambos será 
presumiblemente diferente para la alimentación de cada uno de los oxigenados. 

Por otro lado, la mayor reactividad del DME implica que el proceso DTO 
exigirá presumiblemente un catalizador con menos acidez que el proceso MTO (tal 
como el CZ-280/boehmita) y/ó unas condiciones (temperatura y tiempo espacial) 
menos severas para optimizar el rendimiento de olefinas. Ahora bien, habrá otros 
aspectos a considerar, como la desactivación y en último término será necesario un 
modelado cinético riguroso de ambos procesos para comparar las condiciones 
óptimas de operación de ambos. 
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6. DESACTIVACIÓN Y REGENERACIÓN DEL 
CATALIZADOR CZ-280/BOEHMITA 

En este Capítulo se ha estudiado el origen de la desactivación (la deposición de 
coque), su posible localización en la partícula de catalizador y el efecto de las 
condiciones de reacción en esta deposición. El catalizador utilizado ha sido el      
CZ-280/boehmita, cuyas propiedades se han descrito en el Capítulo 3 y que ha sido 
seleccionado en el Capítulo 4 por su buen compromiso de actividad-selectividad-
desactivación. Así mismo, con este catalizador se ha realizado el estudio paramétrico 
en el Capítulo 5. También se ha cuantificado aquí el deterioro de las propiedades del 
catalizador, como consecuencia de la deposición de coque, así como el efecto de 
esta deposición sobre la conversión y distribución de productos. Además se ha 
prestado atención a la combustión del coque, determinando su cinética (clave para el 
diseño del regenerador) y valorando la recuperación del comportamiento cinético 
(regenerabilidad) del catalizador, condición imprescindible para su utilización en 
ciclos de reacción–regeneración, lo que será necesario para una posible implantación 
industrial, dada la elevada velocidad de desactivación. 

 

6.1. CONTENIDO Y COMBUSTIÓN DEL COQUE 

El análisis del coque mediante oxidación a temperatura programa TPO, además 
de aportar el contenido total de coque, da información sobre la naturaleza del coque 
y sobre su ubicación en la superficie del catalizador. La identificación de diferentes 
tipos de coque (I, II,...) de acuerdo con su estructura progresivamente más 
condensada, se relaciona con la temperatura del pico de combustión (Bauer y Karge, 
2006). Así, un coque poco desarrollado, conformado por compuestos no 
aromáticos, o aromáticos de un anillo, tiene una fácil combustión, con un pico con 
máximo a una temperatura reducida. Este coque es característico de unas 
condiciones de deposición 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 poliaromáticas, y 
tendiendo hacia un coque grafítico. Por otro lado, la facilidad de combustión puede 
asociarse también a la ubicación del coque y un pico a baja temperatura es 
característico de la combustión catalizada por un metal, identificando en este caso al 
coque depositado sobre el metal de un catalizador metálico o de un catalizador 
bifuncional (Ereña y cols., 2008), mientras que el coque depositado sobre los 
centros ácidos no tiene una combustión activada y quema a mayor temperatura. 
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En los catalizadores de estructura porosa jerarquizada, como el utilizado aquí, 
resulta más fácil (a menor temperatura) la combustión 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 ácidos en los microporos, para el 
cual incluso puede esperarse un efecto de ralentización de la combustión, por el 
papel de los centros ácidos en el mecanismo de combustión del coque adsorbido (Le 
Minh y cols., 1997; Ortega y cols., 1997). Evidentemente, para una elevada 
deposición de coque (que no es el caso del catalizador estudiado), los microporos 
estarán bloqueados y la combustión controlada por la difusión en el interior de los 
microporos, por lo que el pico de combustión de este coque estará desplazado a 
mayor temperatura. 

 

6.1.1. Contenido de coque 

En la Figura 6.1 se muestra el efecto de las condiciones de reacción sobre el 
contenido de coque en el catalizador. Este contenido se ha determinado mediante 
combustión con aire a temperatura programada (TPO), siguiendo la metodología 
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 (Castaño 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 transformación 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 reacción y el consiguiente 
“rejuvenecimiento” de la zeolita HZSM-5, tal como han comprobado Aguayo y 
cols. (1997) en la transformación 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 ºC en cuyo caso se mantiene constante con esta variable. 
Estos resultados pueden relacionarse con la menor concentración de DME en el 
medio de reacción al aumentar estas variables, como consecuencia de la mayor 
conversión, y a la mayor concentración de H2O en el medio, como factores 
atenuantes de la deposición 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 formación del coque, de forma que el coque se forma 
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a elevada temperatura también por condensación de los hidrocarburos producidos, 
en un mecanismo que estará favorecido por el aumento del tiempo de residencia. 

 

 
Figura 6. 1. Efecto de la temperatura y del tiempo espacial sobre el contenido de 

coque depositado en el catalizador. Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; tiempo, 18 h. 

 

Por otro lado, en la Figura 6.2 se muestra el efecto de la dilución del DME en 
la alimentación sobre el contenido de coque, para unas determinadas condiciones de 
reacción (375 ºC, 1 gcat h molC-1). Se observa que la dilución con He (inerte) tiene 
como consecuencia la disminución del contenido de coque (en un 20 % para un 25 
% de He), con un efecto que se atenúa al aumentar el contenido de He y que indica 
que la formación de coque está relacionada con la concentración de DME (y 
presumiblemente también de metanol) en el medio de reacción. 

Es relevante que la alimentación 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 formación de coque desde ambos oxigenados, o sencillamente 
que como la conversión de metanol es menor, su concentración es mayor, 
aumentando la velocidad de formación de coque, que no es compensada por el 
mayor contenido de H2O en el medio debido a la co-alimentación de metanol. 
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Figura 6. 2. Efecto en el contenido de coque de la dilución del DME en la 
alimentación con diferentes agentes. Condiciones de reacción: 375 ºC; 
tiempo espacial, 1 gcat h molC-1; tiempo, 18 h. 

 

Además, en la Figura 6.2 se aprecia la importante atenuación de la deposición 
de coque por dilución del DME con H2O, que como se comentado anteriormente 
es un hecho bien establecido en la transformación de metanol (Aguayo y cols., 1997; 
Gayubo y cols., 2002) y que aquí puede atribuirse a la contribución de dos causas:   
i) la atenuación de formación de iones metoxi, y; ii) la atenuación de la actividad de 
los centros ácidos para las etapas de condensación del coque. También debe 
considerarse que, como contrapartida, al co-alimentar H2O hay una relevante 
atenuación de la conversión (Apartado 5.2.3). 

 

6.1.2. Identificación de las fracciones del coque 

Como se ha dicho anteriormente, las curvas TPO permiten identificar 
fracciones de coque de diferente nivel de condensación y aportan información sobre 
su posible ubicación en la estructura porosa jerarquizada del catalizador. La 
metodología utilizada ha sido la deconvolución de las curvas TPO, por ajuste de los 
resultados experimentales a los obtenidos combinando la cinética de combustión de 
diferentes fracciones del coque. Tras un estudio preliminar se ha determinado que el 
mejor ajuste corresponde a la consideración de tres fracciones diferenciadas del 
coque. 
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La ecuación cinética, para cada una de las tres fracciones de coque, de 
contenido Cci, es una expresión de primer orden respecto a los reactantes (coque y 
O2): 

2i2i
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C PC
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dt
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 −−==−   (6.1) 

donde T* es la temperatura de referencia (773 K) y ki* la constante cinética 
correspondiente. 

La ec. (6.1) se resuelve con la condición inicial: 

t = 0  (CCi)0 = fCi·CC    (6.2) 

donde fCi es la fracción másica de cada tipo de coque i y CC es el contenido de coque 
total. 

El método de cálculo de los valores de las energías de activación (Ei) y factores 
pre-exponenciales (ki*) aparentes, consiste en ajustar los resultados de la 
deconvolución de la curva TPO a la ec. (6.1), minimizando la siguiente función 
objetivo error: 
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El ajuste se ha realizado mediante una interfaz gráfica desarrollada en 
MATLAB que resuelve el sistema de ecuaciones diferenciales mediante la función 
ode23 y que, mediante la función fminsearch, minimiza la función objetivo error (ec. 
(6.3)). 

En la Figura 6.3 se muestra, a modo de ejemplo, la deconvolución de las curvas 
TPO para el catalizador desactivado en dos condiciones experimentales. Los tres 
picos quedan claramente diferenciados, con máximos a muy diferente temperatura, 
para bajo tiempo espacial (Figura 6.3a) en torno a 400 ºC (coque C1), 470 ºC (C2) y 
550 ºC (C3). Se observa que para un bajo tiempo espacial (1.5 gcat h molC-1) la 
contribución de los tres tipos de coque es muy similar, mientras que para el mayor 
tiempo espacial (6 gcat h molC-1), el coque mayoritario es el C2. Además, al aumentar 
el tiempo espacial los máximos de los picos de los coques C2 y C3 se desplazan a 
mayor temperatura. 

Una asignación definitiva del origen de estas fracciones del coque resulta 
aventurada, porque exige un análisis espectroscópico y la caracterización de las 
fracciones soluble e insoluble. Ahora bien, atendiendo a las consideraciones 
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mecanísticas de la bibliografía sobre la formación de coque en la transformación de 
metanol en catalizadores de SAPO-34 (Jiang y cols., 2007; Mores y cols., 2008; 
Wragg y cols., 2013; Chen y cols., 2014a) y zeolita HZSM-5 (Valle y cols., 2012; 
Bleken y cols., 2013; Müller y cols., 2015), puede establecerse la hipótesis de que el 
coque que quema a baja temperatura (400 ºC) 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 estarán ubicadas en los canales cristalinos 
de la zeolita y adsorbidas en los centros ácidos (aspectos que dificultan su 
combustión). El coque que quema a 470 ºC serán presumiblemente estructuras 
ligeras oxigenadas, formadas por reacciones secundarias de los iones metoxi, con 
compuestos como el formaldehido como intermedios (Müller y cols., 2015). El que 
quema a 500 ºC puede corresponder a los polimetilbencenos intermedios de la 
reacción retenidos en los canales, compuestos derivados de la ruta de metilación del 
mecanismo de pool de hidrocarburos, y el que quema a 550 ºC es un coque más 
condensado, probablemente formado por aromáticos formados por la progresiva 
deshidrogenación de los coques anteriores o por condensación de los hidrocarburos 
producidos. Esta interpretación, basada en las características del coque y no en su 
ubicación se realiza considerando que dado el bajo contenido de coque, la incidencia 
de la ubicación sobre la combustión será secundaria. 

Müller y cols. (2015) hacen una interpretación similar a la realizada aquí para 
explicar la formación de coque en la transformación de metanol sobre zeolita 
HZSM-5 en el intervalo 450-500 ºC, a partir de análisis TPO, espectroscopía EPR, 
espectrofotometría FTIR y espectrometría de masas de los componentes solubles, 
distinguiendo dos fracciones mayoritarias del coque y haciendo hincapié en la 
evolución con el tiempo de la estructura del coque ligero y oxigenado hacia 
estructuras aromáticas, lo que se ve favorecido por el aumento de la temperatura. La 
rápida formación del coque ligero y oxigenado y su lenta aromatización son 
asociadas por los autores a dos periodos de diferente velocidad de desactivación, 
más lenta la segunda. En cualquier caso cabe señalar que el contenido de coque total 
es más elevado (en el intervalo 1-7 %) que el determinado aquí (inferior al 2.5 %), 
que corresponde a un menor avance del mecanismo de evolución del coque. 

Por otro lado, Valle y cols. (2012) y Bleken y cols. (2013), también con 
catalizadores de zeolita HZSM-5, obtienen en la transformación de metanol un 
coque más condensado al aumentar el tiempo espacial o posición del reactor y al 
aumentar la temperatura, ratificando la complejidad del mecanismo de formación 
del coque, el carácter evolutivo de la composición de este y la dependencia de la 
composición y ubicación en la estructura porosa con la composición del medio de 
reacción. Por otro lado, la cuantificación como coque de estructuras como los 
polimetilbencenos y otros compuestos que siguen siendo intermedios activos de la 
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formación de hidrocarburos, dificulta la comparación de los resultados de análisis de 
coque con los de desactivación (Liu y cols., 2012). 

 

 

 

Figura 6. 3. Deconvolución de la curva TPO e identificación de las tres fracciones 
de coque (C1, C2, C3), para un tiempo espacial de 1.5 (a) y 6 gcat h 
molC-1 (b). Condiciones de reacción: 350 ºC; alimentación, 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 
deconvolución y los parámetros cinéticos de combustión correspondientes a estas 
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fracciones. Estos parámetros 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 gcat h molC-1. Se observa que la fracción de 
coque C1 disminuye al aumentar la temperatura de reacción (38.9 % a 300 ºC y 25.8 
% a 400 ºC); mientras que las otras dos fracciones aumentan con la temperatura, en 
particular la de coque C2 (30.7 % a 300 ºC y 41.5 % a 400 ºC). Este resultado parece 
indicar la competencia de mecanismos de formación de coque, presumiblemente 
uno desde el DME (o desde los iones metoxi generados por su adsorción) y otro 
desde los polimetilbencenos retenidos (presumiblemente el C2) y desde los 
hidrocarburos (el C3). Cabe señalar que en la bibliografía se destaca la importante 
formación de coque a baja temperatura (en torno a 350 ºC) en la transformación de 
metanol sobre SAPO-34 (Tian y cols., 2015), si bien en la transformación de DME 
sobre zeolita HZSM-5 se ha observado un efecto contrario al indicado aquí, 
aumentando el contenido de coque al aumentar la temperatura en el intervalo 350-
450 ºC (Al-Dughaither y de Lasa, 2014). 

Por otro lado, la constante cinética aparente de combustión 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 característico de un coque hidrogenado y 
probablemente oxigenado (Benito y cols., 1996a). Además, hay un orden de las 
energía de activación: C1 < C2 < C3, contrario a su facilidad de combustión. 

 

Tabla 6. 1. Contenido de coque total (CC), fracción de cada tipo de coque (fCi) y 
parámetros cinéticos de combustión. Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; tiempo espacial, 1.5 gcat h molC-1; tiempo, 
18 h. 

Temperatura, ºC 300 325 350 375 400 
CC, % 2.12 2.02 1.93 1.76 1.55 
fC1, % 38.9 34.8 33 31.4 25.8 
fC2, % 30.7 35.5 36.3 36.6 41.5 
fC3, % 30.7 29.7 30.7 32 32.7 

k1*, atm-1h-1 148 
k2*, atm-1h-1 46.5 
k3*, atm-1h-1 10 
E1, kJmol-1 81.6 
E2, kJmol-1 110.1 
E3, kJmol-1 115.6 

F.O. 3.9·10-3 4.1·10-3 3.9·10-3 3.2·10-3 8·10-3 
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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 dilución del DME con diferentes agentes sobre los 
contenidos de las fracciones de coque. Se observa que la dilución con He no tiene 
una incidencia significativa en las características del coque, pero sí la tienen la 
dilución con metanol o con H2O, de forma que en ambos casos se obtiene una 
notable disminución de la fracción de coque C1. Esta diferencia puede asociarse con 
la existencia de un mecanismo diferente de formación de coque desde metanol y a 
una atenuación preferente de la formación de coque C1 (presumiblemente al atenuar 
la formación de iones metoxi) por el H2O en el medio de reacción. 

 

Tabla 6. 2. Efecto de la dilución del DME en la alimentación con diferentes 
agentes sobre el contenido de coque total (CC), fracción de cada tipo 
de coque (fCi). Condiciones de reacción: temperatura, 375 ºC, tiempo 
espacial, 1 gcat h molC-1; tiempo, 18 h. 

