eman ta zabal zazu ZIENTZIA
ETA TEKNOLOGIA
FAKULTATEA

FACULTAD
Universidad Euskal Herriko DE CIENCIA

del Pais Vasco  Unibertsitatea Y TECNOLOGIA

FACULTAD DE CIENCIAY TECNOLOGIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

DISENO Y COMPORTAMIENTO
DE UN CATALIZADOR
CORE-SHELL EN LA SINTESIS
DIRECTA DE DIMETIL ETER CON
VALORIZACION DE CO,

MEMORIA
Que para optar al grado de Doctor en Ingenieria Quimica presenta

Don Miguel Sanchez-Contador Uria

Leioa, Abril, 2017

(c)2017 MIGUEL SANCHEZ-CONTADOR URIA






A mi familia y
amigos, por su
paciencia y apoyo






Agradecimientos

AGRADECIMIENTOS

Ha llegado el momento de hacer balance y poner en valor lo vivido. Y es en este
momento en que tengo tanto que decir, tanto que agradecer, tanto de lo que me
siento orgulloso que cuesta, sin escribir casi un nuevo capitulo, reflejar lo
agradecido que me siento de haber podido vivir y compartir esta experiencia con
mis comparieros, cuya calidad cientifica s6lo se ve eclipsada por su calidad
humana.

En primer lugar, quiero dar las gracias a mi director el Dr. Andrés T. Aguayo y al
director del grupo PROCAT-VARES el Dr. Javier Bilbao por darme la oportunidad de
realizar ésta Tesis con ellos, y por su ayuda, consejos y apoyo durante todo este
tiempo.

En segundo lugar, quiero dar las gracias a mis compafieros por los buenos
momentos y por la ayuda prestada en los momentos no tan buenos.

A Aitor y Rober, con los que comencé esta aventura, no puedo mas que daros las
gracias por todos los buenos ratos que hemos pasado, dentro y fuera del
laboratorio, porque siempre he podido recurrir a vosotros en momentos de crisis y
en los momentos en los que era necesario distraerse del trabajo. Os deseo toda la
suerte del mundo, merecida por otra parte, en vuestros proyectos presentes y
futuros.

A Maria e Idoia, que con tanto carifio me acogieron en Pitxutxiland cuando llegue,
no os podéis hacer a la idea el giro que dabais a los dias, haciendo menos malos
los dias duros y aln mejores lo buenos, Idoia con tus videos de Youtube y tu
personalidad alocada, y Maria con tu sentido del humor, que a veces solo
compartimos nosotros, y tu forma de ser (eres una de las mejores personas que he
conocido).

Quiero dar las gracias a Ainara y a Paula porque de ellas he aprendido gran parte
de lo que sé de los reactores. Desde que fui proyectista de Paula en el Master hasta
ahora siempre me habéis ensefiado, gracias por dejarme aprender de vosotras.

A Alvaro, Elena y Moni que siempre se han preocupado por como estaba,
ofreciéndome su ayuda cuando la he necesitado (les pidiera ayuda o sélo me
vieran con mala cara). Sois parte de los responsables de que no tirara la toalla en
ningln momento durante estos 3 afios y pico.

A Pablo y Tomas, que desde que llegaron han mejorado el buen ambiente, siempre
con buen humor y ganas de ayudar. He podido aprender mucho de ambos y me
siento muy orgulloso de haber podido trabajar mano a mano con los dos.

Y al resto de mis compafieros, Borja, Bea, Alazne, Marta, Ochoa, José, Naiara,
Fran..., cuya actitud y compaferismo hacen que trabajar con ellos sea un placer.
Los cafés de media mafnana y de después de comer, los cumplearios, las comidas
y cenas de navidad... han sido momentos muy buenos de los que guardo un grato
recuerdo gracias a tod@s vosotros.

Miguel Sanchez-Contador Uria



Agradecimientos

Gracias Pedro por la inestimable ayuda que me has prestado, por tu motivacion,
consejos, y por darme tu punto de vista de mi trabajo, que siempre he valorado
mucho.

Quiero agradecer a Gorka y a Eva por darme la oportunidad y su confianza para
compartir con ellos las aulas y permitirme disfrutar de la experiencia docente.

No quiero perder la oportunidad de darles las gracias a los proyectistas que he
tenido durante estos afos, en especial a Ana y a Mikel, gracias por vuestra
dedicacion, compromiso y ganas de aprender.

Quiero, también, darle las gracias a mis amigos de toda la vida (Aitor, Diego, Mikel,
Merino, Patxi..) que siempre han sido un pilar importante en mi vida, a mis
compaferos de carrera, especialmente a Alain y Naiara, que siempre me han
trasmitido su apoyo y amistad, y a mis comparieros de equipo con los he podido
quitarme el estrés acumulado en la semana.

Por ultimo, quiero darle las gracias a mi familia, a mis padres y en especial a mi
madre, de cuyas canas soy en gran parte responsable; a mis hermanos Ifaki y
Amaya; a mi cuiado Sergio; a Leo; y al resto de mi familia. Gracias porque nunca
me habéis fallado, por creer siempre en mi aunque yo dudara de mi mismo,
porque siempre me dais buenos consejos y porque no puedo pedir una familia
mejor.

A tod@s los que habéis formado parte de esta inolvidable experiencia GRACIAS.

Mikel

Este trabajo ha sido posible gracias a la financiacion de la beca predoctoral del
Gobierno Vasco (PRE_2013_1_841).

UPV EHU



indice

INDICE
OBUJIETIVOS ..ttt e ettt e e e e e s e e et e e e s e b b neeeeeeeaanne 1
1 INTRODUCION ...ttt 7
11 EL CO2 COMO MATERIA PRIMA .. .ottt 8
1.2 EL DIMIE ..ttt et e e e e e e r e e e e e e e e b bt e e e e e e e annaeeeas 10
0 R = (o] o 1= o F=To L= PR PURPROPRIN 10
1.2.2 ECONOMIA AEIDME .....cciiiiiiiiiieittste et 12
1.2.2.1 Interés como combUSHDIE ..........oooiiiiiiii 13
1.2.2.2 Interés COmMO MAteria PriMa.......ccceveeeeriiiieeeiiieeeseeeeesereeeeneeeeeeneneens 17
1.2.2.3 Mercado e implantacion industrial ............ccccceeevviieeeiiiie e 23
1.3 SINTESIS DEL DME EN UNA ETAPA (PROCESO STD)....ovoveviieieveeeeeeeeeseesessisisienas 25
1.3.1  REACCIONES ...ttt sttt r e sie e e nne e nreenne s 25
IR T A O\ = 11742 Yo (o] {1 TP 26
1.3.2.1 Catalizadores para la sintesis de metanol..............cccccccvvvveeee e, 26
1.3.2.2 Catalizadores para deshidratacion de metanol a DME.................. 27
1.3.2.3 Catalizador bifuncional..............cccooiiiiiiii e 27
1.3.2.4  DESACHVACION .....eeiiiiiiie ittt e e e e 29
1.3.3  REACTOIES ...ttt st s 31
14 VALORIZACION DE CO2 EN LA SINTESIS DE DME.......cccvveveiieeiiisseeeeeeeeneeenenns 32
141 TerMOINAMICEA . ....ciiiiriieiieieie ettt sb e eesre e 32
1.4.2 CataliZAtOrES .......occviiiieiieeieeee e 34
1.4.3 Modelado CINELICO .....cccoiiiiieiieee e e e 36
144 REACTOIES ...ccviiiieietei ettt et e enre e 39
2 EXPERIMENTAL L.ttt ettt et e e e ettt e e e e e s s st e e e e e e e e e s e nnnbeeeaaaeeas 43
21 EQUIPO DE REACCION Y ANALISIS ....curiueiirereieereseereieeeeseseeseessseesseesesessesseees 43
P22 % R =To [0 1] o Yo e [ (== Vo o [0 o I 43
2.1.2  Sistema de CONLIOL.......coiiiiiiieie e e e 45
2.1.2.1 Etapa de redUCCION .......cccciiiiiiee ettt e e ae e e e 45
2.1.2.2 Etapa de rEACCION .......eeveeeiiiee et e e e e e ee e e e 46
2.1.3 Analisis de productos de reacCCiON ..........c.cceevcuveiiieeciee e see e 46
2.1.4  INAICES AE ITEACCION ...ttt e en st an s 49
2.2 PREPARACION DE LOS CATALIZADORES.........c.coiviiiieieieieieeesie e 51

Miguel Sanchez-Contador Uria



Il indice

2.2.1 Sintesis de la funcidn MEtAlCA ........ccooeiiiiiiiic e 51
2.2.1.1 Coprecipitacion por medio de carbonatos............ccccevevvveevivieeennen, 51
2.2.1.2 Coprecipitacion por medio de aminas............ccccvvvveeeeeeiiiiniieeeeeeennns 52

2.2.2 Obtencidon de la funcion ACida ..o 53
2.2.2.1 Funciones &cidas COMEICIAIES ..........cceeiiiuiieeiiiiie e 53
2.2.2.2  SINLESIS AE SAPOS ...ttt 55

2.2.3 Preparacion de los catalizadores bifuncionales.........c..cccoevvviciiceeinennnn, 57
2.2.3.1  Estructura CONVENCIONAL........ceiiiiiiiiiiiiie et 57
2.2.3.2  Estructura Core-Shell ... 57
2.2.3.3 Tratamiento de estabilizacCion............c.ccccoviiiiiiiiiiini 61

2.2.4 Denominacion de los catalizadores bifuncionales............ccccccoceveneenncene 61

2.2.5 Activacion de los catalizadores metalicos y bifuncionales....................... 62

2.3 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES.........cceeievirireieieeiesesieieseeie e, 63

2.3.1 Propiedades fisicas y morfolOgiCas .........cccevueeiiieiieiiiii st 63
2.3.1.1  Estructura mMiCro Yy MESOPOIOSA ....cceeeiriuuurririreeeasiiinreeeeeesassirseeeesessanns 63
228G 10 72N |V [0 T (0] [0 T |- TSRS 63

2.3.2 Propiedades quimicas y eStruCturales .........c.ccccuvevueeiirerieesiee e seesree s 64
2.3.21 COmMPOSICION QUIMICA ...vvveeiiiieeeiiiieeeiieeeeiiee e seee e seee e seaee e s naeeeennees 64
2.3.2.2 Propiedades eStrUCTUIalES............ccuieiiiiiiiiiiiieeeeiiiiiieee e 64

2.3.3 Propiedades MEtAlICAS ..........cueeveeiiii ettt 65
2.3.3.1  ReduCibilidad.........cccooiiiiiiiiiiie e 65
2.3.3.2 Superficie metalica y diSpersiOn ...........ccccvveeeeeeiiiiiiiieeee e eecriiee e 65
2.3.3.3  Analisis combinado; TPR + quimisorcion de N2O ...........cccccvvvvveeeeenns 66

2.3.4 Propiedades ACIAAS. .......cccciveiiieiie ettt sttt nnae e 66
2.3.4.1 Acidez total y distribucion de fuerza acida..........cccccccceeveiviiieeeeeens 66
2.3.4.2 Naturaleza de 10s CENrOS ACIAOS.........cceeiuiiieiiiiie e 68

2.3.5 Andlisis del contenido y caracteristicas del coque .......ccccevvveeicvereennene, 69
2.3.5.1 Contenidoy dureza del COQUE.........ccccurriiiieeiiiiiiiiiiie e 69
2.3.5.2 Naturaleza del COQUE........cooiiiiiiiiiiii e 70
2.3.5.3 Regiones de deposicion del COQUE..........ccvveiviiieeiiiiee e 70

3 ESTUDIO DE LAS FUNCIONES INDIVIDUALES DEL CATALIZADOR .........cccuvveeee. 75
31 SELECCION DE LA FUNCION METALICA ..ot 75

UPV EHU



indice Il

3.1.1 Propiedades de la funcidn metaliCa............ccocveviverieiiecn s 75
3.1.1.1 Propiedades fisicas y morfolOgiCas .........cccceevvveeeiiiiieesiiie e 75
3.1.1.2 Propiedades quimicas y estruCturales............ccccceeeeeeiiiviiiieeeeeeecnnnn 79
3.1.1.3 Propiedades MEtAlICAS ..........ccevureeeiiiiie et 82

3.1.2 Comportamiento cinético en la sintesis de metanol ............ccccccceevvveeennen. 85
3.1.2.1 Efecto del mMétodo de SINESIS .......ccoiuieiiiiiiiiiiiee e 85
3.1.2.2 Efecto del contenidO de Zr........cceeeiiieiiiiiiee e 87

3.1.3 Reproducibilidad de la sintesis de la funcion metalica.............c.c.ccceene... 88

3.2 SELECCION DE LA FUNCION ACIDA .....coouiirimieniireeeneieisissss s esssesseesseseeees 90

3.2.1 Propiedades de la funcidn Acida .........ccceceveiiiiienicciee e 90
3.2.1.1 Propiedades fisicas y morfolOgiCas ...........cccecuuvriveeeeeiiiiiiiiiee e 90
3.2.1.2 Propiedades eStrUCTUrales ............ccoiuvriieeeeeieiiiiiiiee e 94
3.2.1.3  Propiedades ACIAS .........cccurreiiiiie et e e e e e e e 95

3.2.2 Comportamiento cinético en la deshidratacion de metanol ................. 99

3.2.3 Estabilidad de las funciones Cidas...........cccceverinerieieiencne e 102

3.2.4 Reproducibilidad de la sintesis de la funcién acida ............ccccccvvvereenen. 104

4 DISENO DEL CATALIZADOR BIFUNCIONAL .......ooveveeeeieieeeeeeieieeseie s 109
4.1 CATALIZADORES PARTICULADOS ESTRUCTURADOS.......cccoeierienienieeieeeeiene 109
4.1.1 Catalizadores Core-shell..........cocoiiiiii e 110

4.1.2 Adecuacion de la distribucion radial de fase activa en la particula de

(ox= 1 =1 [7.2= To o] SO TSP PR PR PRPPRAPR 112
4.2 DISENO DEL CATALIZADOR CON ESTRUCTURA CONVENCIONAL ............... 113
4.2.1 Optimizacion de la relacion masica entre funciones...........ccccceevveveeene 113
4.2.2 Activacion del catalizador ..o 115

4.3 DISENO Y VENTAJAS DEL CATALIZADOR CON ESTRUCTURA CORE-SHELL.. 117

0 B N = (=T o Y- 1= ox (o ] o [ SRR 117
4.3.2 Control de la temperatura de calcinacion ...........c.cccoccevevienienesin e 118
4.3.2.1  PropPi€@UAAES .....cceeieeiiiiiiiiee ettt 119
4.3.2.2 Comportamiento CINELICO.........cccceeeieeeiiiiiiiie e 121
4.3.3 Optimizacion de la relacién masica entre funciones individuales........ 124
4.3.4 Reproducibilidad de la sintesis del catalizador............cccccoccvevceeivieenneens 125
4.4 COMPARACION DE CATALIZADORES CON DIFERENTE ESTRUCTURA ......... 127
4.4.1 Efecto de la estructura de los catalizadores en las propiedades......... 127

Miguel Sanchez-Contador Uria



v indice

44.2 Efecto de la estructura de los catalizadores en su comportamiento

L0710 1= i o7 o JO TSP PT PSP 133
G B [~ o1 U {0 T o [ TRRURRTR 137

5 ESTUDIO PARAMETRICO ...ttt 141
5.1 CONSIDERACIONES TERMODINAMICAS ........ooeviiirereieieieieeseeere s, 141
5.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA . ..ottt 143
5.3 EFECTO DE LA PRESION .....oviuiiiiiveiicte ettt 147
54 EFECTO DEL TIEMPO ESPACIAL ..ottt 150
55 EFECTO DE LA RELACION MOLAR CO2/COX..ocvvvreeeeererereieeeeeeeseseseseesesenns 153
5.6 EFECTO DE LA RELACION MOLAR H2/COX ...cuvieirereiiieieieieseeeiesesieesese s, 159

6 DESACTIVACION Y REGENERACION DEL CATALIZADOR..........cccoovrvirrrnnnn. 165
6.1 ESTABILIDAD DEL CATALIZADOR........coiiiiiieeiiieeie ettt 166
6.2 DETERIORO DE LAS PROPIEDADES DEL CATALIZADOR ......ccccociviiiinriceieee 169
6.2.1 Deterioro de las propiedades fiSICas .........cccceviiriiee e s 169
6.2.2 Deterioro de las propiedades MetaliCas..........cccccevvevieeiceencieneeneeseee s 171

6.3 CONTENIDO Y CARACTERISTICAS DEL COQUE DEPOSITADO............cc.co....... 174
6.3.1 Contenido y tip0S A€ COQUE........cocureciiiiiiiieie e se e 174
6.3.2 Localizacion del coque en la particula de catalizador..............cccecveees 178
6.3.2.1 El coque en las funciones individuales del catalizador................... 179

6.3.2.2 Importancia de la estructura core-shell en la deposicion de

(o0 T | 1P 181
6.3.2.3 Posicion radial del coque en la particula .........ccccccecvveeeeiee e, 182
6.3.3 Naturaleza del COQUE ........coiiiiiii et 186
6.3.4 EVOIUCION €I COQUE.....c.uiiiiiieie ettt s 188
6.4 MECANISMO DE FORMACION DEL COQUE.........ccceiiiiinienienienieneeie e 191
6.5 REGENERACION DEL CATALIZADOR.........otieieeeeeeree ettt es e 194
6.5.1 Estudio termogravimétrico de la combustidon del coque............ccccueun... 194

6.5.2 Reactivacion del catalizador en ciclos de reaccién-regeneracion....195

6.5.2.1 Deterioro de las propiedades del catalizador tras Ila

(Yo =T aT=T = Lol o o ISR 197
6.5.2.2 Reactivacion del catalizador estabilizado ............ccccccvvvvvviviiennnn. 199
7 MODELADO CINETICO Y SIMULACION DEL REACTOR CON EL CATALIZADOR
(@@ 124 =] o | =1 I 205

UPV EHU



indice \Y;

7.1 MODELO CINETICO APARENTE ......cocviuiveiieereiete ettt 206
7.1l ANTECEUEBNTES ......eiieiiee ettt re e 206
7.1.1.1  Sintesis de Metanol ..........coouiiiiiiiiii e 206
7.1.1.2  REACCION WGS ...ttt ettt 208
7.1.1.3 Deshidratacion de metanol ............ccccoiiiiiiiiiiiii i 208

4% B Y 1= (o Yo [o] (oo | = USSR 209
7.1.21  ANAISIS A ALOS.....ccuiiiiiiieiiie et 209
7.1.2.2 Significacion y discriminacion de modelos............ccccccoeccviiiieeeeennns 213
7.1.3 Modelos CINETICOS PrOPUESLOS ....ccvvieirieriiieiieeeteesreesitee e sbeesnreesreesnseeenees 215
7.1.3.1 Cinéticade las etapas de reaCCiOn ...........cccccuveevivieeeiiieeesseee e 215
7.1.3.2 Ecuacion cinética de desactivacion..........c.ccccceviieeiiniiieeniiiee e 219
7.1.4 Discriminacion de los modelos Propuestos .........cccccvvevieevviesiieesiveesieeesnnns 221
7.2 MODELO MACROCINETICO PARA EL CATALIZADOR CORE-SHELL ............. 229
7.2.1 DescripCion del MOAEI0.......cccciieiiii i 229
7.2.2 Pardmetros del modelo MIiCrOCINELICO .........ccceviveiiiiiieie e 233
7.2.3 Programa de SIMUIACION .........cccociieieiie e 233
7.2.4 MoOdelo MICTOCINETICO ....cociiiiiiiiieee e 234
7.3 SIMULACION ...ttt sttt 236
7.3.1 Efecto de las condiciones de Operacion ..........ccccoceveveriveneeieeciesieeseesenns 236
7.3.2 Comparacion con el catalizador convencional y core-shell ................ 241

7.3.3 Importancia de la separacion de las funciones en el catalizador

COME-SNEIl ... 243

7.4 CONSIDERACIONES PARA EL AUMENTO DE ESCALA......ccoiieiieeeiee e 247

8 RESUIMEN ...ttt ettt sttt sttt ettt be et e st et e e e se e e mt e e be e ebe e sbeesaeesneesnneannas 253
9 CONCLUSIONES. .......eotiiitieitie ettt sttt ettt sb e nbe e 257
10 NOMENCLATURA ...ttt ettt bbbt b et ne e 267
10.1 ABREVIATURAS ...t 267
10.2 NOMENCLATURA GENERAL ...ttt 269
11 BIBLIOGRAFIA ..ottt ettt 275
AINEXOS ..ttt ettt h ettt b e bt bt e bt e Rt e ene e e et ebe e ebeeaaeeneeeennas 305
A CALIBRADO DEL MICRO-GC VARIAN CP-4900 ........cccoeemuieiieenree e e siee e 305

B TERMODINAMICA ....coooiiiiteteicee ettt 309

Miguel Sanchez-Contador Uria



VI indice

C  REACCION BLANCO (SIN CATALIZADOR).......coeveiieeierireieieeeeeseeeiesessesssesse s, 311
D BALANCE DE MATERIA ...ttt et 313
E INFLUENCIA DE LAS ETAPAS FISICAS DIFUSIONALES........c.cccooieeeeeeieseee s 315
E.1. DIfUSION INEEIN@ ...t e 315
E.2 DIfUSION EXEEIMA ... ittt ettt sae e sbe e e e e 316
F DISTRIBUCION DEL TAMARNO DE PORO.......oouieieiieeeeeeeeeeeeee s en s 317

UPV EHU



Capitulo

OBJETIVOS

No valores el trabajo hasta que
acabe el dia y la tarea esté hecha.

Elizabeth Barrett Browning






Objetivos 1

OBJETIVOS

Esta tesis tiene como objetivo general, contribuir al desarrollo del proceso de
produccion de dimetil éter (DME) mediante sintesis directa y con CO:
co-alimentado con el gas de sintesis. Para ello se propone la preparaciéon y
optimizacion de un nuevo catalizador con estructura core-shell, en aras de mejorar
la actividad, selectividad, estabilidad y regenerabliidad de los catalizadores
bifuncionales, preparados hasta el momento con estructura convencional, y
asimismo, determinar las condiciones de operacibn adecuadas con este
catalizador, y un modelo cinético valido para simular y optimizar la reaccién en un
amplio intervalo de condiciones de operacion.

El interés de la sintesis directa del DME co-alimentando COgz, reside en que permite
alcanzar dos objetivos estratégicos prioritarios, como son el de satisfacer la
creciente demanda de energia con combustibles obtenidos desde fuentes
sostenibles alternativas al petrdleo, y la protecciéon del medio ambiente, mediante
la reduccién de las emisiones netas de COz. Asi, la sintesis de DME es considerada
de interés prioritario para la obtencién a gran escala de combustibles y materias
primas desde fuentes alternativas al petrdleo, lo que justifica la atencion
internacional y la creciente implantaciéon industrial (sustituyendo progresivamente
al proceso convencional en dos etapas). Esta evolucion industrial es paralela al
desarrollo de la utilizacion del DME como combustible (doméstico, automocion,
turbinas de vapor y de ciclo combinado), vector de Hz en celdas de combustible, e
intermedio para la obtencién de hidrocarburos (olefinas, BTX).

La obtencion (via gas de sintesis) desde fuentes alternativas al petrdleo (carbén,
gas natural) y desde fuentes sostenibles (biomasa, y residuos industriales y de la
sociedad de consumo, como plasticos y neumaticos), impulsa la implantacion
industrial del proceso STD en los cinco continentes, junto con otras ventajas
tecnoldgicas econdémicas y de calidad de los productos, respecto a otros procesos
sostenibles alternativos, como la sintesis de metanol y la sintesis Fischer-Tropsch.
Ahora bien, la mas favorable termodinamica de la sintesis directa de DME respecto
a estos otros procesos le aporta la ventaja afadida de hacer factible la
valorizacion de CO2, siendo considerado el proceso quimico con mejores
perspectivas a corto plazo para valorizar el CO2 a gran escala, incorporandolo
como co-alimentacioén con el gas de sintesis.

El desarrollo tecnoldégico del proceso STD se esta realizando en los cinco
continentes con el liderazgo de las grandes multinacionales de la energia. Las
iniciativas sustituyen en Asia a los proyectos de implantacion de mas unidades de
producciéon de DME con el proceso convencional (de dos etapas) y en los otros
continentes, las iniciativas transcurren en paralelo con la prevista creciente
implantacion de la sintesis de metanol. En ambos casos, los catalizadores
estudiados son bifuncionales y con estructura convencional (distribucion
homogénea en la particula de las funciones metalica y acida). Igualmente, la
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2 Objetivos

tecnologia prevista para el proceso STD esta basada en la de sintesis de metanol
(reactor multitibular de lecho fijo). El interés del proceso esta sustentado en la
capacidad de obtencion de la materia prima, el carbén en Asia y Africa, mientras
gue en Estados Unidos el proceso ha adquirido un notable impulso con el aumento
de las reservas de gas natural. En Europa, donde también el gas natural es la
principal fuente potencial de gas de sintesis, emergen las iniciativas para la
generacion de gas de sintesis desde biomasa y residuos de la sociedad de
consumo, y es Suecia el pais que ha alcanzado un mayor nivel de desarrollo
tecnoldgico del proceso STD, con la biomasa lignocelulésica como materia prima
sostenible (bio-DME).

Ahora bien, el mayor impulso a la implantacion del proceso STD lo esta dando su
demostrada capacidad para valorizar el CO2, lo que ademas del beneficio
medioambiental, puede aportar un beneficio material al disminuir el coste de tasas
de emisibn asociado a la generacidn de otros combustibles alternativos al DME y
de otras tecnologias de reaccioén alternativas al proceso STD. El mero hecho de
gue los objetivos de maximizar el rendimiento de DME y de valorizacion de CO:,
requieran condiciones muy diferentes (practicamente opuestas) genera un dilema
a cientificos e industriales, y exige de un conocimiento detallado del proceso.

El grupo de investigacibn en cuyo marco se realiza esta Tesis fue pionero en la
investigacion del proceso STD desde comienzos de este siglo, y fue también pionero
en abordar el reto de adecuar el proceso para valorizar el CO.. La diferente
reactividad del CO: respecto al CO en la etapa de hidrogenacion y el mayor
rendimiento de H20, son algunos de los factores que caracterizan la
co-alimentacion de CO: y que han aconsejado trabajar en la investigacion de
nuevos catalizadores y nuevos reactores.

En este escenario, esta Tesis se ha centrado en el desarrollo de un catalizador
bifuncional innovador, para conjugar los objetivos de alcanzar un rendimiento de
DME y una elevada conversion del CO: co-alimentado con el gas de sintesis,
minimizando a la vez el grave problema de la desactivacion del catalizador
(potencialmente por sinterizacion y por coque). Para estos objetivos, ya se cuenta
con la experiencia de Tesis previas (Garofia, 2006; Sierra, 2009; Ateka, 2014) en las
que se han desarrollado catalizadores bifuncionales convencionales,
progresivamente mas activos, selectivos a DME y a la valorizacion de CO:, estables
y regenerables.

En esta tesis se ha querido dar un paso firme e innovador, conformado las
particulas de catalizador con una nueva estructura, core-shell. El concepto de la
estructura core-shell ya ha sido aplicado en la preparacion de catalizadores para
otras reacciones cataliticas, con diferentes objetivos, pero principalmente para
preservar la estabilidad de la funcién del catalizador que es encapsulada. Durante
la realizacion de esta Tesis ha sido también estudiada en la bibliografia esta
estructura del catalizador para la sintesis directa de DME, si bien de forma
incipiente y sin co-alimentar CO:. La finalidad del encapsulamiento de la funcién
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metalica con la funcidbn acida es multiple, pero principalmente y ademas de
preservar la estabilidad de la funcién metalica, el papel desempefiado por la
funcién acida es el de una membrana externa, que facilita la transferencia del H.O
liberada en la deshidratacion de metanol a DME, alejandola de la funcién
metdlica y favoreciendo asi, ademas de la deshidratacion de metanol, las
reacciones de sintesis de metanol desde CO y CO: y la reaccibn WGS inversa
(clave para la conversion de CO: al favorecerse la formacién de CO, mas activo),
reacciones limitadas termodinamica y cinéticamente por la concentracion de
agua.

Para la consecucion del objetivo general se han establecido los siguientes objetivos
parciales mas concretos:

e Desarrollar (en base al estudio de su preparacion, caracterizacion vy
comportamiento cinético) nuevas funciones individuales, metalica (con base
de Cu y composiciébn general CuO-ZnO-ZrO2), y acida (ensayando Zeolitas y
SAPO:s) para la optimizacion de la sintesis de metanol y deshidratacion a DME,
respectivamente, en las condiciones del proceso STD.

e Poner a punto las tecnologias de laboratorio adecuadas para la preparacion
(reproducible) y caracterizacion, de catalizadores bifuncionales con la
estructura core-shell, utilizando en la preparacion las funciones idéneas por su
compromiso entre su comportamiento cinético y adecuacion a la estructura.
Ademas, optimizar la preparacién y composicion del core-shell para obtener un
elevado rendimiento y selectividad de DME, una elevada estabilidad del
catalizador, asi como su regenerabilidad tras la combustion del coque.

e Poner en valor el interés del nuevo catalizador core-shell en base a la
comparacion de sus prestaciones (indices de reaccion, estabilidad vy
regenerabilidad) con las del catalizador bifuncional convencional.

e Cuantificar (mediante reacciones en un amplio intervalo de condiciones) el
efecto de la temperatura, presion, tiempo espacial y tiempo de reaccion, y de
la composicion de la alimentacion (relacién CO2/COx e H2/COy), sobre los
indices de reaccion, en particular sobre el rendimiento y selectividad de DME,
valorizacion de CO: y estabilidad.

e Identificar las causas de la desactivacion del catalizador (clave para la
viabilidad del catalizador) y caracterizar los catalizadores desactivados y el
coque, determinando su ubicaciébn en Ila estructura core-shell, las
caracteristicas del coque depositado en cada funcién y la dinamica y
mecanismo de su formacioén, en base al cual se establecerd una ecuaciéon
cinética de desactivacion. Asi mismo, establecer unas condiciones Optimas
para la regeneracion del catalizador, en aras de recuperar su comportamiento
cinético al utilizarlo en ciclos de reaccidn-regeneracion.
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e Establecer un modelo cinético para el catalizador core-shell (modelo aparente)
atii para el disefio del reactor, y que permita predecir el efecto de las
condiciones de reaccion (temperatura, presion, tiempo espacial, relacion
CO2/COx e H2/COy) sobre la evolucién con el tiempo de reaccidon de la
distribucién de productos.

e Definir un modelo macrocinético original para la estructura de particula
core-shell, considerando las reacciones del esquema cinético en cada funcién
(o region de la particula), con objeto de cuantificar de forma separada las
limitaciones a la difusidn interna de los componentes del medio de reaccion,
de las cinéticas intrinsecas de las etapas de reaccion. De esta forma, se
determinaran los parametros cinéticos intrinsecos (microcinética). El modelo
macrocinético sera utlizado para comparar las prestaciones (en cuanto a
produccion de DME y valorizacion de COz) de la estructura core-shell y de la
estructura convencional de la particula de catalizador, asi como para simular
el comportamiento del catalizador con estructura core-shell en condiciones
gue pueden ser exigidas por el aumento de escala, como el mayor tamafio de
particula o la menor difusividad de los componentes del medio de reaccién
para dar mayor resistencia mecanica a las particulas.
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1 INTRODUCION

Como una consecuencia no deseada del desarrollo de la humanidad, y con la
generacion de energia eléctrica como causa principal, la concentracion de CO:
en la atmésfera ha aumentado desde las 280 ppm anteriores a la revolucion
industrial hasta las 401 ppm en 2015, con una prevision de alcanzar las 570 ppm al
final del siglo XXI (EPA, 2016). Para frenar el efecto insostenible del cambio
climatico, son prioritarias las acciones para reducir la emision de CO2, combinando
para ello tres vectores de actuacion: i) La disminucion de la intensidad energética,
mediante un uso mas eficiente de la energia y un menor consumo; ii) la reducciéon
de la intensidad del carbono, mediante el empleo de combustibles no fosiles, tales
como el Hz y las energias renovables; iii) el desarrollo de tecnologias de captura,
almacenamiento y valorizaciéon del CO:sa.

Dada la necesidad de satisfacer una creciente demanda de energia (en particular
en los paises en desarrollo) y ante el coste y dificultades tecnolégicas asociadas a
la implantacién universal y a gran escala de tecnologias renovables, urge el
desarrollo de la captura, almacenamiento y valorizacién de CO., temas prioritarios
en los que se trabaja en un entorno multidisciplinar, que ocupa a investigadores de
geologia, ciencia de materiales, quimica, ingenieria quimica, ingenieria de
procesos, energia, economia, etc. (Yuany cols., 2016).

La captura desde puntos estacionarios (plantas de combustion de carbén y gas
natural, y de gasificacion) se puede realizar mediante tecnologias en desarrollo
(Rubin y cols., 2012; Spigarelli y Kawatra, 2013): i) Absorcion fisica en disolventes
convencionales o en liquidos iénicos; ii) absorcién quimica en aminas; iii) adsorcién
(fisica o quimica) en sdlidos (CaO, carbones funcionalizados, zeolitas, aminas,
metales soportados y compuestos organometalicos), y; iv) membranas
(inorganicas, poliméricas, mixtas, con liquidos soportados o con intercambio
i6nico).

El controvertido almacenamiento a gran escala se realiza en formaciones
geoldgicas impermeables, yacimientos agotados de petréleo, carbén o gas
natural, acuiferos salinos y fondos oceanicos, acciones reguladas por el organismo
internacional BP Carbon Capture Project (CCP) que auna los esfuerzos de Estados
Unidos, Canada, la UE y Noruega, asi como el almacenamiento por carbonatacion
del CO:a.

El almacenamiento geoldgico consiste en la inyeccion del CO: en yacimientos
geoldgicos a grandes profundidades (800 -1000 m), estando las técnicas de
inyeccion de CO: condicionadas por las caracteristicas del yacimiento
(Cuéllar-Franca y Azapagic, 2014). Por otra parte, el almacenamiento en el lecho
oceanico, que se basa en la premisa de que el lecho oceanico dispone de una
enorme capacidad para almacenar CO: inyectandolo directamente a gran
profundidad, es un procedimiento de almacenaje no se ha podido probar a gran
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escala, realizando Unicamente pruebas a pequefa escala, estudios tedricos y
modelos (Li y cols., 2013).

Por dltimo, el almacenamiento por carbonatacién, también denominado secuestro
mineral puede considerar tanto almacenamiento como un procedimiento de
valorizacion segun el uso final del carbonato resultante. Este método, consiste en la
conversion del CO:2 en carbonatos mediante la reaccidon de este con oxidos
metalicos de magnesio o calcio.

1.1 EL CO2 COMO MATERIA PRIMA

Ademas de su utilizacion directa (en bebidas refrescantes, como gas protector,
pesticida disuelto en H:O, en extraccidon supercritica y como refrigerante) la
utilizacién razonable del CO;, para compensar el coste de su captura y
almacenamiento, es la transformaciéon en productos de valor afadido, mediante
rutas capaces de activar la estable estructura del CO:, generando enlaces
C-C/C-H/C-O/C-N. Atendiendo a su naturaleza, pueden distinguirse las rutas
cataliticas, bioquimico/biolégicas, electroquimicas y fotoquimicas, si bien las
primeras tienen un mayor nivel de desarrollo tecnoldégico. Las rutas de
transformacion catalitica del CO2 son muy diversas, potenciando con el catalizador
y condiciones adecuadas su capacidad de reaccion con hidrocarburos
(formacion de acidos carboxilicos, carbonatos y lactonas) o con NHz (urea). Asi
mismo, el CO:2 se utiliza como agente oxidante en la gasificacion de carboén,
hidrocarburos y residuos (biomasa, plasticos y neumaticos), en la oxidaciéon de
aromaticos alquilados y en la deshidrogenacion oxidativa de parafinas. Dada su
capacidad de reduccion (catalitica o electrocatalitica) puede utilizarse en la
sintesis de formaldehido, metanol y acidos (acético, oxalico) (Albo y cols., 2015) y
en la formacion de gas de sintesis mediante reformado (seco) de metano,
hidrocarburos y oxigenados (Coelho y cols., 2016).

Las rutas cataliticas de valorizacion de CO2 con mayores perspectivas de viabilidad
a corto plazo son las de producciéon de combustibles liquidos de transporte, o de
materias primas de la actual industria petroquimica (olefinas y aromaticos) y sus
derivados (Figura 1.1) (Homs y cols., 2013). Cabe sefialar que en el desarrollo de
estos procesos prima el interés de integrarlos con los de la petroquimica actual,
utilizando tecnologias conocidas, unidades ya amortizadas y en un mercado bien
establecido. Se hara a continuacién hincapié, por su viabilidad, en la valorizacién
directa del CO: en la sintesis de metanol y dimetil éter (DME), si bien mediante su
transformacion en gas de sintesis (reaccion de gas de agua inversa, cuya
conversion es reducida) se abre un abanico de posibiidades de valorizacion,
mediante diferentes reacciones (Fischer-Tropsch, formaciéon de alcoholes C:+, de
gasolina/isoparafinas, etc.) (Rauch y cols., 2013).
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Figura 1.1. Rutas cataliticas y electrocataliticas para la obtencién de combustibles
y materias primas a partir de COz (Homs y cols., 2013).
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1.2 EL DME

1.2.1 Propiedades

Las propiedades del DME (Arcoumanis y cols., 2008) se muestran en la Tabla 1.1.