Alimentación DME 10 % MeOH 10 % H2O 10 % He 
CC, % 1.85 1.97 1.2 1.68 
fC1, % 30.1 13.4 19 35.5 
fC2, % 39.1 57.9 41.4 35.1 
fC3, % 30.8 28.7 39.6 29.4 
F.O. 3·10-3 1·10-2 6·10-3 4.7·10-3 
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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 deposición de coque. Para evaluar este deterioro se han determinado las 
propiedades de la estructura porosa y la acidez, mediante la técnica de adsorción-
desorción de N2 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 físicas 

En la Figura 6.4a se comparan las isotermas de adsorción–desorción de N2 del 
catalizador desactivado en experimentos a diferentes temperaturas y para el tiempo 
espacial de 1 gcat h molC-1. Se observa un bloqueo parcial de los micro y mesoporos, 
que se cuantifica en las medidas de la superficie específica 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 atenuación de la disminución de la 
superficie específica BET, que es de 301 m2 g-1 para el catalizador fresco (Tabla 3.3) 
y que disminuye a la mitad si la reacción se realiza por debajo de 350 ºC. Estos 
resultados son acordes con los diferentes contenidos de coque (Tabla 6.1) y pueden 
relacionarse con la menor concentración de DME en el medio de reacción al 
aumentar estas variables, como consecuencia de la mayor conversión, y con la 
mayor concentración de H2O en el medio, como factores atenuantes de la 
deposición de coque. 

Como se ha comprobado en el Apartado 5.2, la dilución del DME en la 
alimentación tiene un efecto de atenuación de la actividad inicial y de la 
desactivación del catalizador. El efecto sobre la desactivación es diferente según el 
agente diluyente utilizado (He, metanol o H2O), lo que puede explicarse en función 
de la incidencia que tiene esta dilución en la concentración de los oxigenados y de 
H2O. Como se observa en la Figura 6.5, para unas determinadas condiciones de 
reacción (375 ºC; 1 gcat h molC-1), la dilución con hasta un 10 % en masa de H2O 
supone una notable atenuación de la disminución de la superficie específica BET, 
que es de 243 m2 g-1 frente a 177 m2 g-1 para el catalizador desactivado en la 
transformación de DME puro (Figura 6.5b). 

 

Paula Pérez Uriarte 



193 

Capítulo 6 

 

 

 
Figura 6. 4. Efecto de la temperatura de reacción sobre las isotermas de adsorción–

desorción de N2 del catalizador utilizado, para un tiempo espacial de 1 
gcat h molC-1 (a) y de las condiciones de reacción (temperatura y tiempo 
espacial) sobre la superficie específica BET (b). Condiciones de 
reacción: alimentación, DME puro; tiempo, 18 h. 
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Figura 6. 5. Efecto de la dilución del DME en la alimentación, con diferentes 

agentes, sobre las isotermas de adsorción–desorción de N2 (a) y la 
superficie específica BET (b) del catalizador utilizado. Condiciones de 
reacción: 375 ºC; Alimentación, DME puro; tiempo espacial, 1 
gcat h molC-1; tiempo, 18 h. 

 

La dilución con He tiene un efecto menos favorable sobre la desactivación, lo 
que pone de manifiesto que el H2O además de disminuir la concentración de 
oxigenados, controla el mecanismo de formación de coque. Por otro lado, la 
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es mayor la disminución de la superficie específica. 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-alimentación de metanol. 
Estos resultados son acordes con los contenidos de coque (Tabla 6.2). La mayor 
capacidad del metanol para formar coque tendrá presumiblemente explicación en las 
diferencias en el mecanismo y el diferente papel de los iones metoxi (precursores del 
coque) en la formación de coque con DME y metanol como reactantes. 

 

6.2.2. Acidez 

Los resultados de TPD (Figura 6.6a) y de medida calorimétrica de la adsorción 
de t-BA (Figura 6.6b) indican, atendiendo a la explicación del Apartado 2.2.5 sobre 
estas técnicas, que la deposición de coque conlleva el bloqueo de los centros 
débilmente ácidos, medidos a elevada temperatura en la curva TPD (Figura 6.6a) y 
que se han atribuido en el Apartado 3.3 a la γ-Al2O3 en la matriz. Así mismo, se 
observa un ligero desplazamiento del pico mayoritario hacia mayor temperatura de 
craqueo de la t-BA al disminuir la temperatura de reacción y con ella aumentar el 
contenido de coque. Este efecto pone de manifiesto la disminución de la fuerza 
ácida media de los centros con la deposición de coque, y esta disminución es más 
importante al disminuir la temperatura de reacción. Este resultado se observa con 
mayor claridad en la Figura 6.6b. En ambas figuras se observa una disminución de la 
cantidad total de centros ácidos, mayor a menor temperatura, lo que a 325 ºC 
conlleva una disminución de la acidez desde 0.33 hasta 0.21 mmolt-BA g-1. 
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Figura 6. 6. Efecto de la temperatura de reacción sobre los TPD de t–BA (a) y la 
distribución de fuerza ácida (b) del catalizador utilizado. Condiciones 
de reacción: alimentación, DME puro; tiempo espacial, 1 gcat h molC-1; 
tiempo, 18 h. 
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6.3. COMPORTAMIENTO EN CICLOS DE REACCIÓN-
REGENERACIÓN 

La regenerabilidad del catalizador es una condición prácticamente necesaria en 
los procesos catalíticos, como el FCC y MTO, en los que la desactivación es rápida y 
tanto la viabilidad económica del proceso, como el diseño del reactor, exigen operar 
con alguna estrategia que implique la reutilización continuada del catalizador tras ser 
regenerado. Si bien la desactivación por coque es reversible, porque potencialmente 
el catalizador puede recuperar su comportamiento cinético tras la combustión del 
coque, esta recuperación 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 reacción y regeneración. 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 selección 
en el Capítulo 4, es su estabilidad hidrotérmica, la cual aumenta al aumentar la 
relación SiO2/AlO3, de forma que puede utilizarse a elevada temperatura y con H2O 
en el medio de reacción, sin problemas de desaluminización. Para ello, la zeolita 
utilizada en la preparación del catalizador tiene una relación SiO2/Al2O3 elevada 
(280) y el catalizador se ha calcinado a una temperatura elevada (575 ºC), que 
garantiza la eliminación de aquellos centros Brönsted fuertemente ácidos, que serán 
rápidamente desactivados (por deshidroxilación a Lewis a elevada temperatura y por 
desaluminización si hay H2O en el medio) y por tanto difícilmente regenerables. 
Contribuye a la estabilidad hidrotérmica la preparación del catalizador con una 
estructura porosa jerarquizada, que además de facilitar la difusión del aire y mejorar 
la conductividad térmica en la partícula (importante en la reacción y en la 
regeneración, porque ambas son muy exotérmicas), minimiza la formación de 
puntos calientes en el interior de los canales de la zeolita al facilitar la ubicación del 
coque y su posterior combustión en la matriz. En estudios previos de la 
transformación de metanol, se ha comprobado que 575 ºC es una temperatura que 
garantiza el equilibrado del catalizador hasta temperaturas de reacción de 500 ºC 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 reacción-regeneración realizados en diferentes condiciones de reacción y 
regeneración, pero teniendo en común que la desactivación es severa, para poner a 
prueba la regenerabilidad del catalizador. 
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Figura 6. 7. Evolución con el tiempo de la conversión y selectividad (a) y 

rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reacción 
con regeneración entre ellas. Condiciones de reacción: 400 ºC; 0.5 
gcat h molC-1; DME puro. Condiciones de regeneración: 550 ºC, 120 
min. 

 

En la Figura 6.7 se muestra la evolución con el tiempo de la conversión de 
DME (alimentado puro) en 2 reacciones sucesivas realizadas a 400 ºC y regenerando 
el catalizador in situ entre ambas, con una corriente de aire (30 ml min-1), a 550 ºC, 
durante 2 h. Esta temperatura se alcanza con una secuencia de 10 ºC min-1 desde 
300 ºC hasta 550 ºC y es habitual en la operación en ciclos de reacción-regeneración 
con catalizadores de zeolita HZSM-5 (Gayubo y cols., 2003; Aguayo y cols., 2012), 
que ya han sido equilibrados por calcinación a una temperatura superior (575 ºC en 
este caso). El intervalo de estabilización se ha establecido desde 300 ºC, para tener 
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un protocolo constante e independiente de la temperatura de reacción. Estas 
condiciones de reacción garantizan la combustión total del coque, lo que se ha 
comprobado mediante seguimiento cromatográfico de los gases de combustión. 

Las Figuras 6.8-6.9 aportan resultados similares, obtenidos realizando las etapas 
de reacción a 375 ºC y con dos valores diferentes del tiempo espacial, de 1 
gcat h molC-1 (Figura 6.8) y 3 gcat h molC-1 (Figura 6.9), realizando la etapa de 
regeneración en las mismas condiciones indicadas. 

 

 

  
Figura 6. 8. Evolución con el tiempo de la conversión y selectividad (a) y 

rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reacción 
con regeneración entre ellas. Condiciones de reacción: 375 ºC; 1 
gcat h molC-1; DME puro. Condiciones de regeneración: 550 ºC, 120 
min. 
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Figura 6. 9. Evolución con el tiempo de la conversión y selectividad (a) y 

rendimiento (b) de las fracciones de productos, en 2 etapas de reacción 
con regeneración entre ellas. Condiciones de reacción: 375 ºC; 3 
gcat h molC-1; DME puro. Condiciones de regeneración: 550 ºC, 120 
min. 

 

Los resultados de las Figuras 6.7-6.10 ponen de manifiesto que tras la 
combustión del coque el catalizador recupera completamente su comportamiento 
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resultados de selectividad de los productos individuales, los resultados son 
igualmente reproducibles. 
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muestra en la Figura 6.10. La evidencia de la combustión total del coque se tiene al 
no detectar CO2 en los gases. Contribuyen a este resultado el pequeño 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 combustión del coque. 

 

 

 
Figura 6. 10. Evolución con el tiempo de la conversión y selectividad (a) y 

rendimiento (b) de las fracciones de productos, en dos etapas de 
reacción con regeneración entre ellas. Condiciones de reacción: 400 
ºC; 0.5 gcat h molC-1, DME puro. Condiciones de regeneración: 
secuencia de 10 ºC min-1 entre 300 y 550 ºC. 
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7. MODELADO CINÉTICO DEL PROCESO DTO 

En este Capítulo se ha establecido un modelo cinético para cuantificar el efecto 
de las condiciones de reacción (temperatura, tiempo espacial, tiempo y composición 
de la alimentación) sobre la distribución de productos, en la transformación 
catalítica de DME (proceso DTO). Dado el elevado número de componentes, estos 
se han agrupado en fracciones (lumps), como es habitual en el modelado cinético de 
la transformación 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 reacción; 2) incorporando en el modelo una ecuación 
cinética que cuantifique la evolución de la actividad del catalizador con el tiempo; 
considerando en ambos casos el efecto de la temperatura y de la concentración de 
componentes en el medio de reacción. 

Con este objetivo, el capítulo 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 bibliográficos del modelado cinético del proceso MTO, que se han 
tomado como referencia, dada la analogía del esquema cinético y porque se disponía 
de una amplia experiencia por trabajos previos del grupo. Posteriormente se han 
descrito la metodología de análisis de datos cinéticos, los modelos cinéticos 
alternativos propuestos para el proceso DTO a tiempo cero y el cálculo de los 
parámetros cinéticos correspondientes, discriminando el modelo de mejor ajuste, 
para terminar ilustrando la validez del modelo para cuantificar la distribución de 
productos. En el Apartado 7.2 se ha incorporado una ecuación cinética de 
desactivación, discriminada entre varias alternativas y cuya validez se ha 
comprobado integrándola en el modelo cinético completo, y utilizando éste en la 
simulación del proceso en un amplio intervalo de condiciones de operación. 
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7.1. MODELADO CINÉTICO A TIEMPO CERO 

Debido a la escasez de antecedentes bibliográficos sobre el modelado cinético 
de la transformación catalítica de DME en olefinas ligeras, se han tomado como 
referencia los modelos cinéticos propuestos para el proceso de transformación 
catalítica de metanol (proceso MTO), atendiendo a que el esquema cinético es 
similar y que en la transformación 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 formación del DME, mediante el equilibrio: 
2MeOH ↔ DME + H2O. 

 

7.1.1. Antecedentes bibliográficos del proceso MTO 

El modelado cinético de los procesos MTG y MTO ha merecido una 
considerable atención en la bibliografía, donde se han establecido modelos 
mecanísticos detallados (Mihail y cols., 1983; Park y Froment, 2001a,b) y modelos de 
agrupación de componentes (lumps), que resultan más adecuados para el diseño del 
reactor y para incorporar la ecuación cinética de desactivación. En las Tablas 7.1 y 
7.2 se describen los modelos cinéticos con lumps más representativos, 
correspondientes a catalizadores de zeolita HZSM-5 y SAPO-n, respectivamente, y 
que se comentan a continuación. 

Los modelos cinéticos de lumps del proceso MTO sobre catalizadores de 
zeolita HZSM-5 son derivados del propuesto por la Mobil para la transformación de 
metanol en hidrocarburos (proceso MTG) con estos catalizadores y con la fracción 
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 ºC 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 
reacción con iones carbeno (:CH2) como intermedios para la formación de olefinas, 
y en la consideración de reacciones posteriores de oligomerización, isomerización, 
alquilación y ciclación, cuyos mecanismos transcurren vía iones carbenio. Sedrán y 
cols. (1990) consideraron el interés de conocer la distribución de las olefinas ligeras 
por separado y para ello propusieron dos modelos alternativos en los que incluyeron 
etapas de interconversión 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) Sedrán y cols. (1990) 

 
O: olefinas ligeras; Pa: parafinas; 
BTX: compuestos aromáticos.  

E: etileno; P: propileno; B: butenos; F: resto de 
productos. 

Aguayo y cols. (1997) Morán (2002) 

 
G: fracción gasolina.  

G: resto de los productos; W: agua. 
Aguayo y cols. (2010) Menges y Kraushaar – Czarnetzki (2012) 

 
 

C5: pentenos; G: resto de los productos. 
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El esquema cinético propuesto por Aguayo y cols. (1997), tanto para 
cuantificar la fracción olefínica como la gasolina, está basado en el modelo 
propuesto por Chang (1980) y tiene como principal novedad que considera una 
etapa autocatalítica de reacción de los oxigenados con las olefinas ligeras, cuya 
necesidad ya fue apuntada por Chen y Reagan (1979) para cuantificar la formación 
de la fracción gasolina. 

Posteriormente, Morán (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, así como una etapa 
de craqueo de hidrocarburos pesados para formar olefinas. Este modelo resulta 
válido también por encima de 400 ºC (Gayubo y cols., 2003). Debe destacarse la 
consideración de la formación de H2O, cuyo efecto atenuante de las etapas de 
reacción es cuantificado por primera vez en el modelo cinético. 

Entre los modelos enfocados al proceso MTO y aplicables a temperatura 
superior a 450 ºC, Pisarenko y Pisarenko (2008) propusieron un complejo modelo 
con 25 etapas de reacción, considerando la co-alimentación de MeOH con DME. 
Aguayo y cols. (2010) plantearon un modelo cinético simplificado de 7 lumps (Tabla 
7.1), en el que se considera un lump de parafinas ligeras por separado, como principal 
novedad respecto a los anteriormente planteados. Menges y Kraushaar-Czarnetzki 
(2012) consideraron la formación directa del etileno desde los oxigenados, con una 
cinética más lenta que la de formación del resto de las olefinas (k1 << k2, k3, k4) y 
comprobando la validez del modelo con resultados obtenidos en el intervalo 400-
450 ºC. 

En la Tabla 7.2 se muestran algunos de los esquemas cinéticos de los 
propuestos en la bibliografía 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 lump, los de Chen y cols. (2007) y 
Najafabadi y cols. (2012) las consideran individualmente, y el último 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) 

 

 
R: pool de hidrocarburos. 

Najafabadi y cols. (2012) 

 
C2: etano. 

 

7.1.2. Metodología de análisis de datos 

Los fundamentos de la metodología y los programas de cálculo se han 
desarrollado en trabajos anteriores, para el modelado cinético de diferentes procesos 
catalíticos (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 metodología 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 pistón, sin gradientes radiales de concentración y el 
lecho catalítico isotermo, dado que las diferencias de temperatura en diferentes 
posiciones radiales y longitudinales son inferiores a 1 ºC. 

 

 

DME

E
P

B
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MeOH
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Coque

CH4

A (MeOH + DME) R
A + R R
A + R CH4

MeOH DME + W
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DME + E
DME + P
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MeOH CO + H2
CO + W CO2 + H2

MeOH + H2 CH4 + W
E + H2 C2
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7.1.2.1. Ecuaciones de conservación de materia y velocidad de reacción 

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

( )0

i
i,0 W/Fd

dYr =      (7.1) 

donde W es la masa de catalizador, en g, F0 es el caudal molar de DME alimentado 
expresado en unidades de C contenidas por h, e Yi es la concentración de cada lump 
i, referida a los componentes orgánicos del medio de reacción, en unidades de C 
contenidas. 

La velocidad de reacción de cada lump i se calcula considerando cada una de las 
diferentes etapas de reacción en las que interviene: 

( ) ( )ji

j

jii rυr ∑=      (7.2) 

donde (υi)j es el coeficiente estequiométrico de cada componente i en la etapa j del 
esquema cinético, y (ri)j es la velocidad de formación del lump i en la etapa j. Esta 
ecuación se ha formulado asumiendo las etapas de reacción como elementales y con 
las concentraciones de cada lump i expresadas como la presión parcial, pi. 

 

7.1.2.2. Cálculo de los parámetros cinéticos 

El cálculo de los parámetros cinéticos para cada modelo cinético propuesto se 
ha llevado a cabo mediante ajuste, por regresión no lineal múltiple, de los resultados 
experimentales de concentración vs. tiempo espacial, a las ecuaciones cinéticas 
integradas. La optimización se ha realizado minimizando una función objetivo error, 
establecida como la suma ponderada de los cuadrados de los errores entre los 
valores de composición (fracción molar) experimentales y calculados: 

( )∑ ∑∑
= ==

−ω=φω=
l ln

1i

p

1j

2
j,i

*
j,ij

n

1i
iii YYR.O.F    (7.3) 

donde: ωi es el factor de peso para cada lump del esquema cinético; φi es la suma de 
cuadrados residuales totales para cada lump (incluyendo el número de repeticiones de 
cada condición experimental, Rj); Y*i,j es el valor experimental de la composición de 
cada lump i para la condición experimental j; Yi,j es el valor correspondiente 
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calculado integrando el balance de materia para el lump i, ec. (7.1); nl es el número de 
lumps del esquema cinético; y p es el número total de condiciones experimentales 
(con experimentos repetidos o no). 

Los resultados experimentales se han obtenido en las siguientes condiciones:   
i) Alimentación DME puro: 325, 350, 375 y 400 ºC; tiempo espacial, 0.2-6 
gcat h molC-1; tiempo de reacción, 18 h. ii) Alimentación DME/He: 375 ºC; tiempo 
espacial, 1 gcat h molC-1; tiempo de reacción, 18 h. iii) Alimentación DME/MeOH: 
350, 375 y 400 ºC; tiempo espacial, 1 gcat h molC-1; tiempo de reacción, 18 h.          
iv) Alimentación DME/H2O: 375 ºC; tiempo espacial, 1 gcat h molC-1; tiempo de 
reacción, 18 h. 

Por otro lado, debido a la existencia de un periodo de inducción, que dificulta y 
da poco sentido al análisis a tiempo cero, se han tomado como resultados para el 
catalizador fresco (tiempo de reacción cero), los correspondientes a 10 min, para los 
que se ha superado el máximo inicial de la conversión en todas las condiciones de 
reacción. 

Los parámetros a optimizar son las constantes cinéticas de cada reacción j, 
relacionadas con la temperatura mediante la ecuación de Arrhenius: 







= RT

E-
expAk j

i0j     (7.4) 

Para disminuir la correlación existente entre el factor preexponencial y la 
energía de activación, se recurre a la reparametrización de esta ecuación (Agarwal y 
Brisk, 1985; Gayubo y cols., 2000, 2001, 2007), expresando la constante cinética en 
función del valor kj*, a una temperatura de referencia T* (623 K) y de la temperatura: 















 −−=

*T
1

T
1

R
E

expkk j*
jj    (7.5) 

De esta forma, los parámetros cinéticos a calcular son las constantes cinéticas a 
la temperatura de referencia, kj*, y sus correspondientes energías de activación, Ej. 

En la regresión no lineal múltiple, la suma de cuadrados residuales de cada 
variable dependiente (concentración 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 expresión (Constantinides y Mostoufi, 1999): 
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donde σi2 y σj2 son las varianzas para cada distribución de resultados experimentales 
del lump i en la etapa de reacción j, nj es el número de puntos experimentales 
disponibles para cada distribución, y nv el número de variables dependientes a 
ajustar. 

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

∑
=

=ω
expn

1j
i

i

Y

1         (7.7) 

donde nexp es el numero de condiciones experimentales, incluyendo repeticiones. 

 

7.1.2.3. Programas de cálculo 

Para la integración de las ecuaciones cinéticas y para la regresión no lineal 
múltiple, se ha desarrollado un programa de cálculo desarrollado en MATLAB 
(Figura 7.1). El programa principal “prin_cinetica” lee los datos experimentales 
(temperatura, presión, moles alimentados, masa de catalizador, tiempo y 
composiciones de los lumps del esquema cinético) desde un fichero de datos en 
formato .txt y asigna unos valores iniciales a los parámetros a estimar. 

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

• Llamada al algoritmo genético “GA”, el cual es una técnica de programación 
que consiste en un método de optimización que dada una función objetivo 
lleva a cabo una búsqueda en el espacio de soluciones de forma paralela, 
intentando encontrar aquella que maximice la función objetivo. La 
descripción del algoritmo es la siguiente (Coley, 2003; Ateka, 2014): 
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i. Se establece de manera aleatoria una población de posibles soluciones. 

ii. Se evalúa la función objetivo en cada posible solución. 

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

iv. Las posibles soluciones “mejor adaptadas” se combinan entre sí para dar 
lugar a una nueva generación de nuevas posibles soluciones. 

v. Se evalúa la función objetivo de nuevo, tanto para las posibles soluciones 
iniciales como para la nueva generación de soluciones. 

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

Los algoritmos genéticos son especialmente útiles en aquellos problemas 
de optimización donde la existencia de subóptimos es elevada, como es el 
caso de un modelo cinético con elevado número de constantes cinéticas, ya 
que permiten establecer una búsqueda de óptimo absoluto. 

• Llamada a la función propia de MATLAB “fminsearch”, la cual realiza una 
búsqueda más detalla del óptimo (basado en el método SIMPLEX), aunque 
requiere de una estimación inicial de los parámetros relativamente cercana al 
óptimo. 

• Llamada a la subrutina “ajumul” (de desarrollo propio y basada en el método 
Levenberg–Marquardt), que permite un acercamiento grosero pero rápido 
hacia los valores óptimos de los parámetros. Esta subrutina, desarrollada en 
trabajos anteriores para la optimización de una función objetivo dada 
(Vivanco, 2004; Gamero, 2013; Ateka, 2014), permite además realizar el 
cálculo de los intervalos de confianza de los parámetros a optimizar. 

El procedimiento habitual para determinar los parámetros de mejor ajuste para 
cada modelo cinético propuesto ha consistido en una primera búsqueda del óptimo 
mediante la subrutina “GA”, seguida de una segunda búsqueda del óptimo con la 
subrutina “fminsearch”, partiendo del óptimo calculado previamente. La búsqueda del 
óptimo finaliza mediante la llamada a la subrutina “ajumul” (partiendo del óptimo 
calculado en “fminsearch”) para determinar los intervalos de confianza de los 
parámetros de mejor ajuste. Estas tres subrutinas evalúan la función objetivo 
mediante una llamada a la función “fun_err_DTO” (en la que la función objetivo a 
minimizar es la ecuación 7.3). 

A su vez, la función “fun_err_DTO” llama a la subrutina “fun_int_gauss”, para 
realizar el cálculo de las composiciones y actividad (igual a 1 en el caso del cálculo de 
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los parámetros 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 integración se requiere evaluar las funciones 
polinómicas de grado dos respecto de las variables de integración en los diferentes 
segmentos del mallado, para lo cual se ha definido una subrutina de cálculo 
“geospace”, que permite una progresión geométrica con objeto de dar mayor peso a 
los puntos iniciales tanto del tiempo como del tiempo espacial. 

 

 
Figura 7. 1. Diagrama de bloques del programa de cálculo de los parámetros 

cinéticos. 

 

der_DTO.m
Sist. de Ecs. Diferenciales

Programa principal:

prin_cinética.m
Datos_DTO.txt

Lectura de datos iniciales

Cálculo de la función error
Regresión no lineal 

multivariable: 

Algorítmo genético:
“GA”

Asignación de 
valores iniciales a 
los parámetros a 

optimar

fun_int_gauss.m
Función de integración

Resultados: 

Parámetros cinéticos,  
intervalos de confianza, 

Yi,j, F.O.
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(MATLAB):  
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Cálculo del mallado.

Levenberg-Marquardt
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Paula Pérez Uriarte 



215 

Capítulo 7 

 

El significado estadístico y la fiabilidad de los parámetros se pueden evaluar 
mediante la expresión de los intervalos de confianza para los q parámetros 
calculados vienen dados por la siguiente ecuación: 

qq
2

2
qq c)n(tbL σ±= α      (7.8) 

donde cqq es el elemento de la matriz varianza – covarianza de q parámetros; bq la 
estimación del parámetro q; tα/2 el valor crítico del estadístico de Test de Student 
para un nivel de confianza α; y σ2 es la varianza de las respuestas. 

 

7.1.2.4. Significación y discriminación de modelos 

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

Para valorar la significación de un modelo se compara la relación de las 
varianzas de las dos propiedades, sa2/se2 (sa2, varianza de la carencia de ajuste y se2, 
varianza del error experimental). Esta relación sigue una distribución de tipo F de 
Fischer, con υa y υe grados de libertad. Si se cumple la hipótesis 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 relación de varianzas sea menor que el valor 
crítico de la función de distribución de Fischer: 

),(F
s
sF ea12

e

2
a

0 νν<= α−     (7.9) 

Planteando a modo de hipótesis: 

    H0: sa2 = se2 

H1: sa2 > se2 

Si F0>F1-α(υa, υe), se rechaza la hipótesis nula (H0: sa2=se2), 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. 

Si F0<F1-α(υa, υe), se acepta la hipótesis nula (H0: sa2=se2), 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 crítico de la función crítica de Fischer, F1-α(υa, υe), es función de los 
grados de libertad para las varianzas comparadas (a, e) y del porcentaje de confianza 
con el que se desea establecer la comparación, 100 (1-α). Este valor se calcula 
mediante las tablas de la función de distribución de Fischer o directamente mediante 
la función finv(1-α, υa, υe) de MATLAB, utilizando en esta tesis α=0.05. 

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

ν
=

SSEs                (7.10) 

Y se debe discernir entre la varianza de la carencia de ajuste de un modelo y del 
error experimental, según las ecuaciones recogidas en la Tabla 7.3, donde q es el 
número de parámetros a estimar. 

 

Tabla 7. 3. Análisis de la varianza. 

Fuente de la 
varianza 
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Por otro lado, si hay más de un modelo que satisface el test de adecuación, se 
puede realizar una discriminación de modelos llevando a cabo el test F 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 más 
adecuado (Elordi y cols., 2007; Kletting y cols., 2009; Epelde, 2013). 

Para determinar si la consideración de modelos cinéticos más complejos 
supone realmente una mejora significativa respecto al más simple, se han comparado 
los diferentes modelos entre sí por pares. Así, para dos modelos dados, (i, j), cuyos 
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grados de libertad viene dados como (υi, υj), siendo si2>sj2 con valores SSEi>SSEj, la 
mejora lograda con el ajuste del modelo j respecto al del modelo i será significativa 
si: 

( ) ( )jji1
jji

jji
ji ,F

/)(
SSE/SSESSE

F υυ−υ>
υυ−υ

−
= α−−   (7.11) 

En caso contrario, la mejora no es significativa y, si se están comparando 
modelos de diferente número de parámetros, se considerará más adecuado el 
modelo de menor número de parámetros (modelo i). 

Cuando lo que se comparan son dos modelos (i, j), cuyos grados de libertad 
vienen dados como (υi, υj), siendo υi,=υj, y con valores de si2>sj2, la mejora lograda 
con el ajuste del modelo j respecto al del modelo i será significativa si: 

( )ji12
j

2
i

jj

i
ji ,F

s
s

/SSE
/SSEiF υυ>=
υ
υ

= α−−            (7.12) 

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

 

7.1.3. Modelos cinéticos propuestos 

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

Como una mejora del modelo propuesto por Moran (2002), este modelo 
considera por separado los lumps de compuestos aromáticos (BTX), alifáticos 
pesados (C5+) y parafinas ligeras (Pa). Las etapas de reacción son: 

• El equilibrio entre el DME (D) y el MeOH (M), cuya constante de 
equilibrio (K) sigue la siguiente relación con la temperatura (Aguayo y cols., 
2007): 
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 (7.13) 

• La formación 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. 

• La formación de alifáticos pesados (C5+) a partir de las olefinas ligeras; y a 
partir de la reacción entre las olefinas y los oxigenados. 

• La formación de parafinas ligeras (Pa) y compuestos aromáticos (BTX) a 
partir de las olefinas ligeras y de los compuestos pesados. 

• La formación de CH4 y CO, por descomposición del DME. 

 

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

Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)]–pD(k2+k4pO+k7)}θ       
(7.14) 

(rM)0={k1[pD pW-(pM2/K1)]–f1 pM(k2+k4 pO)}θ     
   (7.15) 

(rO)0={k2(pD+f1pM)–pO[k3+k4(pD+f1pM)-k5]}θ   
  (7.16) 

(r5+)0={pO[k3+k4(pD+f1pM)]–k6p5+}θ            (7.17) 
(rPa)0=(k5pO+k6p5+)θ                                    (7.18) 
(rBTX)0=(k5pO+k6p5+)θ                                  (7.19) 
(rCH4)0=k7pDθ                                               (7.20) 
(rCO)0=k7pDθ                                                (7.21) 

 

Las ecuaciones cinéticas de todas las etapas se han formulado con un 
exponente de las concentraciones que las considera como elementales, pero además 
considerando un término, θ, que cuantifica la resistencia a la adsorción en los 
centros ácidos de metanol y agua: 

( )WMa ppK1
1

++
=θ     (7.22) 

D+W 2M
k 1

k 1´

k 2
D

M f 1
O + W

O + W C5+
k 6 Pa+BTX

Pa+BTXk 5

k 3

O + D

O + M f 1
k 4 C5++W

D CH4+CO+Wk 7
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donde Ka es una constante que cuantifica la capacidad de adsorción 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 número 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 continuación es el de mejor ajuste. Los otros modelos se han 
descrito en el Apéndice A (Tabla A.1). 