El DME, con formula quimica CHsOCHs, es el éter mas sencillo, y sus propiedades
fisicas son similares a las de los gases licuados del petréleo (Liquefied Petroleum
Gases, LPG). Arde con una llama azul, sin generar peroxidos, al emplearse con
corrientes puras o en aerosoles.

Tiene una baja relacion C/H y es incoloro en condiciones atmosféricas estandar
(0.1 MPa y 298 K). En estado gas es mas denso que el aire y en estado liquido tiene
una densidad aproximadamente 2/3 la del H20. Su presidbn de vapor es similar a la
de los gases licuados del petrdleo (LPG: propano y butano), por lo que su
almacenamiento y transporte pueden realizarse de manera similar a la de los gases
transportables de uso domeéstico. Para su almacenamiento y distribucion debe
tenerse en cuenta que es incompatible con la mayoria de los plasticos. El
politetrafluoroetileno (PTFE) es uno de los pocos polimeros que no se disuelven en
DME.

Ademas, el DME es benigno desde el punto de vista medioambiental (Ahlgren y
cols., 2008). El tiempo de vida medio del DME en la atm&sfera (Tabla 1.2) es muy
bajo (5 dias aproximadamente) y ademas tiene un impacto medioambiental
mucho menor que el COz, CHs y N2O (Good y Francisco, 2003). No es toxico e
incluso para altas concentraciones (por encima del 10 %), no tiene un efecto sobre
la salud, excepto un ligero efecto narcético tras largos periodos de exposicion, que
se reconoce mediante el olfato, por un dulce olor a éter.

UPV EHU



Introduccioén 11

Tabla 1.1. Propiedades del DME (Arcoumanis y cols., 2008).

Propiedad (unidad/condicion)

Peso molecular, g mol- 46
Contenido de carbono, % masa 52.2
Contenido de hidrégeno, % masa 13
Contenido de oxigeno, % masa 34.8
Relacién carbono/hidrégeno 0.337
Temperatura critica, K 400
Presién critica, MPa 5.37
Densidad critica, kg m-3 259
Densidad del liquido, kg m-3 667
Densidad relativa del gas (aire=1) 1.59
indice de cetano >55
Temperatura de autoignicion, K 508
Relacion estequiométrica aire/combustible en 9.0
masa
Punto de ebullicién a 1 atm, K 248.1
Entalpia de vaporizacion, kJ kg-! 467.13
Potencia calorifica inferior, MJ kgt 28.6
Capacidad calorifica especifica del gas, 599
kJ (kg K)t
Limites de ignicién, % vol. en aire 34-18
Modulo de elasticidad, N m-2 6.37-108
Viscosidad cinematica del liquido, cSt <0.1
Tension superficial (a 298 K), N m- 0.012
Presion de vapor (a 298 K), kPa 530
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Tabla 1.2. Potenciales de impacto ambiental (Semelsbergery cols., 2006).

Horizonte de tiempo

20 afnos 100 afios 500 afios
DME 1.2 0.3 0.1
CO2 1 1 1
CHa 56 21 6.5
N20 280 310 170

1.2.2 Economia del DME

El DME es un compuesto que, ademas de como propelente, sustituyendo a los
clorofluorocarbonos (Sciarra y Sciarra, 2000), y refrigerante (E170) equiparable al
NHs por su comportamiento medioambientalmente éptimo (Restrepo y cols., 2008),
puede emplearse como combustible e intermedio en la obtencion de productos
de alto valor afadido.

El interés del DME emerge en la década de 1990, con las primeras publicaciones
que lo proponen como combustible global y materia prima intermedia alternativa
al metanol (Fleisch y cols., 1997), y este interés ha ido creciendo hasta el punto que
es considerado clave para el desarrollo de la humanidad en el siglo XXl (Olah y
cols.,, 2009), en un escenario de economia globalizada, también en el sector
energético, en el que el petréleo es sustituido paulatihamente, con un ritmo
diferente en cada continente, en virtud de su disponibilidad y la de las fuentes
fosiles alternativas (gas natural y carbdn). Un aspecto relevante de la economia del
DME es que puede desarrollarse, asociado a las perspectivas de la gasificacion y
del reformado, desde un amplio abanico de materias primas, como gas natural,
carbon, biomasa lignocelul6sica (independiente de la cadena de alimentacion),
residuos de refineria y residuos de la sociedad de consumo, como plasticos,
neumaticos y lodos de depuradora.

Ademas, la cada vez mayor severidad en los requerimientos de la legislacion sobre
calidad medioambiental, paralela al desarrollo tecnolégico y sociopolitico de los
paises, exige disminuir las emisiones de contaminantes, potenciando Ila
implantacion de nuevas unidades (hidrodesulfuracién, hidrocraqueo,
hidrodesnitrogenacion) en refineria para obtener combustibles con la calidad
requerida, y con una tendencia a ir disminuyendo la utilizacién de combustibles
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fosiles que contribuyen a la eliminacion de la capa de ozono. Como alternativa se
potencia la utilizaciéon de los combustibles derivados de la biomasa lignocelulésica
con el objetivo de minimizar la emision neta de CO: (Srirangan y cols., 2012; Fox y
cols., 2013). Entre los procesos de transformacion de biomasa lignocelulésica en
combustibles liquidos via gasificacidon (procesos BTL), la sintesis de DME es una
alternativa a la sintesis Fischer-Tropsch (Trippe y cols.,, 2013), con capacidad
potencial para incorporar CO2 como co-alimentacion (Olah y cols., 2009). Ademas,
la generaciéon neta de CO: en la sintesis de DME disminuye cuando el H: utilizado
en la sintesis es obtenido utilizando fuentes de energia sostenibles o no generadoras
de CO: (biomasa, solar, edlica) (Pontzen y cols., 2011). Luu y cols. (2016) analizan las
perspectivas del reformado de metano por reformado fotocatalitico utilizando la
energia solar y Martin (2016) con una vision mas ecoldgica, pero solo viable a mas
largo plazo, valora el interés de la sintesis de DME asociada a la electrolisis de H20
mediante energia solar. Es destacable, ademas, el aumento del interés de sintesis
de DME como consecuencia del aumento de las reservas de gas natural.

1.2.2.1 Interés como combustible

El interés del DME como combustible esta justificado por su aplicacion versatil en los
diferentes sectores (doméstico, de automocion y de generacion de energia
eléctrica), siendo una alternativa a los combustibles fésiles convencionales, ya que
a diferencia de otros éteres es mas seguro su manejo y almacenaje, al no formar
peroxidos explosivos, y al no tener enlaces C-C, se generan menos mondxido de
carbono e inquemados.

e Combustible doméstico

En el ambito de los combustibles domésticos el DME al no ser cancerigeno,
mutagénico ni toxico, y poseer unas propiedades fisicas similares a los gases
licuados del petrdleo (LPG) es una alternativa a estos, permitiendo emplear las
infraestructuras de transporte y almacenaje existentes.

En la Tabla 1.3 se comparan las propiedades del DME de interés para su uso como
combustible domeéstico, con las del gas natural (metano) y las de los componentes
del LPG (mayoritariamente propano y butano) (Parkash, 2010).
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Tabla 1.3. Propiedades como combustible doméstico del DME y de los
componentes mayoritarios del gas natural y del LPG.

Metano Propano Butano DME

Férmula quimica CHa4 CsHs C4Hio C2HesO
Punto de ebullicién, °C -161.5 -42.07 -0.6 -24.9
Limite de ignicion, % 5-15 2.1-95 1.9-8.5 3.4-17

Potencia calorifica inferior, 49900 46360 45740 28620

kJ kg
Temperatura de autoignicion,
P e e 595 450 405 235
Densidad r?Iatlva del gas 0.55 153 201 16
(aire=1)
Presiéon de vapor a 20 °C, bar - 8.4 2.1 5.1

La utlizaciéon del DME (mezclado con LPG) como combustible doméstico, ha
tenido casi dos décadas de creciente evolucidén en las areas rurales de China, en
las que en 2001 vivia 2/3 de la poblacion. Esta implantacion ha perseguido la
sustitucion de combustibles sélidos (carb6on y biomasa) por el impacto
medioambiental inaceptable de la emision de CO, organicos volatiles (VOC),
aromaticos policiclicos (PAH) y particulas sélidas (PM) (Larson y Yang, 2004). Para
cumplir este objetivo, la disponibilidad de carb6n ha impulsado en China y en otros
paises asiaticos (Corea del Sur, India, Indonesia y Japoén) un notable desarrollo de la
sintesis de DME, potenciada por los respectivos gobiernos. Cabe sefialar que en
estos paises habia tenido lugar un desarrollo previo de la sintesis de metanol y que
la instalacion de unidades de deshidratacion de metanol en DME ha resultado
viable econémicamente, porque este proceso tiene una sencilla tecnologia, con
una infraestructura de bajo coste comparado con el de la unidad de sintesis de
metanol.

Durante la combustion, el DME da lugar a una llama azul (similar a la de la
combustion del gas natural) apreciable en un amplio intervalo de relaciones
aire/combustible. Si bien el DME tiene un menor poder calorifico inferior, destacan
sus menores emisiones de CO y NO (Yizhuo y cols., 2004). Por otro lado, se ha
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profundizado en el disefio de combustores idéneos para el DME y en la
optimizacion de la combustion de mezclas LPG-DME, resultando idénea la fraccion
15-20% en volumen de DME, sin necesitar la modificacion de los combustores
utiizados para LPG (Marchionna y cols., 2008; Arya y cols., 2016). La Organizacion
Internacional para la Estandarizacion (ISO) ha propuesto los estandares para la
comercializacion del DME como combustible doméstico que se muestran en la
Tabla 1.4 junto con los estandares establecidos por la distribuidora en Corea del Sur
(Korea Gas Corporation, KOGAS).

Tabla 1.4. Estandares para el DME como combustible doméstico.

Estandares I1SO
propuestos (en KOGAS
planta de DME)

Pureza de DME, % masa > 995 >99.0
Metanol, % masa < 0.05 <0.02
H20, % masa <0.05 <10
Hidrocarburos, % masa <0.10 <0.5
CO2, % masa <0.01 <0.1
CO, % masa < 0.05 -
Formiato de etilo, % masa <0.20 <0.01
Residuo tras evaporacion,

% masa < 0.0070 0.002 mg/kg
Azufre, Mg kg <3.0 ~0

e Combustible de automocién

En la Tabla 1.5 se muestran las propiedades de interés del DME para su utilizacion
como combustible de automocién, junto con las de los combustibles
convencionales derivados del petréleo y de otros oxigenados (Arcoumanis y cols.,
2008). Destaca el elevado indice de cetano del DME (55 - 60) y el reducido tiempo
de retraso en la inyeccion, adecuados para motores diesel, y que son
consecuencia de que la debilidad de los enlaces C-O (mayor que la de los C-H)
facilita la disociacion a baja temperatura. Al igual que los otros oxigenados
(metanol y etanol, con elevado nimero de octano) no tiene S, y al carecer de
enlaces C-H y por su elevado contenido de O (34.8 %), la emision de humos es muy
reducida, con menor emisidbn de particulas que los otros combustibles (Kim y cols.,
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2008). Asimismo, son menores las emisiones de NOy, o que facilita la operacion con
elevada recirculacion de los gases de escape, para cumplir la normativa al
respecto (Song y cols., 2009). La desventaja resefiable es el menor poder calorifico
respecto al de otros combustibles. Los resultados de la Tabla 1.6 ponen de
manifiesto las ventajas del DME en cuanto a sus emisiones, al utilizarlo en un motor
equipado con un sistema de recirculacion de los gases de escape con catalizador
de eliminaciéon de NOx. Sin embargo, cabe sefialar que los resultados sobre emision
de CO son contradictorios y que algunos autores han observado una elevada
emision de hidrocarburos y en particular de formaldehido (Jie y cols., 2010).

Tabla 1.5. Propiedades como combustible de automocién del DME y de otros
derivados del petrdleo y oxigenados.

Gasolina  Diesel Etanol Metanol DME
Férmula quimica Cs+-Cr2 C10-C16 C2HeOH CH3OH CH3OCHsz
Temperatura d® | 35004 125240 7838 64.0 -24.9

ebulliciéon, °C
Limite de ignicién, % 0.6-7.5 1.4-7.6 3.5-19 5.5-30 3.4-17

Potencia calorifica

inferior, kJ kg 41660 43470 26870 19990 28620

Temp.)er.at.u,ra de 246-280 210 365 385 235
autoignicion, °C

NUmero de octano 82-92 25 113 123 -
NUmero de cetano - 40-55 - 6 55-60

Contenido de azufre,
ppm

~200 ~250 0 0 0

Por otro lado, ha aumentado el interés de la utilizacién del DME en mezclas con
LPG, en vehiculos que ya utilizan este combustible (actualmente mas de 10 millones
en el mundo), por sus menores emisiones respecto a los vehiculos de gasolina. Lee y
cols. (2009) han comprobado que puede alimentarse una mezcla DME/butano,
con un 10% de DME a un motor para LPG. Si bien la mezcla supone una
disminucion del indice de octano que es casi la de su contenido en la mezcla,
disminuyen en mayor proporcion las emisiones de CO y de hidrocarburos.
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Tabla 1.6. Emisiones utilizando DME como combustible de automocion y limites de
diferentes regulaciones oficiales, en g kwh-t,

NOx CcO HC Particulas
Japoén, regulacion 2009 0.7 2.2 0.17 0.010
Us, regulacién 2010 0.27 20.8 0.19 0.010
Euro-VI, regulacién para 2013 0.4 15 0.13 0.010
Datos sobre DME 0.11 0.21 0.12 0.001

¢ Generacion de energia eléctrica

La utilizacién en motores diesel puede aplicarse para la generacion de electricidad
a pequefia escala, con las pequefias emisiones antes comentadas. A gran escala,
el DME vapor tiene un poder calorifico inferior de 14200 kcal Nm= y un gran
potencial para ser utilizado en turbinas de gas en lugar de metano (8600 kcal Nm-3),
porque puede ser manejado, almacenado y transportado con los equipos
utiizados para el LPG. La eficiencia energética de la generacion de potencia en
una turbina de gas alimentada por DME se justifica por: i) el pequefio requerimiento
energético de la vaporizacion del DME; ii) la recuperacion de calor de los gases de
combustiéon. En un ciclo combinado, los resultados experimentales y de simulacion
realizados por Amoco y Haldor Topsoe, han demostrado una eficiencia energética
del 61 - 62 %, superior a la correspondiente al gas natural (Fleisch y cols., 2012). Por
otro lado, la utilizacion del DME como combustible de turbinas de gas permite
utilizar una calidad de DME de baja pureza, con el requerimiento de que el DME y
los subproductos de su sintesis (H2O, metanol y otros oxigenados) constituyan una
fase. De hecho una composicion del 89 % en masa de DME, 8 % de metanoly 3 %
de H:0 se considera muy adecuada para facilitar la combustion.

1.2.2.2 Interés como materia prima

La economia del DME ha adquirido una mayor dimensién en la Ultima década con
el desarrollo tecnolégico de la producciéon de olefinas ligeras (materia prima de la
industria petroquimica de creciente demanda) y de H: (considerado el vector
energético del siglo XXl y cuya demanda es creciente en la industria petroquimica
para intensificar la valorizacién del petréleo. Se describen a continuacién los
aspectos generales de estas rutas de valorizacion del DME.
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¢ Produccion de olefinas ligeras

El interés de la transformacion de DME en olefinas (proceso DTO) coincide con la
fase de crecimiento de la implantacion del proceso MTO (metanol a olefinas), para
dar respuesta a la creciente demanda de olefinas ligeras, sustituyendo
progresivamente a los dos procesos que son actualmente los mayores productores
de olefinas, el craqueo con vapor de nafta (Sadrameli, 2016), y el craqueo
catalitico en lecho fluidizado (FCC) de fracciones pesadas (Awayssa y cols., 2014),
procesos muy desarrollados tecnolégicamente, pero desde derivados del petréleo
y con severos requerimientos energéticos y limitada selectividad de propileno (de
mayor demanda). El proceso MTO se realiza industrialmente en reactor de lecho
fluidizado burbujeante, con circulacion de catalizador SAPO-34, cuya rapida
desactivacion exige la regeneracion mediante combustion del coque con aire en
un segundo lecho fluidizado, con circulaciéon del catalizador entre ambos. Esta
tecnologia de reactor-regenerador (originalmente desarrollada por Mobil) ha sido
implantada en la UE por UOP y en China ha sido adaptada por el Dalian Institute of
Chemical Physics, con la incorporacion de un segundo reactor para la valorizacion
de la corriente de subproductos Ca+, l0 que permite obtener un rendimiento de
olefinas del 85.7 % y una capacidad de 5.6 Mt afio! de olefinas en 9 unidades
instaladas en China desde 2010 (Tian y cols., 2015). Como alternativa al catalizador
de SAPO-34 y para atenuar la desactivaciéon por coque y mejorar la selectividad
de propileno, se han estudiado otros catalizadores, en particular la zeolita HZSM-5,
preparada con numerosas modificaciones: Adecuacion de la relacion SiO2/Al:Os,
disminucion del tamafo de cristal, incorporacién de metales, pasivacion de los
centros acidos externos, generacion de una estructura porosa jerarquizada (por la
formacién de mesoporos en el exterior de los cristales de zeolita y/o mediante
aglomeracion de la zeolita en una matriz) (Michels y cols., 2014; Jang y cols., 2014;
Jiao y cols., 2014; Yaripour y cols., 2015). Algunas iniciativas innovadoras para los
mismos objetivos consisten la preparacion de catalizadores con nuevas
conformaciones: i) mixtos, preparados mediante extrusion de dos funciones acidas
de diferentes propiedades (HZSM-5 y SAPO-34) (Chae y cols.,, 2010;
Mohammadkhani y cols., 2016); ii) core-shell, preparados recubriendo con HZSM-5
una fibra de Al (Ding y cols., 2015) o un monolito metalico (Wen y cols., 2015).

Como alternativa al proceso MTO y para aumentar el rendimiento de propileno, el
proceso MTP de Lurgi tiene como materia prima al gas natural, que es reformado
autotérmicamente y el gas de sintesis es transformado en tres etapas: i) Sintesis de
metanol; i) deshidratacibn a DME (reactor adiabatico con y-AlOs;
i) transformacion en olefinas de la mezcla correspondiente al equilibrio
termodinamico a 380 °C (metanol, 32 % en volumen; DME, 34 % y H20, 34 %) con
catalizador de zeolita HZSM-5. La conversion de oxigenados es superior al 90 %, con
rendimientos de 70 % de propileno y 26 % de gasolina (Khadzhiev y cols., 2008). La
unidad de transformacién de oxigenados dispone de 6 reactores de lecho fijo
adiabatico (5 en operacién y 1 en regeneracion de la zeolita).
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La transformaciéon de DME en olefinas ha sido poco estudiada individualmente
(salvo en estudios mecanisticos con técnicas espectroscopicas), y generalmente se
ha considerado integrada en el proceso MTO, en el que el metanol es
rapidamente deshidratado a DME, de forma que la reaccidon desde la entrada del
reactor es la de una mezcla de metanol y DME (oxigenados) y H20, con los tres
componentes en equilibro termodinamico y sin hacer una distincion de la
reactividad de cada oxigenado. Con esta consideracidon generalizada, esta
establecido en la bibliografia que la formacidon de olefinas C2-Cs desde los
oxigenados sigue un mecanismo que tuvo la denominacion original de “pool de
hidrocarburos” (Dahl y Kolboe, 1993; 1994), destacando el caracter autocatalitico
de la reaccion (que transcurre por la sucesiva metilacion de las olefinas formadas)
y la existencia de un periodo de iniciacion hasta la formacion de las primeras
olefinas. El progreso en el conocimiento del mecanismo de reaccion, adquirido con
la identificaciéon por técnicas espectroscopicas de los intermedios de reaccion y de
los compuestos confinados en los canales microporosos del catalizador (Bjgrgen y
cols., 2004; Jang y cols., 2013), ha conducido a establecer el mecanismo
denominado “de doble ciclo”, que distingue dos rutas de formacion de olefinas,
relacionadas entre si: i) Metilacion-dealquilacion de intermedios aromaticos
(polimetilbencenos); i) metilacién-craqueo de olefinas (Bjgrgen y cols., 2007; llias y
Bhan, 2013; Sun y cols., 2014b; Wang y cols., 2015). Ademas, tienen lugar reacciones
secundarias de isomerizacién, ciclacién y transferencia de hidrégeno, con
formacion como subproductos de parafinas ligeras, aromaticos BTX, alifaticos Cs* y
coque. Debido a la complejidad del esquema de reaccién, con numerosas
etapas, la selectividad de cada olefina individual es muy sensible a las propiedades
del catalizador (acidez y selectividad de forma) y a las condiciones de reaccion.

En los pocos resultados experimentales de la bibliografia sobre la transformaciéon de
DME en olefinas (Al-Dughaither y De Lasa, 2014b), se ha constatado que el
esquema simplificado de reaccion (correspondiente a una reaccién en serie,
A —B— C), es el mismo que ya propuesto por Chang y Silvestri (1977) para la
transformacion de metanol (A) en olefinas (B) como productos primarios y en el
resto de hidrocarburos (C) como secundarios, si bien son mayores las velocidades
de estas etapas para la transformacion del DME, lo que puede atribuirse a la
diferente reactividad de DME y metanol. Para justificar esta mayor reactividad
puede argumentarse sobre la mayor afinidad del DME por los protones de la zeolita
(Forester y Howe, 1987). Yamazaki y cols. (2012) justifican la mayor reactividad del
DME por la existencia de una ruta de formaciéon directa de propileno mediante
reaccion del DME con iones metoxi, para formar cationes intermedios (metoxi
metilos, CHzOCHz*), activos en el mecanismo de pool de hidrocarburos. Li y cols.
(2014a) han comprobado mediante espectrofotometria FTIR la presencia de estos
intermedios en la transformacién de DME sobre SAPO-34. Sin embargo, la
comparacion de experimentos realizados en las mismas condiciones (catalizador,
temperatura, tiempo espacial) esta enmascarada por la diferente composicion del
medio de reaccion, en particular por la diferente concentracion de H.O (mayor
para el metanol, que se deshidrata a DME), lo que tiene una comprobada
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incidencia de atenuacion de la actividad de los centros acidos en la
transformacion de metanol, tanto para la formacién de olefinas, como de coque
(Gayubo y cols., 2002; 2003; 2005).

Si bien se puede considerar que la tecnologia de reactor-regenerador de lecho
fluidizado del proceso MTO, antes comentada, es adecuada para el proceso DTO,
el mayor avance de la reaccion y la mayor desactivacion, dan lugar a que el
catalizador y las condiciones oOptimas de operacion sean diferentes, lo que
aconseja el estudio de este proceso considerando sus caracteristicas particulares.
Al-Dughaither y De Lasa (2014b), han determinado el buen comportamiento de un
catalizador de zeolita HZSM-5 con elevada relacion SiO2/Al:0z (baja acidez), para
obtener un elevado rendimiento de olefinas con una moderada desactivacion.

Pérez-Uriarte (2015) ha estudiado los diferentes aspectos clave para el desarrollo
del proceso DTO (catalizador 6ptimo, condiciones de reaccién, esquema y modelo
cinético, desactivacion y regenerabilidad del catalizador) tomando como
referencia el conocimiento de estos aspectos del proceso MTO en la bibliografia.
Entre los resultados destacan: i) la propuesta de un modelo cinético con 11 lumps,
modelo conceptualmente similar al del proceso MTO (sin la etapa de
deshidratacion del metanol), que pone de manifiesto la mayor reactividad del DME
respecto al metanol, en las mismas condiciones de reaccién, porque la constante
cinética de reaccioén del DME es a 350 °C 20 veces superior a la del metanol, lo que
permite realizar la reaccién al menos 50 °C por debajo del proceso MTO (que se
realiza industrialmente a 400 °C) (Pérez-Uriarte y cols., 2016b); ii) el hecho de que
esta diferencia de reactividad es favorecida por el menor contenido de H20 en el
medio de reaccion, debido a la inexistencia de la reaccidon de deshidratacion del
metanol; iii) la mas rapida desactivaciéon por coque que en el proceso MTO,
consecuencia por un lado de la mayor reactividad del DME (mayor capacidad de
formacioén de iones metoxi precursores del coque), y por otro, del menor contenido
de H20 en el medio; iv) la necesidad de un catalizador con un nivel moderado de
fuerza acida para obtener selectivamente olefinas ligeras alimentando DME puro;
v) El mejor comportamiento de catalizadores de zeolita HZSM-5 respecto a otros
(SAPO-34 y SAPO-18) con mayor severidad de la selectividad de forma, y con una
excesiva desactivacion por coque (Pérez-Uriarte y cols., 2016a); vi) las posibilidades
de actuacion para mejorar la selectividad de olefinas, actuando sobre las
propiedades acidas de la zeolita HZSM-5, aglomerando la zeolita en una matriz y
sobre las condiciones de operacion, en particular mediante la co-alimentacion de
H20 con el DME (Pérez-Uriarte y cols., 2016c; 2016d); vii) el interés potencial para el
proceso DTO a gran escala de la tecnologia del reactor de lecho fluidizado con
circulacion de catalizador, si bien con menor caudal de catalizador (lo que
facilitara la operacion y requerira un regenerador de menor tamafio), por la menor
velocidad de desactivacion y menor contenido de coque depositado en el
catalizador de zeolita HZSM-5 respecto al SAPO-34 utilizado en el proceso MTO.
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e Produccién de H2

El DME es interesante como fuente de Hz, porque ademas de las comentadas
ventajas de su obtencién, almacenamiento y distribucién, asi como no toxicidad, la
no existencia de enlace C-C y el alto contenido de hidrégeno (13 % en masa frente
al 12.5 % del metanol) permite el reformado con vapor (SRD) a baja temperatura
(< 300 °C), ligeramente superior a la del metanol (Hocevar y Summers, 2008). Estas
caracteristicas facilitan el uso para celdas de combustible PEM a bordo de un
vehiculo. Ademas, dada la viabilidad de su produccién a gran escala, asociada a
la gasificacion o a la valorizaciéon de fuentes, que como el carbén y el gas natural
son disponibles a gran escala, se vislumbra una buena perspectiva de produccion
de H: desde DME, para usos a gran escala del H. como vector energético y como
materia prima de la petroquimica.

El reformado con vapor transcurre sobre un catalizador bifuncional, mediante la
hidrélisis de DME en la funcién acida, seguida por el reformado de metanol en la
funcién metalica:

Hidrélisis de DME:

CH3OCHs3 + H20 < 2 CHzOH (1.1

Reformado de metanol:

CH3OH + H20 « 3 H2 + CO2 (1.2)

Ademas tienen lugar las reacciones de gas de H.O (WGS) y la no deseada de
descomposicion parcial de DME (Faungnawakij y cols., 2007a):

CO + H20 & CO2 + H2 (1.3)
CH3OCH3 <> CHs + H2 + CO (1.4)

La sinergia de las etapas de hidrdlisis del DME y reformado del metanol, con alto
rendimiento y selectividad de H: y minimizando la formacién de CO (veneno para
el anodo en las celdas de combustible PEM), se alcanza mediante la adecuada
seleccion de las funciones metalica y acida del catalizador. La funcién metalica
mas utlizada es la de CuO-ZnO-AOs (CZA), comercial o sintetzada en el
laboratorio (Kawabata y cols., 2006; Badmaev y cols., 2007; Feng y cols., 2009), la
cual es la mas utlizada en la reaccion de sintesis de metanol. Para mejorar la
estabilidad de las funciones metalicas de Cu por encima de 300°C, se ha
propuesto la utilizacién de espinelas, habiéndose comprobado que una espinela
de CuM:04 (M= Fe, Mn, Cr, Ga, Al,...) muestra una estabilidad superior a la de la
funcién metalica comercial de CuO-ZnO-Al:0s (Faungnawakij y cols., 2007b; 2008a;
2008b; 2010; Shimoda y cols., 2011a). También se ha comprobado que la adicidn
de Ni atenua la sinterizacion del Cu, debido a que mejora la dispersion superficial y
fortalece la interacciéon entre el Cu y la y-Al20s (Wang y cols., 2010). Cabe sefialar
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que también son activas en la etapa de reformado de metanol, funciones
metdlicas de metales nobles (Pt, Rh) si bien el mecanismo de reaccion es diferente
que con la funciébn CZA, porque el metanol es deshidrogenado y los productos
reformados, lo que tiene como consecuencia una notable formacién de CHa
(Shimoda y cols., 2010).

Entre las espinelas con elevada estabilidad térmica ha recibido una gran atenciéon
la de CuFe204 (Faungnawakij y cols., 2007b; Shimoda y cols., 2011b; Oar-Arteta y
cols., 2014; 2015b). Oar-Arteta y cols. (2015a; 2016c) han comprobado que un
catalizador de espinela CuFe:0s y zeolita HZSM-5 recupera completamente su
comportamiento cinético en ciclos de reaccién-regeneracion, realizando la
regeneracion mediante combustion del coque depositado con aire a 500 °C. Sin
embargo, la recuperacion de la actividad de un catalizador con la funcién CZA
tiene 325°C como temperatura limite para la regeneracion, para evitar la
sinterizacion del Cu y a esta temperatura no se elimina el coque depositado en la
zeolita HZSM-5 utilizada como funcién acida.

Por otro lado, la y-AlOs (la mas utlizada en la deshidratacion de metanol) es
también la funcién acida mas utilizada para la hidroxilacion del DME (Faungnawakij
y cols., 2007b; 2008a; 2008b; Feng y cols., 2009; Faungnawakij y cols., 2010; Wang y
cols., 2010). Destaca también el interés de la zeolita HZSM-5 como funcioén acida, si
bien la ventaja de disminuir 100 °C la temperatura de reformado respecto a la
correspondiente a la y-Al:0s, tiene como contrapartida la formacion de
hidrocarburos (por transformacion del metanol y DME en el medio de reaccion), lo
que disminuye la produccién de H: (Faunghawakij y cols., 2007a; Shimoda y cols.,
2011a), y potencia la formacion de coque (Kawabata y cols., 2006):

Oxigenados — Hidrocarburos — Coque (1.5)

Se ha comprobado (Vicente y cols., 2013) que la desilicacion de la zeolita HZSM-5
mediante tratamiento alcalino, disminuye la fuerza acida de la zeolita y genera
mesoporos en su estructura, lo que resulta adecuado para minimizar la formacion
de coque y atenuar su efecto de bloqueo de los centros acidos, en catalizadores
con CZA como funcién metalica. Erefia y cols. (2013a; 2013b) han propuesto como
optima la preparacion del catalizador bifuncional por extrusion himeda de las
funciones CZA y HZSM-5 desilicada, al 50 % en masa, con una relacidon atomica de
la funcién CZA (preparada por precipitacion): Cu:Zn:Al = 45:45:10. Gayubo y cols.
(2014) han comprobado que la desactivacion de este catalizador por debajo de
325°C es por la deposicion de coque que bloquea los centros metalicos,
fendmeno que es atenuado por la presencia de Al20z en la funcidon metalica,

Oar-Arteta y cols. (2016b) han desarrollado un catalizador con la espinela CuFe204
como funcién metélica y con y-Al2Oz (obtenida por calcinacion de boehmita a
550 °C) como funcién acida, con una relaciéon masica 6ptima de 1:1. Este método
de obtencion de la y-Al20z aporta al catalizador una elevada resistencia mecanica
(un déficit de la espinela incluso cuando es preparada con zeolita HZSM-5 y que es
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necesaria para la utilizaciéon del catalizador en reactor fluidizado) y una moderada
acidez, que limita la formacién de hidrocarburos en el intervalo 300 - 400 °C. Con
este catalizador se obtiene un rendimiento constante del 82 % a 350 °C, con una
relacion molar vapor/DME de 4 y un tiempo espacial de 0.58 gcat h gome?
(Oar-Arteta y cols., 2015b). Ademas, los mismos autores han comprobado (Oar-
Arteta y cols.,, 2015a) que el catalizador es estable en ciclos de reaccion-
regeneracion, si bien requiere para ello de un primer ciclo en condiciones de
severa deposicion de coque y posterior combustion de este coque a 500 °C. La
estabiidad y elevada actividad del catalizador tras este ciclo de
acondicionamiento es consecuencia de los siguientes cambios estructurales: i) La
redispersion del Cu en la espinela, favorecida por la presencia de H20 en el medio
en la etapa de reaccion; ii) un cambio estructural de la espinela de tetragonal a
cubica y la redispersidbn de la espinela en la y-Al2Oz en la etapa de combustion del
coque.

Los mismos autores (Oar-Arteta y cols., 2016a) han propuesto un modelo cinético
qgue cuantifica la evolucion de las tres etapas de reaccion (hidrdlisis de DME,
reformado de metanol y reaccibn WGS inversa) mediante expresiones de
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (ya propuestas en la bibliografia para cada
etapa), que consideran la adsorcion de DME y de metanol en los centros activos
de las funciones metalica y acida, como factores limitantes de las cinéticas.
Mediante simulacién del reactor se determina que el intervalo 360 - 380 °C y una
relacion vapor/DME en torno a 6 son condiciones idoneas para obtener un elevado
rendimiento de Hz y un bajo rendimiento de CO.

1.2.2.3 Mercado e implantacion industrial

La demanda de DME en 2015 se ha estimado en 7 millones de ty la proyeccién de
esta demanda es de 80 millones de t para 2020, considerando que el 90 % ira
destinado a su uso en Asia como combustible (mezclado con LPG). Esta demanda
es cubierta con el proceso de dos etapas (sintesis de metanol y deshidratacion de
este a DME). Hay numerosos licenciatarios de la tecnologia de sintesis de metanol
(Haldor Topsoe, Toyo, Lurgi, Davy Process Technology/Johnson Matthey, M.W.
Kellog, Mitsubishi, y Casale, entre otros), con decenas de plantas y una produccion
mundial de aproximadamente 50 millones de tafiol. Es un proceso exotérmico,
favorecido a relativamente alta presion y baja temperatura y con tecnologias de
reaccion diferentes en funcidn de la estrategia de eliminacion del calor: reactores
de lecho fijo adiabaticos en el caso de Haldor Topsoe, Toyo, Lurgi, y reactores slurry
en el proceso LPMeOH de Air Products. Estas plantas son complementadas con una
planta de deshidratacién de metanol, que tienen también diferentes licenciatarios
(Haldor Topsoe, Linde/Lurgi, Toyo Engineering, Uhde, Mitsubishi Gas Chemicals
Company, China Southwestern, Research Institute of Chemicals Industry, y China
Energy, entre otros). La deshidratacion es un proceso en fase gas, exotérmico, que
se realiza en el intervalo 1 - 2 MPa en reactores de lecho fijo adiabaticos de y-Al20s,
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con temperatura de entrada de 220-250°C y de salida de 300 -350°C
(Semelsberger y cols., 2005).

En 2011 eran 60 las unidades de producciéon de DME en China, con capacidad
individual superior a 200 mil t afio! y bajo el control de diferentes compaiiias, de las
cuales 5 cubren el 60 % de la capacidad (Jiuitai Energy Group, XianAo Group,
Lutianhua, Tianmao y Lanhus Kechuan). En Japdn se han establecido 3
agrupaciones empresariales (Japan DME Ltd. Group, DME International Ltd. y Mitsui
& Co. Ltd. Group) para explorar las perspectivas de implantacion de unidades de
DME en regiones productoras de gas natural (Oriente Medio, Sureste de Asia y
Oceania) y con la instalacion en Japdn en 2009, por Japan DME Ltd. Group, de
una planta de 80 mil t afio, utilizando metanol importado.

Otros paises con plantas de DME en desarrollo o recientemente instaladas son:
Arabia Saudi (300 mil t afio! con tecnologia de KOGAS e ingenieria de disefio de
Unitel Technologies, en fase de puesta a punto); Suecia (4 t dia! en operacion de
bio-DME a partir de biomasa y disefio de una unidad de 300 t diat), y previsiones
de implantacién en fase de estudio en Australia, Egipto, India, Indonesia, Mongolia,
Oman, Vietnam, Uzbekistan,...., con capacidades entre 100 y 800 mil t afioL.

El interés comercial del DME explica la dedicacion a su produccién vy
comercializacion mediante el proceso en una etapa, de agrupaciones
empresariales en los cinco continentes (Fleisch y cols., 2012; Kabir y cols., 2013), con
la participacion de las empresas multinacionales del sector de la energia. Asi,
Haldor Topsoe, Japan JFE Holdings Company, y Korea Gas Corporation, entre otras,
han desarrollado tecnologias para la sintesis directa de DME mediante el proceso
STD, con la motivacion afiadida para estas empresas de que también estan
implicadas en el desarrollo tecnolégico de la producciéon de gas de sintesis, en la
produccion del DME en dos etapas y en la valorizacion del DME, bien como
combustible o como materia prima para la obtencion de olefinas o Hz. La
implantacion del proceso en una etapa se ha realizado con unidades de
demostracion y estan en fase de estudio unidades industriales que frenaran la
implantacion de las iniciativas con el proceso de dos etapas.
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1.3 SINTESIS DEL DME EN UNA ETAPA (PROCESO STD)

1.3.1 Reacciones

La sintesis de dimetil éter (DME) en una etapa (proceso conocido como STD, gas de
sintesis a DME) ha alcanzado un notable progreso (Azizi y cols., 2014) y ofrece
buenas perspectivas su implantacion industrial para la valorizacién a gran escala
del CO2, co-alimentado con gas de sintesis, el cual puede ser obtenido desde
fuentes alternativas y de mayor disponibilidad que el petréleo (carbén, gas natural,
biomasa lignocelulésica y residuos de la sociedad de consumo, como plasticos,
neumaticos y lodos de depuradora) (Bulushev y Ross, 2011; Bhattacharya y cols.,
2013), asi como el empleo de energias renovables para la obtenciéon de H..

Las reacciones implicadas en el proceso STD son:

Sintesis de metanol:

CO + 2 H2 & CH3OH (1.6)
CO:z + 3 H2 & CH3OH+ H20 .7

Water gas shift inversa (rWGS):

COz + H2 CO + H20 (1.8)

Deshidratacion de metanol a DME:

2 CH30OH < CH3OCHzs + H20 (1.9

También se produce la reaccidon secundaria de formacion de parafinas
(mayoritariamente metano):

CO +3 Hz & CHas + H20 (1.10)

La integracion en el mismo reactor y utilizando un catalizador bifuncional, de las
etapas de sintesis de metanol, ecs. (1.6) y (1.7) y water gas shift inversa, ec. (1.8),
junto con la deshidratacion de metanol a DME, ec. (1.9), disminuye las restricciones
termodinamicas respecto a las del proceso de dos etapas, porque al realizarse la
deshidratacion in situ en el mismo reactor se favorece el desplazamiento del
equilibrio de las reacciones de sintesis de metanol. En consecuencia, en la sintesis
de DME en una etapa se alcanza una mayor conversion del CO y CO: y se puede
realizar la reaccién a mayor temperatura, menor presion y con una menor relacion
H2/CO del gas de sintesis que en la sintesis de metanol (Guangxin y cols., 2006;
Aguayo y cols., 2007). La mayor conversion de CO y de CO: “por paso” y la
utilizacién de gas de sintesis con una menor relaciéon H2/CO que para la sintesis de
metanol (favoreciendo la valorizacion por gasificacion de la biomasa), son sélidos
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argumentos para considerar a la sintesis de DME un proceso clave para mitigar la
emision neta de CO:2 (Olah y cols., 2009). Por otro lado, el coste de produccién del
proceso STD es menor que los de la sintesis de metanol, de DME en dos etapas (la
etapa de deshidratacion de metanol supone 2/3 del coste total) y sintesis
Fischer-Tropsch (Trippe y cols., 2013).

1.3.2 Catalizadores

El interés medioambiental de la co-alimentacion de CO: con el gas de sintesis o la
conversibn de CO: puro a DME ha dado un impulso al desarrollo del proceso STD
(principalmente estudiado con H: y CO como reactantes), con atencién a las
diferentes facetas requeridas para hacer viable su implantaciéon a gran escala. La
reducida reactividad del CO: y el cambio en la composicion del medio de
reaccion (con una mayor concentracion de H:0) son factores determinantes en la
seleccioén de catalizador, modelado cinético y disefio de reactor.

Debe tenerse en cuenta que el proceso STD es generador de CO:2 como
subproducto y que su valorizacidon (secuestro o conversion positiva) esta
condicionado por la actividad y selectividad del catalizador en un complejo
sistema de reacciones (ecs. 1.6-1.10), asi como por la desactivacion del
catalizador.

1.3.2.1 Catalizadores para la sintesis de metanol

Dado que la etapa mas lenta es la sintesis de metanol, se ha prestado mayor
atencién al estudio de la funcibn metalica del catalizador, considerando la
necesidad de mejorar su actividad, dado que el CO2 es menos reactivo que el CO.
Ademas, el mayor contenido de H.O en el medio de reaccibn que en la
transformacién de gas de sintesis (como consecuencia de la conversion del COz)
contribuye a atenuar la velocidad de reaccion de la sintesis de metanol, porque el
H20 se adsorbe en los centros metalicos compitiendo con el CO:. Por otro lado, la
estabilidad térmica de los centros de Cu es menor en un medio con mayor
concentracion de H:O. Para aumentar esta estabilidad térmica es conveniente
aumentar la dispersion de los centros de Cu. Para este objetivo se ha estudiado la
incorporacion de diferentes promotores (6xidos de Fe, Mg, Mn, Sn, Zr) en la funcién
de CuO-ZnO (Liu y cols., 2013; Zhang y cols., 2013; Cai y cols., 2015; Li y cols., 2015b;
Oyola-Rivera y cols., 2015; Qin y cols., 2015; Asthana y cols., 2016; Ateka y cols.,
2017a). La incorporacion del MnO mejora la dispersion del CuO y ZnO y disminuye
la temperatura de reduccion del Cu, aumentando la superficie especifica de la
funciébn metdlica y aportando una moderada acidez (Zhang y cols., 2014),
mostrando para alimentaciones de H>+CO+CO:g, al igual que ocurre con el ZrOz, un
mejor comportamiento (mayor rendimiento y selectividad de metanol) respecto a
la funcibn CuO-ZnO-Al:Oz (Ateka y cols., 2016b). Ademas, da lugar a la formacion
de un 6xido tipo espinela de Cu-Mn, muy activo en la reaccion del gas de H20
(Arena y cols., 2009). La presencia de ZrO. mejora, ademas, la estabilidad de los
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centros Cu® de la funcién CuO-znO (Peng y cols., 1999; Sun y cols., 2004; An y cols.,
2008; Frusteri y cols., 2015). También ha sido sustituido el ZnO por La:0z (Li y cols.,
2014b) y por Fe:203, por su buen comportamiento en la hidrogenaciéon de COs..
Igualmente, se han obtenido buenos resultados en la hidrogenaciéon de CO:
modificando la funcidn CuO-Fe20z con CeO2 como promotor, atendiendo a su
capacidad para favorecer la dispersion de los centros de Cu y ademas modificar
la acidez del catalizador resultante (Zhou y cols., 2016; Qin y cols., 2016).

1.3.2.2 Catalizadores para deshidratacion de metanol a DME

Para la deshidrataciéon de metanol es necesario emplear catalizadores acidos los
cuales muestran un comportamiento cinético diferentes en funcién de sus
propiedades caracteristicas: i) naturaleza de los centros (Bronsted y Lewis); ii)
acidez total, o numero de centros acidos por unidad de masa, ii) densidad de
centros, relacionada con la anterior y referida a la superficie especifica; iv)
distribucion de fuerza acida y fuerza acida media; y v) selectividad de forma
(Blasco y cols., 2006; Ibafiez, 2016).

La y-Al203 es muy utilizada como funcién acida por su elevada selectividad a DME,
si bien tiene el inconveniente de su hidrofilidad, lo que exige un mayor contenido
en el catalizador bifuncional, con objeto de compensar la pérdida de actividad
inherente al bloqueo parcial de centros acidos con H20. Para minimizar este
problema se han utilizado zeolitas HZSM-5 y otras funciones acidas, como los
siicoaluminofosfatos (SAPO-18, SAPO-11), menos hidrofilicas. Estas funciones
requieren diferentes tratamientos para moderar su fuerza acida y consiguiente
generacion de hidrocarburos que condensan a coque (preparacion con diferentes
relaciones SiO2/Al203, desaluminizaciéon, incorporacion de metales en Ila
estructura,...).

La zeolita HZSM-5 genera una sinergia notable con las funciones metalicas
convencionales (Garcia-Trenco y cols., 2012), es muy utilizada para la sintesis de
DME desde CO: puro (Zhang y cols., 2013) y su comportamiento es mejorado
disminuyendo el tamario de cristal (Cai y cols., 2016). Ateka y cols. (2016b) también
han comprobado que la funcién acida SAPO-18 es mas activa y selectiva que la
v-Al203 en la etapa de deshidratacion de metanol.

1.3.2.3 Catalizador bifuncional

El desarrollo de catalizadores bifuncionales para el proceso STD con gas de sintesis
como alimentacioén ha recibido una gran atencion, teniendo como base general la
funcibn metdlica de CuO-ZnO-AlOs convencionalmente utilizada como
catalizador en la sintesis de metanol y en la reaccion WGS y cuyo comportamiento
depende de la composicion y método de preparacion. Moradi y cols. (2007)
determinaron el mejor comportamiento (tanto en la sintesis de metanol como al ser
utilizado en el catalizador bifuncional) del catalizador por impregnaciéon sol-gel,
debido a la mayor dispersion del Cu (para lo que también es importante el
contenido de AlOs). La funcidén acida debe tener una elevada acidez pero con
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centros con moderado nivel de fuerza acida, suficiente para la deshidratacion del
metanol, pero no para la transformacion de metanol o DME en olefinas e
hidrocarburos superiores (reacciéon relacionada con la formacién de coque). La
funcién acida mas utilizada es la y-Al:03 y también se han estudiado silice-aliminas,
zeolitas HZSM-5 (con alta relacion SiO2/Al203), NaHZSM-5, mordenitas, HY, ferrierita,
HMCM-22, SAPOs y ZrO., catalizadores preparados limitando la fuerza acida (Sun y
cols., 2014a). El ensayo de métodos de preparacion del catalizador binfuncional ha
puesto de manifiesto la sinergia del comportamiento de las dos funciones. Li y cols.
(2014b) han comprobado que esta sinergia es mayor con la mezcla de los
precursores de la funcién metdlica (CuO-La:03-2rO2) y acida (y-Al20s) que
posteriormente es secada y calcinada, respecto a otros métodos de preparacion.

El estudio de la reaccidon con catalizadores base de CuO-ZnO-Al20z/y-Al203 ha
permitido un conocimiento aceptable de aspectos fundamentales como la
relacion funcién/metalica adecuada y los origenes de la desactivacion del
catalizador, uno de las mayores condicionantes de la viabilidad del proceso. La
composicion mas adecuada del catalizador bifuncional corresponde a un exceso
de la funcién &cida, que garantiza el desplazamiento de la etapa de
deshidratacion de metanol a DME, ec. (1.9). En estas condiciones, la etapa
controlante del proceso es la sintesis de metanol (sobre la funcibn metalica), ecs.
(2.6) y (1.7) y, en consecuencia, la desactivacion del catalizador es la propia de la
funcién metalica, que también afecta a la reaccién WGS, ec. (1.8). Por otro lado,
las causas de la desactivacion son la sinterizacion del Cu y la deposicion de coque.
Juega un papel relevante para atenuar la desactivacion por sinterizacion, la
estabilidad de los centros activos de Cu, favorecida por su dispersion en Al2Os y
aumentada por la presencia de Zn, merced a la interaccion Cu-Zn (Kim y cols.,
2004), de forma que la sinterizacion es insignificante por debajo de 300°C. La
desactivacion por coque de los centros metalicos de Cu-ZnO es un fendmeno
complejo que es atenuado por la retencién del coque en crecimiento en la Al2Os
soporte de la funcidbn metalica. Erefia y cols. (2008) consideran que el origen de la
formacién de coque es la condensacion de los iones metoxi, intermedios tanto de
la sintesis de metanol como de la deshidratacion. La deposicion de coque en la
funcion acida es mas lenta y esta funcidon (que esta en exceso) puede aceptar
notables contenidos de coque sin desactivacion apreciable del catalizador.
Garcia-Trenco y Martinez (2012) postulan que el coque que se deposita sobre la
funcion metalica se forma inicialmente sobre los centros acidos externos de los
cristales de zeolita HZSM-5 en contacto con los centros metalicos. Es destacable
que la importancia de la desactivacion del catalizador reside principalmente en la
dificultad de la regeneracion, debido a la limitacion de la temperatura de
combustion del coque, que debe ser inferior a 300 °C para evitar la sinterizacion del
Cu del catalizador, lo que requiere un tiempo elevado, en particular para la
eliminacién del coque depositado en la funcién acida (Sierra y cols., 2010a).

Como ejemplo de la capacidad de los nuevos catalizadores propuestos para la
sintesis de DME, desde gas de sintesis (sin co-alimentar COz), con un catalizador de
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CuO-ZnO-MnO/SAPO-18 (Ateka y cols., 2016c) se obtiene un rendimiento de DME
del 36 %, con una selectividad del 95 %, con una conversion de 0.39, a 275 °C y una
moderada presion (30 bar). Ademas, a una temperatura adecuada (275 °C) y con
un tiempo espacial suficiente (> 5 g h molc?), después de un periodo inicial en el
que disminuye la conversion, el catalizador alcanza un estado
pseudo-estacionario en el que mantiene su actividad casi constante (con una
desactivacion muy lenta). Esta situacion es consecuencia de que se alcanza un
estado de pseudo-equilibrio en la deposicion de coque, al igualarse las
velocidades de condensacion y de hidrogenacion de los precursores del coque
depositados en los centros metalicos del catalizador.

1.3.2.4 Desactivacion

La desactivacion del catalizador es uno de los factores limitantes de la
implantacion del proceso y sin embargo ha recibido una atencion limitada. Las
causas de la desactivacion son la oxidacion de los centros de Cu, la deposicion de
coque, la migraciéon y sinterizacion de los cristales de Cu y reacciones de
intercambio con la funcién acida.

Las dos primeras causas son reversibles y por lo tanto tienen menos importancia
para la viabilidad del proceso, si bien cabe sefialar que la oxidacion del Cu° se ve
favorecida por la mayor concentracion de CO: y H20 en el medio de reaccion.

La desactivacion por deposicion de coque es debida al bloqueo (completo o
parcial) de los centros activos y/o poros. Siendo el coque el material carbonoso, de
diversa composicidn, que se deposita sobre la superficie e interior de los canales
del catalizador formado por la descomposicion o condensacion de hidrocarburos
siguiendo diferentes mecanismos, y por tanto de diferente naturaleza, en funcion
de la ubicacién donde se deposita (Bartholomew, 2001). Al contrario que en la
oxidaciéon de Cu?, la deposicion de coque es desfavorecida co-alimentando CO:
lo que Sierra y cols. (2011) atribuyen al efecto del mayor contenido de H20 en el
medio de reaccién, porque el H.O atenla la velocidad de formacién de iones
metoxi, al desplazar el equilibrio de su formacion por adsorcion de metanol y DME
en los centros de la funcién acida. Mediante estudios de oxidacion a temperatura
programada (TPO) del coque depositado, Erefia y cols. (2008) han determinado en
el catalizador tres tipos de coque sobre el catalizador de CuO-ZnO-Al203/y-Al203,
depositados en tres ubicaciones: i) Sobre los centros metalicos (coque que quema
a baja temperatura); ii) en la interfase entre las especies de CuO-ZnO y de Al20:z de
la funcidon metdlica (que quema a temperatura intermedia), y; iii) sobre la funcién
acida (que quema por encima de 500°C, como es habitual en el coque
depositado sobre estructuras microporosas y en una combustion no activada por
metales). La evolucion del contenido de estos coques con el tiempo de reaccion
ha llevado a estos autores a sostener que el contenido de coque alcanza un
contenido limite en la funcién metalica porque la deposicidbn es atenuada por la
hidrogenacién de los precursores del coque (reaccién también activada por los
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centros metdlicos), o mientras que el contenido en la funcidbn acida aumenta
ilimitadamente.

Ateka y cols. (2016a) han determinado la presencia de los tres tipos de coque
antes comentados también en un catalizador de CuO-ZnO-MnO/SAPO-18 y que el
coque sobre la funcidon metalica es eliminado completamente por combustion del
coque con aire a 300 °C durante 48 h. Tras esta regeneracion el catalizador ha
sufrido una ligera sinterizacion del Cu, bien en la etapa de reaccion o en la
regeneracion, pero alcanza un estado estructural estable porque se mantiene en
sucesivos ciclos de reaccion-regeneracion. Sin embrago, esta estrategia tiene la
limitacion de que a esta baja temperatura solo se elimina parcialmente el coque
depositado en la funcion acida (SAPO-18). Aunque la funcién acida esta en
exceso, esto es un problema para un elevado numero de ciclos.

Los esfuerzos para aumentar la estabilidad de los centros de Cu?, evitando su
aglomeracion durante la reaccién consisten en la incorporacion de promotores
que aumenten la dispersidon y disminuyan el tamafio de cristal de Cu. Zhou y cols.
(2016) han determinado un contenido 6ptimo de CeO: del 3% en masa en el
catalizador bifuncional final (con zeolita HZSM-5 como funcién acida), atribuyendo
el aumento de la estabilidad del catalizador a la formacion de una soluciéon
estable Cu-Ce-Cu. Asthana y cols. (2016) atribuyen una responsabilidad importante
de la sinterizacién del Cu a la exotermicidad de la reaccién, proponiendo la
incorporacion de MgO para aumentar la capacidad calorifica y facilitar la
eliminacion del calor generado sobre los centros activos. Garcia-Trenco y Martinez
(2012) hacen hincapié en el efecto sinérgico de la funciéon acida para favorecer la
aglomeracion del Cu?, al determinar la migracion de las especies de Al del exterior
de los cristales de la zeolita acida (ITQ-2) hacia la interfase Cu-ZnO, mediante un
mecanismo asistido por el H20. Esta migracion altera la interaccién entre estos
metales y favorece la sinterizacion del Cu®. Ahmad y cols. (2016) en un estudio de
ciclos de reaccion-regeneracién con un catalizador de CuO-ZnO-AlOs como
funcién metalica y diferentes funciones acidas (y-Al20z sin dopar y dopada con
SiO2, con AIPO4, y zeolita HZSM-5) han determinado que el fenébmeno de la
sinterizacion del Cu® es atenuado al limitar la fuerza de los centros de la funcion
acida mediante pasivacion, lo que ratifica el efecto sinérgico de la acidez en la
sinterizaciébn. En consecuencia, queda patente la complejidad de la soluciéon al
problema de la sinterizacion de los centros de Cu® y que la estabilidad del
catalizador dependera de numerosas variables en la composicién y preparacion
del catalizador. Asi, una variable clave para la estabilidad es el propio estado de
los cristales de Cu del catalizador fresco, condicionado por otras variables en la
preparacion ademas de la presencia de promotores, como la temperatura de la
calcinacion de los carbonatos metalicos (utilizando carbonato sédico como
agente en la coprecipitacion) para obtener el combinado de 6xidos de la funcién
metalica (CuO y otros incorporados como promotores).
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1.3.3 Reactores

Atendiendo a los problemas asociados a la elevada exotermicidad, el proceso en
fase liquida (LPDME) en un reactor slurry resulta adecuado para disipar el calor
generado, mediante la utilizaciéon de un medio de reaccion inerte de elevado
calor especifico (Wang y cols., 2008; Gao y cols., 2009; Han y cols., 2009). Se ha
estudiado la simulacién del proceso en este reactor y el aumento de escala hasta
100 t dia! (Ohno y cols., 2007). También se han estudiado otras configuraciones del
reactor slurry como el lecho burbujeante (Chen y cols., 2006).

Para el proceso en fase gas (proceso STD), con mayor interés para operar a gran
escala, el reactor mas estudiado es el de lecho fijo. Lv y cols. (2009) han simulado la
operacion para producir 100 t afio!l, analizando el aumento del rendimiento de
DME al recircular los gases de salida tras separar el CO2. Hu y cols. (2008) han
simulado un reactor de lecho fijjo multitubular similar al utilizado en la sintesis de
metanol (4177 tubos, de 5.8 m de longitud y 38 mm de diametro interno), con
refrigeracion mediante H.O en ebullicibn, manteniendo la temperatura en el
intervalo 220 - 260 °C, para la produccion de 100 mil t afiol. Omata y cols. (2009)
han optimizado el perfi de temperatura en el reactor, determinando que éste
debe ser decreciente desde la entrada hacia la salida, como corresponde la
estrategia de temperatura de una reaccidon exotérmica reversible. Otros autores
plantean resolver el problema de la exotermicidad del proceso, integrandolo con
otro endotérmico (deshidrogenaciéon de ciclohexano) mediante la simulacién de
un reactor multitubular, con la sintesis en el interior de los tubos y la
deshidrogenacion en el exterior, alimentando las dos corrientes en paralelo (Vakili y
cols., 2011; Khademiy cols., 2011).

La tecnologia de Haldor Topsoe para el proceso STD es una adecuaciéon de la
establecida en la sintesis de metanol, con una bancada de reactores adiabaticos
de lecho fijo. Para la economia del proceso es relevante considerar la eficiencia
energética de la sintesis del DME integrada con la produccioén previa del gas de
sintesis (Pontzen y cols., 2011; Kabir y cols., 2013). La eficiencia energética (del
64 - 68 %) para una planta de 2500t de metanol equivalente dial, es favorable
respecto a la sintesis del metanol con un requerimiento energético menor en un
5%. Ademas, el coste de capital es un 4 % menor en la produccién de DME puro y
de un 8 % menor para DME sin purificar (con metanol como subproducto). Para
una unidad de 3 miltdial! de DME, el sistema de reacciébn de Korea Gas
Corporation (KOGAS) es una bancada de 4 reactores cataliticos de lecho fijo,
encamisados con H20 en ebullicién, para eliminar el calor de reaccion. La presion
es de 6 MPa y la temperatura de entrada al reactor de 230 °C, con una eficiencia
energética neta del 50 %.

Desde la perspectiva de mejorar la transmision de calor, el reactor de lecho
fluidizado parece adecuado, si bien son escasos los trabajos de disefio de estos
reactores para el proceso STD (Lu y cols., 2004; Kumar y Srivastava, 2010).
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1.4 VALORIZACION DE CO- EN LA SINTESIS DE DME

1.4.1 Termodindmica

El estudio de la sintesis de methanol y de DME ha estado generralmente enfocado
a maximizar el rendimiento y selectividad de estos productos en los respectivos
procesos. Sin embargo, en la abundante bibliografia sobre la termodinamica de la
sintesis de metanol (Chang y cols., 1986; Van Bennekom y cols., 2012; lyer y cols.,
2015) y de la sintesis de DME en una etapa (Jia y cols., 2006; Moradi y cols., 2011;
Chen y cols., 2013b), la alimentacion estudiada ha sido gas de de sintesis, y se ha
prestado poca atencion a la capacidad de conversidon del CO2, cuyo papel ha
sido restringido al de producto secundario de la reaccién. Chen y cols. (2016) han
comparado la termodinamica de la sintesis de DME en dos etapas y en una etapa
(sintesis directa), co-alimentando CO: con el gas de sintesis. Los resultados
confirman que con las dos estrategias la co-alimentaciéon de CO: disminuye el
rendimiento de DME y que ademas, la sintesis directa de DME tiene menores
limitaciones termodinamicas y permite alcanzar una mayor conversion de CO:a.

En la Figura 1.2 se muestran los resultados de Ateka y cols. (2017a) de comparacion
del efecto de la temperatura de reaccion sobre la conversion de CO: en la sintesis
de metanol (MS) y en la sintesis directa de DME (DS), para diferentes valores de la
relaciéon molar CO2/COx en la alimentacion. Los resultados corresponden a 30 bar y
a la alimentacion de mezclas ternarias (H2+CO+CO2) con una relacién Hz/COx
constante de 3.

Los resultados de la Figura 1.2 ponen de manifiesto que es posible la valorizaciéon de
CO:2 en los dos procesos en el intervalo de temperatura estudiado, para
alimentaciones con elevada concentracion de CO:z (CO2/COx > 0.5). Por otro lado,
la conversion de CO: pasa por un minimo en el intervalo 250 - 300 °C (a mayor
temperatura al aumentar la concentracion de COy), lo cual es mas pronnciado en
la sintesis de DME.

Comparando los resultas de los dos procesos, se observa que las diferencias
dependen notablemente de la concentracion de CO: en la alimentaciéon. Asi,
para la alimentacion de CO: puro (resultados para CO2/COx= 1), la conversion de
CO: es mayor en la sintesis de DME por debajo de 300 °C. Por otro lado, al disminuir
la concentracion de CO: en la alimentacion, la ventaja de la sintesis de DME se
alcanza a menor temperatura (por ejemplo, a 275°C para CO2/COx=0.75y a
225 °C para C0O2/COx=0.5). Siguiendo esta tendencia, por debajo de la relaciéon
CO02/COx= 0.5 la conversion de CO: es mayor en la sintesis de metanol en todo el
intervalo de temperatura.
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Figura 1.2. Comparacion de la evoluciéon con la temperatura de la conversion de
CO: en la sintesis de metanol (MS) y en la sintesis directa de DME (DS),
para valores diferentes de la realciéon CO2/COx en la alimentacion.
Condiciones de reaccion: 30 bar; H2/COx = 3 (Ateka y cols., 2017a).

Para poner en valor la importancia de estos resultados dentro de las posibilidades
reales de operacioén, debe considerarse que hay un intervalo de temperatura en el
gue puede operarse atendiendo a la actividad y estabilidad de los catalizadores
actuales (con Cu en la funcidon metalica), de forma que la temperatura limite con
estos catalizadores 300 °C, para evitar la sinterizacion del Cu catalysts (Sierra 'y cols.,
2010a). Por otro lado, por debajo de 250 °C la velocidad de reaccién con estos
catalizadores es muy pequeia (Erefia y cols., 2011). En consecuencia, los resultados
termodinamicos ponen de manifiesto que el intervalo 250 - 300 °C, que es el que
tiene mayor interés desde el punto de vista del catalizador y para obtener elevados
rendimientos de metanol y de DME, es adecuado también para alcanzar notables
valores de la conversién de COz, los cuales son mayores en la sintesis de DME que
en la de metanol y mayores al aumentar la concentracion de CO:2 en la
alimentacion.
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1.4.2 Catalizadores

Los esfuerzos para el disefio del catalizador bifuncional del proceso STD se han
intensificado en los dltimos afios para co-alimentar CO2, con un buen compromiso
de actividad, selectividad a DME, estabilidad y regenerabilidad (Sun y cols., 2014a).
Dado que la etapa mas lenta es la sintesis de metanol, se ha prestado mayor
atencion al estudio de la funcidn metdlica del catalizador, considerando la
necesidad de mejorar su actividad, dado que el CO2 es menos reactivo que el CO.
Ademas, el mayor contenido de H.O en el medio de reaccidn que en la
transformacion de gas de sintesis (como consecuencia de la conversion del COz)
contribuye a atenuar la velocidad de reaccion de la sintesis de metanol, porque el
H20 se adsorbe en los centros metalicos compitiendo con el CO y el CO.. Por otro
lado, la estabilidad térmica de los centros de Cu es menor en un medio con mayor
concentracion de H:O. Para aumentar esta estabilidad térmica es conveniente
aumentar la dispersion de los centros de Cu. Para este objetivo se ha estudiado la
incorporacion de diferentes promotores (6xidos de Fe, Mg, Mn, Sn, Zr) en la funcién
de CuO-ZnO (Liu y cols., 2013; Zhang y cols., 2013; Bonura y cols., 2014; Cai y cols.,
2015; Qin y cols., 2015; Oyola-Rivera y cols., 2015; Li y cols., 2015b; Asthana y cols.,
2016). La incorporacion del Mn mejora la dispersion del CuO y ZnO y disminuye la
temperatura de reduccion del Cu, aumentando la superficie especifica de la
funcibn metalica y aportando una moderada acidez (Zzhang y cols., 2014).
Ademas, da lugar a la formaciéon de un 6xido tipo espinela de Cu-Mn, muy activo
en la reaccion WGS (Arena y cols.,, 2009). La presencia de ZrO: mejora la
estabilidad de los centros Cu®™ de la funcién CuO-ZnO (Peng y cols., 1999; Sun y
cols., 2004; An y cols., 2008; Frusteri y cols., 2015). También ha sido sustituido el ZnO
por La»Os3 (Li y cols.,, 2014b) y por Fe:0s, por su buen comportamiento en la
dispersion de Cu y en la hidrogenacién de COg, respectivamente. Igualmente, se
han obtenido buenos resultados en la hidrogenaciéon de CO: modificando la
funcion CuO-Fe:0s con CeO2 como promotor, atendiendo a su capacidad para
favorecer la dispersion de los centros de Cu y ademas modificar la acidez del
catalizador resultante (Qin y cols., 2016; Zhou y cols., 2016).

Por otro lado, como funcién acida es muy utilizada la y-Al20s3 por su elevada
selectividad a DME, si bien tiene el inconveniente de su hidrofilidad, lo que exige un
mayor contenido en el catalizador bifuncional, con objeto de compensar la
pérdida de actividad inherente al bloqueo parcial de centros acidos con H20. Para
minimizar este problema se han utilizado zeolitas HZSM-5 y otras funciones acidas,
como los silicoaluminofosfatos (SAPO-18, SAPO-11), menos hidrofilicas. Estas
funciones requieren diferentes tratamientos para moderar su fuerza acida (y
consiguiente generacion de hidrocarburos que condensan a coque). La zeolita
HZSM-5 genera una sinergia notable con las funciones metdalicas convencionales
(Garcia-Trenco y cols., 2012), es muy utilizada para la sintesis de DME desde CO:2
puro (Zhang y cols., 2013) y su comportamiento es mejorado disminuyendo el
tamafo de cristal (Caiy cols., 2016).
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Ateka y cols. (2016b) han comprobado para alimentaciones de H>+CO+CO: el
mejor comportamiento (mayor rendimiento y selectividad de metanol) en la etapa
de sintesis de metanol de las funciones metalicas CuO-ZnO-MnO (CZMn) y
CuO-ZnO-ZrO2 (CZZr) respecto a la funcibn CuO-ZnO-Al:Os (CZA). También han
comprobado que la funcién acida SAPO-18 es mas activa y selectiva que la y-Al203
en la etapa de deshidratacion de metanol. Ademas, los catalizadores
bifuncionales CZzr/S y CZMn/S, preparados con una relacion masica (funcion
metalica)/(funcién acida) de 2/1, dan lugar a un mayor rendimiento y selectividad
de DME que el catalizador CZA, tanto en la transformacion de gas de sintesis como
de su mezcla con CO:a. Estos nuevos catalizadores favorecen la valorizacion CO2 en
condiciones moderadas (30 bar y H2/COx= 3) y tienen una desactivaciébn muy
pequefia en 10 h. Por otro lado, por el menor coste de los reactivos, es mas
econdmico el catalizador CZMn/S, si bien para elevadas concentraciones de CO:
es ligeramente mejor el comportamiento cinético del CZzr/S.

Los resultados de un estudio del efecto de las condiciones de operacion para el
catalizador CZMn (Ateka, 2014) ponen de manifiesto que la co-alimentacion de
CO: tiene como consecuencia la atenuacion de la velocidad de las reacciones de
sintesis de metanol desde CO y CO.. También se atenla la desactivacion del
catalizador por coque, debido al aumento de la concentracion de H:0O en el
medio de reaccion. Ademas, la complejidad del sistema de reaccion, en el que el
CO: es reactante y producto, tiene como consecuencia que las condiciones de
reaccion adecuadas para valorizar el CO2 corresponden a la menor produccion
de DME. Asi, la conversion del CO: se favorece al disminuir la temperatura, y
también al aumentar la relacion Hx/(CO+CO2) y el contenido de CO: en la
alimentacion. También se ha comprobado que la conversidon del CO: pasa por un
minimo para una presion intermedia y por un maximo para un tiempo espacial
relativamente pequefio Por otro lado, con la desactivacion de la funcion metalica
se favorece la reaccion WGS inversa, lo que disminuye el rendimiento de DME pero
aumenta la conversion de CO:a. El catalizador CZMn/S permite alcanzar un buen
compromiso de los objetivos de valorizacion del CO: y la producciéon de DME. Este
compromiso se alcanza en el intervalo 275 -300°C y con presiones moderadas
(20 - 30 bar) lo que resulta interesante para la viabilidad econémica del proceso. En
los intervalos indicados se alcanzan los dos objetivos con un tiempo espacial entre
2.5y 5gcat h molc?! y una relacién molar H2/(CO+COz) en la alimentacion de 3. Por
otro lado, la relacidon molar CO2/CO en la alimentacion tiene una gran incidencia,
y una relacion inferior a 1/3 es adecuada para potenciar la producciéon de DME,
mientras que una relacidon mayor de 1 es adecuada para potenciar la valorizaciéon
de CO:..

Una iniciativa innovadora para la valorizacién de CO: corresponde a la propuesta
de catalizadores core-shell, que mejoran la sinergia de las etapas de sintesis de
metanol y de deshidratacion a DME, confinando cada una en una region de la
particula, la cual es preparada encapsulando (Figura 1.3) un ndcleo de la funcién
metalica con zeolita HZSM-5 (Yang y cols., 2011), y-Al20z (Wang y cols., 2013a;
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2013b), SiO2-Al203 (Wang y cols., 2016b) o SAPO-11 (Phienluphon y cols., 2015). Con
esta estructura se separa de los centros metalicos el H2O generada en la
deshidratacion sobre los centros acidos, y ademas se atenda la sinergia indeseada
de ambos centros en la formacion de coque sobre la funcién metalica.

MEZCLA FISICA

DME

CORE-SHELL

Figura 1.3. Estructura de un catalizador bifuncional preparado por mezcla fisica y
con estructura core-shell.

1.4.3 Modelado cinético

El modelo cinético de la sintesis del DME en una etapa se ha establecido en la
bibliografia para la sintesis desde H2 y CO (Ng y cols., 1999; Moradi y cols., 2008)
combinando las ecuaciones cinéticas mecanisticas (del tipo LHHW) propuestas
anteriormente para las reacciones individuales principales, la sintesis de metanol
(Graaf y cols., 1988; Vanden Bussche y Froment, 1996), la deshidratacion a DME
(Bercic y Levec, 1992; 1993) y la reaccion WGS. Dado que la sintesis de metanol es
la etapa mas lenta su mecanismo de reaccion es la que ha recibido mayor
atencion, en aras de favorecer las condiciones para la conversion del COo. Lim y
cols. (2009) repasaron los mecanismos de la bibliografia, haciendo hincapié en la
menor reactividad del CO: (casi insignificante para estos autores) respecto al CO, y
estableciendo un mecanismo para la sintesis del metanol en el que la adsorcion de
cada uno de los reactantes tiene lugar en centros activos diferentes, asociados a
diferentes estados de reduccion del Cu. Asi, la hidrogenacion de CO transcurre
mediante adiciones sucesivas de atomos de hidrégeno a la molécula de CO
adsorbida en centros de Cu*, mientras que la sintesis desde CO: transcurre por
adicion de hidréogenos a especies intermedias formato (HCO:2) adsorbidas en
centros de Cu® Otros autores discrepan sobre la mayor reactividad del CO y
atribuyen la diferencia de la reactividad de CO y CO: al efecto de las condiciones
de reaccién y a la importancia del desarrollo de la reaccion WGS.
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Yang y cols. (2013b) han propuesto un mecanismo (Figura 1.4) para la sintesis de
metanol con tres rutas: i) desde CO, con una especie formil intermedia; ii) desde
CO:2 con un formato como intermedio; ii) desde un intermedio carboxilo,
intermedio de la reaccidon WGS y que puede formarse a partir de CO: (etapa A) y
de CO (etapa B). Este carboxilo intermedio se hidrogena a metanol o se isomeriza a
formato, por lo que esta tercera ruta, activa desde CO y CO: puede explicar la
complejidad de la interpretacién de los resultados en la bibliografia (como el papel
del H20 en la reactividad de CO y COg, y el diferente origen del C en la sintesis de
metanol seguln las condiciones de reaccion.

co, co

cis COOH

H’O\C’O
trans COOH

H-O\C,O—H

Carbeno diol

l, -OH

H-o
/(I:\
Metinol

‘1’+3H

H
Metanol H3co-H
H’ (0]

Figura 1.4. El papel del carboxilo intermedio en la sinergia de las rutas de sintesis
de metanol desde CO y CO: (Yang y cols., 2013b).