 

 

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 f5), 
los cuales relacionan las constantes cinéticas de formación (f2, f3) y de desaparición 
(f4, f5) con las constantes correspondientes al propileno. Por otro lado, las 
ecuaciones de formación de cada componente están establecidas considerando la 
misma energía de activación para las etapas que han sido agrupadas en el esquema 
cinético. 

El Modelo 2, que es una modificación del Modelo 1, considera las etapas 
autocatalíticas de formación 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. 

Olefinas segregadas
en las etapas

autocatalíticas Interconversión
olefinas

≠ DME, 
MeOH

Olefinas
segregadas

≠ DME, 
MeOH

Etapas
autocatalíticas

≠ DME, MeOH y 
etapas autocatalíticas
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El Modelo 5 considera respecto al Modelo 3 a las olefinas como una agrupación 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 autocatalíticas. 

El Modelo 7 incorpora en el Modelo 5 las etapas de interconversión de olefinas 
ligeras propuestas por Epelde (2013) y Epelde y cols. (2014d), al estudiar la 
intensificación de propileno desde etileno y butenos. 

 

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

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

6 

 

(rD)0 = {-k1[pDpW–(pM2/K1)]- 

             pD(k2+k4pE+k5pP+k6pB+k13)}θ              (7.23) 

(rM)0 = {k1[pDpW–(pM2/K1)]–pM[k3+k7pE+ 

             k8pP+k9pB)]}θ                                       (7.24) 

(rE)0 = {k2pD+k3pM+pE[k4pD+k7pM– 

             f1(k10+k12)]}θ                                        (7.25) 

(rP)0 = [k2pD+k3pM+pP(k5pD+k8pM–k10–k12)]θ    (7.26) 

(rB)0 = {k2pD+k3pM+pB[k6pD+k9pM– 

            f2(k10+k12)]}θ                                         (7.27) 

(r5+)0 = [k10(pEf1+pP+pBf2)–k11p5+]θ                   (7.28) 

(rPa)0 = [k11p5++k12(pEf1+pP+pBf2)]θ                  (7.29) 

(rBTX)0 = [k11p5++k12(pEf1+pP+pBf2)]θ                (7.30) 

(rCH4)0 = k13pDθ                                                  (7.31) 
(rCO)0 = k13pDθ                                                   (7.32) 

 

7.1.4. Parámetros cinéticos y discriminación de modelos 

En la Tabla 7.6 (para el Modelo 6) y en la Tabla A.2 (Apéndice A) se han 
relacionado los parámetros cinéticos (constantes cinéticas a la temperatura de 
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referencia de 350 ºC, energías de activación y factores, f) correspondientes al mejor 
ajuste para cada modelo propuesto. De igual forma, en estas tablas se muestran los 
valores correspondientes a la función objetivo error (ec. (7.3)). 

 

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

k1* molC gcat-1 h-1 atm-2 7.88·101 ±5.01 
k2* molC gcat-1 h-1 atm-1 4.99·10-2 ±6.46·10-4 

k3* molC gcat-1 h-1 atm-1 2.42·10-3 ±1.47·10-4 

k4* molC gcat-1 h-1 atm-2 2.48·10-1 ±3.39·10-2 
k5* molC gcat-1 h-1 atm-2 2.54 ±3.61·10-3 
k6* molC gcat-1 h-1 atm-2 1.44·10-1 ±8.82·10-2 
k7* molC gcat-1 h-1 atm-2 3.02·101 ±4.81·10-1 
k8* molC gcat-1 h-1 atm-2 2.63 ±8.49·10-2 
k9* molC gcat-1 h-1 atm-2 4.24·10-1 ±1.14·10-1 
k10* molC gcat-1 h-1 atm-1 1.03 ±7.03·10-3 
k11* molC gcat-1 h-1 atm-1 1.16·10-2 ±2.54·10-2 
k12* molC gcat-1 h-1 atm-1 3.10·10-1 ±1.95·10-3 
k13* molC gcat-1 h-1 atm-1 5.63·10-4 ±1.10·10-4 
Ka* atm-1 1.27·101 ±1.22·10-1 
E1 kJmol-1 1.19·101 ±7.08·10-1 
E2 kJmol-1 4.15·101 ±2.67·10-1 
E3 kJmol-1 3.38·101 ±2.32·10-1 
E4 kJmol-1 1.72·101 ±1.91·10-1 
E5 kJmol-1 2.57·101 ±3.20·10-1 
E6 kJmol-1 9.77 ±7.08·10-1 
E7 kJmol-1 1.63·101 ±1.06·10-1 
E8 kJmol-1 1.69·101 ±3.38·10-1 
E9 kJmol-1 6.90·101 ±3.12·10-1 
E10 kJmol-1 2.12·101 ±6.48·10-2 
E11 kJmol-1 6.01·10-1 ±1.35·10-1 
E12 kJmol-1 2.05·101 ±1.20·10-1 
E13 kJmol-1 3.37·101 ±3.61·10-1 
ΔHa kJmol-1 1.98·10-1 ±5.48·10-2 

f1  1.78 ±2.21·10-2 

f2  6.92·10-1 ±1.89·10-2 

F.O.  4.67·10-2  
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Las Figuras A.1-A.3 (Apéndice A) permiten realizar una comparación 
cualitativa de los modelos, valorando el ajuste de los resultados experimentales 
(puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el tiempo espacial de la 
concentración de cada lump a tiempo cero. Estos resultados corresponden a 375 ºC, 
y sirven como ejemplo del ajuste en el intervalo 300-400 ºC. 

Para una comparación cuantitativa del ajuste de los modelos, en la Tabla 7.7 se 
muestran los resultados del análisis de varianzas; y en la Tabla 7.8 se muestran los 
valores de las relaciones de las varianzas, así como el valor de la función crítica en 
cada comparación. 

 

Tabla 7. 7. Parámetros para el análisis de varianzas de los modelos propuestos. 

 Modelos 
 Base 1 2 3 4 5 6 7 

p 39 39 39 39 39 39 39 39 
nl 10 10 10 10 10 10 10 10 
q 17 21 23 28 24 22 30 33 
υi 373 369 367 362 366 368 360 357 

SSEmod  1.21·10-1  6.95·10-2  6.66·10-2  6.46·10-2 7.02·10-2 5.96·10-2  4.67·10-2  1.07·10-1 
si2 (104) 3.23 1.88 1.82 1.78 1.92 1.62 1.29 2.99 

 

Tabla 7. 8. Comparación de los modelos. Relación de varianzas, función crítica y 
modelo seleccionado. 

 Comparación del modelo i respecto del j (si2>sj2) 
 1-Base 2-1 3-2 4-3 5-4 6-5 7-6 

si2/sj2 67.74 7.89 2.26 7.89 32.54 12.57 * 
F1-α(υi - υj, υj) 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 
comparación del Test de Fischer, ya que se ha obtenido un mayor error con un 
mayor número de parámetros 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 significación, se ha calculado la varianza 
del error experimental a partir de ensayos repetidos (2-3 para cada condición 
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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. 

( )∑ ∑ ∑
= = =

−=
l jn

1i

p

1j

2R

1k

*
j,i

*
k,iexp YYSSE  9.17·10-2 

l

p

1j
je npR ⋅








−







=ν ∑
=

 140 

se2 6.55·10-4 

 

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

 

Tabla 7. 10. Análisis de varianzas y test de significación del Modelo 6. 

p 39 

nl 10 

q 30 
υa =p·nl - q 360 

( )∑ ∑
= =

−=
l expn

1i

n

1j

2
j,i

*
j,i YYSSE  4.67·10-2 

sa2 1.29·10-4 

sa2/se2 1.98·10-1 

F1-α(υa, υe) 1.27 

Test de significación Se acepta 

 

Los resultados ponen de manifiesto que el Modelo 6 satisface el test de 
significación requerido, ya que el error asociado a la carencia de ajuste es 
comparable al error experimental. Al analizar los valores de los parámetros cinéticos 
de este modelo (Tabla 7.6), destaca que la comparación de la constantes cinéticas de 
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las etapas de obtención de olefinas desde metanol y DME, permite apreciar que la 
constante cinética a la temperatura de referencia de la transformación de DME 
(4.99 10-2 molC gcat-1 h-1 atm-1) es aproximadamente 20 veces la de transformación de 
metanol (2.42 10-3 molC gcat-1 h-1 atm-1). Este resultado ratifica el obtenido por 
Gayubo y cols. (2003) alimentando metanol, que soportaron la mayor reactividad del 
DME por la comprobación experimental de que el contenido de DME en el medio 
de reacción era en todo el intervalo de condiciones inferior al correspondiente al 
equilibrio termodinámico con el metanol. También es coherente con las diferencias 
propuestas en la bibliografía para los mecanismos de reacción 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 formación de olefinas ligeras. 

Sin embargo, la mayor energía de activación de la transformación de DME 
(41.5 kJ mol-1) que la del metanol (33.8 kJ mol-1) parecer indicar que hay factores 
que condicionan la reactividad del DME a pesar de su mayor afinidad protónica 
respecto al metanol a baja temperatura (Forester y Howe, 1987). 

 

7.1.5. Validez del modelo propuesto 

Para ilustrar la validez del modelo cinético (Modelo 6) para la simulación de la 
distribución de componentes en el medio de reacción a tiempo cero, en las Figuras 
7.3–7.6 se comparan los resultados experimentales (puntos) y calculados con las 
ecuaciones y constantes cinéticas del modelo (líneas), de la evolución con el tiempo 
espacial de la concentración de los diferentes lumps a diferentes temperaturas de 
reacción, 325 ºC (Figura 7.3), 350 ºC (Figura 7.4), 375 ºC (Figura 7.5) y 400 ºC 
(Figura 7.6). Las gráficas 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 transformación de DME puro. 
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Figura 7. 3. Análisis del ajuste del Modelo 6, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo espacial de la concentración de los lumps de compuestos 
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; 325 ºC. 
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Figura 7. 4. Análisis del ajuste del Modelo 6, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo espacial de la concentración de los lumps de compuestos 
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; 350 ºC. 
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Figura 7. 5. Análisis del ajuste del Modelo 6, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo espacial de la concentración de los lumps de compuestos 
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; 375 ºC. 
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Figura 7. 6. Análisis del ajuste del Modelo 6, por comparación de los resultados 
experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo espacial de la concentración de los lumps de compuestos 
mayoritarios (a) y minoritarios (b). Condiciones de reacción: 
alimentación, DME puro; 400 ºC. 

 

Igualmente el modelo cinético 6 resulta válido para simular la distribución de 
productos para la alimentación de DME diluida con He, metanol o H2O, cuyos 
resultados experimentales se han utilizado en la obtención del modelo. Así, en la 
Figura 7.7, se comparan los resultados experimentales (puntos) y calculados (líneas) 
de la evolución con el tiempo espacial de la concentración de los diferentes lumps 
para la co-alimentación de H2O. 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 
desactivación, por lo que la co-alimentación de H2O será una estrategia a tener en 
cuenta en futuros estudios de simulación y optimización. 

 

 

  
Figura 7. 7. Análisis del ajuste del Modelo 6, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la concentración de los 
lumps de compuestos mayoritarios (a) y minoritarios (b), para 
diferentes concentraciones de DME en la alimentación de DME/H2O. 
Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo espacial, 1 gcat h molC-1. 
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7.2. CONSIDERACIÓN DE LA DESACTIVACIÓN EN EL MODELO 
CINÉTICO 

Dada la rápida desactivación del catalizador observada en los capítulos 
anteriores, la viabilidad de un proceso de transformación de DME en olefinas 
(DTO) parece exigir el conocimiento detallado de la cinética de desactivación que, 
incorporada en el modelo cinético deducido en el Apartado 7.1, permita calcular la 
evolución con el tiempo de la distribución de los productos de reacción. Por otro 
lado, los resultados del Capítulo 6 han puesto de manifiesto que la desactivación, 
dependiente del contenido de coque, tiene previsiblemente una fuerte dependencia 
de la composición del medio de reacción, como resultado de la propia complejidad 
del coque (con diferentes fracciones, previsiblemente de diferente origen) y de su 
distribución en la estructura porosa del catalizador. 

Esta cinética de desactivación del proceso DTO no ha sido estudiada en la 
bibliografía y su estudio se ha abordado aquí tomando como referencias las 
ecuaciones de desactivación para los procesos MTO y MTG, destacando el interés 
de utilizar una ecuación que considere además del tiempo y de la temperatura, el 
efecto de la concentración de los componentes precursores del coque. Esta 
consideración y la utilización de una metodología rigurosa de análisis de datos 
cinéticos son requisitos obligados para que la ecuación cinética de desactivación: i) 
cuantifique fielmente la “historia pasada” del catalizador, y; ii) pueda ser utilizada en 
el diseño del reactor con cualquier estrategia. 

 

7.2.1. Ecuaciones cinéticas de desactivación del proceso MTO 

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

( ) d
GdGCdCAdA aXkXkXk

dt
da

++−=    (7.33) 
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El orden de la desactivación (d) resultó ser de 1, y supuso una interesante 
contribución determinar que los principales responsables de la desactivación por 
deposición de coque (mayor valor de kdA) son las especies oxigenadas en el medio 
de reacción (metanol y DME). 

Aguayo y cols. (1997), en el estudio del proceso MTG comprobaron que la 
desactivación se atenuaba notablemente al trabajar en lecho fluidizado, por el eficaz 
barrido de los precursores del coque por el H2O formada a la entrada del reactor 
por deshidratación del metanol. En consecuencia, se aconsejó establecer ecuaciones 
cinéticas de desactivación cuantificando este efecto atenuante, considerando la 
concentración de H2O en el medio y racionalizando un fenómeno conocido 
previamente pero para el que no había propuestas de cuantificación. 

Gayubo y cols. (2002) compararon varias funciones para cuantificar el efecto 
atenuante del H2O, incluyendo un término en el denominador de la ecuación 
cinética de desactivación (1+KWXW), dependiente de la concentración de agua en el 
medio (XW). Posteriormente, Gayubo y cols. (2003) extendieron su modelo cinético 
de desactivación para cuantificar la desactivación irreversible (por desaluminización 
de la zeolita HZSM-5) por encima de 400 ºC y en condiciones de elevada 
concentración de H2O en el medio. 

Mier y cols. (2011) han propuesto un modelo cinético para la desactivación de 
la zeolita HZSM-5 en la producción de olefinas co-alimentando metanol y n-butano. 
El esquema de desactivación es en serie-paralelo, porque los responsables de la 
deposición de coque son los oxigenados y los hidrocarburos productos de reacción 
(olefinas ligeras y lump de gasolina). 

También existen modelos para la desactivación 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 investigación se rigen por criterios similares a los de 
desactivación de la zeolita HZSM-5, como la consideración de la atenuación del 
H2O y de la concentración de oxigenados como principales precursores del coque. 

 

7.2.2. Metodología de análisis de datos 

Las ecuaciones de velocidad de formación 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 posición del reactor: 

( ) ( ) arυr ji

j

jii ∑=     (7.34) 
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donde la actividad en un modelo no selectivo se define como la relación entre las 
velocidades de reacción a tiempo t y a tiempo cero: 

0i

i

r
ra =            (7.35) 

En un modelo selectivo se considera la ec. (7.35) para cada reacción j del 
esquema cinético, con una actividad diferente aj. 

El cálculo de los parámetros cinéticos de mejor ajuste para cada ecuación 
cinética de desactivación propuesta se ha llevado a cabo mediante regresión no lineal 
múltiple de los resultados experimentales a los calculados integrando el modelo 
cinético, considerando la ecuación cinética de desactivación. La optimización se 
realizado minimizando la función 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 desactivación se expresan reparametrizadas, ec. (7.4), de modo que los 
parámetros de mejor ajuste a optimizar son las constantes cinéticas de desactivación 
a la temperatura de referencia (350 ºC) y sus correspondientes energías de 
activación. 

Además, en todas las ecuaciones cinéticas de desactivación se ha incluido un 
término θd que cuantifica la resistencia a la adsorción en los centros ácidos de agua, 
tal y como determinaron Gayubo y cols. (2002): 

W
d
a

d pK1
1

+
=θ            (7.36) 

 

7.2.3. Ecuaciones cinéticas de desactivación propuestas 

Para el cálculo de la cinética de desactivación se ha optado por partir del 
modelo seleccionado en el apartado anterior (Modelo 6). Se ha considerado un 
modelo de desactivación no selectiva; en el que se asume la misma actividad en 
todas las etapas de formación 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 desactivación en la etapa de hidratación de DME a metanol (etapa 1 del 
modelo cinético) y en la formación de CH4 (etapa 13) es prácticamente nula, la 
actividad del catalizador para estas etapas se ha considerado constante e igual a la 
unidad. Esta consideración está también basada en que la hidrólisis de DME 
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requiere una débil fuerza ácida y que el catalizador no interviene en el craqueo 
térmico. 

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

La ecuación A, para la desactivación independiente del avance de la reacción, 
considera que todos los componentes del medio de reacción contribuyen de igual 
manera a la deposición de coque. 

La ecuación B asume que son los compuestos oxigenados (DME y metanol) los 
únicos precursores del coque, de modo que la formación de coque tiene lugar en 
paralelo con la formación de los productos de reacción. Según esta ecuación, el 
coque se forma preferentemente en el tramo inicial del reactor de lecho fijo, donde 
la concentración de oxigenados es elevada. La ecuación C también corresponde a la 
desactivación en paralelo, pero con el DME como único precursor de coque. Cabe 
señalar que atendiendo a los antecedentes en la transformación de metanol, se ha 
comprobado que la deposición de coque y consiguiente desactivación aumenta al 
aumentar la concentración 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 más importante la contribución de oxigenados 
(metanol y DME) también contribuyen los hidrocarburos a la formación de coque. 
Por otro lado, los resultados de deposición de coque del Capítulo 6 y de 
desactivación de ese capítulo y de los anteriores, ponen de manifiesto que hay una 
relación entre la formación de coque y desactivación con la concentración 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 desactivación en serie, con 
intervención de los productos como precursores del coque. Las olefinas ligeras y los 
compuestos pesados en la ecuación D, y las parafinas ligeras y compuestos 
aromáticos en la ecuación E. 

Y por último se ha considerado una ecuación de desactivación en serie–
paralelo (F), que considera como responsables de la deposición de coque tanto a los 
oxigenados como a los productos mayoritarios (olefinas ligeras y alifáticos pesados), 
con diferentes contribuciones cuantificadas por las constantes kd1 y kd2. 
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Tabla 7. 11. Ecuaciones de desactivación propuestas. 

Modelo Precursores del 
coque Ecuación de desactivación 

Independiente 
A 

TODOS d
d

1d Pak
dt
da

θ−=                 (7.37) 

En paralelo 
B 

Oxigenados 
(MeOH + DME) d

d
D2dM1d a)pkpk(

dt
da

θ+−=    (7.38) 

En paralelo 
C 

DME d
d

D1d apk
dt
da

θ−=                (7.39) 

En serie 
D 

Olefinas y pesados 
(O + C5+) d

d
5CO1d a)pp(k

dt
da

θ+−= +       (7.40) 

En serie 
E 

Parafinas y aromáticos 
(Pa y BTX) d

d
BTXPa1d a)pp(k

dt
da

θ+−=      (7.41) 

En serie-paralelo 
F 

Oxigenados, y 
olefinas y pesados 

d
d

5CO2dDM1d a)]pp(k)pp(k[
dt
da

θ+++−= +  

                                                    (7.42) 

 

7.2.4. Parámetros cinéticos y discriminación de ecuaciones 

Para el cálculo de los parámetros cinéticos de desactivación, se han utilizado los 
valores de los parámetros de la reacción principal a tiempo cero recogidos en la 
Tabla 7.6 (Modelo 6), de modo que únicamente se optimizan las constantes de 
desactivación, kd1 y kd2, a la temperatura de referencia, sus respectivas energías de 
activación, Ed1 y Ed2, para cada modelo de desactivación propuesto, el orden de 
desactivación d, la constante de equilibrio de adsorción del H2O a la temperatura de 
referencia y la energía de adsorción. Dado que el modelo cinético utilizado es la 
combinación del Modelo 6 para tiempo de reacción cero (Tabla 7.5) y cada ecuación 
de desactivación de la Tabla 7.11 (A, B,…) se ha denominado a los modelos 
cinéticos completos: 6A, 6B,... 

Los parámetros de mejor ajuste del modelo 6C (determinado como el de mejor 
ajuste, como se muestra a continuación) se han relacionado en la Tabla 7.12. Los 
parámetros 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 (líneas) de la evolución con el tiempo de las fracciones molares de los 
componentes del medio de reacción. Los resultados mostrados en esta Figura, como 
ejemplo, corresponden a unas condiciones de reacción de 375 ºC y tiempo espacial 
de 1.5 gcat h molC-1. 
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Tabla 7. 12. Parámetros cinéticos de mejor ajuste y función objetivo para el modelo 
6C (con la ecuación cinética de desactivación C). 

k*d1, h atm-1 7.88·10-1 ±1.2·10-2 

Ed1, kJ mol-1 1.64·101 ±8.3·10-1 
d 4.87 ±3.2·10-3 

K*ad, h atm-1 3.01·10-2 ±5·10-4 
ΔHad, kJ mol-1 4.87·101 ±0.21 

F.O. 1.36·10-1  

 

Para una comparación cuantitativa del ajuste de los modelos, en la Tabla 7.13 
se muestran los resultados del análisis de varianzas; y en la Tabla 7.14 se muestran 
los valores de las relaciones de las varianzas, así como el valor de la función crítica 
en cada comparación. 

 

Tabla 7. 13. Parámetros para el análisis de varianzas de los modelos cinéticos 
considerando cada una de las ecuaciones cinéticas de desactivación. 

 
Modelo 

6A 6B 6C 6D 6E 6F 
p 39 39 39 39 39 39 
nl 10 10 10 10 10 10 
q 3 5 3 3 3 5 

υi =p·nl - q 387 385 387 387 387 385 
SSEmod 1.7·10-1 1.44·10-1 1.36·10-1 1.62·10-1 1.80·10-1 1.53·10-1 
si2 (104) 4.40 3.74 3.50 4.18 4.65 3.97 

 

Tabla 7. 14. Comparación de los modelos considerando las diferentes ecuaciones 
cinéticas de desactivación. Relación de varianzas, función crítica y 
modelo seleccionado. 

 Comparación del modelo i respecto del j (si2>sj2) 
6B-6A 6C-6B 6D-6C* 6E-6C* 6F-6C 

si2/sj2 35.05 12.22 0.84 0.75 ** 
F1-α(υi - υj, υj) 3.02 3.02 1.18 1.18 ** 

Modelo seleccionado 6B 6C 6C 6C 6C 

* Ecuación 7.12. 
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** No ha sido necesaria la comparación del Test de Fischer, ya que se ha obtenido 
un mayor error con un mayor número de parámetros 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 
parámetros necesarios para su cálculo (suma de cuadrados residuales y grados de 
libertad), el cociente de varianzas y el valor crítico F de Fischer. 

Cabe señalar que el elevado orden de desactivación (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 podría mejorar el ajuste 
con una ecuación de desactivación 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 reacción y, por tanto, 
además de aumentar la complejidad del modelo, el tratamiento sería muy empírico. 

 

Tabla 7. 15. Suma de cuadrados residuales, grados de libertad y varianza del error 
experimental del modelo cinético 6C. 

( )∑ ∑ ∑ −=
= = =

l jn

1i

p

1j

2R

1k

*
j,i

*
k,iexp YYSSE  5.68·10-2 

l

p

1j
je npR ⋅












−








∑=ν
=

 180 

se2 3.15·10-4 
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Tabla 7. 16. Análisis de varianzas y test de significación del modelo cinético 6C. 

p 39 
nl 10 
q 3 

υa =p·nl - q 387 

( )∑ ∑ −=
= =

l expn

1i

n

1j

2
j,i

*
j,i YYSSE  1.36·10-1 

sa2 3.5·10-4 

sa2/se2 1.11 
F1-α(υa, υe) 1.24 

Test de significación Se acepta 

 

7.2.5. Análisis de la validez del modelo cinético completo 

El modelo cinético propuesto (Modelo 6C) permite simular el proceso de 
transformación de DME en hidrocarburos, en un amplio intervalo de condiciones 
de operación: 300-400 ºC, 0.2-6 gcat h molC-1 y diferentes co-alimentaciones (He, 
metanol, H2O). Como comprobación 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 (líneas) de la evolución con el tiempo (hasta 18 h) de la 
composición de los componentes del medio de reacción 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 evolución con el tiempo de la distribución de productos, 
alimentando DME puro, así como diluido con He, con H2O y con metanol, en el 
intervalo de 300-400 ºC. 
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Figura 7. 8. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio de 
reacción, para la alimentación de DME puro. Condiciones de reacción: 
325 ºC, 3 gcat h molC-1 (a, productos mayoritarios y b, productos 
minoritarios). 
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Figura 7. 9. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio de 
reacción, para la alimentación de DME puro. Condiciones de reacción: 
350 ºC, 3 gcat h molC-1 (a, productos mayoritarios y b, productos 
minoritarios). 
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Figura 7. 10. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio 
de reacción, para la alimentación de DME puro. Condiciones de 
reacción: 375 ºC, 3 gcat h molC-1 (a, productos mayoritarios y b, 
productos minoritarios). 
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Figura 7. 11. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 

experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio 
de reacción, para la co-alimentación de DME con He (50 % en peso) 
(a, productos mayoritarios y b, productos minoritarios). Condiciones 
de reacción: 375 ºC, 1 gcat h molC-1. 
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Figura 7. 12. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 
experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio 
de reacción, para la co-alimentación de DME con H2O (5 % en peso) 
(a, productos mayoritarios y b, productos minoritarios). Condiciones 
de reacción: 375 ºC, 1 gcat h molC-1. 
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Figura 7. 13. Análisis del ajuste del Modelo 6C, por comparación de los resultados 
experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el 
tiempo de la concentración de los lumps de componentes del medio 
de reacción, para la co-alimentación de DME con MeOH (10 % en 
peso) (a, productos mayoritarios y b, productos minoritarios). 
Condiciones de reacción: 375 ºC, 1 gcat h molC-1. 
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8. RESUMEN 

Se ha estudiado la transformación catalítica de dimetil éter (DME) sobre 
catalizadores ácidos, para obtener selectivamente olefinas ligeras (proceso DTO), 
comparando catalizadores, determinando el efecto de las condiciones de operación y 
estableciendo un modelo cinético adecuado para simular el proceso DTO en un 
amplio intervalo de condiciones. El interés del proceso DTO está sustentado en la 
creciente implantación industrial de la síntesis de DME, sustituyendo a la síntesis de 
metanol, desde fuentes alternativas al petróleo (carbón, gas natural, biomasa). 

Los resultados previos ponen de manifiesto notables diferencias con la 
transformación del metanol (proceso MTO), debido a la diferente reactividad de 
metanol y DME, lo que exige una adaptación del conocimiento del proceso MTO y 
un modelo cinético adecuado al nuevo proceso DTO. Una diferencia sustancial es el 
diferente contenido de H2O en el medio de reacción para la transformación de 
metanol y DME, lo que exige un barrido severo del catalizador con un gas inerte, 
para que los resultados de transformación de DME no se vean enmascarados por la 
presencia de H2O adsorbida en el catalizador. Mediante espectrofotometría FTIR se 
ha estudiado el efecto inhibidor del H2O en la formación de iones metoxi. 

Los catalizadores estudiados se han preparado por aglomeración de funciones 
ácidas de diferente acidez y selectividad de forma: i) dos silicoaluminofosfatos 
(SAPO-18 y SAPO-34) aglomerados con bentonita (catalizadores CS-18/bentonita y 
CS-34/bentonita); ii) tres zeolitas HZSM-5 comerciales con diferente relación 
SiO2/Al2O3 (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 relación 
SiO2/Al2O3 = 280 aglomerada con boehmita (catalizador CZ-280/boehmita); y     
iv) dos zeolitas HZSM-5 comerciales modificadas mediante impregnación con P y K 
(catalizadores denominados P/CZ-280/boehmita y K/CZ-280/boehmita). 

La estructura micro y mesoporosa de las funciones ácidas y de los catalizadores 
se ha determinado mediante adsorción-desorción de N2, y la estructura macroporosa 
se ha analizado por porosimetría de intrusión de Hg. La composición química de las 
zeolitas modificadas se ha determinado mediante el análisis elemental de ICP/MS, y 
las propiedades estructurales mediante difracción de rayos X (DRX). La acidez total 
y distribución de fuerza ácida se han determinado mediante combinación del análisis 
calorimétrico y termogravimétrico de la adsorción diferencial de terc-butil amina    
(t-BA), y la naturaleza de los centros ácidos mediante espectroscopía FTIR de 
piridina adsorbida. Además, se han determinado las propiedades mecánicas de los 
aglomerantes mediante ensayos de atrición, comprobándose la capacidad para 
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conferir una elevada resistencia mecánica al catalizador, de la γ-Al2O3 obtenida tras 
calcinación de la boehmita. 

Los experimentos cinéticos se han realizado en un equipo automatizado de 
reacción (PID Eng. Tech Microactivity-Reference), que dispone de un reactor de 
lecho fijo isotermo, acoplado a un micro-cromatógrafo de gases (Agilent 490) para 
el análisis en continuo de los productos de reacción. La composición de los 
productos se ha cuantificado considerándolos individualmente y agrupados en 
fracciones (lumps): i) metano, ii) CO y CO2, iii) etileno, iv) propileno, v) butenos, vi) 
parafinas ligeras (etano, propano, butanos), vii) aromáticos (benceno, tolueno y 
xilenos), viii) fracción alifática C5+, y, ix) oxigenados no reaccionados (MeOH y 
DME). 

La comparación del comportamiento cinético de los catalizadores y su 
posterior discriminación, 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 ºC; alimentación, 
DME puro; tiempo espacial, 0.4 gzeol h molC-1; tiempo de reacción, 4 h, previo 
acondicionamiento in situ del catalizador. En base al compromiso de los índices de 
reacción, se ha seleccionado para los estudios paramétrico y cinético el catalizador 
de zeolita HZSM-5, con relación SiO2/Al2O3 = 280 y aglomerado con boehmita, 
denominado CZ-280/boehmita. La utilización de boehmita en lugar de bentonita 
como aglomerante genera una favorable sinergia en el comportamiento cinético, por 
la contribución de las propiedades (acidez débil y mesoporos) de la γ-Al2O3 formada 
tras calcinación de la boehmita. 