Ahora bien, los estudios de los mecanismos de reaccion de las etapas individuales y
los modelos cinéticos propuestos para ella tienen relativamente poco interés para
el proceso en una etapa (proceso STD), porque éste se realiza en condiciones
(presion y temperatura) diferentes a las de las reacciones individuales. Asi, la
presion es inferior y la temperatura superior a la de sintesis de metanol y, por otro
lado, la deshidratacion de metanol se realiza a presion atmosférica. Ademas, la
composicion del medio de reaccién en el proceso en una etapa es diferente,
como consecuencia de las sinergias entre las reacciones individuales. Para cubrir
esta laguna Aguayo y cols. (2007) establecieron para un catalizador de
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CuO-Zn0O-Al:03/y-Al203 un modelo cinético especifico, valido en un amplio intervalo
de condiciones de operacion: 225-325 °C; 10-40 bar; tiempo espacial,
1.6 - 57.0 gcat h mol 12 -1. Posteriormente (Sierra y cols., 2010b), se incorporé al
modelo una ecuacidon cinética de desactivacion dependiente de la
concentracion de los compuestos oxigenados (DME y metanol). Esta ecuacion se
basa en el estudio de la naturaleza y ubicacion del coque mediante combustion
del coque a temperatura programada (TPO) (Garcia-Trenco y Martinez, 2012).
Atendiendo a los resultados se establecié la hipotesis de que los precursores del
coque son los oxigenados, los cuales mediante los intermedios metoxi (formados en
la interfase entre las funciones metalica y acida), se degradan a coque mediante
etapas de condensacion, presumiblemente activadas por los centros acidos. Erefia
y cols. (2011) adaptaron el modelo de Aguayo y cols. (2007) a la co-alimentacion
de CO., considerando la ecuacién cinética de desactivacion. Las ecuaciones
individuales del modelo cinético son las siguientes:

Sintesis de metanol:

fCH OH fCH OHfH 0]
TMeon = [k1 (fCOfI-%Z - K_3 + ko | feo, fi, — % 6 (1.11)
1 2
Deshidratacion de metanol a DME:
fCH OCH fH 0]
Tome = K3 [fCZH3OH - % (1.12)
Reaccion WGS:
fco,f
Twes = Ka [fcoszo - %ﬁlz] 0 (1.13)
Formacién de hidrocarburos:
fentonsafHr0
Tue = ks [fcongz - % 0 (1.14)

Por consiguiente se consideran las reacciones individuales como reacciones
individuales y en las reacciones activadas por la funcion metdlica se considera un
término 0, que cuantifica la atenuacion de la velocidad de reaccién por la
adsorcion del H20 y CO: en los centros metalicos:

1

0 =
1+ Ku,o0f y,0 + Keo,f o,

(1.15)

donde K20 y Kco2 pueden asociarse a las constantes de equilibrio de adsorcién de
H20 y CO: en los centros metalicos.
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No se considera la limitaciéon por la adsorcion de estos compuestos en la reaccion
de deshidratacion del metanol, dado que la funcién acida esta en exceso en el
catalizador. Ademas, se considera en el modelo cinético la desactivacion de la
funcibn metdlica, con la siguiente expresion de la ecuacidon cinética de
desactivacion:

da

rTie ka(fueon + fomp)a® o (1.16)

donde la actividad (que afecta a la sintesis de metanol y a la reaccién WGS) es
definida como cociente de velocidades de reaccion, referida a la velocidad de
reaccion a tiempo cero (catalizador fresco):

_ (r)e

‘= () e=0

(1.17)

Por otro lado, el término 64 cuantifica la atenuacion de la desactivacion por la
presencia de H20 y CO:2 en el medio de reaccién,

1
0 =
¢ 1+ (KHzO)dezo + (KCOz)dfcoz

(1.18)

1.4.4 Reactores

La iniciativa mas interesante en el disefio del reactor para facilitar la conversién de
CO: es la de utilizar un reactor de membrana externa, para separar el H.O del
medio de reaccion, lo que desplaza el equilibrio de las reacciones de sintesis de
metanol, de deshidratacion a DME, y WGS inversa favoreciendo la conversion de
CO: a CO, mas reactivo, con el funcionamiento que se esquematiza en la
Figura 1.5.

Las posibilidades de los reactores de membrana permeable al H.O (hidrofilica)
para diferentes procesos cataliticos (como la sintesis de metanol y la sintesis
Fischer-Tropsch) han sido revisadas por Diban y cols. (2013). lliuta y cols. (2010)
realiz6 un estudio tedrico pionero de simulacidon del efecto de la membrana
hidrofilica en la sintesis de DME, utilizando los resultados cinéticos de un catalizador
de CuO-ZnO-Al203/HZSM-5. Diban y cols. (2014) han utilizado el modelo cinético de
Aguayo y cols. (2007) para un catalizador de CuO-ZnO-Al:03/y-Al203, estudiando el
efecto de la propiedades de permeselectividad de la membrana, y valorando la
necesidad de desarrollar nuevas membranas zeoliticas, sin las limitaciones de las
membranas amorfas de siice (baja estabiidad hidrotérmica y baja
permeselectividad) y de las membranas poliméricas (faciimente bloqueables),
para trabajar en las condiciones de sintesis de DME (> 250 °C y elevado contenido
de H:20, en particular alimentando COx).
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H, H,+CO+CO, H,
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Figura 1.5. Fundamentos del reactor de membrana para la sintesis de DME.

Si bien los resultados anteriores estan centrados principalmente en el objetivo de
aumentar el rendimiento y selectividad de DME, Ateka (2014) ha evaluado las
ventajas de utilizacion de una membrana hidrofilica en la valorizacién de COz, en
un amplio intervalo de condiciones de reaccién y para diferentes estrategias de
barrido externo de la membrana. Asi, simulando la operacidn con una membrana
con permeabilidad de H.O de 1 107 mol (sm? Pa)! y selectividad de H.O/H: de 4
(valores factibles de conseguir con el desarrollo tecnolégico de las membranas
hidrofilicas), la valorizacion de CO2 aumenta en el intervalo 3.5 -5 %, lo que es casi
independiente de la relacion CO>/CO en la alimentacién y aumenta al aumentar
el tiempo espacial. El efecto sobre el rendimiento de DME es mayor, y este
rendimiento aumenta hasta el 25% con el reactor de membrana con una
alimentacién de CO: + Hz. Por otro lado, comparando los resultados de simulacion
con las cinéticas para diferentes catalizadores (CuO-ZnO-Al:Os3/y-Al203 vy
CuO-ZnO-MnO/SAPO-18), Ateka (2014) ha comprobado que la diferencia sobre el
rendimiento y selectividad de DME es importante, pero tiene un efecto menor sobre
la valoracién de CO2, haciendo hincapié en que las condiciones de operaciéon
adecuadas para cada uno de los dos objetivos son notablemente diferentes.
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2 EXPERIMENTAL

2.1 EQUIPO DE REACCION Y ANALISIS

Los ensayos cinéticos se han llevado a cabo en un equipo automatizado de
reaccion PID Eng. & Tech. Microactivity-Reference, provisto de un reactor isotermo
tubular de lecho fijo acoplado a un micro-cromatdégrafo de gases Varian CP-4900,
para el andlisis en continuo de los productos de reaccién.

2.1.1 Equipo de reaccién

La configuracién del sistema de reaccion (Figura 2.1) permite realizar estudios
cinéticos heterogéneos, y operar tanto con alimentaciones liquidas o gaseosas.

Liquido

L ©
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E ‘§‘
[]
A |
. E-10
AN
0
:
=]
]
E9
Vonteo
‘ >—‘ He microGC
MicroGC Venteo {] Liquido
Varian CP- 4900
Figura 2.1. Esquema del sistema de reaccién.
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Los gases se alimentan al sistema mediante un conjunto de controladores de flujo
masico Bronkhorst High-Tech B.V. Series, independientes a las variaciones de presion
y temperatura y protegidos por valvulas antirretorno (con elastomeros de kalretz
como proteccion frente a posibles cambios de direcciéon del flujo de gases). Se
complementan con valvulas de corte y un sistema de lectura para medir y
controlar los caudales (10 - 100 mLcn min-t).

Las corrientes de gases alimentadas son las siguientes:

e gasesinertes, N2, 0 He, para el arrastre de la muestra al cromatoégrafo.
e gas oxidante para la regeneracion: aire.
e gases reactivos: Hz, gas de sintesis (H2/CO) y CO2/COx.

La alimentacion de liquidos, en los casos en los que se ha requerido, se ha llevado
a cabo a través de una bomba de jeringa de alta presion Harvard
Apparatus PHD Ultra y una jeringa de alta presion de acero inoxidable de 8 mL, que
permite operar con caudales desde 29.5 pL mint hasta 31.2 mL min-t,

Las corrientes, liquida y gaseosa, se introducen en un sistema de caja caliente,
llegando a una conexiéon de tipo T, donde se homogenizan y precalientan a 150 °C,
con el objetivo de evitar posibles condensaciones, tras lo cual se dirigen hacia una
valvula de 6 puertos. Esta valvula, permite direccionar la alimentacién hacia el
reactor (Reaccion) o hacia la salida de gases y al sistema de analisis (Bypass),
configuracidon necesaria para permitir el analisis de la alimentacién, tal como se
muestra en la Figura 2.2.

Entrada Reactor

I Reaccién I Bypass

Alimentacion Alimentacion
—_—

Salidade gases Salidade gases

Salida Reactor

Figura 2.2. Esquema de operacion de la valvula de 6 puertos.

El reactor es de acero inoxidable 316, de 9.1 mm de diametro interno y 305 mm de
longitud (10 cm de longitud efectiva), capaz de soportar 800 °C y 100 bar, y operar
con una masa de catalizador de hasta 5 g. Esta situado en el interior de una
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camara cilindrica de acero inoxidable calentada por una resistencia eléctrica
cubierta de ceramica.

El lecho catalitico esta compuesto por una mezcla de catalizador e inerte
(carborundum, con diametro de particula inferior a 0.063 mm), y sobre ella una
capa adicional de inerte con objeto de garantizar la isotermicidad, evitar caminos
preferenciales del flujo de gas (que sigue una ruta descendente) y mantener una
altura de lecho suficiente en los experimentos de bajo tiempo espacial. Por
seguridad, la unidad dispone de filtros de particulas tanto a la entrada como a la
salida del reactor, con el fin de proteger el sistema de valvulas del acceso de finos
de catalizador y/o inerte.

La temperatura se controla y monitoriza mediante controladores TOHO TTM-005, y
se mide con termopares tipo K. En el reactor, el termopar se extiende desde la
parte superior del mismo, atravesando el lecho de catalizador. Ademas, estan
dispuestos otros dos termopares, uno para la camara del horno y otro para la linea
de transferencia entre el reactor y el cromatégrafo.

La presion se mide con un medidor de tipo Sensor-Technik-Wiedemann, capaz de
medir sobrepresiones entre 100 mbar y 100 bar. Por otro lado, el controlador de
presion TOHO TTM-005 actlua sobre una valvula de aguja, en funcion del flujo de
gas a través del reactor.

Una fraccion de la corriente de productos de reaccion (aproximadamente 1 cm3)
se diluye en una corriente de He (18 mL min') y se envia al micro-cromatégrafo de
gases para su analisis en continuo (cada 4 min), mientras que el resto de la
corriente atraviesa una célula Peltier, a 0 °C, donde condensan lo compuestos de
mayor peso molecular y el resto de gases no condensables son enviados a venteo.
El sistema dispone también de un sensor de nivel, y de un controlador que actua
sobre una valvula de aguja para la extraccion controlada de los liquidos
condensados.

2.1.2 Sistema de control

El sistema de reaccion dispone de un software de control de procesos denominado
Process@ que permite controlar las variables de operacién mediante un ordenador.
Esta aplicacion permite disefiar, configurar y operar secuencialmente con sesiones
de operacion.

2.1.2.1 Etapa de reduccion

1. Establecimiento de la comunicacion y arranque del proceso.

2. Reduccion durante 14 h con baja concentracion de Hz (10 %), diluido en N2,
a 200 °C.

3. Reduccién durante 1.5 h con alta concentracion de Hz (20 %) a 250 °C.
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4.
5.

Barrido con N2 durante 20 min.

Estabilizacion, en Bypass, de las variables de operacion para la posterior
etapa de reaccion (temperatura del reactor y caja caliente, y presion).

2.1.2.2 Etapa de reaccion

1.

2.1.3

Establecimiento de la comunicacién y de las variables de operacion
(temperatura de reactor y de caja caliente, y presion, en configuraciéon de

Bypass).

Estabilizacion del caudal de N: (caudal de N: equivalente a la suma de
caudales de reactivos) y estabilizacion del caudal de He (que actua como
portador de la muestra de gases de salida hacia el micro-cromatografo).

Estabilizacion del caudal del primer reactante, cortando el caudal de No.

Estabilizacion del caudal de cada nuevo reactante que se alimente al
sistema en una sesion independiente.

Reaccion, mediante actuacion de la valvula de 6 puertos (de Bypass a
Reaccion).

Fin de la reaccidbn y barrido con N: en condiciones de reaccion
(temperatura y presion).

Enfriamiento del reactor hasta los 200 °C, a la presion de reaccion.
Enfriamiento del reactor y caja caliente, y disminucion de la presion.

Apagado del reactor.

Andlisis de productos de reaccién

Para el andlisis en continuo de los productos de reaccion se ha utilizado un
micro-cromatégrafo de gases (micro-GC Varian CP-4900) que dispone de dos
modulos analiticos con inyector fijo y detector TCD. Cada mdédulo dispone de una
de las siguientes columnas:

Porapak Q (PPQ): (10 m x 20 um) donde se separan el metano, CO:, etano,

H20O, propano, metanol, DME y butano.

Tamiz molecular (MS-5): (10 m x 12 um) donde se separan Hz, Oz, N2y CO.

En las Figuras 2.3 y 2.4 se muestran cromatogramas tipicos de cada una de las
columnas, y en la Tabla 2.1 se han relacionado las condiciones de operacion
correspondientes a cada maédulo.
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Figura 2.3.
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Cromatograma de la columna Porapak Q (PPQ) del micro-GC Varian

CP-4900.
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Figura 2.4.
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Cromatograma de la columna de tamiz molecular (MS-5) del micro-GC

Varian CP-4900.
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Tabla 2.1. Condiciones en los médulos del micro-GC Varian CP-4900.

PPQ MS5
Temperatura columna, °C 95 120
Temperatura inyector, °C 110 110

Tiempo inyeccién, ms 20 3
Tiempo de backflush, s 30 15
Tiempo de muestreo, s 10 10
Tiempo de analisis, s 200 200
Presion, psi 20 20

Ambos mdédulos analiticos, PPQ y MS-5, disponen de un microinyector con reflujo
(backflush), con volumen de inyeccion variable. El sistema es automatico y permite
la programacioén de flujos, asi como la inversion de flujo en cada columna para
evitar la entrada en la misma de compuestos no deseados.

Para la cuantificacién de los compuestos a partir de los cromatogramas, se ha
llevado a cabo un calibrado previo empleando patrones de concentracion
conocida (Anexo A). El area de cada uno de los picos cromatograficos es
proporcional a la cantidad molar de ese compuesto presente en la muestra,
debiendo tenerse en cuenta, ademas, los factores de respuesta especificos del
calibrado de las areas cromatograficas de cada compuesto (Tabla 2.2).

Para la adquisicion y tratamiento de los datos se dispone de un software Star
Toolbar, que permite integrar las areas cromatograficas mediante un método
previamente definido por el usuario.
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Tabla 2.2. Factores de calibrado del analisis con el micro-GC Varian CP-4900.

Columna Compuesto Tiempo de retenciéon (min) Factor
Metano 0.52 0.95
CO: 0.55 1.00
Etano 0.61 1.17
PPQ H20 0.66 2.25
Propano 0.93 0.93
Metanol 1.01 1.07
DME 1.09 0.83
H2 0.48 1315
MS-5 N2 0.63 11.06
CO 0.83 11.55

2.1.4 Indices de reaccion

Los resultados se han cuantificado mediante los indices de reaccion descritos a
continuacion: i) conversion de COx; ii) rendimiento de cada producto i; iii)
selectividad de i; iv) valorizacion de CO:..

La conversion (X¢,,) se define como la fraccion de moles de CO y CO: alimentados
gue se han convertido:

Fo, = Fco
COy = #}c 100 (21)
COy
donde FCOOX es el caudal molar de COx (CO + COg) en la corriente de alimentacion
Yy Fo, €l caudal molar en la corriente de productos.
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El rendimiento de cada producto de reaccion i (R;) se define como la relaciéon
entre el caudal molar de dicho compuesto en la corriente de productos (F;) y el
caudal molar alimentado en unidades de C contenidas (F,):

n; F;

R; = 100 .
=F 22)

donde n; es el numero de atomos de C contenidos en el compuesto i.

La selectividad (S;) se define como la relaciéon entre el caudal molar del compuesto
i en la corrientes de productos (F;) y el caudal molar total en los productos
organicos, DME, metanol y lump de parafinas (metano, etano y propano), en la
corriente de salida del reactor, en unidades de C contenidas:

s, == 100 (2.3)
X ) '
La valorizacion de CO: (Valc,,) se define como la fraccion de moles de CO: que se

transforma en productos:

F(,(‘)O - FCO
—2 %2 100 (2.4)

Valcoz = F
CO,
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2.2 PREPARACION DE LOS CATALIZADORES

En la sintesis de DME en una etapa se emplean catalizadores bifuncionales,
constituidos por una funcién metalica sobre la que tiene lugar la formacién de
metanol por hidrogenacion de CO y COz; y una funcion &cida responsable de la
deshidratacion selectiva del metanol formado a DME.

Si bien es ampliamente utilizado el catalizador Cu-ZnO-Al:Os/y-Al2Os, son humerosas
las referencias bibliograficas que han estudiado alternativas y modificaciones de
las funciones individuales del catalizador, como se ha comentado en el
Apartado 1.3.2. En esta Tesis, se ha optado por sustituir el Al por Zr en la funcion
metalica, estudiando varios métodos de preparacion y partiendo de diferentes
precursores. Igualmente, se han estudiado zeolitas comerciales vy
silicoaluminofosfatos como funciones acidas alternativas. Ademas se ha
profundizado en la conformacion de los catalizadores bifuncionales, estudiando
catalizadores preparados mediante mezcla de las dos funciones y con estructuras
tipo core-shell, utiizando en este Ultimo caso ademas, varias técnicas para su
conformacion.

2.2.1 Sintesis de la funcion metalica

La funcidn metédlica CuO-ZnO-ZrO; (CZZr) alternativa a la comunmente utilizada
Cu-ZnO-Al03 (Azizi y cols., 2014; Frusteri y cols., 2015; Li y cols., 2015b), se ha
sintetizado mediante la coprecipitacion de los metales desde diferentes agentes
precipitantes; carbonatos o aminas, como se detalla a continuacion.

2.2.1.1 Coprecipitacion por medio de carbonatos

La preparacion de la funcidén metalica se ha realizado por coprecipitacion de los
precursores metalicos con una disolucién de carbonato sédico, siguiendo la
metodologia descrita por Ateka (2014). Para ello, se preparan disoluciones de
nitratos y de carbonato con concentraciones menores de 1 M, suficientemente
bajas para la correcta coprecipitacion de los metales.

La disolucion de nitratos, de caracter acido, se prepara con: nitrato de Cu
(Panreac), nitrato de cinc (Panreac) y oxinitrato de zirconio (Aldrich), de manera
que la relacion atémica Cu:Zn:Zr sea la deseada. En esta Tesis se han estudiado las
relaciones Cu:Zn:Zr de 2:1:0 (catalizador CZzr0), 2:1:1 (CZZrl), 2:1:1.5 (CZzr1.5) y 2:1:2
(CZzr2).

La disolucibn de carbonato sédico (Panreac), de caracter basico, se prepara a
partir de Na>.COs-10 H20.

Para la coprecipitacion de los metales se afiaden sobre H20 destilada, a 70 °C y de
forma lenta y simultanea, las disoluciones de nitratos y carbonato, manteniendo el
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sistema bajo agitacion y controlando que el pH se mantenga en el intervalo
6.8-7.2.

Una vez concluida la etapa de coprecipitacion de los metales se da paso a la
etapa de envejecimiento, donde el sistema se mantiene en las mismas condiciones
de temperatura, agitacion y pH durante 1 h, afladiendo puntualmente disolucién
de nitratos para mantener el pH. De esta manera se obtiene una completa y
correcta coprecipitacion de los carbonatos metalicos.

Tras la etapa de envejecimiento, se deja de aportar calor y se cesa la agitacion,
dejando decantar el sélido. Posteriormente, se retira el clarificado y el sélido se
centrifuga con el fin de eliminar la mayor cantidad de H20 posible. El sdlido
obtenido, de color turquesa, se lava sucesivamente con H:0 destilada hasta
eliminar por completo los iones sodio (cationes alcalinos), que envenenan el
catalizador, disminuyendo su actividad (Jun y cols., 1998).

La presencia de cationes alcalinos se determina indirectamente de forma
cualitativa en funcién de los iones nitrato (NOz°) presentes en el clarificado, para lo
gue se emplea el test analitico de brucina por su sencillez. Para ello, se aflade una
cantidad de acido sulfurico concentrado a una muestra de igual cantidad del
clarificado y se agrega un poco de brucina a la disolucién transparente, que en
presencia de nitratos vira a color naranja-amatrillo.

A continuacion, el sélido se seca en dos etapas, para asegurar una evaporacion
gue no dafie la estructura del precursor de la funcién metalica. En primer lugar, se
seca a temperatura ambiente durante 12 h, y posteriormente a 110 °C durante 12 h
mas. Finalmente se calcina, de forma general, en presencia de aire en una mufla a
300 °C durante 10 h, transformando los carbonatos en 6xidos metélicos.

2.2.1.2 Coprecipitacion por medio de aminas

Se utiliza una disolucién de trietlamina como agente precipitante, de forma que el
precursor metalico precipita en forma de hidroxidos metdlicos, reduciendo la
necesidad de sucesivos lavados y por tanto el tiempo de sintesis y consumo de
H20, respecto a la coprecipitacién con carbonato sédico.

Aligual que en el Apartado 2.2.1.1, se parte de una disolucién de nitratos de Cu, Zn
y Zr (1 M), de caracter acido, de forma que contenga las cantidades de metales
necesarias para una relacion atobmica deseada, 2:1:1.5 (catalizador CZZr-a), y de
una disolucion, de caracter basico, trietilamina (Panreac).

Si bien la etapa de coprecipitacion es igual a la anteriormente descrita, las etapas
de envejecimiento y limpieza difieren, puesto que en este caso es necesario afadir
pequefas cantidades de solucion basica para mantener el pH, y la etapa de
lavado ha consistido en sucesivos lavados con H2O destilada y filtraciones a vacio
del sélido precipitado para la eliminacion de posibles iones nitrato y aminas.

UPV EHU



Experimental 53

Por dltimo, el precursor metalico se seca y se calcina, transformando los hidréxidos
metalicos en 6xidos.

2.2.2 Obtencién de la funcién acida

Para la etapa de deshidratacion del metanol, se precisan catalizadores de acidez
moderada, suficiente para conseguir la deshidratacion selectiva del metanol
formado a DME, y minimizar las reacciones secundarias de formacion de
hidrocarburos superiores y por ende, la formaciéon de coque (Spivey, 1991).

La y-AlOz es la funcién maés utilizada en el proceso STD, si bien, debido a su
limitada estabilidad hidrotérmica, también han sido utilizadas las zeolitas HZSM-5
(con distinta relacién SiO2/Al0s3, y diferentes modificaciones), asi como los
silicoaluminofosfatos (SAPO-11 y SAPO-18), como es el caso de esta Tesis, entre otros
materiales acidos.

2.2.2.1 Funciones acidas comerciales

La estructura tridimensional de la zeolita HZSM-5 (MFI), mostrada en la Figura 2.5,
esta compuesta por 5 anillos tetraédricos de 10 unidades, que forman una serie de
canales elipticos (microporos) de dos tipos, rectos (5.3x5.6A) y sinusoidales
(5.1 x5.5 A), que se cruzan perpendicularmente (Bleken y cols., 2011).

Figura 2.5. Estructura y canales de la Zeolita HZSM-5.

Las funciones acidas de zeolita HZSM-5 se han preparado a partir de zeolitas
comerciales (Zeolyst International), suministradas en forma amonica con relacion
molar SiO2/Al203 80 y 280. Estas zeolitas han sido sometidas a un tratamiento térmico
para obtener la forma acida, HZSM-5, y se han denominado HZ80 y HZ280 en base
a su relacion molar SiO2/Al:O:s. El tratamiento ha consistido en una calcinacién en 7
etapas en una mufla Thermicon P de Heraeus, siguiendo la secuencia optimizada
por Benito (1995), y mostrada en la Figura 2.6, con la cual, se consigue una mayor
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estabilidad de la fase acida, y la eliminacion de centros Bronsted fuertemente
acidos y posiblemente inestables hidrotérmicamente.

Ademas, se ha ahondado en el estudio de varias modificaciones de las zeolitas,
sometiéndolas a diferentes tratamientos de desaluminizacién, para limitar la fuerza
acida y reducir la cantidad de centros acidos fuertes, con el fin de de minimizar la
formacién de hidrocarburos. De este modo se pretende potenciar la presencia de
centros acidos débiles, selectivos para la deshidratacion de metanol a DME (Xie y

cols., 2015). Estos tratamientos han sido desarrollados por Epelde (2013) y consisten
en las siguientes etapas:
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Figura 2.6. Secuencia de calcinacion en 7 etapas de la zeolita HZSM-5.

¢ Desaluminizacion seca por steaming o “dry  steaming
dealumination” (DSD)

El tratamiento emplea el H.O adsorbida en la propia zeolita HZSM-5 para su
desaluminizacion (Jin y cols., 2010). El procedimiento, consiste en introducir la zeolita

en un reactor estanco y someterla a 400 °C durante 10 h, con una secuencia de
calentamiento de 5 °C min-t,
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e Desaluminizacién térmica

Este tratamiento ha consistido en una segunda calcinacion de la zeolita HZSM-5 a
575°C durante un periodo de 10h con una secuencia de calentamiento de
5 °C min-, en un horno de mufla Thermicon P de Heraeus.

2.2.2.2 Sintesis de SAPOs

Los silicoaluminofosfatos (SAPO) son tamices moleculares constituidos por grupos
tetraédricos de Oxidos de Si, Al y P que presentan una gran estabilidad
hidrotérmica, o que resulta adecuado para el proceso STD.

Los dos SAPOs estudiados, SAPO-11 y SAPO-18, se han sintetizado siguiendo la
metodologia propuesta por Vivanco (2004) y Ateka (2014), basada en diferentes
patentes (Lok y cols., 1984).

Para la sintesis de ambos SAPOs, se ha empleado HsPOs (Merck, al 85 % en peso)
como fuente de fésforo y Ludox AS-40 (Aldrich) como fuente de silicio. Para la
sintesis del SAPO-11 se ha empleado Disperal (Sasol) como fuente de aluminio y
dipropilamina (Aldrich) como template organico; mientras que para el SAPO-18 se
ha empelado hidroxido de aluminio (Aldrich) como fuente de aluminio y
N,N diisopropiletiiamina (Aldrich) como template organico.

e SAPO-11

La estructura porosa unidimensional del SAPO-11 (AEL), mostrada en la Figura 2.7,
esta formada por cavidades elipticas rectas (sin intersecciones) de 10 unidades de
3.9x6.4 A (Chellappa y cols., 2014; Liu y cols., 2016). Gracias a su caracteristica
estructura porosa se facilita el acceso a los centros acidos, de moderada acidez,
del catalizador (Blasco y cols., 2006).

Figura 2.7. Estructura y canales del SAPO-11.
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Para la precipitacidén del precursor, se anade lentamente la fuente de aluminio,
AOs al 79 % (disperal, Sasol), sobre una disolucion de dcido ortofosférico,
manteniendo la disolucién bajo agitacidon constante en un bano refrigerante. Una
vez obtenida una disolucidn homogénea, se anade la fuente se silicio, solucion
coloidal de SiO2 al 40% (Ludox AS-40, Aldrich), y el template orgdnico,
dipropilamina (CsHisN, Aldrich), dejando que la solucidn se homogenice durante
1h.

La cristalizacion se lleva a cabo en un reactor autoclave (Highpreactor BR-300 de
Berghof), a 195 °C durante 24 h, manteniendo una agitacién de 600 rom. Una vez
concluida la etapa de cristalizacion, el precipitado se separa mediante
decantacién y se lava con HO destilada repetidas veces, tras lo cual, el
precipitado se mantiene en agitacién leve durante 36 h mds con H,O destilada,
para eliminar los posibles restos de template del interior de los poros. Transcurrido
ese tiempo, el precipitado se separa por decantacién vy filtfrado.

La funcidn dcida obtenida se seca en dos etapas; a temperatura ambiente
durante 24 h, y a 110 °C durante 12 h, para posteriormente ser calcinada a 575 °C
durante 8 h.

e SAPO-18

El SAPO-18 tiene una estructura porosa tridimensional (AEl, Figura 2.8) de alta
superficie especifica, formada por cavidades esféricas (12.7 x 11.6 A) conectadas a
lo largo de la estructura por anillos de 8 unidades de 3.8 x 3.8 A (Yoo y cols., 2007).

Figura 2.8. Esfructuray canales del SAPO-18.

En la sintesis del SAPO-18 se utiliza una metodologia similar a la anteriormente
descrita para el SAPO-11. Se anade lentamente hidréxido de aluminio sobre una
disolucion de dacido orfofosforico, en un bano refrigerante manteniendo una
agitacion constante. Una vez obtenida una disolucion homogénea, se anade la
fuente de silicio  (40%, Ludox Aldrich) y el template orgdnico,
N,N diisopropiletiamina (CsHisN, Aldrich), lentamente, ya que este template

o
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organico hace que la disolucidén se espese. Tras afiadir todos los reactivos, la
disolucién se deja homogenizar durante 3 h.

Una vez formado el gel, se introduce en un reactor autoclave (Highpreactor BR-300
de Berghof), donde transcurre la cristalizacion, con una agitacion de 350 rpm, a
170 °C durante 6 dias. Transcurrido ese tiempo, se retira el aporte de calor dejando
el reactor 1dia mas con agitacion, lo que corresponde a la etapa de
envejecimiento.

A continuacioén, el precipitado se decanta y se lava con H20 destilada repetidas
veces, tras lo que se mantiene bajo agitacion leve con H20 destilada durante 36 h
para eliminar los posibles restos de template del interior de los poros.

Después de haber separado el precipitado mediante decantacion vy filtrado, el
solido resultante se seca a temperatura ambiente durante 24 h y después a 110 °C
durante 12 h mas. Una vez seco, se calcina a 550 °C durante 10 h.

2.2.3 Preparacion de los catalizadores bifuncionales

Esta bien establecido que el contacto entre las dos funciones que componen el
catalizador es de suma importancia para obtener catalizadores con elevada
actividad (Garcia-Trenco y cols., 2012). Por este motivo, se han propuesto varias
opciones de conformacion de los catalizadores bifuncionales, con el fin de estudiar
las diferencias derivadas de la estructura: i) la convencional, consiste en la mezcla
fisica de las funciones individuales del catalizador (Azizi y cols., 2014); ii) estructuras
core-shell, para conseguir el encapsulamiento de la funcién metalica.

2.2.3.1 Estructura convencional

Los catalizadores bifuncionales con estructura convencional, y por tanto con una
distribucion homogénea de las funciones en la particula, se han preparado
mediante Mezcla Fisica en seco (MF) de las funciones metalica y acida, en forma
de polvo, y con la relacibn masica deseada, hasta obtener una mezcla
homogénea que posteriormente se prensa en forma de pastillas (30 mm x 1 mm
aproximadamente), se muele y se tamiza para seleccionar el intervalo de tamano
de particula deseado (125 - 800 pum).

2.2.3.2 Estructura core-shell

Los catalizadores core-shell estan formados por un ndcleo central compuesto por la
funcion metdlica, que es encapsulada con un recubrimiento de la funcién acida.
Esta disposicion permite restringir la region donde tienen lugar las distintas
reacciones (sintesis de metanol en la funcién metalica y deshidratacion de éste en
la funcién acida), generando una serie de efectos sinérgicos en el esquema de
reaccion, que favorece la sintesis de DME y atenlan la desactivacion del
catalizador (Phienluphon y cols., 2015).
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Para conformar este tipo de estructura se han estudiado dos técnicas: i) la
convencional de sintesis hidrotérmica, y ii) la denominada de Adhesién Fisica
(Phisically Adhesive method, PA).

A continuacion se describen las etapas de preparacion de los catalizadores con
estructura core-shell.

e Preparacion de los nucleos metalicos

En esta etapa, comun para la preparacion de catalizadores core-shell,
independientemente de la técnica escogida, la funcién metalica, en polvo, se
prensa en forma de pastillas (30 mm x 1 mm aproximadamente), se muele y se
tamiza hasta obtener ndcleos de tamarfio 90 — 120 um.

e Sintesis hidrotérmica

La técnica (Figura 2.9) consiste en sintetizar la fase acida en forma de pelicula
sobre los nucleos metalicos conformados previamente (Wang y cols., 2014). Para
ello, los nucleos metdlicos se afiaden a una solucién que contiene los reactivos
para la obtencién de la funcién acida, y el conjunto se introduce en un reactor
autoclave, donde tiene lugar la sintesis hidrotérmica del encapsulado en las
condiciones (de cristalizacion, envejecimiento y lavado) descritas en el
Apartado 2.2.2.

Se ha constatado que esta sintesis implica un contacto directo entre los ndcleos
metalicos y los precursores de la funcién acida, o que supone un deterioro de la
funcion metalica, por el efecto de algunos reactivos, por lo que no resulta
adecuada para la preparacion de catalizadores bifuncionales para el proceso STD.
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Reactivos

Funcioén acida

Condiciones de sintesis
segun la funcion acida

|
| Lavado

|

|7

Secadoa Ty, 12 h
Secado 110 °C, 12 h
Calcinacién segun funcion acida

Catalizador
Bifuncional

Figura 2.9. Etapas de preparacion de los catalizadores bifuncionales por sintesis
hidrotérmica.

e Sintesis por adhesion fisica

La técnica de adhesion fisica resulta mas adecuada, al respetar las propiedades
de la funcidbn metalica. Consiste en la adhesidbn de las particulas de la funcidn
acida directamente sobre la funcién metalica, empleando una solucién de silice
como adhesivo, tal como se muestra en la Figura 2.10 (Pinkaew y cols., 2013; Yang y
cols., 2013a; Phienluphon y cols., 2015).
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Adhesivo
(solucion de silice)

=

Funcién metalica

Funcién acida

Figura 2.10. Esquema de la preparacion de la particula core-shell del método de
Adhesion Fisica

Las etapas de preparacion son las descritas en la Figura 2.11.

Prensado y tamizado

Solucion de SiliCe

v

Nucleos - o ]
impregnados ‘_| uncion acida

Mezclado y homogenizacion

Secado y calcinacién

Secado a Ty, 12 h
Secado 110 °C, 12 h
Calcinacion 400°C, 2 h

Catalizador
Bifuncional

Figura 2.11. Etapas de preparacion de los catalizadores bifuncionales por adhesion
fisica.

Los nucleos metalicos, previamente preparados, se humedecen con una disoluciéon
de silice, preparada a partir de silice coloidal (Ludox TMA-34, Adrich) diluida al 16 %
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de SiO2, que hace la funcién de adhesivo. A continuacion, estos ndcleos metalicos
se mezclan con la funcién acida en polvo en un recipiente de vidrio de fondo
redondo, mediante un movimiento vigoroso, hasta obtener particulas de
catalizador uniformemente recubiertas, lo que requiere 2 min aproximadamente.

Las particulas encapsuladas se secan en dos etapas: a temperatura ambiente
durante 12 h, y a 110 °C durante otras 12 h. Posteriormente se calcinan a 400 °C
durante 2 h.

Finalmente, las particulas de catalizador obtenidas se tamizan en el intervalo
deseado (125 - 800 um).

2.2.3.3 Tratamiento de estabilizacion

La aplicabilidad de los catalizadores en unidades de produccion industrial esta
condicionada, entre otros aspectos, por el deterioro que sufre el catalizador
durante los periodos de operacion y en las etapas de regeneracion.

Para conseguir catalizadores con una mayor estabilidad, los catalizadores
preparados se han sometido a un tratamiento de estabilizaciénconsistente en una
calcinacion a 600°C durante 2h, con una secuencia de calentamiento de
3°C mint, en un horno de mufla Thermicon P de Heraeus. Este tratamiento de
estabilizacion tiene la contrapartida de la disminucion de la actividad inicial.

2.2.4 Denominacion de los catalizadores bifuncionales

En la Figura 2.12 se detallan las denominaciones simplificadas de los catalizadores
bifuncionales utilizados en esta Tesis, en funcién de la funcién metalica y la funcion
acida utilizadas, asi como de los tratamientos a los que han sido sometidos y de la
técnica de conformacion de la particula.

Funcién metalica Identificacién funcién acida
CZZr:con carbonatos  NUmero de SAPO (11, 18)
CZZr-a: con aminas Relacion SiO,/Al,04 (80, 280)

—r —

CS _CZZr /HZ280-ST
— —— —

Estructura Funcién acida Tratamientos
CS: core-shell S: SAPO -T: térmico
MF: mezclafisica HZ: zeolita HZSM5 -ST: desaluminacion

seca por steaming
_E: estabilizacion
del catalizador
bifuncional

Figura 2.12. Esquema de la denominacién de los catalizadores.
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2.2.5 Activacion de los catalizadores metalicos y bifuncionales

Previamente a los experimentos de reaccién, se ha llevado a cabo una etapa de
activacion de los catalizadores in situ en el reactor, que consiste en una reduccion
con una corriente de Hz (diluido en Nz), a la temperatura 6ptima de reduccion,
determinada mediante analisis TPR. Esta etapa tiene como objetivo la reduccion
del CuO de la funciéon metalica a Cu® y Cu*, estados de oxidacion activos para la
hidrogenacion de metanol (Fierro y cols., 1996; Liu y cols., 2003).
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2.3 CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES

Las técnicas de caracterizacién de las funciones individuales del catalizador,
catalizadores bifuncionales y desactivados, se han agrupado segun las
propiedades que caracterizan e incluyen técnicas para la determinacion de:
i) propiedades fisicas y morfoldgicas; ii) propiedades quimicas y estructurales;
i) propiedades metalicas; iv) propiedades acidas; y v) contenido y caracteristicas
del coque depositado durante la reaccion.

2.3.1 Propiedades fisicas y morfoloégicas

En este apartado se describe la técnica de adsorcidon-desorcion de Nz, utilizada
para determinar las propiedades micro y mesoporosas; asi como la microscopia
electrénica de barrido (SEM), utilizada para determinar la morfologia de los
catalizadores.

2.3.1.1 Estructura micro y mesoporosa

La medida de la estructura micro y mesoporosa del catalizador (superficie
especifica BET, volumen de micro y mesoporos, distribuciéon de tamafio de poro y
diametro medio de poro) se ha obtenido a partr de isotermas de
adsorcién-desorciéon de N2, con un equipo ASAP 2010 de Micromeritics.

El procedimiento de analisis consta de una etapa previa de acondicionamiento de
la muestra, en la que se realiza una desgasificacion a 150 °C y a vacio (102 mmHg)
durante 8 h, para la eliminaciéon de impurezas, asi como para retirar el contenido
de H20 adsorbida en la superficie del sélido y facilitar la adsorcién de Nz en la
misma; y una etapa de analisis donde se dan una serie de etapas de equilibrio de
adsorcion-desorcion de N: hasta la saturacibn de la muestra a temperatura
criogénica del N2 liquido (77 K).

2.3.1.2 Morfologia

La morfologia de las funciones individuales y de los catalizadores bifuncionales se
ha obtenido por microscopia electréonica de barrido (SEM, Scanning Electron
Microscopy). Esta técnica permite obtener imagenes con una resolucién del orden
de angstroms gracias a la menor longitud de onda del haz de electrones en
comparacion con el haz de luz de los microscopios Opticos; con una preparacion
de muestras sencilla, obteniendo como resultado imagenes (tridimensionales) que
proveen informacion tanto de la morfologia de la superficie como de la estructura
interna de la muestra.

Las medidas se han llevado a cabo tanto en el Servicio de Microscopia Electronica
y Microanalisis de Materiales como en el Laboratorio Singular de
Multiespectroscopias Acopladas, ambos de los Servicios Generales (SGlker) de la
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UPV/EHU. El primero de ellos dispone de un microscopio electronico de barrido del
tipo JEOL/JSM-7000F, con filamento de W, mientras que el segundo emplea un Carl
Zeiss EVO-40, dotado de un detector de electrones secundarios (SIM) y con
detector de electrones retrodispersados. Ambos equipos estan equipados con un
analizador EDX o EDS (Energy Dispersive X-Ray Spectroscopy) Pentafet de Oxford, el
cual permite realizar analisis puntuales, barridos y mapeos.

2.3.2 Propiedades quimicas y estructurales

Se ha utilizado la técnica de andlisis elemental de espectrometria de emisidon
optica de plasma de acoplamiento inductivo (ICP-OES), para determinar
cuantitativamente la composicion de la fase metalica, y comprobar asi, la
correcta coprecipitacion de los metales; y la técnica de difraccidon de rayos X
(XRD) para determinar las propiedades estructurales.

2.3.2.1 Composicion quimica

El analisis se ha realizando en el Servicio de Geocronologia y Geoquimica Isotopica
de los Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU, utilizando un espectrémetro de
emision 6ptica con fuente de plasma (ICP-OES), marca Perkin Elmer, modelo 8300.
El calibrado se ha realizado a partir de soluciones monoelementales de 1000 ppm
diluidas al entorno esperado para la muestra, empleando Y como estandar interno.

El pretratamiento de la muestra empleado ha consistido en la disolucion de la
misma por ataque multi-acido en recipientes cerrados. Para ello se realiza un primer
ataque acido con una mezcla de HNOs:H2SO4, sobre una muestra de 50 mg,
colocando el recipiente cerrado en placa calefactora a 190 °C durante 24 h, tras
lo cual se realiza una evaporacion completa de la disolucion. El residuo obtenido se
retoma en HNOs concentrado para su posterior dilucién, y se comprueba
visualmente la correcta disolucién de la muestra.

Para el control de la calidad de los resultados se han empleado soluciones
multielementales (QC), preparadas de manera analoga a las de la calibracion. El
margen de error ha sido establecido en base a la medida repetida de las muestras
de control.

2.3.2.2 Propiedades estructurales

Para identificar cualitativamente las fases presentes en las funciones individuales y
estudiar la estructura cristalina, se ha utilizado la técnica de difraccion de rayos X
(XRD). Los experimentos se han llevado a cabo en los Servicios Generales (SGlker)
de la UPV/EHU, en un difractometro Bruker D8 Advance, equipado con
monocromador primario de Ge, geometria de Bragg-Brentano y longitud de onda
Ka de 1.5406 A.
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Asi mismo, se ha realizado un andlisis de XRD de las funciones metalicas CZZr0, CZZr1
y CZZr2 para el estudio del efecto de la temperatura de reaccién en la estructura
cristalina y posible sinterizacion del Cu. Se ha empleado un difractémetro Bruker D8
Advance, operando a 30 kV y 20 mA, equipado con un tubo de Cu (A = 1.5418 A),
un detector Vantec-1 PSD, y un horno de alta temperatura Anton Parr HTK2000. Los
difractogramnas se han obtenido en un paso 26 de 0.033° en el intervalo
20<20 <78, con una adquisicion de 0.4s por paso (tiempo total 13 min). Los
difractogramas se han tomado cada 15°C en el intervalo 30 - 810 °C, con una
secuencia de calentamiento de 0.083 °C min-L.

2.3.3 Propiedades metalicas

El tipo de especies metdlicas reducibles presentes en el catalizador y la
temperatura a la que dicha reduccidon tiene lugar, se determinan mediante
reduccion a temperatura programada (TPR), mientras que la superficie especifica
metalica se determina mediante quimisorcion selectiva de N2O. Ambos analisis se
han combinado con el fin de reducir la cantidad de muestra necesaria para la
caracterizacion de las propiedades metalicas del catalizador.

2.3.3.1 Reducibilidad

La reduccién a temperatura programada es una técnica de analisis térmico
utilizada para el estudio cualitativo de los 6xidos metdalicos, que consiste en
exponer el sélido metalico a un flujo de gas reductor (H: diluido en inerte), con un
aumento lineal de temperatura. La medida continua del contenido de Hz, a partir
de la extension de la reduccion, permite determinar la temperatura
correspondiente a la reducciéon de cada 6xido metalico.

2.3.3.2 Superficie metdlica y dispersion

La superficie metalica activa se entiende como la fraccion de atomos metalicos
superficiales disponibles para la adsorcion de los reactantes, diferenciando entre la
superficie especifica metalica (mcu? gmetat), definida como la superficie ocupada
por los centros metalicos por unidad de masa de metal; y la superficie metalica
total (mcu? geat!), definida por unidad de masa de catalizador.

Esta propiedad se ha medido por quimisorcién selectiva de moléculas sonda sobre
la superficie del metal. La técnica mas extendida para valorar el area superficial de
Cu es la adsorcion por pulsos de N20, segun la reaccion:

N2O (g) + 2 Cu (s) <> Cuz0 (s) + N2 (Q) (2.5)

Mediante espectrometria de masas se ha determinando numéricamente la
cantidad de N2O quimisorbida, calculada como la diferencia entre el volumen de
gas inyectado y el volumen de gas desorbido. Asi, una vez determinado el volumen
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de gas reaccionado y asumiendo una estequiometria de dos atomos de Cu por
atomo de oxigeno y una densidad superficial de 1.63-101° atomoscu m?, se calcula
la superficie activa de Cu (Evans y cols., 1983).

2.3.3.3 Analisis combinado; TPR + quimisorciéon de N20O

Los ensayos se han realizado en un equipo Autochem Il 2920 RS232 Status, de
Micromeritics, acoplado a un espectrometro de masas Omnistar, de Pfeiffer
Vacuum.

En primer lugar, se realiza una etapa de barrido con He (40 cm3 min, durante 1 h)
a 200 °C, para eliminar impurezas. Después, se procede a la estabilizacién de la
muestra, a temperatura ambiente en una corriente de H: diluido en Ar (10 % H>)
durante 15 min. Transcurrido dicho tiempo, bajo la misma corriente reductora, se
calienta la muestra hasta 260 °C, con una velocidad de 2 °C min‘, y se mantiene la
corriente de Hz a 260 °C durante 2 h, registrando las sefiales de H. (mediante un
detector TCD) y temperatura, de forma continua, con el fin de reducir
completamente el Cu para la posterior etapa de quimisorcion de N:20.

Transcurrido ese tiempo y tras alcanzar la temperatura de 60 °C, la muestra se
satura con inyecciones consecutivas (20 repeticiones) de N20 diluido en He (10 %
de N20).

Finalmente, se evalla la cantidad de N2 formado, y de N20O no reaccionado, a
partir de la sefial registrada en el espectrometro de masas acoplado, relacionando
directamente la cantidad de N; formado con el &rea activa de Cu.

2.3.4 Propiedades acidas

El estudio de la acidez total y distribucion de fuerza acida se ha llevado a cabo
mediante el seguimiento de la adsorcion-desorcion de NHs, por la combinacion del
analisis termo-gravimétrico y de la calorimetria diferencial de barrido, seguida de la
desorcion de NHz a temperatura programada (TPD-NHz) de la base adsorbida, que
es cuantificada por espectrometria de masas. Estas técnicas aportan informacion
cuantitativa de la cantidad de centros acidos por unidad de masa de catalizador,
y también sobre la distribucion de fuerza de dichos centros, a partir del calor
desprendido por unidad de masa de la base adsorbida, y de la temperatura para
la que tiene lugar la desorcion de NHa.

2.3.4.1 Acidez total y distribucion de fuerza acida

El seguimiento del flujo de calor conjuntamente con el de la variacion de masa de
NH: adsorbida se ha llevado a cabo empleado un calorimetro Setaram
TG-DSC 111. Esta técnica permite relacionar directamente ambas sefales,
proporcionando asi, la cantidad de calor desprendido por unidad de masa de
base adsorbida. Ademas, la cantidad total de NHs adsorbida quimicamente
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corresponde a la acidez total, cuantificada por unidad de masa de catalizador. El
procedimiento para levar a cabo la calorimetria diferencial de adsorcidén de NH3
ha consistido en: i) pretratamiento de la muestra para la eliminacidon de impurezas,
mediante barrido con He (60 cm3 min-!, 30 min) a 550 °C; ii) estabilizacién de la
muestra a 150 °C con un caudal de 20 cm3 min-' de He; iii) saturacion completa de
la muestra mediante inyeccién confinua de NHs (50 uL min-') a 150 °C; iv) barrido de
la muestra con inerte para la eliminacién de la base fisisorbida (20 cm3 min! de He,
a 150 °C).

A modo de ejemplo se muestran en la Figura 2.13 los resultados del andilisis de
adsorcién-desorcidén de NHs de la funcién dcida SAPO 11. Las sefales recogen la
evolucion con el tiempo de: i) masa acumulada; ii) derivada de la masa, DTG
(Derived Thermo-Gravimetry), vy iii) flujo de calor, obtenido a partir de la sefal DTA
(Differential Thermal Analysis), donde se aprecia el pico exotérmico de adsorcion
de NHs, y el pico endotérmico correspondiente a la desorcion del NHs fisisorbido en

la muestra.
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Figura 2.13. Resultados de adsorcion de NHz a 150°C para la funcidn dcida
SAPO-11.

De la desorcion de NHs a temperatura programada (TPD) se determina la
distribucién de fuerza dcida, ya que la presencia de los picos de desorcién, la
temperatura correspondiente al mdximo de cada pico, y su intensidad, permiten
determinar la fuerza dcida y la cantidad de los centros dcidos.
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Para obtener la curva TPD, una vez saturada la muestra con NHs a 150°C, se
procede a la desorcidon, mediante calentamiento de la muestra hasta 550 °C, con
una secuencia de 5 °C min!y un flujo de 20 cm3 min't de He. Simultaneamente, se
registra en el espectrémetro de masas la intensidad de la sefial correspondiente a
la masa de la base utilizada. En este procedimiento experimental, se ha registrado
la sefial m/e=15 (8% de la sefal predominante), puesto que tanto la sefial
predominante del NHs (17), como la sefial correspondiente a m/e=16 (20 % de la
seflal predominante) pueden originar problemas por enmascaramiento en
presencia de H2O en la corriente de desorcion. El hecho de utilizar una secuencia
de temperatura moderada permite distinguir claramente los centros débilmente
acidos, que desorben a menor temperatura, de los centros mas fuertemente
acidos, que desorben a mayor temperatura.

2.3.4.2 Naturaleza de los centros acidos

La naturaleza de los enlaces presentes en la muestra sélida, cuando presentan
polaridad, se analiza mediante espectroscopia infrarroja por transformada de
Fourier (FTIR), siendo la utilizacion de piridina (CsHsN) como molécula sonda el
método mas extendido (Datka y Piwowarska, 1988; Bedia y cols., 2010), ya que sus
modos de vibracién son nitidos. Esta técnica permite identificar los centros Bronsted
(Br) y Lewis (Lw) con bandas de adsorcion dentro de la regidon de vibracion del
anillo de piridina (intervalo 1400 - 1700 cm), sin interferencia con las bandas de
tension y deformacion de los grupos O-H presentes en la funciéon acida.

La relacién Bronsted/Lewis se ha determinado a 150 °C mediante el andlisis de la
region 1300 - 2000 cm? del espectro de la piridina adsorbida, calculando el
cociente de la intensidad de las bandas de adsorcién de piridina en los centros
Bronsted (1545 cm?) y en los centros Lewis (1450 cm1), teniendo en cuenta los
coeficientes de extincion molar de las bandas de adsorcion (es= 1.67 cm pmol! y
€.=1.67 cm pmol?) propuestos por Emeis (1993).

El procedimiento experimental se ha realizado en un equipo FTIR Nicolet 6700 de
Thermo Scientific, equipado con un detector MCT (Mercurio, Cadmio, Teluro)
refrigerado con nitrégeno liquido. Esta camara opera hasta 700 °C, mediante un
controlador Specac Eurotherm 2216e; y alcanza hasta 4 104 mbar de vacio, con
una bomba rotatoria Two Stage de Edwards y una RZ2 de Vacuubrand conectadas
en serie.

La primera etapa del ensayo consiste en el establecimiento de un “blanco”, el cual
se realiza con la camara vacia (sin muestra). La siguiente etapa consiste en la
preparacion de la pastilla de catalizador (+ 20 mg), en una prensa Specac, que se
coloca en la camara. Posteriormente, se realiza una limpieza de posibles impurezas
adsorbidas en la superficie de la muestra, mediante calentamiento a vacio hasta
380 °C (a 5 °C mint) durante 30 min, tras lo que se desciende la temperatura hasta
150 °C. A continuacion, se dosifica piridina durante 1 min, seguido de 15 min de
estabilizacion para la adsorcion de piridina, y otros 3 min para la desorcion de la
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piridina fisisorbida. Finalmente, se registra el espectro, al que se resta el “blanco”.
Esta etapa se repite hasta la saturacion de la muestra, obteniendo el espectro
correspondiente.

2.3.5 Analisis del contenido y caracteristicas del coque

Para la caracterizacion del coque depositado en los catalizadores desactivados se
han empleado diferentes técnicas, segun la propiedad a analizar; el contenido y
dureza del coque se ha analizado por oxidacion a temperatura programada (TPO),
su naturaleza por espectroscopia FTIR, mientras que la ubicacién del coque se ha
determinado mediante SEM-EDX, y microscopia confocal de fluorescencia (MCF).

La descripcion de las diferentes técnicas empleadas se ha desarrollado en los
siguientes subapartados.

2.3.5.1 Contenido y dureza del coque

Habitualmente, la medida del coque depositado en el catalizador se determina
por diferencia de la masa inicial y final de la muestra durante el experimento de
TPO. No obstante, este método resulta inviable en las muestras que aumentan la
masa durante la combustiéon, como es el caso de los catalizadores en los que los
metales reaccionan con el oxigeno para dar lugar a 6xidos, en paralelo a la
combustion, como es el caso de los catalizadores metalicos y bifuncionales
utilizados en esta Tesis.

Por consiguiente, el contenido de coque depositado en los catalizadores se ha
determinado mediante un método alternativo que consiste en la combustion a
temperatura programada (TPO) en una termobalanza TA Instruments TGA Q5000,
conectada en linea a un espectrometro de masas Thermostar, de Balzers
Instruments, para registrar las sefiales de los compuestos resultantes de la
combustion. En este método de analisis es necesario afiadir a la muestra un patrén,
CaCO:s, que se descompone a mayor temperatura (700 °C) que los compuestos
del catalizador, para poder medir cuantitativamente la concentracién de CO: en
los gases de combustion.

Mediante esta técnica en la que se utiliza aire como agente oxidante (Gayubo y
cols., 2014), se han registrado en el espectrometro de masas durante la
combustion, las sefiales de masa 14, 18, 28 y 44 correspondientes al N2, H20, CO y
CO: respectivamente. Dado que no es posible diferenciar entre el H.O formada en
la combustion del coque respecto a la estructural de la fase acida, y que el
contenido de CO en la corriente de salida es insignificante (puesto que se oxigena
inmediatamente a CO2, activado por la funcibn metdalica), unicamente se ha
tenido en cuenta la sefial del CO: para el célculo del contenido total de coque
seguln la siguiente ecuacion (Gayubo y cols., 2014):
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Mco, 12
Co(%) = jwo; 100 (2.6)

cat

Para el analisis TPO se carga una muestra y una cantidad conocida de CaCOs en
la termobalanza, y se dejan estabilizar las sefiales del espectrémetro de masas a
20°C. A continuacion, se calienta la muestra hasta 815°C con una rampa de
7 °C mint, con una corriente de He puro y otra de aire, para conseguir una presion
parcial de oxigeno de 0.10 atm y la completa combustidon del coque. Durante todo
el proceso se sigue la sefial de CO: en el espectrdmetro de masas, relacionando
cada punto de la sefial obtenida con la temperatura de combustion y
determinando, de ese modo, los distintos tipos de coque segun su facilidad de
combustidon y estableciendo la cantidad de coque perteneciente a cada tipo, y
por ende el contenido total de coque en la muestra.

2.3.5.2 Naturaleza del coque

El andlisis por espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier permite
identificar, a través de sus frecuencias vibracionales, la presencia de grupos
funcionales en la muestra, determinando de esa manera, la naturaleza de los
grupos del coque (alifatica, aromatica, poliaromatica...).

El analisis se ha realizado en una camara catalitica Specac conectada a un
espectrofotdbmetro Nicolet 6700, de Thermo. El procedimiento experimental consiste
en moler y empastillar una muestra (de aproximadamente 10 mg) con unos 150 mg
de KBr (Aldrich, pureza > 99 %). La pastilla se introduce en la camara catalitica y se
aplica vacio a 100°C durante 1h para desorber las impurezas, tras lo cual se
obtiene el espectro de la muestra.

2.3.5.3 Regiones de deposicidon del coque

Las caracteristicas del coque formado, de los mecanismos que dan lugar a su
formacioén, asi como la influencia que tiene su formacioén en la actividad del
catalizador vienen determinadas, entre otros aspectos, por la region de la particula
de catalizador donde dicho coque se forma. En estudios previos (Ateka, 2014) se
ha establecido que los catalizadores bifuncionales empleados para la sintesis de
DME presentan tres regiones diferenciadas de formaciéon de coque; la funcién
metalica, la funcién acida y la zona de contacto entre ambas funciones.

El analisis de las distintas zonas de deposicidon del coque se ha realizado mediante
microscopia electronica de barrido (SEM-EDX), donde se determina la presencia de
diferentes elementos atdmicos en la muestra (definida en el Apartado 2.3.1.2), y
Microscopia Confocal de Fluorescencia (MCF).

La técnica de MCF permite obtener imagenes que proveen informaciéon de la
disposicion de los diferentes materiales seguin su fluorescencia. Las medidas se han

UPV EHU



Experimental 71

levado a cabo en el Servicio General de Microscopia Analitica y de Alta
Resoluciéon en Biomedicina, de los Servicios Generales (SGlker) de la UPV/EHU, con
un microscopio confocal Olympus Fluoview Fv500, que consta de 4 detectores
confocales que permiten la captura simultanea de de 4 sefiales de fluorescencia
mas una de luz transmitida (no confocal). Para el andlisis de las muestras se ha
empleado un laser de Ar a 488 nm y un objetivo 20x Plan Apochromat NA: 0.7,
realizando series de imagenes en XYZ cada 2.5 um. La imagenes capturadas, como
resultado del analisis, han sido: reflexion, para observar la superficie; emision de
fluorescencia de 505 -525nm; emision de fluorescencia de 560 - 600 nm; y luz
transmitida.
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3 ESTUDIO DE LAS FUNCIONES INDIVIDUALES DEL
CATALIZADOR

Los resultados del comportamiento cinético de los catalizadores bifuncionales son
consecuencia del contenido, composicion y propiedades de las funciones
individuales que los integran. En este capitulo, se han estudiado las propiedades
fisicas y morfolégicas, metdlicas, estructurales y quimicas de las funciones metalicas
y de los catalizadores, asi como las propiedades acidas de las funciones acidas de
los catalizadores. A continuacion, se estudia el comportamiento de diferentes
funciones metalicas y acidas, en la sintesis de metanol y en la deshidratacion de
este, respectivamente, para la selecciéon de las funciones individuales 6ptimas en el
cataliador bifuncional. Asi el Apartado 3.1 se ocupa de la seleccion de la funciéon
metalica y el Apartado 3.2 de la funcién acida. Cabe sefialar que los experimentos
de cada una de las etapas se han realizado en condiciones caracteristicas de la
sintesis de DME.

Por otro lado, cabe sefialar que como consecuencia de operar en condiciones de
alta presion y por la sensibilidad del estado de oxidaciéon-reducciéon de la funciéon
metdlica a las condiciones de reaccion, el proceso requiere de un periodo inicial
de estabilizacion en el que el catalizador alcanza un estado pseudo-estable de
oxidacién-reduccion. Este periodo es en torno a 28 min, pero con el propoésito de
obtener valores reproducibles para todos los ensayos, se toman los valores
obtenidos a 52 min como los valores para tiempo cero (catalizador fresco).

3.1 SELECCION DE LA FUNCION METALICA

En este apartado se ha estudiado la influencia de las propiedades en el
comportamiento cinético de la funcibn metalica descrita en el Apartado 2.2.1,
CuO-Zn0O-ZrO2 (CZZr), la cual en trabajos previos del grupo de investigacion (Ateka,
2014) ha demostrado un mejor comportamiento que la convencional de
CuO-ZnO-Al:03, CZA, (mayor actividad, estabilidad y selectividad) en la sintesis de
DME en una etapa, para alimentaciones con CO: junto con el gas de sintesis.

3.1.1 Propiedades de la funciéon metalica

A continuacion se presentan los resultados de la caracterizacion de las funciones
metalicas, que serviran de referencia para interpretar su comportamiento cinético.

3.1.1.1 Propiedades fisicas y morfolégicas

Se han recogido en la Tabla 3.1 las propiedades fisicas de las funciones metalicas
sintetizadas con diferentes relaciones Cu:Zn:Zr. Estas propiedades se han
determinado desde isotermas de adsorcion-desorcion de N.. En la Figura 3.1, se
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aprecia a presiones relativas superiores a 0.4, una histéresis representativa de
materiales mesoporosos.

Cabe destacar que el método de sintesis afecta a las propiedades fisicas y por
tanto a la isoterma obtenida. Asi, la funcidén CZIr-a sintetzada por coprecipitacion
mediante aminas (Apartado 2.2.1.2) muestra una mayor microporosidad aungque
menor meso-macroporosidad que la sintetizada a través de carbonatos (Apartado

2.2.1.1).
300 — — —
—CZZzr1 —Cz2r1.5 || =—cCzzr2
-  ——CZZr-a -
—~ b) c) d)
' §200 -
(@]
e
o)
~¥ 100
0
10 0.5 10 0.5 10 0.5 1
PIP, P/P, P/P, PIP,
0.05 e — S
e) || )1l h) |

o o o
o o o
[N @ IN
1 1 1

Distribucién Vp (cm’g*nm™)
=
'_\

0.00 [ | ||||,|,|I Lt
1 10 1001 10 1001 10 1001 10 100
dp (nm) dp (nm) dp (nm) dp (nm)
Figura 3.1. Isotermas de adsorcidén-desorcion de N2 (a-d) y distribucidon de poros

(e -h) de las funciones metdlicas CZZr0 (a, e), CZir1 (b, f), CZZr1.5 y
Cliir-a (c, g), CZir2 (d, h).
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Ademas, en las Figuras 3.1e - h, en las que se muestra la distribucion del diametro
medio de poros, se puede observar que el contenido de Zr influye directamente en
la distribucion del diametro medio de poro. Asi, al aumentar el contenido de Zr, las
funciones de distribucion se desplazan hacia valores menores del diametro de
poros, con la consiguiente disminuciéon del diametro medio de poro.

Asimismo, atendiendo a la Figura 3.1g, se observa que método de sintesis también
afecta en gran medida a la distribucion de poros, ya que el catalizador preparado
mediante aminas muestra una distribucion diferente, con un menor didmetro
medio de poro.

Atendiendo a los valores recogidos en la Tabla 3.1, se observa que la superficie
especifica de las funciones metalicas aumenta al aumentar el contenido de Zr,
mientras que el volumen de microporos y el diametro medio de poro siguen la
tendencia opuesta. Asimismo, se observa una modificacién de las propiedades
fisicas al cambiar el método de sintesis, siendo la superficie especifica y el volumen
de microporos mayor en el catalizador sintetizado por medio de aminas, que en los
sintetizados por medio de carbonatos, mientras que el volumen de poro total y
diametro medio de poro es menor, y ligeramente mayor el volumen de microporos.

Tabla 3.1. Propiedades fisicas de las funciones metalicas.

Seer (M2 Q1) Vm(cmigl) Vp(cmigl)  do(A)
Czzr0 61 0.004 0.340 197.4
czzrl 118 0.003 0.352 106.7
Czzr1.5 123 0.000 0.301 89.6
Czzr2 144 0.000 0.306 86.2
caa | 83 0003 o014  m5

En la Figura 3.2 se muestran las imagenes SEM junto con el espectro EDX de las
funciones metalicas con distinta relacion Cu:Zn:Zr (CZZr0, CZzrl y CZZr2). Las
imagenes ponen de manifiesto que la funcibn metdlica estd compuesta por
aglomerados de particulas pequefias, de tamarfios inferiores a 100 nm. En los
perfiles EDX se observan los picos representativos de los componentes de cada
funcion metalica y la relaciéon entre ellos. En la muestra de CZZr0 existe Unicamente
el pico caracteristico del Cu + Zn, mientras que en las de CZZrl y CZZr2 se observa
en 2 keV el pico representativo del Zr.
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3.1.1.2 Propiedades quimicas y estructurales

Mediante el método de ICP-OES se ha analizado el contenido metalico de las
funciones metalicas con diferente relacion Cu:Zn:Zr, asi como el correspondiente a
las diferentes tandas de una misma funcidn metalica. Independientemente del
método de sintesis, los valores obtenidos han sido cercanos a los nominales,
indicando la adecuada precipitacion de los metales. En la Tabla 3.2, se muestran
los valores medios para las diferentes funciones metalicas sintetizados (+ 4 % de
error).

Tabla3.2. Contenido metdlico de las funciones metalicas sintetizadas.

Czzr Nominal Cu Zn Zr
CZzzr0 2:1:0 2 0.66 -
Czzrl 2:1:1 2 0.72 0.89
CZzr1.5 2:1:15 2 0.75 121
CZzzr2 2:1:2 2 0.75 2.04
CZir-a 2:1:15 2 0.82 1.22

En la Figura 3.3 se muestran los patrones normalizados de difraccidon de rayos X
para las funciones metalicas. Se observa que el aumento del contenido de Zr
implica una reduccion en la sefial de los picos de ZnO (32.0 y 56.7 ©), de CuO (35.7 y
39.0°) y del combinado de CuO+ZnO (35.7 °), debido a un menor tamafo de cristal
de ambos 6xidos. Del mismo modo, la ausencia de un pico caracteristico del ZrO:
se debe a una alta dispersion, a consecuencia de su reducido tamafio de cristal (Li
y cols., 2015b).

A fin de valorar el efecto del contenido de Zr en la resistencia térmica del Cu de la
funcién metalica, se presenta en la Figura 3.4 la evolucién con la temperatura de
los difractogramas para las funciones CZzr0, CZZrl y CZZr2. Se puede apreciar como
al aumentar la temperatura los picos caracteristicos de CuO y ZnO se estrechan y
aumentan de intensidad, lo que indica una sinterizacion del metal. Del mismo
modo se observa que la funcién metalica sin Zr (CZZr0) presenta una temperatura
de sinterizacion mas baja, 450°C. Por el contrario las muestras CZZrl y CZZr2
muestran una temperatura de sinterizacion similar y mayor que la anterior. Ademas,
cabe destacar que con la muestra de mayor contenido de Zr se obtienen picos en
las posiciones correspondientes a CuO, de menor intensidad y mayor anchura a
media altura, lo que indica un menor tamafo de cristal.

Miguel Sanchez-Contador Uria



80 Capitulo 3

2000 T T T T
— CZZr0

1000

T

2000 ———————————————

1000

T

2000

Intensidad (u. a.)

1000 |

2000

T

1000 S -

0 10 20 30 40 50 60
20

Figura 3.3. Difractogramas de rayos X de las funciones metdlicas sintetizadas.

Por consiguiente, si bien las tres muestras siguen una misma tendencia, un mayor
contenido de Zr conlleva un aumento de la temperatura a la que se da la
sinterizacién del Cu en la funcion metdlica. Asi, aumentando el contenido de Zr de
0 a 1 la temperatura de sinterizacion aumenta en torno a 150 °C, lo que supone
una mejora en la resistencia térmica del catalizador.

o
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Figura 3.4. Efecto del contenido de Zr en la evolucién con la temperatura de los
difractogramas de rayos X de las funciones CZZr.

Para una visibn mas directa de la influencia de la temperatura, en la Figura 3.5 se
muestra el efecto del contenido de Zr en la evolucién con la temperatura del
tamafno de cristal del CuO. Se observa que al aumentar el contenido de Zr, el
aumento del tamafio de los cristales de CuO (indicativo de la sinterizacién) se
produce a mayor temperatura, y da como resultado cristales de menor tamarfio.

Por tanto, el Zr se puede considerar que, entre otras funciones, favorece la
resistencia térmica del Cu permitiendo mitigar la desactivacion irreversible por
sinterizacion de la funcidon metalica, lo que permite operar a mayor temperatura de
reaccion. Ademas, como se vera posteriormente, este resultado tiene un relevante
interés para favorecer la regenerabilidad del catalizador.
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Figura 3.5. Efecto del contenido de Zr en la evolucién con la temperatura del
tamafio de cristal de CuO en las funciones metalicas CZZr.

3.1.1.3 Propiedades metalicas

En esta seccidn se han analizado la reducibilidad (Figuras 3.6 y 3.7) asi como la
superficie y dispersion de Cu (Tabla 3.3) de las funciones metalicas.

En la Figura 3.6 se muestran los perfiles TPR de las funciones metalicas con diferente
relacion Cu:Zn:Zr sintetizadas por medio de carbonatos. Se observa que todas las
curvas presentan un pico mayoritario, caracteristico de la reduccién de Cu?+, cuya
composicion y amplitud depende del estado de oxidacion-reduccion del metal.

A la vista de las curvas, una temperatura de 200 - 250 °C es suficiente para la
completa reduccion de las especies de Cu, mientras que las funciones metalicas
habitualmente utilizadas, CZA, requieren de temperaturas mayores, 300 °C (Ateka,
2014). De la comparacion de los resultados, se puede concluir que, si bien los
perfiles TPR dependen del contenido de Zr, para todos ellos se observa que el pico
principal, correspondiente a la reducciéon de Cu° se sitta en torno a 150 °C.
Ademas, la existencia de picos secundarios solapados se pueden atribuir a la
reduccion secuencial del Cu?+ altamente disperso a Cu*y Cu® (Agrell y cols., 2003;
Liu y cols., 2005; Figueiredo y cols., 2010).
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Figura 3.6. Efecto de contenido de Zr en los perfiles TPR de la funcidn metalica
CZzr.

Con el fin de analizar el efecto del método de preparacion, en la Figura 3.7 se
compara los perfiles TPR normalizados de la funcién metalica con relacién Cu:Zn:Zr
de 2:1:1.5 preparada mediante carbonatos y mediante aminas. Se observa para la
funcién metalica CZZr-a un desplazamiento de 25 °C del perfil hacia temperaturas
superiores, asi como un desdoblamiento del los picos, aumentando a 225°C la
temperatura necesaria para la completa reduccion de la muestra.

En la Tabla 3.3 se han resumido los resultados de los valores de superficie especifica
de Cu (por gramo de Cu, mcu? geul, y por unidad de masa de funcidbn metalica,
mcu? gul) determinados por quimisorcion de N:20. Los resultados revelan que la
funcién metalica sintetzada por medio de carbonatos tiene unos valores de
superficie y dispersion de Cu que son aparentemente cuatro veces los
correspondientes a la sintetizada a través de aminas.

Por otro lado, se observa que el aumento de la cantidad de Zr de 0 (CZzr0) a 1
(CZzr1) contribuye a aumentar la superficie especifica y dispersion de Cu, llegando
practicamente a duplicar los valores de estas propiedades. Ademas cabe
mencionar que la mejora de las propiedades metalicas no sigue una tendencia
lineal con el aumentando del contenido de Zr, ya que los resultados obtenidos para
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las funciones metdlicas CZZr1.5 (39.1 mcu2gcu?t, ¥y 6.0% de dispersion) y CzzZr2
(41.5 mcuw? geu'l, y 6.8 % de dispersidon) son semejantes a las obtenidas para CZzrl
(40.8 mcu? geu'l, y 6.3 % de dispersion).

A tenor de los resultados obtenidos, se considera que el método de sintesis de
funcibn metdlica con la que se obtiene mejores propiedades metdalicas es la
coprecipitacion por medio de carbonatos, y que el aumento del contenido de Zr
permite obtener una mayor dispersion del Cu, mejora que no sigue una tendencia
lineal y alcanza valores de superficie y dispersion de Cu cercanos al maximo con
relaciones Cu:Zn:Zr de 2:1:1.
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Figura 3.7. Comparacion de los perfiles de TPR de la funcibn metalica CZzrl1.5
preparada mediante carbonatos y mediante aminas (CZZr-a).
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Tabla 3.3. Efecto del contenido de Zr y del método de preparacion de la funcion
metalica en la superficie especifica y dispersiéon de Cu.

Mcu? geu? mcu?2 gm!  Dispersion (%)
CZzzr0 22.8 15.8 35
CZzr1 40.8 144 6.3
Czzr1.5 39.1 11.2 6.0
Czzr2 415 134 6.8
””””” czzea | 106 20 16

3.1.2 Comportamiento cinético en la sintesis de metanol

En este apartado se ha estudiado el efecto que tienen tanto el método de sintesis
como la composicion de la funcién metalica, en la actividad, como consecuencia
de las distintas propiedades, reflejadas en el Apartado 3.1.1. Para ello, se ha
analizado la conversion de COx, el rendimiento y la selectividad de metanol a
tiempo cero (indices definidos en el Apartado 2.1.4), asi como la estabilidad del
catalizador en la sintesis de metanol, realizada en condiciones de la sintesis de DME
en una etapa. Los ensayos se han llevado a cabo en las siguientes condiciones:
275°C, 30 bar, 0.88 gcu h molct, tiempo de reaccion hasta 24 h, y relaciones
molares en la alimentacion de CO2/COx=0.5y H2/COx = 3.

3.1.2.1 Efecto del método de sintesis

En la Figura 3.8 se comparan los resultados experimentales de evoluciéon con el
tiempo de la conversion y selectividad de metanol, obtenidos con funciones
metdlicas preparadas por coprecipitacion por medio de carbonatos y mediante
coprecipitacion a través de aminas (Apartado 2.2.1).
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Figura 3.8. Efecto del método de preparacién de la funciébn metalica en la
evolucién con el tiempo de la conversion de COx, y selectividad de
metanol. Relacién Cu:Zn:Zr de 2:1:1.5.