El estudio paramétrico se ha realizado alimentando DME puro y determinando 
el efecto sobre la actividad, selectividad y desactivación, de la temperatura (300-400 
ºC), tiempo espacial (0.2-6 gcat h molC-1), dilución de la alimentación (con He) y co-
alimentación de H2O y metanol. Con este estudio se ha obtenido información sobre: 
i) los intervalos de las condiciones de operación adecuados para el estudio cinético; 
ii) un esquema de las etapas de reacción como base del estudio cinético; iii) una 
aproximación a las condiciones de operación adecuadas para maximizar la 
producción de olefinas ligeras. Además, se han obtenido gran parte de los datos 
utilizados en el modelado cinético. 

Por su importancia para establecer una estrategia de operación y para el diseño 
del reactor, se ha prestado especial atención a la desactivación y regeneración del 
catalizador, determinando las características del coque y el efecto de su deposición 
en el deterioro de las propiedades (estructurales y acidez) del catalizador, así como 
en su comportamiento cinético. El coque se ha estudiado mediante oxidación 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 reacción-regeneración 
(por combustión del coque in situ con aire a 550 ºC). 

El modelo cinético del proceso DTO se ha abordado en dos etapas:                 
i) determinando el modelo cinético a tiempo cero, con los datos del estudio 
paramétrico para tiempo de reacción cero (catalizador fresco), y ii) determinando un 
modelo global, que integra una ecuación cinética de desactivación, la cual se ha 
obtenido a partir de los datos de evolución con el tiempo de la concentración de los 
componentes de la reacción. En el estudio se han discriminado diferentes esquemas 
cinéticos de lumps, considerando separadamente al DME y al metanol y 
cuantificando la velocidad de las etapas de formación de cada componte o lump 
mediante cinéticas elementales. Igualmente, se han considerado separadamente los 
componentes (etileno, propileno y butenos) del lump de olefinas ligeras. 

Para cuantificar la desactivación se ha considerado que ésta es no selectiva y se 
han propuesto diferentes ecuaciones alternativas, con posibles lumps como 
precursores del coque. Tanto para la reacción principal como para la desactivación 
se ha considerado en las ecuaciones cinéticas el importante efecto del contenido de 
H2O en el medio de reacción, que contribuye a atenuar la velocidad de las 
reacciones individuales y la velocidad de desactivación. 

El cálculo de los parámetros cinéticos de cada modelo cinético considerado se 
ha llevado a cabo mediante regresión no lineal multivariable y la optimización se ha 
realizado minimizando una función objetivo error. La integración de los balances de 
materia y la regresión no lineal múltiple, se ha desarrollado un programa de cálculo 
escrito en MATLAB. 

Para seleccionar el modelo cinético de mejor ajuste, se ha realizado una 
discriminación basada en el análisis de varianzas, realizándose tests de significación 
respecto al error experimental, así como tests de significación comparativos entre 
modelos. Como resultado se ha establecido un modelo cinético que ajusta 
razonablemente bien la evolución con el tiempo de reacción de la distribución de 
productos, y que cuantifica la composición individual de cada olefina ligera, en la 
transformación de DME y de mezclas de DME con metanol y H2O, en el intervalo 
300-400 ºC y para un tiempo espacial de hasta 6 gcat h molC-1. 
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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 utilización en trabajos futuros. 

 

Sobre la preparación y propiedades de los catalizadores 

Los silicoaluminofosfatos, SAPO-18 y SAPO-34, presentan una elevada 
superficie específica y un mayor volumen de poros que las zeolitas HZSM-5. Al 
aumentar la relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5 disminuyen tanto la 
superficie específica y el volumen de poros, como la acidez total y la fuerza ácida 
media. Mientras que la incorporación de pequeños contenidos de P y K tiene un 
efecto insignificante en las propiedades físicas, las propiedades ácidas (acidez total y 
fuerza ácida media) disminuyen al incorporar dichos metales. Por otro lado, tanto la 
acidez total como la fuerza ácida media del SAPO-34 son notablemente superiores a 
las del SAPO-18. 

La preparación de los catalizadores por aglomeración de las funciones ácidas 
(zeolita HZSM-5 o SAPO-n) con bentonita o boehmita como aglomerante y          
α-alúmina como carga inerte, crea una estructura porosa jerarquizada, con una 
matriz con estructura de mesoporos y macroporos, que engloba los cristales de la 
función ácida microporosa, contribuyendo a atenuar la desactivación por el bloqueo 
de los microporos por coque y aportando resistencia mecánica e hidrotérmica a la 
partícula de catalizador. 

La aglomeración con bentonita conlleva una disminución de las propiedades 
físicas y ácidas de los catalizadores respecto a las funciones ácidas. Sin embargo, la 
aglomeración con boehmita confiere valores notables de volumen de poros y 
superficie específica; y la acidez media y débil de la γ-alúmina (boehmita calcinada) 
contribuye a aumentar la acidez total del catalizador, que es casi el doble que la 
correspondiente al aglomerado con bentonita. 

La impregnación a humedad incipiente de las zeolitas HZSM-5 resulta eficaz 
para la incorporación de contenidos determinados de P y K, ya que no se aprecian 
diferencias significativas entre los valores nominales y los valores reales. 

La incorporación de K tiene una mayor incidencia en la disminución de la 
acidez y fuerza ácida de la zeolita HZSM-5 que la incorporación 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 transformación de DME. Los 
primeros son más selectivos para la formación de olefinas ligeras, aunque son 
mucho menos activos y sufren una mayor y más rápida desactivación por coque, lo 
cual se atribuye principalmente al efecto de la topología de la estructura porosa del 
catalizador sobre la selectividad de las rutas de formación de olefinas del mecanismo 
del pool de hidrocarburos. 

El SAPO-18 presenta una mayor actividad y mayor selectividad de propileno y 
una menor desactivación que el catalizador de SAPO-34, lo cual se debe a la ligera 
diferencia del tamaño de las cavidades de la estructura porosa, y a su menor acidez y 
fuerza ácida media, que atenúan la transformación de propileno en etileno y 
parafinas ligeras, así como la deposición de coque. 

La relación SiO2/Al2O3 de la zeolita HZSM-5, como consecuencia de su 
incidencia en la densidad y fuerza ácida de los centros, resulta una herramienta 
adecuada para modular la selectividad de olefinas ligeras (y en particular la de 
propileno). Al aumentar la relación SiO2/Al2O3, se favorece el aumento de las tres 
olefinas ligeras, a la vez que disminuye la selectividad de parafinas ligeras, aromáticos 
BTX y alifáticos C5+, si bien a costa de una disminución en la conversión de DME. 
De igual forma, al aumentar la relación SiO2/Al2O3, la desactivación del catalizador 
se ve atenuada, como consecuencia de que es menor la deposición de coque. 

La aglomeración con boehmita provoca un aumento notable de la actividad del 
catalizador, respecto a la aglomeración con bentonita, lo que debe atribuirse 
principalmente a la mayor acidez total del catalizador, por la contribución de la 
acidez de la γ-Al2O3. Además, el catalizador aglomerado con boehmita, pese a tener 
una desactivación inicial más rápida, presenta una tendencia a una conversión 
pseudoestable superior al preparado con bentonita, favorecido por el elevado 
volumen de mesoporos además de tener una mayor resistencia mecánica. 

La incorporación de P ó K en la zeolita HZSM-5 supone una disminución de la 
actividad del catalizador, más notable con la incorporación de K, debido a la mayor 
pérdida de acidez al incorporar dicho metal. Esta atenuación de la acidez 
desfavorece selectivamente las reacciones secundarias de transformación de olefinas 
ligeras, y en consecuencia aumenta su selectividad. Sin embargo, estas 
modificaciones no resultan interesantes, porque a pesar de que es menor la 
deposición de coque, la desactivación es más rápida, debido a la menor cantidad de 
centros ácidos. 
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Atendiendo al buen compromiso de los índices de reacción (conversión, 
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 relación 
SiO2/Al2O3 = 280, aglomerada con boehmita (CZ-280/boehmita). 

 

Sobre las diferencias básicas en la transformación 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 (oligomerización, craqueo, isomerización, ciclación y 
condensación a aromáticos y a coque). Por otro lado, la bibliografía considera que 
ambos oxigenados siguen el mismo mecanismo de reacción, que transcurre 
inicialmente por activación de los oxigenados mediante iones metoxi y que se 
desarrolla mediante los dos ciclos del mecanismo del pool de hidrocarburos, de 
forma que las olefinas se forman por las rutas de: i) metilación-desalquilación de 
aromáticos (polimetibencenos); ii) metilación-craqueo de olefinas. También cabe 
esperar que sean similares las reacciones secundarias de isomerización y de 
transferencia de hidrógeno, para dar como subproductos: parafinas ligeras, 
aromáticos BTX, alifáticos C5+ y coque. Además, 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 
transformación de DME se dan unas circunstancias particulares, que dan lugar a 
diferentes resultados y que se comentan a continuación. 

La transformación de DME puro exige un barrido del catalizador in situ, como 
etapa previa a la reacción. Esto se explica porque la presencia de H2O adsorbida 
atenúa las etapas iniciales del mecanismo de reacción, fundamentadas en la 
formación de iones metoxi. Esta necesidad de eliminación del H2O adsorbida no es 
apreciada en la transformación de metanol, donde hay un elevado contenido de 
H2O en el medio, por la rápida deshidratación del metanol (a la entrada del reactor). 
La eliminación del H2O adsorbida en el catalizador produce por tanto un efecto de 
“activación” para la transformación de DME, consiguiendo así la máxima formación 
de las especies activas metoxi. 

Sin embargo, la diferencia de los resultados de transformación de DME y de 
metanol se puede explicar solo parcialmente por la diferente composición del medio 
de reacción, principalmente por el diferente contenido de H2O y por consiguiente 
diferente capacidad de activación de ambos oxigenados por formación de iones 
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metoxi. Comparando los resultados correspondientes a la transformación de DME y 
de metanol, para una similar composición del medio de reacción (conversión 
completa, H2O en exceso en la alimentación y elevado tiempo espacial, para que la 
reacción no esté enmascarada por la desactivación), se ha constatado para la 
transformación de DME algunas diferencias con la transformación de metanol: i) un 
periodo de inducción más corto; ii) transcurrido este periodo, un mayor avance del 
esquema de reacción, con una ligera mayor selectividad de productos secundarios 
(parafinas ligeras, aromáticos BTX y alifáticos C5+) y menor de olefinas. 

En base a la bibliografía sobre los mecanismos de reacción, esta mayor 
reactividad del DME puede ser atribuida a dos circunstancias: i) una mayor afinidad 
protónica que el metanol y por tanto una mayor capacidad de formación de iones 
metoxi; ii) la existencia de una ruta directa de formación de propeno por reacción 
del DME con una especie metoxi. Esta ruta directa contribuiría a activar las dos 
rutas comunes para ambos oxigenados, que constituyen el mecanismo de pool de 
hidrocarburos, con la concepción actual del doble ciclo, la de metilación-
desalquilación de aromáticos (polimetilebencenos) y la metilación-craqueo de 
olefinas. Por otro lado esta mayor reactividad del DME, exige la consideración 
individual en el modelo cinético de la concentración de cada uno de los dos 
oxigenados en el medio de reacción. 

La mayor reactividad del DME explica que el catalizador óptimo 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 descomposición del DME, para formar 
CH4 y CO, que ha aconsejado limitar el estudio cinético a 400 ºC. Por otro lado, 
también es aconsejable esta temperatura como límite, porque está bien establecido el 
problema de la desactivación irreversible (por desaluminización) de la zeolita 
HZSM-5, por encima de 425 ºC y cuando es elevado el contenido de H2O en el 
medio, circunstancia que se da en algunas condiciones de operación, o con co-
alimentación de H2O. 

 

Sobre el estudio paramétrico del proceso DTO 

La evolución con la temperatura de los rendimientos de las fracciones de 
productos es consecuencia del efecto de esta variable en el avance de la reacción. Al 
aumentar la temperatura (hasta 400 ºC, para evitar el craqueo térmico del DME) se 
favorecen las reacciones secundarias endotérmicas de oligomerización-craqueo de 
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las olefinas y de condensación a aromáticos; y disminuye en gran medida la 
selectividad de propileno, debido al carácter 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 ºC. 

Por otro lado, al aumentar el tiempo espacial (hasta 6 gcat h molC-1) disminuye 
progresivamente la selectividad de propileno (producto primario y olefina más 
reactiva) aumentando la selectividad de aromáticos BTX, parafinas ligeras y alifáticos 
C5+. 

Se ha establecido un mapa de operación para el intervalo de condiciones 
estudiado, que permite apreciar la obtención de un rendimiento de olefinas superior 
al 45 % en dos intervalos diferenciados: a 375 ºC y con un tiempo espacial 
moderado (3-4 gcat h molC-1) y a la máxima temperatura estudiada (400 ºC) y bajo 
tiempo espacial (1-2 gcat h molC-1). 

La dilución de DME con inerte (He) tiene como consecuencia una notable 
disminución de la conversión y el aumento de la selectividad de propileno y, en 
menor medida, la de butenos. Sin embargo, la selectividad de etileno disminuye a 
medida que se aumenta el nivel de dilución, lo que indica que es más importante su 
formación como producto final del craqueo de olefinas y alifáticos superiores que 
como producto primario del pool de hidrocarburos. 

Una co-alimentación de metanol junto al DME supone una disminución en la 
conversión y un aumento en la selectividad de olefinas. Este resultado se explica por 
el menor avance en el esquema cinético de reacción, como consecuencia de la 
atenuación de la formación de iones metoxi, debido a la presencia de H2O en el 
medio de reacción. Este H2O es mayoritariamente producto de la deshidratación del 
metanol co-alimentado. 

El contenido de H2O en el medio de reacción (co-alimentada o no) tiene una 
gran importancia en el proceso DTO, por los múltiples efectos del H2O. Algunos 
inciden en la actividad del catalizador a tiempo cero: i) modifica el equilibrio 
termodinámico entre el metanol y el DME, cuya reactividad se ha comprobado que 
no es igual; ii) atenúa la formación de iones metoxi (cuyo papel es el de iniciador de 
las rutas de formación de olefinas y de coque), presumiblemente en mayor medida 
para el DME, con menor afinidad protónica que el metanol; iii) atenúa la actividad 
del catalizador en todas las etapas de reacción al competir con los intermedios 
reactivos en su adsorción en los centros ácidos. Como consecuencia de estos efectos 
el H2O disminuye la conversión y atenúa el avance de la reacción, lo que supone un 
aumento notable de la selectividad de propileno. Pero, por otro lado, el aumento del 
contenido de H2O contribuye a atenuar la desactivación por coque, al 
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desfavorecerse las reacciones de su formación, desde los iones metoxi o por 
condensación de los intermedios del mecanismo de pool de hidrocarburos 
(polimetilbencenos y olefinas). 

 

Sobre el estudio de la desactivación y regenerabilidad del catalizador 

La principal causa de desactivación es la deposición 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 concentración de DME y mayor concentración de H2O en el medio de 
reacción, como factores atenuantes de la deposición de coque. 

El coque depositado está constituido por tres fracciones diferenciadas, 
ubicadas en diferentes posiciones de la jerarquizada estructura porosa del 
catalizador. El coque que quema a baja temperatura (400 ºC, coque tipo 1) es un 
coque poco desarrollado, con una constante cinética de combustión muy elevada 
(característica de coques hidrogenados) y ubicado en la estructura de mesoporos y 
macroporos de la matriz. El coque que quema a 470 ºC (tipo 2) y el que quema a alta 
temperatura (550 ºC, tipo 3) son coques mas condensados (con energías de 
activación de combustión mayores, 110 y 115 kJ mol-1) y ubicados en la estructura 
cristalina de la zeolita HZSM-5. 