Resulta notable la diferencia de resultados, siendo mayor la actividad de la funcién
metalica sintetizada por medio de carbonatos, con la conversion de CO+CO: del
8.2 % mientras que con la preparada con aminas es del 2.7 %. El orden de la
selectividad de metanol es similar, siendo del 98.5 % con la funcién preparada con
carbonatos y del 95.2 % con la preparada con aminas. Este mejor comportamiento
del catalizador preparado con carbonatos esta estrechamente ligado a sus
mejores propiedades, observadas en el Apartado 3.1.1. Por tanto, se ha optado por
la coprecipitacion por medio de carbonatos como la metodologia para la sintesis
de la funciébn metdlica, que posteriormente se utiliza en la conformacion de los
catalizadores bifuncionales estudiados en los siguientes apartados de esta Tesis.

UPV EHU



Estudio de las funciones individuales del catalizador 87

3.1.2.2 Efecto del contenido de Zr

En este apartado se valora la mejora que aporta la incorporacion de Zr como
tercer metal en la actividad del catalizador en la sintesis de metanol.

En la Figura 3.9 se observa que la incorporacion de un 25 % de Zr (funcién CZzZrl,
con contenido metalico 2:1:1) mejora sustancialmente el comportamiento cinético
de la funcién metdalica, aumentando el rendimiento de metanol méas de un 30 %.
Sin embargo, un mayor contenido de Zr no ofrece una mejora significativa del
rendimiento de metanol, ni se observa una mayor estabilidad del catalizador
(Figura 3.10).
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Figura 3.9. Efecto del contenido de Zr en la funcidon metalica en el rendimiento de
metanol a tiempo cero y en la dispersiéon de Cu.

Estos resultados estan estrechamente relacionados con la mejora de la dispersion y
con el aumento de la superficie de Cu (Apartado 3.1.1), que tampoco aumentan
al aumentar el contenido de Zr en el catalizador.
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Figura 3.10. Efecto del contenido de Zr en la funcién metdlica en la evolucidon con
el tiempo de la conversidon de COx.

Por tanto, teniendo en cuenta el comportamiento cinético y para evitar el coste
econdémico adicional en la sintesis de la funcidn metdlica, se ha seleccionado la
funcion metalica CZZrl como la adecuada para la sintesis de metanol, utilizandola
para la conformacion del catalizador bifuncional para la sintesis directa de DME.

Por ello, en los apartados posteriores la denominacion de la funcion metalica CZzrl
se simplificara a CZZr.

3.1.3 Reproducibilidad de la sintesis de la funcion metalica

El grado de reproducibiidad de la sintesis se ha estudiado comparando el
comportamiento cinético de diferentes tandas de la misma funcién metalica,
sintetizada en el laboratorio segun la técnica de coprecipitacion mediante
carbonatos (descrita en el Apartado 2.2.1). Los experimentos se han llevado a
cabo en las siguientes condiciones: 275°C, 30 bar, 2.53 gu h molc?, H2/COx =3,
CO02/COx = 0.5,y 2 h de tiempo de reaccion.
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En la Figura 3.11 se muestran los resultados de la evoluciéon con el tiempo de
reaccion de la conversion de COx y de la selectividad de metanol para tres tandas
de catalizador. Atendiendo a criterios de actividad (conversion de COy),
selectividad de metanol y estabilidad con el tiempo de reaccion no se observa
una diferencia significativa entre las diferentes tandas de funcion metalica
sintetizadas en el laboratorio, lo que confirma el alto grado de reproducibilidad de
la metodologia de sintesis.
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Figura 3.11. Comparacion para tres tandas de catalizador de la evolucién con el
tiempo de reaccidon de la conversion de COx y selectividad de
metanol.

Miguel Sanchez-Contador Uria



90 Capitulo 3

3.2 SELECCION DE LA FUNCION ACIDA

En la deshidratacion de metanol las diferentes propiedades acidas del catalizador
(acidez total, fuerza acida y naturaleza de los centros acidos) resultan
determinantes en la actividad y selectividad (Alharbi y cols., 2015), y para zeolitas y
SAPOs, estas propiedades dependen de la relaciéon SiO2/Al203 del catalizador. Esta
bien establecido que el aumento de la relacion SiO2/Al20s favorece la relacion de
centros Lewis/Bronsted, y en paralelo aumenta la densidad de centros débiles,
activos para la deshidratacidn de metanol y mas estables que los centros Bronsted
(Gayubo y cols., 1996; Migliori y cols., 2014; Al-Dughaither y De Lasa, 2014a).

Ademas, al aumentar la relacion SiO2/Al203z aumenta la hidrofobicidad, 1o que
mejora la retrada de las moléculas de H.O hacia el exterior del catalizador
(Corma, 1995). En consecuencia, se favorece la adsorcion de metanol, ya que se
reduce la competencia entre las moléculas de H.O y metanol en los centros
acidos, aumentando la actividad de deshidratacion.

Ademas, las propiedades del catalizador tienen incidencia en la formacion de
subproductos, como parafinas, olefinas o aromaticos (Spivey, 1991), asi como en la
formacién de coque, que desactiva el catalizador.

Con el fin de seleccionar la funcidon acida mas adecuada que alcance un buen
compromiso entre actividad, estabilidad y selectividad de DME al utilizarla con el
catalizador bifuncional, se ha estudiado el comportamiento en la deshidratacion
de metanol de distintas funciones acidas (de zeolita y SAPO), realizando la
reaccion en condiciones caracteristicas de la sintesis de DME (alta presiéon y en un
intervalo de temperaturas 150 - 350 °C), prestando especial atencién al rendimiento
de DME y de hidrocarburos (subproductos a minimizar), asi como a la estabilidad
del catalizador.

3.2.1 Propiedades de la funcion acida

En este apartado se muestran los resultados de la caracterizacion de las funciones
acidas, descritas en el Apartado 2.2.2. En el Apartado 2.3 se han descrito las
técnicas y métodos de analisis.

3.2.1.1 Propiedades fisicas y morfologicas

Se han recogido en la Tabla 3.4 las propiedades fisicas de las funciones acidas de
zeolita HZSM-5 con diferente relacién SiO2/AOs3 y sometidas a diferentes
tratamientos, asi como de los diferentes SAPOs estudiados. Estas propiedades se
han determinado mediante isotermas de adsorcion-desorcion de N2 (Figura 3.12).
Las isotermas, de tipo IV segun la clasificacion de Brunauer, presentan una histéresis
a presiones relativas superiores a 0.4. Ahora bien, para las funciones acidas de
zeolita HZSM-5 (Figuras 3.12a y b), se advierte también una histéresis a presiones
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relativas inferiores a 0.4, siendo mas evidentes en el caso de la HZ280 y para sus
diferentes tratamientos (Figura 3.12b).

En cuanto a la distribuciéon del diametro de poros (Figuras 3.12d - f), las funciones
de zeolita HZSM-5 muestran una distribucion de diametro de poros diferente a los
SAPOs. Las zeolitas presentan un mayor volumen de poros uniformes, de diametro
medio inferior a 10 nm (microporos), mientras que los SAPO-18 presenta cavidades
microporosas (entre 3y 40 nm), y el SAPO-11 es mayoritariamente mesoporoso.
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Figura 3.12. Isotermas de adsorcion-desorcion de N2 (a - c) y distribuciéon de poros

(d-f) de las funciones acidas de zeolita HZSM-5 sin tratar (a, d) y
tratada (b, e), y de SAPOs (c, f).
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Atendiendo a los valores de las propiedades de la Tabla 3.4, se pueden distinguir
tres estructuras diferentes, correspondientes a las zeolitas HZSM-5, al SAPO-18 y al
SAPO-11. Las zeolitas HZSM-5 tienen unas propiedades caracteristicas,
consecuencia de su estructura microporosa (Figura 2.5), de forma que su superficie
especifica BET, volumen de microporos, volumen de poros y diametro medio de
poro disminuyen al aumentar la relacién SiO2/Al2Os, tal como se ha establecido en
la bibliografia (Shirazi y cols., 2008). Por otro lado, tal y como habian comprobado
Jin y cols. (2010) y Epelde (2013) los diferentes tratamientos de desaluminacion
tienen un limitado efecto sobre las propiedades fisicas, disminuyéndolas
ligeramente.

El SAPO-18, también con una estructura microporosa tridimensional, pero con
cavidades en las intersecciones (Figura 2.8), tiene una superficie especifica similar a
la de la zeolita HZ280, pero tiene valores notablemente mayores del resto de
propiedades.

Las propiedades del SAPO-11 son notablemente diferentes, lo que ya habia sido
determinado (Yoo y cols., 2007), lo que se explica porque su estructura porosa es
muy diferente, al estar constituida por canales unidimensionales elipticos de
0.44 x 0.64 nm (Figura 2.7). Asi, su superficie especifica y volumen de microporos son
notablemente menores a los de las otras funciones acidas, el volumen de poros es
similar a la de la zeolita con menor valor de esta propiedad, y por el contrario, el
didmetro medio de poros es elevado, similar al del SAPO-18. Su estructura es
principalmente mesoporosa por tanto, con una contribucién limitada de los
Microporos.

Tabla 3.4. Propiedades fisicas de las funciones acidas.

Seer(M2gl)  Vm(cmig?l) Vp(cmig?l)  dp(A)

Hz80 448 0.129 0.295 111.6
Hz280 408 0.092 0.241 718
Hz280-T 410 0.095 0.242 72.7
HZ280-ST 399 0.090 0.211 62.0
SAPO-11 155 0.050 0.206 265.5
SAPO-18 416 0.146 0.383 268.6
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En la Figura 3.13 se muestran imagenes SEM de las funciones acidas HZ280
(Figura 3.13a), SAPO-11 (b) y SAPO-18 (c). Cabe sefalar que se ha comprobado
que la relacion SiO2/Al203 de la zeolita HZSM-5 no tiene incidencia en la morfologia,
tal como habia sido observado por Migliori y cols. (2014), y que tampoco tiene
incidencia el tratamiento de la zeolita. Las imagenes muestran que los cristales de
zeolita HZSM-5 y de SAPO-11 son de menor tamafo (Figura 3.13a y b), con
diametros en torno a 1 um, que las del SAPO-18 (Figura 3.13c), que pueden llegar a
tener un diametro mayor de 5 um. Asi mismo, los cristales de zeolita son irregulares,
mientras que los SAPOs presentan una forma poliédrica caracteristica, de prisma
monoclinico en el caso del SAPO-11 y prisma dihexagonal en el SAPO-18.
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Figura 3.13. Imagen SEM de las funciones acidas HZzZ280 (a), SAPO-11 (b) y
SAPO-18 (c).
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3.2.1.2 Propiedades estructurales

En la Figura 3.14 se muestran los patrones normalizados de difraccién de rayos X
para las diferentes funciones dcidas.

Los difractogramas de las zeolitas HZ280 tratadas son similares al de la zeolita HZ280
de referencia y no se advierte perdida de cristalinidad, ya que no se observan fases
adicionales ni engrosamiento de la anchura media de los picos, lo que indica que
dichos fratamientos no afectan de manera significativa a la estructura cristalina de
la zeolita HZSM-5. Por otro lado, los difractogramas de las funciones dcidas SAPO-11
y SAPO-18, muestran unas estructuras completamente desarrolladas vy
caracteristicas (Wendelbo y cols., 1996; Yoo y cols., 2007; Chellappa y cols., 2014).
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Figura 3.14. Difractogramas de rayos X de las funciones &cidas HzZ80 (a), y HZ280,
HZ280-T y HZ280-ST (b), SAPO-11 (c), y SAPO-18 (d).
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3.2.1.3 Propiedades dcidas

Como se ha comentado, las propiedades dcidas del catalizador, estudiadas en
este Apartado, son determinantes en la actividad y la selectividad de la
deshidratacién del metanol. Se requiere una acidez de forma suficiente para la
deshidratacién del metanol, pero con un valor limite para evitar la formacion de
hidrocarburos desde el metanol y el DME (Stiefel y cols., 2011).

En la Figura 3.15 se muestran los resultados de la distribucion de fuerza dcida
(expresada como calor liberado en la adsorcidon por unidad de base adsorbida) y
de la acidez total de las funciones dcidas estudiadas (zeolita HZSM-5, Figura 3.15a; y
SAPO-n, Figura 3.15b), determinados por el seguimiento de la adsorcién diferencial
de NHs (Apartado 2.3.4.1). Se pone de manifiesto que la funcidon HZ80 es la que
tiene mayor acidez total. El orden segun la acidez total es: HZ80 (0.427 mmolnxz g')
> SAPO-18 (0.417 mmolwws g') >  SAPO-11  (0.208 mmolnws g') > HZ280
(0.103 mmolnws g') > HZ280-ST (0.097 mmolnws g') > HZ280-T (0.083 mmolnks g').
Ademds, los resultados muestran que los tratamientos a los que se ha sometido la
zeolita HZ280 Unicamente conllevan una leve disminucion de la fuerza dcida total
del catalizador. Asi, en cuanto a la fuerza dcida, el orden es: SAPO-18
(130 kd molnusT) > HZ80 (116 kJ molnks?) > HZ280 y HZ280-ST (110 kJ molnws') > HZ280-T
(109 kd molnns') > SAPO-11 (89 kJ molwks?). De esta forma se rafifica el importante
efecto de la relacion SiO2/AlO3 en la acidez de las zeolitas HZSM-5, de forma que al
aumentar esta relacion (de 80 a 280) disminuye notablemente la acidez total,
mientras que la fuerza dcida media disminuye ligeramente (Gayubo y cols., 1996;
Migliori 'y cols., 2014; Al-Dughaither y De Lasa, 2014a). Este resultado es
consecuencia de la relacion entre la concentracién de Al tetracoordinado vy la
acidez de las zeolitas (Bjgrgen y cols., 2008).
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Figura 3.15. Distribucién de fuerza dcida de las funciones de zeolita HZSM-5 (a) y

SAPOs (b).
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En la Figura 3.16 se muestran los perfiles de desorcidn de NHs a temperatura
programada (TPD) de las funciones dcidas estudiadas. En estos perfiles, la cantidad
de NHs desorbida (drea bajo la curva) determina la acidez total, y la distribucién de
la fuerza dcida se determina en base a los intervalos de temperatura de los picos
de desorcion. Asi, los centfros dcidos mds fuertes requieren una temperatura mds
elevada para la desorcidon de la base, 300 - 550 °C, y los centros de acidez débil
corresponden al intervalo 150 - 300 °C. Al comparar los perfiles de TPD de las zeolitas
(Figura 3.16a) es evidente la diferencia entre la zeolita HZ80, mds dcida y con picos
a 227 y 395°C correspondientes a los centros débiles y fuertemente dcidos
respectivamente; y la zeolita HZ280, con menor acidez total, y con acidez menos
fuerte, ya que los dos picos obtenidos presentan mdximos a menor temperatura,
211 y 360 °C respectivamente. Esta diferencia pone de manifiesto el efecto de la
relacién SiO2/AlO3 de la zeolita en la cantidad y fuerza de los centros dcidos.

Por ofro lado, la zeolita HZ280, con una limitada cantidad de centros débilimente
dcidos, aumenta la fuerza de estos centfros con los diferentes fratamientos. Se
observa que el fratamiento de desaluminizacion seca por steaming (a 400 °C),
reduce la cantidad de centros débilmente dcidos, transformdndolos en centros
fuertes, que desorben el NHs; a una femperatura mayor (366 °C) que la
correspondiente a la zeolita de referencia HZ280. Por el confrario, el tratamiento
térmico tiene menor efecto en la distribucion de fuerza dcida, porque son
eliminados centros muy débiles y centros débiles, credndose una estructura
homogénea de centros dcidos débiles.
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Figura 3.16. TPD de NHs de las funciones acidas estudiadas.
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En la Figura 3.16b, en la que se comparan los catalizadores de SAPO-n, se observa
gue el catalizador SAPO-18 tiene una acidez notablemente mayor que el SAPO-11,
en consonancia con los resultados de la Figura 3.15b, teniendo ambos
catalizadores menor acidez total que la indicada en la bibliografia (Yoo y cols.,
2007). A su vez, los resultados obtenidos evidencian que los dos SAPOs estudiados
presentan una distribucion de centros acidos muy dispar. Asi, para el SAPO-18 se
observan claramente dos picos, a 269 y 336 °C, correspondientes a los centros
acidos débiles y fuertes respectivamente, segun la clasificacion anteriormente
comentada; mientras que el SAPO-11 presenta una distribucién uniforme,
mostrando un Unico pico a 287 °C, lo que implica que los centros presentes son de
caracter débil.

En la Figura 3.17 se muestran los espectros de FTIR de piridina adsorbida a 150 °C. En
esta Figura, la banda en el intervalo 1525 - 1550 cm! corresponde a los centros
Bronsted y la banda a 1450 cm?® corresponde a los Lewis, mientras que en
1475 - 1500 cm es una combinacion de ambos (Ibafiez y cols., 2014).

Los valores de acidez total, fuerza acida media y las temperaturas de los maximos
obtenidos en las TPD de NHs, asi como la relaciéon Br/Lw, de las diferentes funciones
acidas se han tabulado en la Tabla 3.5.

Los resultados de la Tabla 3.5 ponen de manifiesto que las zeolitas tienen una
menor relaciéon de centros Bronsted/Lewis al aumentar la relacion SiO2/Al20s
(Gayubo y cols., 1996; Migliori y cols., 2014; Al-Dughaither y De Lasa, 2014a; Gamero
y cols., 2015). Asi, la relacién es 1.02 para la HZ80 y 0.97 para la HZ280. Asimismo, se
observa que los tratamientos realizados alteran no solo la fuerza acida y la acidez
total, sino también la naturaleza de los centros. El tratamiento térmico reduce la
relacion Br/Lw de 0.97 a 0.31 y el tratamiento por steaming tiene el mismo efecto,
pero la reduccién es menos acusada, hasta 0.42.

Por otro lado, el efecto del aumento de la relacion SiO2/Alz0z de la zeolita y de su
tratamiento, sobre la temperatura correspondiente a los maximos de los picos a
baja y alta temperatura en los perfiles TPD, es acorde con los comentarios
anteriores sobre el efecto en la distribucion de fuerza acida, porque al aumentar la
relacion SiO»/AlOz disminuye la temperatura correspondientes a los dos picos, y
con los tratamientos de la zeolita se desplaza el primer pico (centros débiles) a
mayor temperatura y el segundo pico (centros fuertes) se desplaza a menor y a
mayor temperatura, respectivamente, con los tratamientos térmico y con vapor.

Sin embargo, los resultados de la relacion Br/Lw, mayor para el SAPO-11 que para el
SAPO-18, a pesar de su menor fuerza acida e inexistencia del pico correspondiente
a centros fuertes, no parecen coherentes. La explicacion reside en las limitaciones
difusionales para la adsorcién de piridina en los canales cristalinos de los SAPOs, ya
observada anteriormente (Aguayo y cols., 2005b), que sera presumiblemente mas
importante en la estructura microporosa del SAPO-18, con mayor severidad de la
selectividad de forma. Para estos materiales los resultados de adsorcién de piridina

Miguel Sanchez-Contador Uria



98 Capitulo 3
probablemente daran informacion Gnicamente de las superficies exteriores de los
cristales.
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Figura 3.17. Espectros de FTIR de piridina obtenidos para las distintas funciones

acidas estudiadas.
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Tabla 3.5. indices de acidez de las funciones acidas.

Pico en TPD
Acidez total Fuerza acida Relacién

(mmolntz g1) (kI molwigl)  Tmax1  Tmax2 Br/Lw

(°C) (°C)
SAPO-11 0.208 89 287 - 0.70
SAPO-18 0.417 130 269 336 0.46
HZ80 0.427 116 227 395 1.02
HZ280 0.103 110 211 360 0.97
HZ280-T 0.083 109 230 350 0.31
HZ280-ST 0.097 110 225 366 0.42

3.2.2 Comportamiento cinético en la deshidratacion de metanol

En este apartado se ha estudiado el comportamiento de las diferentes funciones
acidas, en la deshidratacién de metanol a DME. Las reacciones se han llevado a
cabo con una corriente de alimentacion de 9 % de metanol diluido en Nz, en las
siguientes condiciones; 150 - 350 °C, 20 bar, 6.28 ga h molc.

En las Figuras 3.18-3.20 se compara la evoluciobn con la temperatura del
rendimiento de DME (Figuras a) y de hidrocarburos (Figuras b) para las diferentes
funciones acidas. Se presta especial atencion al intervalo 250 — 325 °C por su interés
en el proceso STD (Ateka y cols., 2016c).

Comparando los resultados para la zeolita con diferente relacion SiO2/Al20s3 (Figura
3.18) se observa que la zeolita HZ80 es mas activa y con ella se alcanza un
rendimiento de DME del 90 % (correspondiente al equilibrio termodinamico) a
200 °C. Ahora bien, la actividad de la zeolita HZ280 es suficiente para alcanzar el
rendimiento de DME de equilibrio a la menor temperatura (250 °C) del intervalo de
interés. En este intervalo, puede emplearse la zeolita HZ280 hasta 300°C y a
temperaturas superiores es apreciable la formacién de hidrocarburos. Este
indeseado rendimiento es notable con la zeolita HZ80 por encima de 250 °C. Esta
diferencia de resultados pone de manifiesto la necesidad de utilizar una zeolita
HZSM-5 con centros de poca fuerza acida, activa para la deshidratacion del
metanol e inactivas para el mecanismo de pool de hidrocarburos de conversion
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del metanol y DME en hidrocarburos, con olefinas como productos primarios
(Pérez-Uriarte y cols., 2016d).

100 .
80 [
60 |
40 -
20

RDME (%)

80 | b) ]

40|
20}

R (1)

150 200 250 300 350
Temperatura (°C)

Figura 3.18. Efecto de la relacién SiO2/Al2Os de la zeolita HZSM-5 en el rendimiento
de DME (a) e hidrocarburos (b) en la deshidratacion de metanol a
diferentes temperaturas.

Esta evidencia ha sido un incentivo para el estudio del comportamiento de las
zeolitas sometidas a diferentes tratamientos de desaluminizacion. Las curvas de
rendimiento de DME y de hidrocarburos de la Figura 3.19 evidencian la mejoria
aportada por el tratamiento térmico, ya que mejora la selectividad de DME de la
zeolita dentro del intervalo de temperatura adecuado para el proceso STD. Por el
contrario, no se observa ninguna mejoria en la selectividad tras el tratamiento con
vapor, sino que ademas, los resultados intuyen una ligero aumento de la formacion
de hidrocarburos a 325 °C.

La diferencia de comportamiento de la zeolita tras los tratamientos se debe a la
modificacion de las propiedades acidas que se han mostrado en el Apartado 3.2.1.
La acidez total y la presencia de centros acidos fuertes han sufrido la mayor
modificaciéon en la funcidon HZ280-T, que tiene el mejor comportamiento, en el
intervalo de temperatura de interés en el proceso STD (250 - 325 °C), lo que ratifica
gue son las propiedades requeridas.
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Figura 3.19. Efecto de los tratamientos de desaluminizacion de la zeolita HZSM-5 en
el rendimiento de DME (a) e hidrocarburos (b) en la deshidratacion de
metanol a diferentes temperaturas.

En los resultados de la Figura 3.20 destaca la limitada producciéon de hidrocarburos
obtenida con los silicoaluminofosfatos estudiados (SAPO-11 y SAPO-18) en todo el
intervalo de temperatura, siendo insignificante el rendimiento de hidrocarburos con
el SAPO-11 hasta 325 °C. Por otro lado, si bien el catalizador SAPO-18, satisface el
reto de restringir la formacion de parafinas, su actividad para la deshidratacion de
metanol es menor que la del SAPO-11 y el rendimiento de DME disminuye
ligeramente por encima de 275 °C por la formacién de hidrocarburos.

Comparando el comportamiento del SAPO-11 (Figura 3.20) con el de la zeolita
HZ280-T, puede apreciarse una ligera menor actividad del SAPO-11, y una mayor
selectividad a DME. Atendiendo a las propiedades fisicas (Tabla 3.4) y acidez
(Tabla 3.5) del SAPO-11, se puede explicar la actividad del SAPO-11 por la elevada
cantidad de centros &cidos débiles, con fuerza &cida suficiente para la
deshidratacion de metanol, a pesar de la reducida superficie especifica y por
tanto elevada densidad de estos centros comparada con la de las otras funciones
acidas. Por otro lado, la pequefia fuerza acida de los centros es clave para
explicar la elevada selectividad de DME, porque estos centros no tendran
capacidad de activacion del mecanismo de pool de hidrocarburos, bien
establecido para la formacién de olefinas desde metanol y DME, tanto sobre
zeolitas HZSM-5 como sobre SAPO-18 (Pérez-Uriarte y cols., 2016a). Favorecera la
inhibicibn de este mecanismo en los centros acidos del SAPO-11 el elevado
contenido de H20 en el medio de reaccidn, que dificulta la generaciéon de iones
metoxi intermedios, por adsorcion de metanol y DME en los centros acidos.
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Iguaimente, el hecho de que en el SAPO-11 la estructura de poros sea
unidimensional, con poros paralelos y menor presencia de microporos, es una
diferencia notable con las otras funciones &cidas. Esta estructura dificulta el
confinamiento de los intermedios del mecanismo de pool de hidrocarburos
(polialquilbencenos) y por consiguiente el craqueo de sus cadenas laterales para
formar olefinas.
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Figura 3.20. Comparacion del rendimiento de DME (a) e hidrocarburos (b) en la
deshidratacion de metanol a diferentes temperaturas, sobre
silicoaluminofosfatos SAPO-11 y SAPO-18.

3.2.3 Estabilidad de las funciones acidas

La estabilidad del catalizador es un aspecto relevante para su utilizacion industrial y
cabe seflalar que a diferencia de la actividad y selectividad, que dependen
mayoritariamente de la acidez y fuerza acida, la desactivacidon es también
dependiente de la estructura porosa, que condiciona la cantidad y naturaleza de
las especies carbonosas formadas durante la reaccion (Garcia-Trenco y cols.,
2013).

En la Figura 3.21 se muestra la evolucion con el tiempo del rendimiento de DME y
de parafinas, para las funciones acidas SAPO-11 y SAPO-18, y para la zeolita
HZ280-T (con mejor comportamiento entre las zeolitas HZSM-5 estudiadas). Las
reacciones se han llevado a cabo con una corriente de alimentacion de metanol
(diluida al 9 % en N2) en las siguientes condiciones: 300 °C, 20 bar, 6.28 ga h molc?t,y
5 h.
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La estabilidad de las tres funciones tiene caracteristicas diferentes. Asi, el SAPO-18
se desactiva notablemente, con una velocidad que se atenlia con el tiempo. Esta
situacion ya habia sido observada por Ateka (2014), si bien esta desactivacion del
SAPO-18 era mas lenta que las correspondientes a las otras funciones acidas que
estudié. Ademas, se observa que no solo disminuye con el tiempo el rendimiento de
DME si no también el de hidrocarburos. Estos resultados son consecuencia del
bloqueo de los centros acidos y del bloqueo de microporos del SAPO-18 por
coque. Este bloqueo es favorecido por la estructura microporosa (Figura 2.8), con
cavidades que facilitan las reacciones bimoleculares de transferencia de
hidrogeno, con formacion de estructuras aromaticas y condensacion de estas.

La zeolita HzZ280-T tiene baja acidez y fuerza &cida y ademas una estructura
tridimensional de microporos (Figura 2.5) que facilita la circulacién hacia el exterior
de los intermedios de formacién de coque. El reducido rendimiento de
hidrocarburos a tiempo cero puede atribuirse a la actividad de una pequefia
fraccion de centros de moderada fuerza acida, con capacidad de formacion de
los polialquilbencenos intermedios de la formacién de olefinas. Estos intermedios
guedan inactivos al saturarse de grupos alquilo y constituyen el coque que
bloquea los centros acidos en los que estan adsorbidos, 10 que elimina la
capacidad de formar olefinas, y tiene como consecuencia indirecta el aumento
con el tiempo del rendimiento de DME que se observa en la Figura 3.21. Este
rendimiento atiende a un valor estable, lo que por otro lado es una caracteristica
de la zeolita HZSM-5 en diferentes procesos (Ibafiez, 2016).

Es destacable que el SAPO-11 ademas de no formar hidrocarburos, mantiene
constante con el tiempo el elevado rendimiento de DME, como consecuencia de
que tanto la acidez (baja acidez total y fuerza acida) y la estructura porosa
(mesoporos unidimensionales) minimizan el desarrollo de los polimetilbencenos
intermedios del mecanismo de pool de hidrocarburos, y por tanto la formacion de
estos. Igualmente, junto con la formacion de polimetilbencenos contribuird a la
formacion de coque, la degradacidn a aromaticos de los iones metoxi formados
por adsorcion de metanol y DME, pero dada la reducida fuerza acida de los
centros el desarrollo de estas reacciones secundarias serd minimo.

Por otro lado, el elevado contenido de H20 en el medio facilitara la circulacion
hacia el exterior de los cristales del SAPO-11 de los intermedios precursores del
coque, lo que estara facilitado por la estructura mesoporosa de esta funcion.
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Figura 3.21. Comparacion de la evolucion con el tiempo de reaccion del
rendimiento de DME e hidrocarburos en la deshidratacion de metanol
con diferentes funciones acidas.

De los datos obtenidos, tanto de rendimiento de DME como de la estabilidad, se ha
determinado que el SAPO-11 es la funcibn acida mas adecuada para
implementarla en el catalizador bifuncional para la deshidratacion de metanol a
DME.

3.2.4 Reproducibilidad de la sintesis de la funcién acida

Al igual que para la funcién metalica, se ha comprobado la reproducibilidad del
método de sintesis de los SAPOs, analizando la capacidad de deshidratacion de
metanol a distintas temperaturas, de diferentes tandas sintetizadas en el
laboratorio. Los experimentos se ha realizado alimentando metanol diluido al 9 % en
N2, en las siguientes condiciones: 150 - 350 °C, presion de 20 bar, y 6.28 ga h molct.

A modo de ejemplo se muestra en la Figura 3.22 el elevado grado de
reproducibilidad de los resultados (rendimiento de DME e hidrocarburos) obtenido
con tres tandas de la funcién SAPO-11.
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Figura 3.22. Reproducibilidad del rendimiento de DME e HC en reacciones de
deshidratacién de metanol con diferentes tandas de SAPO-11, para
diferentes temperaturas de reaccion.

Miguel Sanchez-Contador Uria






Capitulo

DISENO DEL CATALIZADOR
BIFUNCIONAL

El progreso no consiste en aniquilar hoy
el ayer, sino, al revés, en conservar
aquella esencia del ayer que tuvo la
virtud de crear ese hoy mejor.

José Ortega y Gasset






Disefo del catalizador bifuncional 109

4 DISENO DEL CATALIZADOR BIFUNCIONAL

Para explorar la importancia de la localizacion de las etapas de reaccidon en las
particulas de los catalizadores bifuncionales en la sintesis de DME en una etapa, en
este Capitulose han estudiado diferentes conformaciones de catalizador
bifuncional, preparandolo con estructura convencional (mezcla fisica de las
funciones individuales) y con estructura core-shell, descrita en el Apartado 2.2.3.
Estos catalizadores se han preparado con las funciones individuales seleccionadas
en el Capitulo 3. Se ha prestado especial atencion a la influencia de las
condiciones de preparacion de los catalizadores, atendiendo a aspectos comunes
a ambas estructuras, como la relacidon entre la funcién metalica y acida y la
temperatura de reduccion, y otros especificos como el control de la temperatura
de calcinacion de los catalizadores core-shell para su estabilizacion, analizando las
propiedades de los catalizadores resultantes.

En este capitulo también se compara el comportamiento cinético de los
catalizadores con las dos conformaciones (convencional y core-shell) y el efecto
de su estabilizacién mediante calcinacion controlada.

Finalmente, en base a los resultados obtenidos se ha seleccionado el catalizador
de mayor interés para los siguientes apartados de esta Tesis.

4.1 CATALIZADORES PARTICULADOS ESTRUCTURADQOS

La preparacion de catalizadores core-shell persigue mejorar el comportamiento de
los catalizadores convencionales, mediante el recubrimiento de una funcidén
catalitica con una material que también puede ser activo. Esta estrategia de
disefio de Ila particula de catalzador puede establecerse de forma
complementaria a otras, como: i) la preparacion de la fase activa a escala de
nanoparticulas, para aumentar la superficie externa y accesibilidad de las bocas
de poros, facilitar la difusion y reducir el tiempo de residencia de los productos
primarios. Esta estrategia, solo presenta en general ventajas, por lo que es
habitualmente utilizada,; ii) utilizar un soporte de fibra o un monolito, para aumentar
drasticamente la difusividad y reducir la distribucién de tiempos de residencia de
los componentes del medio de reaccion (Wen y cols., 2016); ii) generar una
estructura porosa jerarquizada, mediante la formaciéon de mesoporos en la
particula, para facilitar la difusidn interna, estrechar la distribucion de tiempos de
residencia y atenuar el bloqueo de las bocas de los microporos por coque (Aguayo
y cols., 2010); iv) aglomerar particulas individuales microporosas (como son los
cristales de zeolitas) en una matriz con meso y macroporos (de SiO2-Al2Os, Al2Os,
bentonita,..), lo que permite establecer una papel especifico en el esquema de
reaccion a cada tipo de poros, mediante reacciones “en cascada” (Elordi y cols.,
2012).
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4.1.1 Catalizadores core-shell

Los catalizadores core-shell se han utilizado en muchas reacciones, con objetivos
muy diferentes, que podemos clasificar en: i) preservar la actividad del catalizador
que constituye el nucleo de la particula, ii) separar dos funciones activas, en un
catalizador tandem (con funciones acida y basica) o bifuncional (metalica y
acida), para mejorar su comportamiento individual y/o generar sinergias positivas
en este comportamiento.

Asi el encapsulamiento es ampliamente utilizado cuando el catalizador es poco
estable y susceptible de desactivacion por envenenamiento, deposicion de
coque, sinterizacion o segregacion de metales. Liu y cols. (2012) atentan la
desactivacion por H2S en la reaccibn WGS del catalizador de Pt, cuando este es
encapsulado con CeO: y ZrO2, de forma que el HzS es acumulado en la corteza de
la particula en forma de sulfatos.

La utilizaciéon en la sintesis Fischer-Tropsch de un nidcleo de Al metdlico recubierto
de AlO3 con mesoporos y macroporos impregnada de Co (Wang y cols., 2016a),
tiene el efecto combinado de aumentar la conductividad térmica de la particula
con la mayor facilidad de difusion hacia el exterior de los productos. De esta forma
se favorece la disipacion del calor de reaccion y se evita la sinterizaciéon del Co.
Igualmente, Baktash y cols. (2015) encapsulan las nanoparticulas de Ni con Al2Os,
para evitar la sinterizacion en el reformado de metano. Con el mismo objetivo,
diferentes autores (Lakshmanan y cols., 2016; Lucchini y cols., 2016), encapsulan
nanoparticulas de Ni con SiO2 para utilizarlo en la metanacién del CO. Zhang y Li
(2015) han comprobado que recubriendo las particulas de Ni con SiO2 no solo se
atenla la sinterizacion del Ni en el reformado seco de metano, sino también la
deposicion de coque. Yang y cols. (2016) encapsulan nanoparticulas de Cu y
CuZnO con SiO2 para evitar la sinterizacion en la etapa de reduccién y durante la
reaccion en la hidrogenaciéon de CO: a metanol. También la estabilidad de
nanoparticulas de Co en la sintesis Fischer-Tropsch es mejorada mediante
recubrimiento con SiOz, o que ademas atenla el avance de las reacciones
secundarias de las olefinas, aumentando la selectividad de destilados medios
(Zeng y cols., 2013). También es mejorada la estabilidad de nanoparticulas de
Co/Ru en la sintesis Fischer-Tropsch encapsulandolas en y-Al:Oz (Haghtalab y
Mosayebi, 2014).

Ademas, con la estructura core-shell se mejora el comportamiento de dos fases
metalicas. Asi, preparando el catalizador de Cu-ZnO mediante recubrimiento de
polvo de Cu con ZnO, se facilita la migracion del Zn en la reduccién del
catalizador, con formacion de la fase CuxZnuxOy, activa en la sintesis de metanol
desde CO: (Tisseraud y cols., 2016). El problema de segregacion del Fe en el
catalizador de Fe-Ni utilizado en el reformado de metano es atenuado recubriendo
el nicleo de Fe-Ni con una capsula de Fe-Ni-Pd (Theofanidis y cols., 2017).
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Abdalla y cols. (2017) pasivizan la superficie externa de los cristales de zeolita
H-ZSM-5 mediante la deposicion externa de SiO2, disminuyendo la concentracion
de centros acidos fuertes y en consecuencia, disminuyendo la velocidad de las
reacciones secundarias de transferencia de hidrogeno (con formacién de alcanos
y aromaticos) y de coque, en el craqueo de n-buteno, lo que resulta eficaz para
aumentar la selectividad de olefinas (en particular de propileno) y minimizar la
formacion de coque. Este mismo objetivo es el de Miyake y cols. (2016), al pasivizar
la superficie externa de los cristales de HZSM-5 dopados con Zn, utilizando un
recubrimiento de silicalita-1, en la conversion selectiva de metanol a p-xileno.
Khaledi y cols. (2017) mejoran la estabilidad y selectividad de olefinas en la
conversion de metanol, recubriendo la zeolita HZSM-5 con MnO, que disminuye la
concentracion de centros Bronsted de la zeolita (responsables de las reacciones
secundarias de transferencia de hidrégeno y de formacién de coque).

Otra estrategia diferente es utilizar una estructura core-shell con dos funciones
acidas impregnadas con un metal, tal como se ha estudiado en el hidrocraqueo
de gasdleo de vacio, preparando un catalizador con un nucleo de zeolita Y
desaluminizada encapsulado en SiO2 mesoporosa, soportando en el conjunto una
fase metalica de NiW (Jia y cols., 2013). Para el mismo objetivo Zhao y cols. (2014)
utilizan para encapsular una zeolita p con elevada relacién SiO2/Al.Oz soportando
en el compuesto core-shell acido una fase metalica de NiMo.

Otro gran objetivo de la estrategia de separacion de las funciones del catalizador,
ubicandolas en dos regiones de la particula, es el de aislar mecanismos de
reaccion que interfieren negativamente en el avance de la reaccidon o en la
distribucién de productos, o disponiendo las funciones en un orden adecuado al
transporte de materia y al avance de reacciones en serie (Sun y cols., 2015). La
necesidad de separacion de las funciones basica y acida se da en el catalizador
YS-NH@SOsH, con un nucleo béasico (-NH2) y una cépsula externa acida (-SOsH)
(Yang y cols., 2012). Li y cols. (2015) encapsulan un nucleo de Cr-ZnO con SAPO-34
(utilizando SiO2 como funcién “sandwich” intermedia), en la conversion directa de
gas de sintesis en hidrocarburos, con elevada selectividad de LPG y donde la
funcion metdlica es la responsable de la sintesis de metanol, que es transformado
en hidrocarburos sobre la funcién acida.

En la mayor parte de los estudios comentados, las particulas preparadas son
nanoparticulas y es menor el nimero de estudios sobre la preparacion de
particulas con un tamafio minimo (de décimas de mm) para su uso en el reactor
de lecho fijo sin elevadas pérdida de carga y sin caminos preferenciales para el
fluio de gas. Menor atencion se ha prestado al requerimiento a escala industrial de
particulas de diametro superior a 1 mm. Entre estos trabajos con particulas de
mayor tamafio, diferentes autores (Sartipi y cols., 2013; Yang y cols., 2013a) utilizan
en la reaccion Fischer-Tropsch particulas constituidas por nicleos de Co/SiO2 (10 %
en masa) encapsulados con zeolita HZSM-5. Chen y cols. (2013) centran su estudio
en el efecto del espesor de recubrimiento de AlOs en la conductividad de
particulas con nucleo de carbdn activo.
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Los pocos antecedentes de preparacion de catalizadores core-shell para la sintesis
de DME en una etapa, corresponden a estudios con tamafios de particula
adecuados para su utilizacién en un reactor de lecho fijo de laboratorio. Pinkaew y
cols. (2013) encapsulan un ndcleo de Cr/ZnO con SAPO-46 y atribuyen la mayor
actividad del catalizador respecto al convencional, a la mayor difusividad del gas
de sintesis en el SAPO-46. Wang y cols. (2014) encapsulan un catalizador comercial
de sintesis de metanol, de CuO-ZnO-AzOz (previamente triturado y tamizado), con
SiO2-Alz0s amorfa, haciendo hincapié en la estabilidad del catalizador, al evitarse
la aglomeracion de cristales de Cu, durante la reaccidon y en la etapa de
regeneracion. Phienluphon y cols. (2015) disefian la particula encapsulando un
ndcleo de CuO-ZnO-Al:0s con SAPO-11, y explican la elevada selectividad a DME
por la supresiéon de las reacciones secundarias de conversion de DME en parafinas.

4.1.2 Adecuacion de la distribucion radial de fase activa en la
particula de catalizador

La estrategia de adecuar el perfil radial de centros activos al gradiente de
concentracion de los componentes, ha recibido poca atencién en la bibliografia
reciente, que se ha centrado en los objetivos comentados en el apartado anterior,
en torno a la mejora de la actividad de los centros activos y a la atenuacion de la
desactivacion (objetivo preferente), y cuyos resultados se han analizado en base a
resultados experimentales y a interpretaciones sobre los mecanismos de reaccion.
En estos trabajos no se han realizado consideraciones cuantitativas sobre el efecto
de la estructura core-shell en la difusividad en la particula. Ahora bien, uno de los
temas clasicos del disefio de catalizadores heterogéneos es el estudio del efecto
de las limitaciones difusionales en la cinéticas de la reaccion principal y de
desactivacion (Krishnaswamy vy Kittrell, 1981), y en consecuencia en la capacidad
tedrica (comprobada mediante calculo para diferentes ejemplos de reacciones
con esquemas de reaccidon complejos), de optimizar la distribucion de los centros
activos en una particula de catalizador en la que existe una limitacién a la difusion
de los componentes. La estrategia de adecuar el perfil 6ptimo de funcién activa
en la particula puede estar dirigida a controlar la distribucién de productos, o a
atenuar la desactivaciéon (por envenenamiento o formacién de coque),
generando distribuciones Optimas diferentes segln la desactivacion sea en serie
(con los productos como precursores, y por tanto progresando la concentracion de
veneno o coque desde el centro de la particula hacia el exterior) o en paralelo
(desde los reactantes y progresando hacia el centro de la particula). Esta
estrategia implica optimizar la eficiencia del catalizador y es importante cuando la
fase activa tiene un elevado coste, como es el caso de los metales nobles. En estas
situaciones el perfil 6ptimo de la fase activa es con una concentracién que
disminuye con la posicion radial cuando la desactivacion es en paralelo con el
esquema de la reaccion principal, y al contrario cuando la desactivacion
transcurre en serie (Masamune y Smith, 1966).
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4.2 DISENO DEL CATALIZADOR CON ESTRUCTURA
CONVENCIONAL

Las propiedades y comportamiento cinético de los catalizadores con estructura
convencional, preparados por mezcla fisica (Apartado 2.2.3.1), son muy sensibles a
las caracteristicas de las funciones individuales que los componen, asi como a la
relacibn masica entre las mismas (funcion metalica y acida, M/A). Por ello, en este
apartado, se ha estudiado el efecto de la relacion masica M/A, y la etapa de
activacion de los catalizadores, en aras de determinar las condiciones éptimas.

4.2.1 Optimizacion de la relacidon masica entre funciones

Para determinar el valor 6ptimo de la relacion entre la funcidon metalica y la funciéon
acida (M/A), se han realizado una serie de experimentos con catalizadores
preparados variando la relacion M/A, manteniendo constante la cantidad de
funciobn metdlica. Las condiciones de operacidn han sido: 275°C, 30 bar,
2.54 gm h molct, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

Ha de tenerse en cuenta, que si bien las relaciones M/A cominmente utilizadas en
los catalizadores bifuncionales utilizados en la sintesis de DME en una etapa varian
generalmente entre 3/1 y 1/1 (Azizi y cols., 2014), en la planificacion de
experimentos se ha previsto que la cantidad de funcibn acida necesaria para
obtener los maximos valores de los indices de reaccidbn sera mayor, como
consecuencia de la baja fuerza acida del SAPO-11. Por ello, se han ensayado
valores de la relacion M/A hasta 1/5.

En la Figura 4.1 se muestra la conversion de COx y el rendimiento de los productos
de reaccion (DME, metanol e hidrocarburos) para diferentes relaciones M/A en el
catalizador. Estos indices de reaccion se han definido en el Apartado 2.1.4. Como
se puede observar, la relacion masica 6ptima para la sintesis de DME es de 1/2
(M/A), ya que un mayor aumento de la fraccidon de funcidon acida no supone
mejora alguna sino que se observa un descenso en la conversion de COx. El
rendimiento de DME se mantiene casi constante con la disminucion de la relacion
M/A, y el rendimiento total de oxigenados (DME + metanol) desciende ligeramente,
desde 8.92 % para una relacion M/A de 1/2 a 8.30 % con una relacion de 1/5. Por
otro lado, el efecto de la relacion M/A sobre el rendimiento de parafinas es
insignificante.

Los resultados ponen de manifiesto que se requiere una relacion M/A de 1/2 para
una adecuada sinergia de las etapas de reaccion, de forma que se dispone de la
cantidad de funcidbn acida necesaria para transformar en DME el metanol
sintetizado en la funcién metalica, lo que desplazara el equilibrio de sintesis de
metanol. El hecho de que disminuya ligeramente la conversion al disminuir la
relacion M/A por debajo de 1/2 (funcién acida en exceso) puede relacionarse con
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la separacion de las particulas de la funcidn metalica (aspecto que se estudiara
posteriormente).
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Figura 4.1. Efecto de la relaciébn masica entre funciones metalica y acida del
catalizador de estructura convencional, en la conversion de COx, y
rendimiento de DME, metanol e hidrocarburos.

En la Figura 4.2 se muestra el efecto de la relacion M/A en la selectividad de los
productos y de los compuestos oxigenados (DME + metanol).

Se observa que al disminuir la relacion M/A aumenta progresivamente la
selectividad de DME y disminuye la de metanol, mientras que la selectividad de
parafinas es practicamente constante. Por otro lado, el efecto para relaciones
menores de 1/2 es pequefio. Por tanto, a colacién de los resultados se ha
considerado que, para la sintesis de DME en una etapa, la relacion masica 6ptima
de las funciones para el catalizador convencional es 1/2, porque se maximiza tanto
el rendimiento como la selectividad de DME.
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Figura 4.2. Efecto de la relacion masica entre las funciones metdlica y acida del
catalizador de estructura convencional en la selectividad de
productos.

4.2.2 Activacion del catalizador

La activacion de los catalizadores requiere un tratamiento en atmodsfera de Ha,
para la reduccion de las especies de CuO generadas tras la sintesis y calcinacion,

como se ha mencionado en el Apartado 2.2.5 (Liu y cols., 2005; Hoang y cols., 2011;
Dong y cols., 2016).

En la bibliografia son numerosos los estudios sobre la temperatura de reduccion
adecuada para la funcion metalica de CuO-ZnO-Al:Os, habitualmente utilizada en
la sintesis de DME en una tapa. No obstante, los estudios referentes a la activacion
de funciones metélicas de CuO-ZnO-ZrO: son escasos (Agrell y cols., 2003; Dong y
cols., 2016; Witoon y cols., 2016). La temperatura de reduccion del catalizador es
esencial porque condiciona la actividad del catalizador, pero ha de tenerse en
cuenta, que para evitar posibles sinterizaciones, es recomendable utilizar la
temperatura de reduccién mas baja posible. En consecuencia, atendiendo a los
resultados del analisis TPR (Apartado 3.1.1.3), no parece necesaria una temperatura
de 300°C, adecuada para funciones metalicas de CZA (Ateka, 2014), para la
completa reduccioén del Cu del catalizador. En consecuencia se han estudiado dos
temperaturas posibles de reduccién, 250 y 300 °C, y el comportamiento cinético del
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catalizador reducido. Para ello se ha preparado un catalizador (MF_CZZr/S11) con
una relacién masica (M/A) de 1/2, y se ha sometido a diferentes protocolos de
reduccion. En todos los ensayos, la primera etapa del tratamiento ha consistido en
una reduccion a baja temperatura, 200°C, con una corriente de H2 con
concentracion del 10 % diluida en N2 durante 14 h; y una segunda etapa de
reduccion de 1.5h, con una concentracién del 20% de Hz, en la reduccion
realizada a 250 °C y a 300 °C.

Las reacciones se han llevado a cabo en las siguientes condiciones: 275 °C, 30 batr,
5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

Los resultados de conversion de COx, y rendimiento de productos (Figura 4.3)
ponen de manifiesto que es innecesaria una temperatura de 300°C para la
completa reducciéon del Cu, como se habia observado mediante analisis TPR
(Apartado 3.1.1.3), porque el tratamiento a menor temperatura (250 °C) da lugar a
una mayor actividad del catalizador final, con una mayor conversion de COx y
mayores rendimientos de productos oxigenados.
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Figura 4.3. Efecto de la temperatura de reduccién del catalizador convencional

MF_CZzr/S11 en la conversion de COy, y rendimiento de DME, metanol
€ hidrocarburos.
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4.3 DISENO Y VENTAJAS DEL CATALIZADOR CON ESTRUCTURA
CORE-SHELL

4.3.1 Preparacion

La preparacion de un catalizador con una conformacion de fases separadas como
es la estructura core-shell, presenta el reto de la unidbn de las funciones en la
particula, con el desafio afiadido de no deteriorar en el proceso preparacion
ninguna de las dos fases que constituyen el catalizador.

Para la preparacion del catalizador core-shell se han empleado las funciones
metalicas y acidas establecidas como 6ptimas en los Apartados 3.1y 3.2 (CZZry
SAPO-11), mediante el procedimiento descrito en el Apartado 2.2.3.2. La
preparacion ha requerido una serie de ensayos de sintesis preliminares hasta
obtener el tipo, la dilucién y la proporcién de adhesivo adecuados. Estos materiales
y condiciones dependen de las caracteristicas del nacleo metalico (composicion,
morfologia, porosidad, etc.) asi como del tamarfio de particula deseado.

Las caracteristicas generales de la estructura core-shell se muestran en las
imagenes SEM de la Figura 4.4, que corresponden al exterior de la particula de
catalizador (a) y a una seccién de la particula (b).

2 i 10 ym EHT = 20.00 kv Signal A = CZ BSD Date :23 May 2016
UPV/EHU E BRY XS0 Wi — MWD RS0 M Mag= 1.11KX [meiiia

Figura 4.4. Imagen SEM de la superficie externa (a) y de un corte de la particula
(b) de un catalizador con estructura core-shell, CS_CZzzr/S11.

Cabe destacar no solo la dificultad de obtener una metodologia reproducible de
preparacion de los catalizadores con estructura core-shell, sino también la
complejidad de obtener un procedimiento que permita corroborarlo.
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En la Figura 4.5, se observa mediante EDX, que cada una de las regiones de la
particula de catalizador, nlcleo y capsula, tienen la composicion propia de la
funcién metalica (CZzr) y acida (SAPO-11) respectivamente, confiimando la
posicidon de cada una de ellas dentro de una estructura core-shell, en la que las
funciones estan nitidamente separadas.
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Figura 4.5. Imagen SEM y analisis EDX de las regiones, capsula (a) y nucleo (b) de
la particula de catalizador con estructura core-shell, CS_CZzZr/S11.

4.3.2 Control de la temperatura de calcinacion

En los ensayos de preparacion de los catalizadores core-shell se ha comprobado
que se necesita una temperatura de calcinaciéon minima (300 °C) para que las
particulas tengan la resistencia mecanica adecuada para su utilizacion en un
reactor de lecho fijo, sin problemas de fraccionamiento tal como habia sido
establecido en la bibliografia (Montebelli y cols., 2014; Phienluphon y cols., 2015).
Por otro lado, debe tenerse en cuenta que la temperatura de calcinacion a la que
se ha calcinado la funcién metalica es 300 °C, que es la requerida para el 6ptimo
comportamiento cinético de esta funcién (Apartado 2.2.1). En consecuencia, el
aumento de la temperatura de calcinacidon por encima de 300°C también
disminuira previsiblemente la actividad del catalizador core-shell, al provocar la
sinterizaciéon parcial del Cu. Una observacion similar puede hacerse respecto al
efecto de La temperatura de calcinacion sobre el SAPO-11 en el core-shell, porque
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por encima de 575°C (temperatura a la que se ha calcinado) sufrira una
deshidroxilacién con la consiguiente disminuciéon de su actividad.

Atendiendo a estas circunstancias, se ha estudiado el efecto de la temperatura de
calcinacion, en el intervalo 300 - 700 °C. En el Apartado 4.2.2.1 se valora el efecto
sobre las propiedades del catalizador y en el Apartado 4.2.2.2 sobre el
comportamiento cinético. Los experimentos se han llevado a cabo en las siguientes
condiciones: 275 °C, 30 bar, 5 g h molc?, H2/COx =3y CO2/COx = 0.5.

4.3.2.1 Propiedades

En la Tabla 4.1 se recogen los valores de las propiedades fisicas del catalizador con
estructura core-shell, CS_CZZr/S11, y con relaciobn M/A =1/1 calcinado a distinta
temperatura. Se puede apreciar que el aumento de la temperatura de calcinacion
provoca una disminucidn en la superficie especifica, con especial intensidad a
partir de 500°C. Del mismo modo se observa que el volumen de microporos
aumenta con la temperatura de calcinacion hasta alcanzar un maximo a 500 °C y
luego desciende drasticamente a mayor temperatura. El volumen total de poros
mantiene niveles aproximadamente constantes, reduciéndose ligeramente al
aumentar la temperatura, salvo en el intervalo 600 - 700 °C en el que la disminuciéon
es notable. Por el contrario, el diametro medio de poro tiene un crecimiento
constante al aumentar la temperatura de calcinacion, alcanzando a 700 °C casi el
doble del valor correspondiente a 300 °C.

Tabla 4.1. Efecto de la temperatura de calcinacion en las propiedades fisicas del
catalizador core-shell CS_CZz7r/S11 (con relacion M/A = 1/1).

Cammagneey | SE (MG Vaemigh  Vp(em®g?) do (R)
300 109 0.017 0.299 162.9
400 108 0.020 0.292 178.1
500 102 0.022 0.291 210.4
600 77 0.018 0.294 280.4
700 55 0.013 0.208 319.3

Cabe recalcar que esta tendencia del catalizador bifuncional core-shell es
cualitativamente similar a la observada en el Apartado 3.2.1.1 para las funciones
acidas, para las que la superficie especifica, el volumen de microporos y volumen
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de poros total aumentan ligeramente al aumentar la temperatura hasta 500 °C,
para disminuir a temperaturas superiores.

Como se ha comentado, el aumento de la temperatura de calcinacion del
catalizador por encima de los 300 °C tiene un efecto adverso en las propiedades
metalicas (por sinterizacion del Cu) y por tanto en su actividad (Li y cols., 2016). En
la Tabla 4.2 se muestra este efecto sobre las propiedades metalicas (superficie
metalica y dispersion) de los catalizadores bifuncionales con estructura core-shell.

Cabe destacar que los catalizadores calcinados 400 °C sufren una pérdida de
superficie metalica y de dispersion de Cu relativamente pequefia respecto a la
funcion metalica, CZzZr (Tabla 3.3). Asi, se mantiene, aproximadamente, un 74 % de
la superficie de Cu, en mcu? geul, y un 73 % de la dispersion. Al aumentar a 500 °C la
temperatura de calcinacién, se mantiene unicamente un 31 % de la superficie de
Cu (en mcu? geul), y solo el 19 % respecto de la funcidn individual si la calcinacion
es a 700 °C.

Tabla 4.2. Efecto de la temperatura de calcinacién en las propiedades metalicas
del catalizador core-shell CS_Czzr/S11 (con relacion M/A = 1/1).

Calcinacion () | Mo 9es" M gexrt  Dispersien ()
300 33.8 6.0 5.2
400 30.1 5.3 4.6
500 12,6 22 19
600 102 1.8 16
700 7.6 13 1.2
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4.3.2.2 Comportamiento cinético

En la Figura 4.6 se observa la evolucion con la temperatura de calcinacion de la
conversion de COx y de los rendimientos de los productos; mientras que en las
Figuras 4.7y 4.8 se muestra el efecto de la temperatura de calcinaciéon en la
evolucién de estos indices con el tiempo de reaccion. En vista de los resultados a
tiempo cero (Figura 4.6), puede concluirse que la actividad disminuye al aumentar
la temperatura de calcinacion, lo que resulta mas acusado por encima de 400 °C.
Esta bien establecido que la causa es la sinterizacion del Cu (Li y cols., 2015b; 2016).
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Figura 4.6. Efecto de la temperatura de calcinacibn en la conversion y
rendimiento de productos con el catalizador CS_Czzr/S11 (M/A = 1/1).

Sin embargo, en las Figuras 4.7 y 4.8 se observa que la pérdida de actividad inicial
al calcinar a mayor temperatura tiene la contrapartida favorable de aumentar la
estabilidad del catalizador, debido a que con esta calcinacion se lleva a la
superficie metdlica del catalizador a un estado pseudoestable en el que la
actividad se mantiene constante, y por consiguiente son constantes tanto la
conversidon de COx (Figura 4.7) como la distribuciéon de productos (Figura 4.8). Por
otro lado, el resultado mas interesante es que el aumento de la temperatura de
calcinacion desde 300°C hasta 400°C tiene insignificante efecto en el
comportamiento cinético del catalizador (actividad, selectividad y estabilidad) y
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mejora sustancialmente la consistencia y resistencia mecanica. También es
destacable que la selectividad de productos es casi independiente de la
temperatura de calcinacién, y por tanto el aumento de esta no favorece la
formacioén de parafinas (subproductos indeseados).

Este efecto de la temperatura de calcinacién sobre el comportamiento cinético es
acorde con el deterioro de las propiedades fisicas (Tabla 4.1) y metalicas
(Tabla 4.2) del catalizador al aumentar la temperatura de calcinacion. Desde 400 a
500 °C el principal deterioro es el de la funciébn metalica y por encima de 500 °C se
ven afectados las propiedades de las dos funciones en el core-shell.
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Figura 4.7. Efecto de la temperatura de calcinacion en la evolucion con el tiempo
de la conversién con el catalizador core-shell CS_CZzzr/S11 (M/A = 1/1).

Por otro lado, cabe sefialar que en las Figuras 4.7 y 4.8 no se han considerado los
resultados para los primeros minutos, debido a que la funciobn metalica no ha
adquirido aun un estado de oxidacion-reduccion correspondiente a la estabilidad
del catalizador. Sin embargo, en todos los resultados que corresponden al efecto
de otras variables diferentes al tiempo, los resultados representados son los
obtenidos para 52 min, tiempo para el que el catalizador se estabiliza en todas las
condiciones de reaccion.
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Figura 4.8. Efecto de la temperatura de calcinacibn en la evolucion del

rendimiento y selectividad de productos obtenidos con el catalizador
core-shell CS_Czzr/S11 (M/A = 1/1).

En conclusién, atendiendo a los resultados obtenidos se determina que la
temperatura de calcinacion adecuada para la conformacion de catalizadores
finales con estructura core-shell con la resistencia mecéanica necesaria es de
400 °C. Con esta temperatura de calcinacidon se mantienen los valores 6ptimos de
los indices de reaccién (méaxima conversion de COx, rendimiento y selectividad de
DME, y minima produccion de parafinas).
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4.3.3 Optimizacion de la relacion masica entre funciones
individuales

En la Figura 4.9 se muestra el efecto de la relaciéon masica entre las funciones
metdlica y acida (M/A) sobre la conversion de COx y el rendimiento de los
productos a tiempo cero. Los resultados correspondientes a la selectividad de
productos se muestran en la Figura 4.10.

Los experimentos se han realizado con las siguientes condiciones: 275 °C, 30 bar,
2.54 gm h molct, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.
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Figura 4.9. Efecto de la relacion masica entre las funciones metalica y acida del

catalizador core-shell sobre la conversion de COx y rendimiento de
productos.

Se observa que al igual que para los catalizadores convencionales, los indices de
reaccion mejoran al disminuir la relacién M/A, hasta 1/2. Por otro lado, aunque los
resultados puedan sugerir que una progresiva disminucion de la relacion M/A
puede conllevar una mejora tanto de la conversion como de la produccion
selectiva de DME, esta iniciativa no es interesante porque la cantidad de funcion
acida a utilizar como recubrimiento del nucleo esta limitada para evitar problemas
de segregacion de las funciones al utilizar el catalizador. Por ello, los resultados de
los ensayos experimentales de la relacion M/A de 1/3 no se han incluido en las
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Figuras 4.9 y 4.10, y se ha considerado a la relaciéon 1/2 como la adecuada para la
preparacion del catalizador core-shell activo, selectivo y estable para la sintesis de
DME. En este sentido, cabe destacar que se alcanza un nivel de selectividad a
oxigenados superior al 98 %, con una selectividad a parafinas muy limitada.
Ademas, esta selectividad de parafinas es ligeramente inferior para la relacion 1/2
a la determinada para la relacién 1/1.
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Figura 4.10. Efecto de la relacibn masica entre funciones metalica y acida del
catalizador core-shell sobre la selectividad de productos.

4.3.4 Reproducibilidad de la sintesis del catalizador

En este apartado se ha comprobado el grado de reproducibilidad de la sintesis del
catalizador con estructura core-shell. Para ello se han llevado a cabo experimentos
empleando diferentes tandas de catalizador CS_CZZr/S11 (con relacion M/A = 1/2),
en las siguientes condiciones de: 275°C, 30 bar, 5.05gh molc?, H2/COx=3,
CO2/COx =0.5.

En la Figura 4.11 se ha representado la conversion de COx y selectividad de DME
obtenidas con diferentes tandas de catalizador y son practicamente iguales,
evidenciando una elevada reproducibiidad del método de sintesis de los
catalizadores core-shell.
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Figura 4.11. Reproducibilidad de la evoluciéon con el tiempo de la conversion de
COx y selectividad de DME para diferentes tandas de catalizador
CS_Czzr/s11.
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4.4 COMPARACION DE CATALIZADORES CON DIFERENTE
ESTRUCTURA

En este apartado se han comparado los catalizadores establecidos como 6ptimos
en los Apartados 4.2 y 4.3, preparados convencionalmente (MF_CZZr/S11) y con
estructura core-shell (CS_CZzr/S11), respectivamente, con relacion M/A de 1/2 en
ambos casos. Para ello, se han estudiado las diferencias en las propiedades de
cada tipo de catalizador y se han relacionado estas propiedades con su
comportamiento cinético.

441 Efecto de la estructura de los catalizadores en las
propiedades

Cabe senalar que atendiendo al interés que puede tener la estabilizacion del
catalizador core-shell por calcinacion por encima de 400 °C (Apartado 4.2.2), se ha
estudiado también este catalizador calcinado a 600 °C, CS _CZZr/S11_E. Ademas,
con objeto de evaluar el efecto de la estabilizaciéon sobre el catalizador
convencional, se ha preparado también el catalizador MF_CZZr/S11 E, por
calcinacion a 600 °C.

En la Figura 4.12 se comparan las isotermas de adsorcion-desorcion de N: y la
distribucion de poros de las funciones individuales y de los catalizadores
bifuncionales (convencional y core-shell), preparados con relacion masica éptima
(M/A=1/2). En primer lugar se observa que la estructura porosa de las dos
funciones individuales es muy diferente y también que es diferente la estructura
porosa de los catalizadores bifuncionales preparados de forma convencional y con
la conformacioén core-shell. Para una comparacion cuantitativa, en la Tabla 4.3 se
recogen los valores de las propiedades fisicas de los catalizadores con las
estructuras convencional y core-shell, calcinados a 400 y 600 °C (equilibrados) junto
con las propiedades de las funciones individuales.

Se observa una mayor superficie especifica, volumen de microporo, volumen de
poro total y diametro medio de poro en el catalizador con estructura core-shell,
respecto al catalizador con estructura convencional. Ademas, ambos
catalizadores bifuncionales tienen una menor superficie especifica y volumen de
microporo que los valores correspondientes a la suma de las fracciones de las
funciones que los integran (descritas en el Capitulo 3, Tablas 3.1 y 3.4). Esta
diferencia, es mas acusada en el caso del catalizador con estructura
convencional, cuya superficie especifica es un 40 % menor que la del catalizador
con estructura core-shell, y cuyo volumen de microporos es un 80 % menor. Estos
resultados indican un efecto positivo de la estructura core-shell de evitar el bloqueo
parcial de los microporos de cada funcién, que resulta con la mezcla de ambas.
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Figura 4.12. Isotermas de adsorcidon-desorcion de Nz (a- c) y distribucién de poros
(d - f) de las funciones individuales CZzZr (a, d), SAPO-11 (b, €) y de los
catalizadores bifuncionales CS_CZzzr/S11 y MF_CZzr/S11 (c, f).

Por otro lado, el tratamiento de estabilizacion por calcinacion a alta temperatura
tiene un importante efecto en las propiedades fisicas de los catalizadores. El
catalizador convencional MF_CZZr/S11_E es el que muestra un efecto mas acusado
de la merma de las propiedades fisicas, como la superficie especifica y volumen de

microporos, respecto a las funciones individuales, asi como respecto al catalizador
calcinado a 400 °C, MF_CZZr/S11.
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Tabla 4.3. Propiedades fisicas de las funciones metalica y acida, y de los
catalizadores bifuncionales con estructuras convencional y core-shell,
calcinados a 400 °C y a 600 °C (estabilizados).

Seer (M2 Q1) Vm(cmig?) Vp(cmig?l)  do(A)

Czzr 118 0.003 0.352 106.7
""""" su | 155 o000 0206 2085

MF_CZzzr/S11 88 0.017 0.220 1875

CS_Czzr/s11 123 0.031 0.300 245.1

MF_CZzzr/S11_E 37 0.007 0.245 375.3

CS_Czzr/S11_E 91 0.026 0.249 306.5

Asimismo, el catalizador con estructura core-shell estabilzado, CS_CZzr/S11 _E,
también sufre, aunque en menor medida, respecto de su equivalente no
estabilizado, la pérdida de superficie especifica (26 %), volumen de microporos
(16 %) y volumen total de poros (17 %), aumentando el diametro medio de poros
(25 %).

En conclusion, las propiedades fisicas del catalizador bifuncional se ven
modificadas tanto por la conformacion de la particula como por los tratamientos
de calcinacién a los que son sometidos. La preparacion de los catalizadores
bifuncionales, independientemente de su estructura, conlleva la pérdida de las
propiedades fisicas, si bien el grado de esta pérdida depende de la conformacion.
Los catalizadores con estructura convencional muestran las peores propiedades
fisicas, debido al taponamiento y colapso de microporos durante el proceso de
preparacion, aspecto que es de menor magnitud en el catalizador core-shell.
Asimismo, el tratamiento de estabilizacion térmica (por calcinacion a alta
temperatura) acarrea, de forma afiadida a la propia de la preparacion del
catalizador bifuncional, la disminucidn de superficie especifica, volumen de
microporos y volumen total de poros.

En la Figura 4.13 se muestran los perfiles de TPR normalizados (por gramo de Cu y
por gramo de catalizador, cuadro pequefio en la parte superior) de los
catalizadores con estructura convencional y core-shell y de la funcién metalica. Los
resultados, tomados como ejemplo, corresponden a la relacibn masica Optima
M/A=1/2. En general, estos y los perfiles obtenidos con los catalizadores
bifuncionales con otras relaciones M/A son semejantes a los obtenidos con la
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funcién metalica correspondiente. Ahora bien, se observa un desplazamiento del
pico de la temperatura de reduccion de los catalizadores bifuncionales hacia
temperaturas mayores, y este desplazamiento es de igual magnitud para las dos
configuraciones del catalizador bifuncional respecto al de la funcion metalica.
También se observa una reduccion de la sefial de TCD obtenida. Estas diferencias
indican una mayor dificultad de hidrogenacion del Cu en el catalizador
bifuncional, que puede deberse a una mayor interaccién metal-soporte.
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Figura 4.13. Perfiles de TPR de la funciéon metalica CZZr y de los catalizadores
bifuncionales MF_CZZr/S11 (convencional) y CS_CZzZr/S11 (core-shell).

Relacion M/A = 1/2.

En la Tabla 4.4 se han relacionado los valores de las propiedades metalicas de la
funciébn metdlica de partida (CZZr) y de los catalizadores bifuncionales con
estructura convencional y core-shell. En primer lugar se observa el catalizador
bifuncional convencional tiene unos valores de la superficie metalica por g de Cuy
de la dispersion, mayores que los de la funciéon metdlica, lo que puede atribuirse a
la mayor accesibilidad del Hz a la superficie metélica, por la separacién de las
particulas merced a la dilucién con las de la funcién acida. Esta situacién no se da
en el catalizador core-shell, en el que la calcinacion a 400 °C explica el deterioro
de las propiedades de la superficie metalica respecto de la funcion metalica, que
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es calcinada a 300°C, al igual que también para conformar el catalizador
convencional.

También se observa que una estabilizacidon por calcinacién a 600 °C da lugar a un
drastico deterioro de las propiedades metalicas superficiales, que es ligeramente
menor para el catalizador core-shell. Esta diferencia en la sinterizacion del Cu,
puede atribuirse a una mejora de la transmision de calor con la conformacion
core-shell (Chen y cols., 2013a). Esta hipotesis es acorde con los resultados para los
catalizadores core-shell con relacion 1/1 (Tabla 4.2) y M/A = 1/2 (Tabla 4.4). Ambos
estan calcinados a 400 °C, pero la superficie metalica es mayor (33.3 mcu? gcul) €n
el segundo catalizador, en el que es mayor el espesor de la capsula de funcidn
acida, que en el primero (30.1 mcu? gcul).

Tabla 4.4. Superficie metalica y dispersion de Cu de la funcién metalica y de los
catalizadores convencionales y core-shell calcinados a 400 y 600 °C
(estabilizados).

Mcu? geu? Mcu? geat? Dispersion (%)
CZzr 40.8 144 6.3
MF_CZzzr/S11 44.4 5.2 6.8
CS_Czzr/s11 333 3.9 5.1
MF_Czzr/S11_E 10.6 1.3 1.6
CS_Czzr/S11 E 11.6 14 1.8

En conclusion, las propiedades metalicas del catalizador se ven fuertemente
afectadas por la sinterizacion del Cu en la calcinacion del catalizador, viéndose
reducida la superficie y dispersion de Cu drasticamente a temperaturas superiores
a 400°C. Ahora bien, es diferente el efecto de la temperatura para los
catalizadores con diferente estructura, siendo la estructura core-shell eficaz para
atenuar la sinterizacion.

En la Figura 4.14 se muestran las curvas TPD de NHs (Figura 4.14a) y la distribucién de
fuerza acida (Figura 4.14b) de la funcidbn acida SAPO-11, de los catalizadores
bifuncionales CS_Czzr/S11 y MF_CZzr/S11, y de estos tras ser sometidos a un
tratamiento de estabilzaciobn por calcinacion a 600°C, CS CZZr/S11 E vy
MF_CZzZr/S11_E. Tanto la funcién acida como los catalizadores analizados muestran
un Unico pico en la curva de TPD de NHs, es decir una notable homogeneidad de
centros acidos, mayoritariamente débiles.
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Ahora bien, comparando el catalizador bifuncional con estructura core-shell
CS_CIZir/S11, con la funcidon d&cida SAPO-11 se observa una disminucion de la
acidez total de 0.208 a 0.186 mmolnHs g para el catalizador (valores referidos a la
masa de SAPO-11), Figura 4.14, asi como de la temperatura del méximo de la curva
de TPD de NHs, de 287 a 250 °C (Figura 4.14q); y una ligera reducciéon de la fuerza
dcida media de 89 a 85 kJ molwws! (Figura 4.14b).

En el caso del catalizador con estructura convencional, la disminucidn de la acidez
total es mds acusada, y se reduce hasta 0.168 mmolnkz g', aungue se mantiene la
fuerza dcida media en valores similares a los del catalizador core-shell, 85 kJ molnys™!
al igual que el mdximo de la curva de TPD de NHs (250 °C). Esta diferencia de la
acidez total con la del catalizador core-shell puede atribuirse a la mayor
accesibilidad del NHz en este.
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Figura 4.14. Propiedades dcidas, TPD de NHs (a) y fuerza dcida (b) de la funcion
dcida individual (SAPO-11) y de los catalizadores bifuncionales
(CS_CZzr/S11 y  MF_CZZr/S11) y estabilizados (CS_CZZr/S11_E vy
MF_CZZr/S11_E). Relacién M/A = 1/2.

Asimismo, los catalizadores calcinados a 600 °C (estabilizados) han sufrido una
modificacién de las propiedades &cidas respecto de sus equivalentes sin estabilizar,
con una ligera disminucién de la acidez total. Asi, el catalizador core-shell
estabilizado (CS_CZZr/S11_E) presenta una menor acidez total que su homologo sin
estabilizar 0.161 mmolnws g, frente a 0.186 mmolnks g', mientras que la temperatura
del méximo del pico de desorcidén de NHs presenta un ligero aumento, de 250 a
257 °C. La alteraciéon mds destacada se da en la fuerza dcida media que aumenta
de 85 a 118kJmolws'. Este efecto también se observa en el catalizador
convencional estabilizado (MF_CZZr/S11_E), con una disminucion de la acidez total
respecto al MF_CZZr/S11 del 14 % (0.145 frente a 0.168 mmolnks g ).
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Por otro lado, los resultados de distribucién de fuerza acida determinados por
combinacion de las medidas calorimétrica y termogravimétrica de la adsorcion
diferencial de NHs (Figura 4.14b) permiten apreciar un aumento significativo (del
33 %) de la fuerza acida media como consecuencia de la estabilizacién, de forma
que el catalizador estabilizado tiene una fuerza acida media de 113 kJ molnns. Este
efecto no se aprecia en las curvas TPD (Figura 4.14a), porque en cualquier caso se
esta valorando centros con fuerza acida muy débil que no se diferencian con esta
técnica.

Por tanto, se puede concluir que las propiedades acidas se ven alteradas tanto por
la configuracion del catalizador bifuncional, como por el tratamiento de
estabilizaciéon, siendo méas acusado el efecto de este Ultimo. Asi la estructura del
catalizador incide ligeramente en la acidez total, y el tratamiento de estabilizacion
influye en todas las propiedades acidas, porque reduce la acidez total y aumenta
la fuerza acida media de los centros remanentes.