Con una alimentación de DME puro y para bajo tiempo espacial, la 
contribución 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 mayoritario. 
Por otro lado, una co-alimentación de metanol o H2O supone una notable 
disminución de la fracción de coque tipo 1. 

Como consecuencia del bloqueo parcial de los microporos de la zeolita, la 
deposición de coque provoca un deterioro de las propiedades físicas claves para la 
accesibilidad y difusión del reactante y productos, con disminución de la superficie 
específica BET del catalizador y el volumen de poros. Además, disminuye la acidez 
total y fuerza ácida de los centros, al ser parcialmente bloqueados. Este deterioro es 
significativo si la reacción se lleva a cabo por debajo de 350 ºC y bajos tiempos 
espaciales (1-2 gcat h molC-1). Una co-alimentación de H2O supone una notable 
atenuación de este deterioro de las propiedades, en particular de la disminución de la 
superficie específica BET. 

Tras su utilización en ciclos de reacción-regeneración, se ha puesto de 
manifiesto la regenerabilidad del catalizador CZ-280/boehmita. Tras la combustión 
del coque con aire, simplemente con una secuencia de temperatura de 300-550 ºC 
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(25 min), el catalizador recupera totalmente su comportamiento cinético en todo el 
intervalo de condiciones de operación estudiado. 

 

Sobre el modelado cinético del proceso 

Tras realizar de una discriminación 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 distribución de las fracciones de productos 
a tiempo cero. 

 

Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

 

(rD)0 = {-k1[pDpW–(pM2/K1)]- 

             pD(k2+k4pE+k5pP+k6pB+k13)}θ              (7.23) 

(rM)0 = {k1[pDpW–(pM2/K1)]–pM[k3+k7pE+ 

             k8pP+k9pB)]}θ                                       (7.24) 

(rE)0 = {k2pD+k3pM+pE[k4pD+k7pM– 

             f1(k10+k12)]}θ                                        (7.25) 

(rP)0 = [k2pD+k3pM+pP(k5pD+k8pM–k10–k12)]θ    (7.26) 

(rB)0 = {k2pD+k3pM+pB[k6pD+k9pM– 

            f2(k10+k12)]}θ                                         (7.27) 

(r5+)0 = [k10(pEf1+pP+pBf2)–k11p5+]θ                   (7.28) 

(rPa)0 = [k11p5++k12(pEf1+pP+pBf2)]θ                  (7.29) 

(rBTX)0 = [k11p5++k12(pEf1+pP+pBf2)]θ                (7.30) 

(rCH4)0 = k13pDθ                                                  (7.31) 

(rCO)0 = k13pDθ                                                   (7.32) 

 

El esquema cinético del Modelo 6 considera la diferente reactividad del 
metanol y el DME (la constante cinética de reacción del DME a 350 ºC es 
aproximadamente 20 veces la de transformación del metanol). Además, considera a 
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las olefinas ligeras como un lump (O), a excepción de en las etapas autocatalíticas, en 
las que se consideran por separado, atendiendo a su diferente reactividad. Además, 
este modelo considera un término θ, que cuantifica la resistencia a la adsorción en 
los centros ácidos del metanol y del H2O: 

( )WMa ppK1
1

++
=θ     (7.22) 

 

Los parámetros cinéticos calculados son: 

( ) ( )
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El modelo ajusta satisfactoriamente los resultados experimentales de 
distribución de las fracciones de producto a tiempo cero, en el intervalo de 300-
400 ºC, tiempo espacial entre 0.2 y 6 gcat h molC-1, alimentando DME puro y con 
diferentes co-alimentaciones (He, metanol y agua). 

Se ha complementado el modelo cinético para tiempo cero mediante una 
ecuación de desactivación, considerando que la desactivación transcurre no 
selectivamente (con la misma actividad para todas las etapas del esquema cinético). 
Entre varias alternativas se ha seleccionado una ecuación que supone que la 
desactivación transcurre en paralelo con el avance de la reacción y con el DME 
como precursor del coque, con la expresión: 

d
d

D1d apk
dt
da

θ−=      (7.39) 

 

En la ec. (7.39), θd cuantifica la atenuación de la desactivación por el H2O en el 
medio de reacción: 
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W
d
a

d pK1
1

+
=θ      (7.36) 

 

La constante cinética de desactivación y la constante de adsorción del agua 
siguen las expresiones:  
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El modelo cinético global (integrando la ecuación cinética de desactivación con 
el modelo para tiempo cero) ajusta los resultados experimentales de evolución con el 
tiempo (hasta 18 h) de las concentraciones de las olefinas individuales y de las 
fracciones de productos, para la alimentación de DME puro y diluido con He, H2O 
y metanol, en un amplio intervalo de condiciones experimentales: 300-400 ºC; 
tiempo espacial, hasta 6 gcat h molC-1. 

En consecuencia se dispone de una herramienta que se considera adecuada 
para posteriores estudios de simulación del proceso DTO, con diferentes estrategias 
de desactivación-regeneración. Por otro lado, la metodología utilizada podría ser 
utilizada para obtener los parámetros cinéticos de este modelo para otros 
catalizadores, que puedan interesar para objetivos concretos. 
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10. NOMENCLATURA 
 

a Actividad, ec. (7.35). 

B, L Centros Brönsted y Lewis. 

bq Vector de parámetros a estimar. 

CC, CCi Contenido de coque total y de coque tipo i. 

Cqq Elemento de la matriz varianza–covarianza de q parámetros. 

Ej, Ed Energía de activación de cada constante cinética de la reacción 
principal y de desactivación, kJ mol-1. 

F Distribución de Fischer. 

F.O. Función objetivo a optimizar para el cálculo de los parámetros 
cinéticos, ec. (7. 3). 

F0, Fi, FTotal Caudal molar en unidades de carbono de la alimentación, del 
compuesto o lump i y total, respectivamente, molC h-1. 

fCi Fracción de coque tipo i. 

fi Parámetro a estimar en el modelado cinético. 

fri Factor de respuesta en el calibrado del micro-GC. 

K Constante de equilibrio. 

Ka, Kad Constante de equilibrio de adsorción en las ecuaciones cinéticas a 
tiempo cero y de desactivación. 

kj, kj* Constante cinética de la etapa j y valor correspondiente a la 
temperatura de referencia (unidades según modelo). 

ka*, kad* Constante cinética de adsorción en las ecuaciones cinéticas a 
tiempo cero y en la desactivación a la temperatura de referencia, 
molC (gcat h atm)-1. 

kd, kd* Constante cinética de la etapa de desactivación y valor 
correspondiente a la temperatura de referencia (unidades según 
modelo). 

Lq Intervalos de confianza de los parámetros calculados. 

ni Número de moles de la especie i, mmoles. 
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nl, nexp, nj, nv Número de lumps, de condiciones experimentales (incluyendo 
repeticiones), de puntos experimentales y de variables dependientes, 
respectivamente. 

p, q Número de condiciones experimentales y número de parámetros 
cinéticos a estimar. 

pi Presión parcial de lump i en cada etapa, atm. 

P Presión total, bar o atm. 

PO2 Presión parcial de oxígeno en el comburente, atm. 

Ri Relación molar de un compuesto i y del CO2. 

Ri, Si Rendimiento y selectividad del compuesto o lump i, %. 

Rj Número de repeticiones para cada condición experimental. 

ri, ri0 Velocidad de formación del componente i a tiempo t y a tiempo 
cero, (moli)C (gcat h)-1. 

SBET Superficie específica BET (método de Brunauer, Emmett y Teller), 
m2 g-1. 

Sm Superficie de microporos, m2 g-1. 

s2, si2, sj2 Varianza, varianzas del modelo i y del modelo j, respectivamente. 

sa2, se2 Varianza de la carencia de ajuste y del error experimental, 
respectivamente. 

SSE Suma de los cuadrados de los errores. 

t, treg Tiempo de reacción y de regeneración, min ó h. 

tα/2 Valor crítico de la estadística Student’s para un nivel de confianza α. 

t90 Factor de desactivación (tiempo necesario para que la conversión 
descienda un 10 % respecto a la conversión inicial a tiempo cero), 
min. 

tretención Tiempo de retención en las columnas del micro–GC, min. 

T, T* Temperatura y temperatura de referencia, K. 

Vm, VP Volumen de microporos y de poros, cm3 g-1. 

X Conversión, %. 
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Yi,j, Yi,j*, j,i
_
Y  Concentración calculada, experimental y experimental promedio del 

lump i para la condición experimental j, expresada como fracción 
molar referida a los componentes orgánicos, respectivamente. 

W Masa de catalizador, g. 

W/F0 Tiempo espacial referido a la alimentación, gcat h molC-1. 

 

Símbolos griegos 

α Nivel de confianza. 

α, θ, δ,γ Estructuras cristalográficas de la alúmina. 

εB, εL Coeficiente de extición molar para los centros Brönsted y Lewis, 
cm µmol-1 

ΔHa, ΔHad Calor de adsorción en las cinéticas de las reacciones a tiempo cero y 
de desactivación, kJ mol-1. 

θ, θd Término de atenuación por adsorción de agua y metanol de las 
etapas de la reacción principal y por adsorción de agua en la cinética 
de desactivación. 

ϕ, ϕi, ϕj Suma de los cuadrados de los errores, suma de los cuadrados de los 
errores de ajuste y del error experimental, respectivamente. 

σ2 Varianza. 

(υi)j Coeficiente estequiométrico del componente i en la etapa j del 
esquema cinético. 

υ, υa, υe, υi, υj Grados de libertad, grados de libertad del ajuste, del error 
experimental y de los modelos i y j, respectivamente. 

ωi Factor de pesos para cada lump i. 

 

Abreviaturas de compuestos 

A Compuestos oxigenados (MeOH+DME). 

ASA Sílice/alúmina amorfa. 

B Butenos. 

BTX Compuestos aromáticos (Benceno, Tolueno, Xilenos). 
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C5+ Fracciones alifáticas de 5 ó más átomos de carbono. 

DME Dimetil éter. 

E Etileno. 

F Resto de productos (Modelo Sedrán y cols. (1990)). 

G Fracción gasolina (Modelo Aguayo y cols. (1997)); resto de 
productos (modelo Morán (2002)). 

HCs Fracción de resto de hidrocarburos. 

iPr2EN N,N-diisopropiletilamina. 

LCO Aceite de ciclo ligero. 

LPG Gases licuados del petróleo. 

MCT Mercurio, Cadmio y Teluro. 

MeOH Metanol. 

MTBE Metil terc-butil éter. 

OH Grupos hidroxilos. 

P Propileno. 

Pa Parafinas ligeras C2-C4. 

PAH Hidrocarburos Aromáticos Policíclicos. 

PM Partículas Sólidas. 

PTFE Politetrafluoroetileno. 

RH Parafinas. 

t-BA Terc-butilamina. 

TEAOH Hidróxido de tetraetilamonio. 

VGO Gasóleo de vacío. 

VOC Compuestos Orgánicos Volátiles. 

 

Abreviaturas 

AEI Estructura del SAPO-18. 

BET Ecuación de Brunauer, Emmett y Teller (1938) para el cálculo de la 
superficie específica de un catalizador. 
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BJH Barrer–Joyner–Halenda. 

BOTO Proceso de transformación de bio-oil a olefinas (Bio-Oil To 
Olefins). 

BTE Proceso de obtención de etileno partir de bio-etanol (Bio-ethanol 
To Ethene). 

BTF, BTM Proceso de pirólisis de poliolefínas a baja temperatura (para la 
obtención de ceras, Back To Feedstock) y a alta temperatura (para 
la obtención de monómeros, Back To Monomers). 

BTO Proceso de obtención de olefinas partir de bio-etanol (Bio-ethanol 
To Olefins). 

CZA Función metálica de CuO-ZnO-Al2O3. 

CHA Chabazita (estructura del SAPO-34). 

CMHC Craqueo combinado de parafinas y metanol. 

CPP Proceso de Pirólisis Catalítica. 

CTO Proceso de transformación de carbón a olefinas ligeras (Coal To 
Olefins). 

DCC Proceso de Craqueo Catalítico Profundo (Deep Catalytic Cracking). 

DMT Módulo dilatómetrico. 

DMTO Proceso de transformación de dimetil éter o metanol a olefinas 
ligeras (Dimethyl ether or Methanol To Olefins). 

DRX Difracción de rayos X. 

DTA Análisis térmico diferencial. 

DTG Termogravimetría diferencial. 

DTO Proceso de transformación de dimetil éter a olefinas ligeras 
(Dimethyl ether to Olefins). 

FCC Proceso de craqueo catalítico en lecho fluidizado (Fluid Catalytic 
Cracking). 

FLOCC Proceso de craqueo catalítico de olefinas ligeras en lecho fluidizado 
(Fluid Catalytic Cracking of Light Olefins). 

FT Proceso de síntesis Fischer-Tropsch. 

FTIR Espectroscopía infrarroja por transmisión de Fourier. 
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GA Método de búsqueda de óptimos de los algoritmos genéticos 
basado en la simulación de la evolución y selección natural. 

GCxGC/MS Cromatografía bidimensional/espectrometría de masas. 

HPFCC Craqueo Catalítico Fluido de Alto Propileno (High Propylene Fluid 
Catalytic Cracking). 

ICP–MS Espectrometría de masas con fuente de plasma de acoplamiento 
inductivo. 

ISO Organización Internacional de Estandarización. 

LPMeOH Proceso de obtención de Metanol a Baja Presión. 

Micro-GC Micro Gas Chromatography (Micro Cromatografía de gases). 

MOGD Mobil Olefinas a Gasolina y Diesel. 

MS-5, PPQ, CPSIL    Columna del Micro-GC Tamiz Molecular, Porapak Q, 5CB. 

MTG Proceso de transformación de metanol a gasolina (Methanol to 
Gasolin). 

MTH Proceso de transformación de metanol a hidrocarburos (Methanol 
to Hydrocarbons). 

MTO Proceso de transformación de metanol a olefinas ligeras (Methanol 
to Olefins). 

MTP Proceso de transformación de metanol a propileno (Methanol to 
Propylene). 

OCM Transformación oxidativa de metano (Oxidative Coupling of 
Methane). 

OCP Proceso de Craqueo de Olefinas. 

OCT Tecnología de conversión de olefinas. 

ODHP Proceso de deshidrogenación oxidativa de parafinas. 

P/E Relación molar entre propileno y etileno. 

RMN Resonancia Magnética Nuclear. 

SC Craqueo con vapor (Steam Cracking). 

SCC Craqueo Catalítico Selectivo. 

SDTO Proceso de obtención de olefinas ligeras a partir de gas de síntesis 
vía dimetil éter. 
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SR Reformado con vapor (Steam Reforming). 

STM Proceso de obtención de metanol a partir de gas de síntesis (Syngas 
To Methanol). 

STD Proceso de obtención de dimetil éter a partir de gas de síntesis 
(Syngas To Dimethyl ether). 

TCD Detector de conductividad térmico. 

TPD Desorción térmica programada. 

TPO Combustión a temperatura programada. 

WGS Reacción de gas de agua (Water Gas Shift). 
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Anexo A 

 

ANEXO A. AJUSTES DEL MODELADO CINÉTICO A 
TIEMPO CERO 

 

Tabla A. 1. Etapas y ecuaciones cinéticas correspondientes a los diferentes 
modelos cinéticos propuestos. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

1 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)]–pD[k2+ 

            k4(pEf4+pP+pBf5)+k7]}θ                   (A.1) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)]–f1pM[k2+ 

             k4(f4pE+pP+f5pB)]}θ                       (A.2) 

(rE)0={k2f2(pD+pMf1)–f4pE[k3+k4(pD+pMf1) 

            +k5]}θ                                             (A.3) 

(rP)0={k2(pD+pMf1)–pP[k3+k4(pD+pMf1) 

           +k5]}θ                                              (A.4) 

(rB)0={k2f3(pD+pMf1)–f5pB[k3+k4(pD+pMf1) 

           +k5]}θ                                              (A.5) 

(r5+)0={k3(pEf4+pP+pBf5)–k6p5+ 

            +k4[pEf4(pD+pMf1)+pP(pD+pMf1) 

            +pBf5(pD+pMf1)]}θ                          (A.6) 

(rPa)0=[k5(pEf4+pP+pBf5)+k6p5+]θ                (A.7) 

(rBTX)0=[k5(pEf4+pP+pBf5)+k6p5+]θ              (A.8) 

(rCH4)0=k7pDθ                                              (A.9) 

(rCO)0=k7pDθ                                             (A.10) 
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero 

 

Tabla A.1. Continuación. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

2 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)]–pD[k2+k3(pEf4+pP 

                 +pBf5)+k5(pEf4+pP+ pBf5)+k8]}θ    (A.11) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)]–f1pM[k2+k4(f4pE+pP 

           +f5pB)+k5(f4pE+pP+f5pB]}θ            (A.12) 

(rE)0={k2f2(pD+pMf1)+f4pE[k3(pD+pMf1) 

          –k4–k5(pD+pMf1)–k6]}θ                    (A.13) 

(rP)0={k2(pD+pMf1)+pP[k3(pD+pMf1) 

          –k4–k5(pD+pMf1)–k6]}θ                    (A.14) 

(rB)0={k2f3(pD+pMf1)+f5pB[k3(pD+pMf1) 

          –k4–k5(pD+pMf1)–k6]}θ                    (A.15) 

(r5+)0={k4(pEf4+pP+pBf5)+k5[pEf4(pD+pMf1) 

           +pP(pD+pMf1)+pBf5(pD+pMf1)] 

           –k7p5+}θ                                         (A.16) 

(rPa)0=[k6(pEf4+pP+pBf5)+k7p5+]θ               (A.17) 

(rBTX)0=[k6(pEf4+pP+pBf5)+k7p5+]θ            (A.18) 

(rCH4)0=k8pDθ                                             (A.19) 

(rCO)0=k8pDθ                                              (A.20) 
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Tabla A.1. Continuación. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

3 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)]–pD[k2 

         +k5(pEf3+pP+pBf4) 

         +k7(pEf3+pP+pBf4)+k11]}θ                (A.21) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)]–pM[k3+k5(f3pE+pP 

         +f4pB)+k8(f3pE+pP+f4pB)]}θ             (A.22) 

(rE)0={f1(k2pD+k3pM)+f3pE[f1(k4pD+k5pM)–k6 

         –k7pD–k8pM–k9]}θ                             (A.23) 

(rP)0={k2pD+k3pM+pP[k4pD+k5pM–k6–k7pD 

         –k8pM–k9]}θ                                      (A.24) 

(rB)0={f1(k2pD+k3pM)+f4pB[f2(k4pD+k5pM)–k6 

         –k7pD–k8pM–k9]}θ                             (A.25) 

(r5+)0={k6(pEf3+pP+pBf4)+k7pD(pEf3+pP+pBf4) 

         +k8pM(pEf3+pP+pBf4)–k10p5+}θ         (A.26) 

(rPa)0=[k9(pEf3+pP+pBf4)+k10p5+]θ              (A.27) 

(rBTX)0=[k9(pEf3+pP+pBf4)+k10p5+]θ           (A.28) 

(rCH4)0=k11pDθ                                           (A.29) 

(rCO)0=k11pDθ                                            (A.30) 
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero 

 

Tabla A.1. Continuación. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

4 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)]–pD[k2 

          +k5(pEf3+pP+pBf4)+k9]}θ                (A.31) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)] 

          –pM[k3+k6(f3pE+pP+f4pB)]}θ            (A.32) 

(rE)0=[f1(k2pD+k3pM) 

          –f3pE(k4+k5pD+k6pM–k7)]θ               (A.33) 

(rP)0=[k2pD+k3pM 

          –pP(k4+k5pD+k6pM–k7)]θ                 (A.34) 

(rB)0=[f2(k2pD+k3pM) 

          –f4pB(k4+k5pD+k6pM–k7)]θ               (A.35) 

(r5+)0={k4(pEf3+pP+pBf4)+k5pD(pEf3+pP+pBf4) 

          +k6pM(pEf3+pP+pBf4)–k8p5+}θ         (A.36) 

(rPa)0=[k7(pEf3+pP+pBf4)+k8p5+]θ               (A.37) 

(rBTX)0=[k7(pEf3+pP+pBf4)+k8p5+]θ            (A.38) 

(rCH4)0=k9pDθ                                             (A.39) 

(rCO)0=k9pDθ                                              (A.40) 
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Tabla A.1. Continuación. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

5 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)] 

          –pD[k2+k4(pE+pP+pB)+k9]}θ           (A.41) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)] 

          –pM[k3+k5(pE+pP+pB)]}θ                 (A.42) 

(rE)0={k2pD+k3pM 

          +pE[k4pD+k5pM–f1(k6+k8)]}θ           (A.43) 

(rP)0=[k2pD+k3pM 

          +pP(k4pD+k5pM–k6–k8)]θ                 (A.44) 

(rB)0={k2pD+k3pM 

          +pB[k4pD+k5pM–f2(k6+k8)]}θ           (A.45) 

(r5+)0=[k6(pEf1+pP+pBf2)–k7p5+]θ               (A.46) 

(rPa)0=[k7p5++k8(pEf1+pP+pBf2)]θ               (A.47) 

(rBTX)0=[k7p5++k8(pEf1+pP+pBf2)]θ            (A.48) 

(rCH4)0=k9pDθ                                             (A.49) 
(rCO)0=k9pDθ                                              (A.50) 
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Ajustes del modelado cinético a tiempo cero 

 

Tabla A.1. Continuación. 

 Etapas cinéticas Ecuaciones cinéticas 

M
od

el
o 

7 

 

(rD)0={-k1[pDpW–(pM2/K1)] 

          –pD[k2+k4(pE+pP+pB)+k14]}θ         (A.51) 

(rM)0={k1[pDpW–(pM2/K1)]–pM[k3 

         +k5(pE+pP+pB)]}θ                           (A.52) 

(rE)0={k2pD+k3pM+pE(k4pD+k5pM)+k10pB 

         +k13p5+)]}θ                                      (A.53) 

(rP)0=[k2pD+k3pM+pP(k4pD+k5pM–k6 

         –k7–k8)+k9pB+k13p5+f2]θ                  (A.54) 

(rB)0={k2pD+k3pM+pB[k4pD+k5pM+k8 

         –k9(1+f1)–k10–k11–k12]+k13p5+f3}θ   (A.55) 

(r5+)0=[k9pBf1–k13p5+]θ                              (A.56) 

(rPa)0=[k6pP+k11pB]θ                                  (A.57) 

(rBTX)0=[k7pP+k12pB]θ                               (A.58) 

(rCH4)0=k14pDθ                                          (A.59) 

(rCO)0=k14pDθ                                           (A.60) 
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Tabla A. 2. Parámetros cinéticos y de ajuste de los diferentes modelos. 

Parámetros cinéticos 
Modelo 

BASE 1 2 3 
k1* *n=2 1.08 2.16·10-1 7.58·10-1 6.24·101 
k2* *n=1 5.64·10-2 1.11·10-1 1.28·10-1 1.36·10-1 
k3* *B/1/3, n=1; 2, n=2 1.30·10-4 8.12·10-3 8.51·10-2 1.92 
k4* *2, n=1; B/1/3, n=2 3.15·10-1 4.58·10-1 2.00·10-2 4.84·10-2 
k5* *B/1, n=1; 2/3, n=2 1.49·10-1 3.54·10-1 4.94·10-1 2.08 
k6* *n=1 1.04·10-3 6.51·10-6 6.11·10-1 3.51·10-2 
k7* *B/1/2, n=1; 3, n=2 8.60·10-3 1.10·10-3 5.45·10-6 8.26·10-2 
k8* *2, n=1; 3, n=2 - - 8.74·10-4 1.05·101 
k9* *n=1 - - - 7.21·10-1 
k10* *n=1 - - - 3.10·10-2 
k11* *n=1 - - - 1.03·10-3 
Kads atm-1 6.13 7.67 1.65·101 2.02·101 
E1 kJmol-1 3.23 9.66 1.37 8.91 
E2 kJmol-1 3.31·101 1.06·101 6.78 1.08·101 
E3 kJmol-1 8.13·101 4.87·101 1.85·101 2.40 
E4 kJmol-1 3.03·101 9.18 4.94·101 2.08·101 
E5 kJmol-1 2.42·101 5.48·10-1 4.67 1.29·101 
E6 kJmol-1 6.77 2.11 7.15·10-1 2.89·101 
E7 kJmol-1 2.21·101 1.91·10-1 1.91·101 3.28 
E8 kJmol-1 - - 1.28·10-1 5.82 
E9 kJmol-1 - - - 2.04 
E10 kJmol-1 - - - 3.77·101 
E11 kJmol-1 - - - 2.35·10-1 

ΔH0ads kJmol-1 7.76·10-1 3·101 2.67·101 2.48·101 
f1  1.28 3.24 1.03·101 6.72·10-1 
f2  - 6.94·10-1 7.08·10-1 3.09·10-1 
f3  - 3.18·10-1 3.03·10-1 3.33·10-1 
f4  - 3.50·10-1 4.15·10-1 3.39·10-2 
f5  - 1.73·10-1 4.22·10-1 - 

F.O.  1.21·10-1 6.95·10-2 6.66·10-2 6.46·10-2 

* Unidades: molC gcat-1 h-1 atm-n, 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. Continuación. 

Parámetros cinéticos 
Modelo 

4 5 7 
k1* *n=2 2.17·101 4.45·101 1.25 
k2* *n=1 1.01·10-1 5.58·10-2 8.52·10-2 

k3* *n=1 2.38·10-1 5.26·10-3 7.45·10-3 

k4* *4, n=1; 5/7; n=2 1.20·10-2 7.56·10-2 4.45·10-3 
k5* *n=2 3.64·10-1 2.04·101 1.26·10-2 
k6* *5/7, n=1; 4, n=2 1.35 9.38·10-1 3.42·10-1 
k7* *n=1 3.11·10-1 3.30·10-2 5.54·10-1 
k8* *n=1 8.24·10-6 2.48·10-1 1.83 
k9* *n=1 1.45·10-3 4.34·10-6 7.02 
k10* *n=1 - - 2.01·10-4 
k11* *n=1 - - 3.33·10-2 
k12* *n=1  - 7.93·10-1 
k13* *n=1  - 2.52·10-3 
k14* *n=1  - 4.36·10-4 
Kads atm-1 7.07 1.13·101 5.89 
E1 kJmol-1 9.14 2.27·101 5.93·101 

E2 kJmol-1 1.44·101 3.88·101 1.93·101 
E3 kJmol-1 1.09·101 4.65·101 2.65·101 
E4 kJmol-1 3.52·101 1.07·101 1.14 
E5 kJmol-1 4.49 8.68 6.68 
E6 kJmol-1 1.49·101 1.60·101 1.65·101 
E7 kJmol-1 6.22·10-1 7.45·10-2 2.28 
E8 kJmol-1 2.97 1.70·101 1.28·101 
E9 kJmol-1 2.38·10-1 3.47 8.31 
E10 kJmol-1 - - 4.70·101 
E11 kJmol-1 - - 1.37 
E12 kJmol-1  - 9.11 
E13 kJmol-1  - 8.10 
E14 kJmol-1  - 7.10·10-1 

ΔH0ads kJmol-1 2.91·101 4.03 2.26·101 
f1  7.35·10-1 1.27 8.02·10-1 

f2  3.23·10-1 3.28 1.17·10-1 

f3  4.66·10-1 - 2.84 
f4  1.04·10-1 6.25·10-2 1.07·10-1 

F.O  7.02·10-2   

* Unidades: molC gcat-1 h-1 atm-n, donde n depende de cada modelo y cada constante. 
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Figura A. 1. Comparación para los Modelos Base (a y b, para los lumps mayoritarios y 

minoritarios), 1 (c y d) y 2 (e y f) de los resultados experimentales 
(puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el tiempo espacial de 
la concentración de los lumps, para 375 ºC. 
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Figura A. 2. Comparación para los Modelos 3 (a y b, para los lumps mayoritarios y 

minoritarios), 4 (c y d) y 5 (e y f) de los resultados experimentales 
(puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el tiempo espacial de 
la concentración de los lumps, para 375 ºC. 
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Figura A. 3. Comparación para el Modelos 7 (a y b, para los lumps mayoritarios y 

minoritarios) de los resultados experimentales (puntos) y calculados 
(líneas) de la evolución con el tiempo espacial de la concentración de 
los lumps, para 375 ºC. 
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ANEXO B. AJUSTES DEL MODELADO CINÉTICO 
CONSIDERANDO LA DESACTIVACIÓN 

 

Tabla B. 1. Parámetros cinéticos de mejor ajuste y función objetivo para los 
diferentes modelos cinéticos de desactivación de la Tabla 7.12. 

 6A 6B 6D 6E 6F 
kd1, h atm-1 1.46·10-1 6.05·10-1 2.42 5.61·101 4.25·10-1 
kd2, h atm-1 - 6.01·10-1 - - 5.46·10-2 

Ed1, kJ mol-1 3.40·101 7.50 4.63·101 4.65·101 1.25 
Ed2, kJ mol-1 - 7.44 - - 4.99 
kdads, h atm-1 8.22·10-1 2.34·10-2 3.84·10-2 4.55·10-1 3.22·10-2 

Edads, kJ mol-1 5.42·10-1 3.03·10-1 7.56·10-1 1.23·10-2 5.21·10-1 

d 3.32 5.55 3.83 7.95 5.45 
F.O. 1.7·10-1 1.44·10-1 1.62·10-1 1.80·10-1 1.53·10-1 

 

 
Figura B. 1. Comparación para el modelo cinético de desactivación 6A (a y b, para 

los lumps mayoritarios y minoritarios) de los resultados experimentales 
(puntos) y calculados (líneas) de la evolución con el tiempo de la 
concentración de los lumps. Condiciones de reacción: 375 ºC; tiempo 
espacial, 1.5 gcat h molC-1. 
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Figura B. 2. Comparación para los modelos cinéticos de desactivación 6B (a y b, 

para los lumps mayoritarios y minoritarios) y 6D (c y d) de los 
resultados experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución 
con el tiempo de la concentración de los lumps. Condiciones de 
reacción: 375 ºC; tiempo espacial, 1.5 gcat h molC-1. 
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Figura B. 3. Comparación para los modelos cinéticos de desactivación 6E (a y b, 

para los lumps mayoritarios y minoritarios) y 6F (c y d) de los 
resultados experimentales (puntos) y calculados (líneas) de la evolución 
con el tiempo de la concentración de los lumps. Condiciones de 
reacción: 375 ºC; tiempo espacial, 1.5 gcat h molC-1. 
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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 ...