442 Efecto de la estructura de los catalizadores en su
comportamiento cinético

Se ha comparado el comportamiento cinético de los catalizadores, atendiendo a
criterios de conversibn de COy rendimiento, selectividad de productos y
estabilidad. Los ensayos se han llevado a cabo con los catalizadores, MF_CZzZr/S11 y
CS_Czzr/sl1l, y estabilzados, MF_CZzr/S11 E y CS_CZzZr/S11_E, en las siguientes
condiciones: 275 °C, 30 bar, 7.60 g h molc?,y 24 h.

En la Figura 4.15 se muestran los resultados de los rendimientos de productos a
tiempo cero para los catalizadores MF_CZzzr/S11 y CS_CZzZr/S11, preparados con la
relacion 6ptima M/A = 1/2 y calcinados a 400 °C. Se observa que con el catalizador
core-shell son notablemente mejores todos los indices de reaccion. Asi, la
conversion de COx es un 16 % mayor, y el rendimiento de DME un 23 %. También es
ligeramente mayor la selectividad de DME, pasando de un 77 % con el catalizador
convencional al 81 % con el catalizador core-shell.

En la Figura 4.16 se muestra la distribucion de productos a tiempo cero de los
catalizadores con estructura convencional y core-shell estabilizados, por
calcinacion a 600 °C. Igualmente, con el catalizador core-shell son mayores los
rendimientos de DME y metanol, 3.77 % frente a 3.40 % el rendimiento de DME, y
0.96 % a 0.94 % el rendimiento de metanol. Cabe destacar que la mejora respecto
a la disposicion convencional de las funciones del catalizador, es menor que para
los catalizadores sin estabilizar.
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Figura 4.15. Comparacion del rendimiento y selectividad de productos con el
catalizador convencional (MF_CZzr/S11) y core-shell (CS_CZzzr/S11).

Al comparar la evolucién con el tiempo de reaccion del rendimiento de DME
(Figura 4.17), se observa que el catalizador core-shell (CS_CZzZr/S11) muestra una
desactivacion a bajos tiempos de reaccidon ligeramente menos acusada que el
convencional (MF_CZzZr/S11). Cabe sefialar que los catalizadores calcinados a
600 °C (CS_CZzZr/S11_E y MF_CZZr/S11_E) muestran un comportamiento ain mas

estable, y similar entre si, si bien se observa una ligera desactivacion con el tiempo
de reaccion.

Por otro lado, el comportamiento del catalizador core-shell no solo es mejor para la
relacion M/A 6ptima de 1/2, sino también para otras relaciones masicas entre las
funciones individuales. En la Figura 4.18 se observa una mejora similar en la
conversion de COx para valores mayores de la relacion M/A (Figura 4.18a), mientras

qgue la mejora en la selectividad de DME (Figura 4.18b) aumenta al aumentar la
relacion M/A.
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Figura 4.17. Efecto de la conformacioén del catalizador y de la estabilizaciéon en la
evolucién con el tiempo del rendimiento de DME.
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En virtud de los resultados obtenidos, es evidente que la nueva configuracion del
catalizador bifuncional con estructura core-shell, en comparacién con la
habitualmente utilizada con distribucion homogénea de las funciones individuales
(estructura convencional), permite alcanzar mayores valores de conversion de COxy,
rendimiento y selectividad de DME. Ademas, cabe destacar que cuanto menor es
la cantidad de funcién acida del catalizador, es decir, a mayor relaciéon M/A, mas
evidente se hace la mejora de la nueva configuracion del catalizador en cuanto a
selectividad a DME se refiere.

Por tanto, se ha seleccionado la conformacién core-shell del catalizador
bifuncional (CS_Czzr/S11), con la relacibn masica de funciones individuales
M/A =1/2, como la éptima para el estudio de los siguientes apartados de esta Tesis
y su equivalente estabilizado (CS_CZzZr/S11 _E) para compararlo con este en el
estudio de la regenerabilidad.

4.4.3 Discusion

Los resultados de los apartados anteriores ponen de manifiesto que la estructura
core-shell de las particulas aporta notables ventajas al comportamiento del
catalizador, obteniéndose una mayor conversion, asi como mayores valores del
rendimiento y selectividad de DME respecto al catalizador con estructura
convencional.

Las razones de estas ventajas deben asociarse principalmente al hecho de que
con la estructura core-shell se separan las dos reacciones implicadas (sintesis de
metanol y deshidratacion de este) ubicandolas en el nucleo y en la capsula
externa de la particula. Esta situacion genera un medio de reaccion favorable a
cada una de las reacciones en el entorno de los centros, metalico y acido,
respectivos (Yang y cols., 2010; 2011; Pinkaew y cols., 2013; Phienluphon y cols.,
2015). Asi, la formacion de H20 en el exterior de la particula favorece un transporte
al medio de reaccion, disminuyendo su incidencia en los centros metdlicos, y
favoreciendo la adsorcion de los reactantes (CO, CO: e H2). Ademas, habra
presumiblemente un efecto en las velocidades de transferencia de materia de los
diferentes componentes del medio de reaccion y en la velocidad de transferencia
de calor intraparticular, que no podemos determinar en la actualidad, pero que
aportan sinergias favorables, a tenor de los resultados.

Asimismo, contribuirdn a la diferencia de los resultados las diferencias en las
propiedades de cada funcibn, como consecuencia de que los métodos de
preparacion de cada estructura de particula son diferentes. El hecho de que la
superficie especifica sea mayor en el core-shell pone de manifiesto la ventaja de
evitar el bloqueo parcial de los mesoporos del SAPO-11 por las particulas de la
funcion metalica. Este y otros factores de esta indole deberan ser estudiados.

Por otro lado, presumiblemente la diferente estructura de la particula puede tener
incidencia en la desactivacion del catalizador, o que se estudia posteriormente en
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esta Tesis. Entre otras sinergias posibles, el efecto de temperatura de calcinacién en
la sinterizacion del Cu indica que la estructura core-shell es adecuada para
atenuar la sinterizacién. Ahora bien, debe tenerse en cuenta que la desactivacion
es muy lenta, por la poca capacidad del SAPO-11 para generar coque y porque la
valoracion de la incidencia de la estructura de la particula sobre la sinterizacion del
Cu (la otra causa posible de desactivacion) requiere experimentos de mas larga
duracién. En cualquier caso, esta establecido que la sinterizacion de los
catalizadores metalicos es favorecida por presencia de H2O en el medio de
reaccion, y en este sentido la estructura core-shell es también presumiblemente
mas adecuada.
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5 ESTUDIO PARAMETRICO

En el Apartado 5.1 se han presentado las consideraciones termodinamicas que se
han tenido en cuenta para el posterior estudio paramétrico. Este estudio
(Apartados 5.2 - 5.6) ha perseguido determinar el efecto de las condiciones de
operacion (temperatura, presion, tiempo espacial, relacion molar CO2/COx y
relacion molar H2/COx) sobre los indices de reaccion (definidos en el
Apartado 2.1.4), conversion de COy, rendimiento y selectividad de DME, metanol e
hidrocarburos y valorizaciéon de CO:, asi como sobre la evoluciéon de dichos indices
con el tiempo. Los ensayos se han efectuado empleando el catalizador bifuncional
core-shell CS_CZzZzr/S11, seleccionado como Optimo en el Capitulo 3. La
experimentacion se ha realizado en series, en las que se ha modificado la variable
a estudiar en cada caso, manteniendo el resto de las variables constantes. Debido
al interés de la valorizacion de CO: (en el que se hace énfasis en esta Tesis) se ha
prestado especial interés a este indice.

5.1 CONSIDERACIONES TERMODINAMICAS

Previo al estudio cinético, se ha estudiado la termodinamica del proceso,
considerando las reacciones de sintesis de metanol y de DME dentro del intervalo
de condiciones a estudiar, las 6ptimas fijadas para la sintesis de DME en una etapa
desde gas de sintesis y con diferentes relaciones H2/COx y CO2/COx en la
alimentacion (Guangxin y cols., 2006; Moradi y Parvizian, 2011; Azizi y cols., 2014; De
Falco y cols., 2016).

En la Figura 5.1 se han representado, a modo de ejemplo, los valores
experimentales de rendimiento de metanol obtenidos a diferentes temperaturas
junto con el rendimiento correspondiente al equilibrio termodinamico de la sintesis
de metanol, y de la sintesis de oxigenados (DME + metanol) en la sintesis de DME en
una etapa. De esta manera, se pretende asegurar que en los siguientes apartados
se trabaja en régimen cinético. Debe indicarse, que los resultados de la Figura 5.1
evidencian, para la sintesis de metanol a 325 °C, que el rendimiento de metanol es
préximo al limite termodinamico en las siguientes condiciones de operacion: 30 bar;
2.53 gm h molct; CO2/COx, 0.5; H2/COx, 3. Este hecho implica que se debera prestar
especial atencion, y trabajar con tiempos espaciales inferiores para obtener datos
experimentales adecuados para el modelado cinético.

Por ello, partiendo de la situacion mas restrictiva en base a la termodinamica para
la sintesis de metanol, si bien la sintesis de DME en una etapa tiene menores
limitaciones termodinamicas, se ha optado por emplear un tiempo espacial de
5.05 g hmolc?, equivalente a 1.68 gu h molc! (referido a la masa de funcién
metalica), con el fin de asegurar el régimen cinético en los experimentos.
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Figura 5.1.
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5.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA

Dado el caracter exotérmico de la reaccion global de la sintesis directa de DME, la
termodinamica predice que el equilibrio termodinamico esta favorecido a bajas
temperaturas (Anexo B). Pero ademas, por encima de 300°C es notable la
desactivacion del catalizador por sinterizacion del Cu. Es por ello que se ha
estudiado la actividad del catalizador en el intervalo entre 250 y 325 °C, en el que
ademas el catalizador tiene una notable actividad. El resto de las condiciones de
operacion se han fijado en: 30 bar, 5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3,5 h.

En la Figura 5.2 se muestra el efecto de la temperatura de reaccién en la
conversion de COy, y los rendimientos de DME, MeOH y parafinas a tiempo cero, asi
como en la valorizaciéon promedio de CO: durante el tempo de reaccion.

Se observa que el aumento de temperatura da lugar a un aumento de los indices
de reaccioén (conversion de COy, rendimientos de DME y metanol) con los valores
maximos de estos indices a 300 °C (Xcox de 10.08 %, Rome de 7.99 % y Rmeon de
1.99 %), con una valorizacidon de CO: del 5.48 %. Asi mismo, se observa un aumento
constante del indice de valorizacion media de CO: al aumentar la temperatura,
alcanzando un valor de 8.49 % a 325 °C, temperatura a la que se obtiene también
el maximo rendimiento de parafinas, si bien este valor no supera el 0.17 % en el
intervalo de temperatura estudiado.

La presencia de un maximo en el rendimiento de DME es una caracteristica de las
reacciones reversibles exotérmicas en las que el aumento de la conversion al
aumentar la temperatura esta limitado, porque la conversion de equilibrio
disminuye. Sin embargo, atendiendo a que los valores del rendimiento de
oxigenados en el equilibrio termodinamico (Figura 5.1) son notablemente superiores
a los experimentales, puede atribuirse la disminucion del rendimiento de DME por
encima de 300 °C a la sinterizacion del Cu en la funcién metalica. Téngase en
cuenta que los resultados de la Figura 5.2 corresponden a un tiempo de reaccion
necesario para la estabilizacion del estado oxidaciéon-reduccién del catalizador y
previsiblemente a 325 °C durante este periodo (en torno a 30 min) la sinterizacion
puede ser importante.

La mejora continuada de la valorizacién de CO: al aumentar la temperatura, se
debe al papel clave que juega la reaccion WGS inversa, por la que el CO: se
convierte a CO. Es destacable que resulta mas importante este efecto sobre la
termodinamica que la previsible sinterizacion del catalizador, lo que tiene como
consecuencia un notable aumento de la valorizacibn de CO: al aumentar la
temperatura desde 300 hasta 325 °C.
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Figura 5.2. Efecto de la temperatura en los indices de reaccidon. Condiciones de
reaccion: 30 bar, 5.05 g h molct, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

El efecto de la temperatura de reaccion sobre la selectividad de los productos se
presenta en la Figura 5.3. Se observa un maximo para la selectividad de DME a
300 °C, atribuible a la sinterizaciéon del catalizador a mayor temperatura, como se
ha comentado. En consecuencia, la selectividad de metanol tiene un minimo a
esta temperatura y la sinterizacion del catalizador afecta por tanto a la distribuciéon
de oxigenados pero no a su rendimiento total.

En la Figura 5.4 se presenta el efecto de la temperatura de reaccién en la
evolucién con el tiempo del rendimiento de DME. Se observa que el aumento de la
temperatura también influye en la estabilidad del catalizador, la cual es menor al
aumentar la temperatura en el intervalo 250 - 300 °C. Sin embargo a 325°C la
estabilidad es mayor que a 300°C y similar a la correspondiente a 275 °C. Esta
estabilidad a 325 °C puede relacionarse con la sinterizacién del catalizador, de
forma que la menor actividad inicial del catalizador tiene como contrapartida
favorable una menor desactivacion.
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Figura 5.3. Efecto de la temperatura de reaccidon en la selectividad de DME,
metanol e hidrocarburos. Condiciones de reaccion: 30 bar,
5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

Por otro lado, es destacable que a 325 °C es mayor el rendimiento y selectividad de
parafinas, lo que parece indicar que a esta temperatura se favorecen los
mecanismos de formacion de parafinas, bien mediante mecanismo de pool de
hidrocarburos (activado por la funcibn acida) o por los mecanismos de
metanacion o Fischer-Tropsch sobre la funcion metalica.

Ademas, se ha observado que a 250 °C, solo se forma como subproducto CHg,
mientras que a 275 y 300°C se observa la presencia de etano (1.2% y 8.2 %,
respectivamente). A 325°C se produce un ligero aumento del rendimiento de
parafinas con mayor numeros de carbonos, con el 19.0% de etano y el 4.3 % de
propano. Estos resultados indican que al aumentar la temperatura se favorecen los
mecanismos de pool de hidrocarburos y Fischer-Tropsch respecto a la metanacion,
aungue puede contribuir a este efecto la sinterizaciéon de la funcion metalica.
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Figura 5.4. Efecto de la temperatura de reaccion en la evolucidon con el tiempo
del rendimiento de DME. Condiciones de reaccion: 30 bar,
5.05 g h molct, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.
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5.3 EFECTO DE LA PRESION

Se ha estudiado en el intervalo 10 - 50 bar, manteniendo el resto de las condiciones
de operacidn en los siguientes valores: 300°C (valor 6ptimo fijado en el
Apartado 5.2), 5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3,5 h.

En la Figura 5.5 se observa que el aumento de la presién da lugar a un aumento
practicamente lineal de la conversion de COyx, debido a que la presion tiene un
efecto favorable en las reacciones con disminucion en el nimero de moles. Asi
mismo, los resultados reflejan la elevada capacidad del catalizador utilizado para
obtener unos elevados indices de reaccién a presiones moderadas.
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Figura 5.5. Efecto de la presidbn en los indices de reaccion. Condiciones de
reaccion: 300 °C, 5.05 g h molct, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

Ahora bien, aunque el aumento de la presién por encima de 40 bar tenga un
efecto favorable sobre todos los indices de reaccion, se observa que a partir de
este valor siguen una tendencia asintotica. Un resultado similar, indicando que la
mejora de los indices de reaccién no mejora linealmente trabajando a presiones
mayores de 40 bar esta bien establecida en la bibliografia (Erefia y cols., 2005;
Guangxin y cols., 2006; Behrens y cols., 2012; Khoshbin y Haghighi, 2014; Azizi y cols.,
2014; Sun y cols., 2014a). El mayor incremento en la conversion de COx (de 5.22 a
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10.08 %) y en el rendimiento de DME (de 3.91 a 7.99%) se ha observado
aumentando la presion de 20 a 30 bar. Del mismo modo se advierte que la
valorizacidn de CO: alcanza una cierta estabilidad en el intervalo 20 - 40 bar
(5.48 % a 30 bar) y desciende a presiones superiores.

En cuanto a la selectividad del proceso (Figura 5.6), aunque el aumento de la
presion aumenta la selectividad de DME, la mejora no es significativa por encima
de 30 bar. De igual modo tampoco se observan aumentos notables en la
selectividad de metanol, y si se observa una pequefa reduccion en la selectividad
de hidrocarburos a 50 bar. Para todo el intervalo de presiones estudiado se observa
la presencia mayoritaria de CH4 con una ligera pequefia fraccién de etano (entre
el 2.2y 11.4 % del total de las parafinas), que aumenta al aumentar la presion.
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Figura 5.6. Efecto de la presion de reaccién en la selectividad de DME, metanol e
hidrocarburos. Condiciones de operacion: 300°C, 5.05gh molc?,
CO2/COx =0.5, H/COx = 3.

La importancia de la presion de operacion en la estabilidad del catalizador queda
patente en la Figura 5.7, con un perfil de evolucién con el tiempo del rendimiento
de DME practicamente horizontal en condiciones de operacion poco severas
(10 bar). Este perfil se va acusando a medida que aumenta la presion, poniendo de
manifiesto que la desactivacion del catalizador es mas rapida.
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Figura 5.7. Efecto de la presion de reaccidon en la evolucién con el tiempo del
rendimiento de DME. Condiciones de operacién: 300°C,
5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.

A fin de obtener una respuesta equilibrada entre los indices de reaccion, y en
especial entre la maximizacién de la produccion de DME y la valorizacion de COz,
objetivos que se observa que son contrapuestos, junto con las limitaciones
operacionales de trabajar a elevadas presiones, se puede considerar 30 bar como

la presibn de operacion mas adecuada para la realizacion de los ensayos
posteriores.
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5.4 EFECTO DEL TIEMPO ESPACIAL

El efecto del tempo espacial se ha estudiado con ensayos entre 1.25 y
15 g h molc?, variando la masa de catalizador, con el resto de las condiciones de
reaccion en los siguientes valores: 300 °C, 30 bar, CO2/COx=0.5 y H2/COx = 3. El
estudio del efecto del tiempo espacial se ha limitado hasta 15 g h molc! debido a
la proximidad de los valores obtenidos con tiempos espaciales mayores con el
limite termodinamico. Asi, se opera por debajo del 75% de la conversion de
equilibrio.

El aumento del tiempo espacial (Figura 5.8) da lugar a un aumento en la
conversion de COx y rendimiento de DME, y, en menor medida, del rendimiento de
parafinas. Por el contrario, desciende el indice de valorizacién de COz, llegando a
ser negativo para un tiempo espacial de 15 g h molc?, lo que implica, que en estas
condiciones hay formacion neta de CO..

Cabe sefalar que al aumentar el tiempo espacial se observa un aumento en la
formacion de parafinas de cadena mas larga, alcanzandose valores del 16.0 % de
etano y 0.3% de propano respecto al total de las parafinas, para un tiempo
espacial de 15 g h molct.
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Figura 5.8. Efecto del tiempo espacial en los indices de reaccion. Condiciones de
reaccion: 300 °C, 30 bar, CO2/COx = 0.5, H2/COx = 3.
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La selectividad de la sintesis de DME (Figura 5.9) se ve favorecida al aumentar el
tiempo espacial, alcanzandose valores mayores del 80 % con tiempos espaciales
superiores a 5 g h molc?, pero con una tendencia saturante. Por el contrario, tanto
la selectividad de metanol como la de parafinas siguen una tendencia inversa a la
comentada para el DME. Como consecuencia de ambas tendencias, la
selectividad de oxigenados (DME + metanol) aumenta desde el 95.6 % para
1.25 g h molct hasta el 98.9 % para 5 g h molc?, valor que permanece constante
para tiempos espaciales mas altos.
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Figura 5.9. Efecto del tiempo espacial en la selectividad de DME, metanol e
hidrocarburos. Condiciones de reaccion: 300 °C, 30 bar, CO2/COx = 0.5,
H2/COx = 3.

En cuanto a la estabilidad del catalizador (Figura 5.10), no se observan variaciones
importantes en la evolucidn con el tiempo del rendimiento de DME, poniéndose de
manifiesto que la desactivacion del catalizador no se ve influenciada
significativamente por el tiempo espacial.

La produccion de parafinas aumenta ligeramente a tiempos espaciales altos,
manteniéndose practicamente constante con el tiempo de reaccion.
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Figura 5.10. Efecto del tiempo espacial en la evolucion con el tiempo del
rendimiento de DME. Condiciones de reacciéon: 300°C, 30 bar,
CO2/COx =0.5, H2/COx = 3.
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5.5 EFECTO DE LA RELACION MOLAR CO,/COx

Si bien la valorizacién de CO: tiene un gran interés medioambiental, sin embargo la
viabilidad econémica del proceso requiere considerar también el rendimiento de
oxigenados. Dado que la concentracion de CO: tiene un gran efecto en ambos
indices de reaccion, pero el efecto es contrapuesto, los resultados tienen una gran
importancia para establecer un valor 6ptimo de la relacibn CO2/COx en la
alimentacion, con objeto de conjurar los dos objetivos.

Para evaluar las perspectivas de co-alimentacion de CO:z con el gas de sintesis, se
han realizado dos grupos de ensayos: i) variando el contenido de CO: en la
corriente de alimentacion (CO2/COx entre 0 y 1) mantenido fijas el resto de las
condiciones: 300 °C, 30 bar, 5.05 g h molc?, H2/COx = 3; i) estudiando el efecto de
la presidn y de la temperatura, con alimentaciones con relacion CO2/COx de 0, 0.5

y 1.

Los resultados del primer grupo de ensayos demuestra que el aumento de la
concentracion de CO:2 en la alimentacion desfavorece la produccion de DME
(Figura 5.11), tal como predice la termodinamica (Anexo B), aunque favorece la
valorizacibn de CO2, que es del 55% para una alimentacién con relacion
CO2/COx = 0.5. Ademas, se observa que para relaciones CO2/COx superiores a 0.5
se produce un gran aumento en la valorizaciéon de CO2, debido al avance de la
reaccion WGS inversa.

Para analizar el efecto conjunto de la temperatura y la presion de reacciéon para
alimentaciones con diferente relacion CO2/COx, en la Figura 5.12, se observa que
las dos variables afectan de diferente forma al rendimiento de DME en funcion del
contenido de CO:2 de la alimentacion. Asi, en ausencia de CO:2 (alimentaciones de
H2 + CO), Figura 5.12a, el aumento del valor de ambas variables favorece el
aumento del rendimiento de DME, siendo la presién mas influyente.

Para condiciones de alimentacion de CO y CO: equimolar (CO2/COx = 0.5), Figura
5.12b, la reaccioén se ve beneficiada de forma casi lineal con la presion, mientras
que la evolucién con la temperatura del rendimiento de DME muestra un maximo a
300 °C.

Cuando CO: es la Unica fuente de carbono en la alimentacion, las dos variables
de operacion (temperatura y presion) tienen un efecto contrapuesto y de igual
intensidad, siendo ambas tendencias practicamente lineales. Mientras el aumento
de temperatura es claramente contraproducente para la obtencion de DME, el
aumento de la presién es positivo.

Miguel Sanchez-Contador Uria



154 Capitulo 5

20 ,

S

T T T T T T T
] DVE [l MeOH [l HC

= Xoo Vo,

=
(9]
I

Rendimiento (%)
S
T

Conversion de CO,, Valorizacion de CO, (%)

000 025 050 075 100
CO,/CO,

Figura 5.11. Efecto de la relaciébn CO2/COx en la alimentacién sobre los indices de
reaccion. Condiciones de reaccion: 300°C, 30 bar, 5.05g h molc?,

H2/COx = 3.
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Figura 5.12. Efecto de la presién y temperatura de reaccion en el rendimiento de
DME, para alimentaciones con relacién CO2/COx, 0 (a), 0.5 (b) y 1 (c).
Condiciones de reaccion: 5.05 g h molc?t, H2/COx = 3.
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Por tanto, el contenido de CO: de la alimentacion tiene un efecto muy importante
en las condiciones requeridas para maximizar el rendimiento de DME, en especial
la temperatura de operacion. Para un contenido bajo o medio de COg,
CO2/COx=0-0.5, se requiere una temperatura en torno a 300 °C, mientras que
para una alimentacion con elevado contenido de CO: es conveniente 275 °C, lo
que esta relacionado con la limitacion termodinamica de la sintesis de DME, que
aumenta al aumentar la concentracién de CO: en la alimentaciéon y la
temperatura (Anexo B).

La presidbn de operacion tiene un efecto favorable en la sintesis de DME, para todas
las concentraciones de CO: estudiadas, y el rendimiento de DME aumenta de una
forma casi lineal al aumentar la presion, siendo el efecto relativo mayor al
aumentar la relacion CO2/COx en la alimentacion.

Aunque la selectividad de oxigenados (DME + metanol) se mantiene
practicamente constante al aumentar la relacion CO2/COx en la alimentacion
(Figura 5.13), la selectividad de DME decrece de forma continua, inversamente a la
del metanol. Este hecho es debido a que una mayor concentracion de CO: en la
alimentacién conlleva una mayor presencia de H:O en el medio de reaccion
(formada en las reacciones de sintesis de metanol desde CO: y WGS inversa) que
se adsorbe en los centros acidos, reduciendo la capacidad del catalizador para
deshidratar el metanol (Jun y cols., 2002). Ademas, la adsorcion de H20 en los
centros metalicos, limitara la velocidad de la sintesis de metanol (Dadgar y cols.,
2016).

Para estudiar la estabilidad del catalizador, se muestra en la Figura 5.14 el efecto
de la relacion CO2/COx en la evolucion con el tiempo del rendimiento de DME. Se
observa que una mayor relacién CO2/COx conlleva una menor desactivacion del
catalizador, debido a la mayor presencia de H.O en el medio de reaccién. Esta
establecido que el H.O compite por los centros acidos con los precursores del
coque, reduciendo la formacion del mismo (Sierra y cols., 2011; Ateka y cols.,
2016a; Ateka y cols.,, 2016b). Para valores de CO2/COx mayores de 0.25, el
rendimiento de DME se mantiene practicamente constante después de 200 min y
para la alimentaciéon de CO: puro el catalizador es estable en todo el periodo
establecido.

En los resultados anteriormente explicados se ha prestado poca atencion a la
formacion de parafinas, cuyos resultados se muestran en la Figura 5.15. La
formacion de parafinas tendra lugar presumiblemente a partir de diferentes
mecanismos, desde los oxigenados, por el mecanismo de pool de hidrocarburos
sobre los centros &cidos y a partir del CO y CO:2 por metanacion y Fischer-Tropsch
en los centros metalicos.
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Se observa en la Figura 5.15a que la co-alimentacidon de CO: tiene un drastico
efecto de disminuciéon del rendimiento de parafinas, de forma que no se forma
propano y disminuye en mayor medida el rendimiento de etano que el de metano.
Es dificil una interpretacion de estos resultados, pero atendiendo a la consideracion
en la bibliografia de que la procedencia de las parafinas en la conversidon de gas
de sintesis es atribuible a la conversion de los oxigenados en los centros acidos
(mecanismo de pool de hidrocarburos), el mayor contenido de H.0O en el medio al
co-alimentar CO: justificaria la atenuacion de este mecanismo, cuya existencia,
por otro lado, parece ratificarla por la formacién de etano y de propano, e incluso
de propileno en concentraciones muy pequefias.
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Figura 5.13. Efecto de la relacion CO2/COx en la selectividad de DME, metanol e
hidrocarburos. Condiciones de reaccion: 300 °C, 30 bar, 5.05 g h molc?,
H2/COx = 3.

Por otro lado, al aumentar progresivamente la concentracion de CO: parece que
se favorecen selectivamente los mecanismos de metanacion y Fischer-Tropsch
sobre los centros metalicos, respecto a los mecanismos de hidrogenaciéon y WGS
inversa, siendo el mecanismo de metanacion el méas favorecido, a tenor del
aumento de rendimiento de CH. al aumentar la relacion CO2/COx en la
alimentacion.
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Figura 5.14. Efecto de la relacién CO2/COx en la alimentacién en la evolucién con
el tiempo del rendimiento de DME. Condiciones de reaccion: 300 °C,
30 bar, 5.05 g h molc?, H2/COx = 3.
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Figura 5.15. Efecto de la relacibn CO2/COx en la alimentacion en la distribucién a
tiempo cero del rendimiento de parafinas (a) y en la evoluciéon con el
tiempo del rendimiento de parafinas (b). Condiciones de reaccion:
300 °C, 30 bar, 5.05 g h molc?, H2/COx = 3.
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Esta competencia entre mecanismos de formacion de oxigenados y parafinas
justifica también el aumento con el tiempo de reaccion del rendimiento de
parafinas para la alimentaciéon de gas de sintesis (Figura 5.15b), de forma que al
disminuir la concentracion de oxigenados en el medio son progresivamente mas
importantes los mecanismos de formacion de parafinas desde CO y CO:
(reacciones de metanacion y Fischer-Tropsch). Sin embargo, co-alimentando CO:
estos seran presumiblemente los mecanismos responsables de la formacion de
parafinas y su avance es constante con el tiempo por la reducida desactivacion
de los centros metalicos en estas condiciones.
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5.6 EFECTO DE LA RELACION MOLAR H,/COx

Se han considerado diferentes relaciones H2/COx (2.5, 3 y 4), manteniendo una
relacion CO2/COx de 0.5. En la Figura 5.16, se pone de manifiesto como el aumento
de la concentracion de Hz en el medio de reaccidn apenas mejora la conversion
de COx y el rendimiento de DME y metanol, con un ligero maximo en H2/COx = 3.
No obstante, se advierte un aumento considerable y continuado del indice de
valorizacion del CO2, ya que el aumento de la concentraciéon de H: favorece la
hidrogenaciéon de CO2, asi como el avance de la reaccion WGS inversa. Este
resultado es interesante también por la capacidad de recircular el CO producido
(méas reactivo que el COy), junto con el Hz, para adecuar la relacién CO2/COx.
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Figura 5.16. Efecto de la relacidon H2/COx en los indices de reaccion. Condiciones
de reaccion: 300 °C, 30 bar, 5.05 g h molc?, CO2/COx = 0.5.

Igualmente, la relacidon H2/COx apenas influye en la selectividad (Figura 5.17), con
una ligera disminucion de la selectividad de DME y el aumento de la selectividad
de metanol. Otro aspecto que apenas cambia es la desactivacion del catalizador,
como se observa en la Figura 5.18, donde los rendimientos de DME para las tres
alimentaciones se superponen.
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Figura 5.17. Efecto de la relacién H2/COx en la alimentacion sobre la selectividad
de DME, metanol e hidrocarburos. Condiciones de reaccién: 300 °C,
30 bar, 5.05 g h molct, CO2/COx =0.5.

Por tanto, atendiendo a los resultados anteriores, una relacion H2/COx mayor de 3
en la alimentacién no supone una mejora notable en la producciéon de DME, si bien
favorece la valorizacion del CO: y da lugar a corrientes de salida ricas en CO, el
cual seria recirculable.

Por otro lado, una mayor concentracién de H: aumenta la produccién de
parafinas, lo que pone de manifiesto el papel de los mecanismos de metanacion
(el CHa es la parafina mayoritaria) y Fischer-Tropsch en la formacion de parafinas
cuando se co-alimenta CO:. Por otro lado, los valores de rendimiento de parafinas
se muestran constantes con el tiempo.
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Figura 5.18. Efecto de la relacidon H2/COx en la alimentacién en la evolucién con el
tiempo del rendimiento de DME. Condiciones de reaccién: 300 °C,
30 bar, 5.05 g h molc?t, CO2/COx = 0.5.

Miguel Sanchez-Contador Uria






Capitulo

DESACTIVAFI()N Y
REGENERACION DEL
CATALIZADOR

Lo que para unos es comida, para
otros es amargo veneno.

Lucrecio

(filosofo romano)






Desactivacion y regeneracion del catalizador 165

6 DESACTIVACION Y REGENERACION DEL CATALIZADOR

Para la comprension de la desactivacion del catalizador con estructura core-shell
se ha partido del conocimiento adquirido en estudios previos del grupo y en nuevos
resultados sobre la desactivacion de las funciones individuales (metalica y acida)
del catalizador en cada etapa de reaccion, asi como sobre la desactivacion de
los catalizadores con estructura convencional de la particula utilizados en la sintesis
directa de DME.

Esta bien establecido que la desactivacion del catalizador bifuncional en la sintesis
de DME tiene dos causas, cuya importancia relativa depende del catalizador y de
las condiciones de reaccion: i) la sinterizacion del Cu de la funcién metdlica (Sun y
cols., 1999; Ordomsky y cols., 2014; Fichtl y cols., 2015), y; ii) la deposiciéon de coque
en las dos funciones (Aguayo y cols., 2005a; Gayubo y cols., 2014; Chen y cols.,
2015). Cabe sefalar que la interdependencia de los mecanismos de las dos rutas
dificulta la comprensién del complejo fendmeno conjunto (Zhang y cols., 2012).

El objetivo de este capitulo ha sido establecer un mecanismo de la desactivacion
del catalizador, distinguiendo las dos causas de la desactivacion. Para ello se han
estudiado secuencialmente las siguientes facetas: En primer lugar, se ha puesto en
valor la trascendencia de la desactivacion, con experimentos de mayor duracion
gue los comentados en los apartados anteriores (Apartado 6.1), y determinando el
deterioro de las propiedades del catalizador (Apartado 6.2.). En el Apartado 6.3 se
ha prestado atencién a la deposicion de coque, estudiando su contenido y su
ubicacién en las funciones del catalizador. Esta ubicacion en la particula del
catalizador core-shell y la diferencia con la ubicacidon en el catalizador con
estructura convencional, son importantes para comprender la menor
desactivacion con la estructura core-shell. Ademas, la evolucién con el tiempo del
coque en las diferentes funciones del catalizador es clave para establecer un
mecanismo de desactivacion (Apartado 6.4).

Por otro lado, la viabilidad del uso de un nuevo catalizador como el core-shell
propuesto, esta condicionada por su regenerabilidad, por lo que debe
considerarse que la desactivacion por coque es reversible, dado que el coque se
elimina por combustion, mientras que la sinterizacidon es practicamente irreversible,
por la dificultad de establecer un protocolo para reestructurar la funcidn metalica
sinterizada. Esta regenerabilidad se ha abordado de un modo practico en el
Apartado 6.5, con objeto de determinar las condiciones de regeneracion (por
combustion del coque) y el tratamiento de equilibrado previo del catalizador, que
permitan la reproducibiidad de los resultados en experimentos de ciclos de
reaccion-regeneracion, con el menor menoscabo de la actividad del catalizador.
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6.1 ESTABILIDAD DEL CATALIZADOR

Se amplia aqui el conocimiento de la estabilidad del catalizador CS_CZzr/S11 con
experimentos de mayor duracion (48 h) que los correspondientes a los apartados
anteriores. Se ha prestado atencion al efecto de dos factores que tienen una
notable incidencia en la estabilidad, como son, la concentraciéon de CO: en la
alimentacion, cuya incidencia se ha comentado en el Apartado 55, y la
estabilizaciéon previa del catalizador (mediante calcinaciéon a 600 °C, como se ha
descrito en el Apartado 2.2.3.3). En los experimentos se han mantenido constantes
las siguientes condiciones: 300 °C, 30 bar, 5.05 g h molc?, H2/COx = 3.

En la Figura 6.1, en la que se muestra la evolucién con el tiempo de los rendimientos
de DME, metanol y parafinas, se observa el efecto de atenuacién de la
desactivacion al co-alimentar CO.. Asi, al aumentar la concentracion de CO: en la
alimentacion se atenuda la disminucion del rendimiento de metanol y de DME y el
aumento del rendimiento de parafinas (aunque este rendimiento es muy
pequeio).
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Figura 6.1. Efecto de la relacion CO2/COx en la alimentacién sobre la evolucion
con el tiempo del rendimiento de productos.
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Este efecto de la relacidn CO2/COx puede atribuirse a la mayor concentraciéon de
H20 en el medio de reaccién, que al competir con los reactantes en su adsorcion
en los centros metalicos y acidos del catalizador, disminuye la velocidad de las
reacciones de hidrogenaciéon de CO y CO», y de deshidratacion del metanol,
contribuyendo a disminuir el rendimiento inicial de DME, pero atenuando también
las velocidades de las reacciones secundarias paralelas de formaciéon de parafinas
y coque desde los reactantes (metanacion, Fischer-Tropsch, pool de hidrocarburos)
(Bjgrgen y cols., 2007; llias y Bhan, 2013). Ahora bien, debe considerarse que el

aumento del contenido de H20 en el medio favorece la sinterizacion de Cu (Fichtl y
cols., 2015).

En la Figura 6.2 (cuyos resultados corresponden a la relacion CO2/COx=0.5 en la
alimentacién) se observa que si bien el catalizador tratado térmicamente
(CS_CZzr/S11_E) es menos activo, es también mas estable, con una conversion de
COx que permanece practicamente constante tras 30 h de reaccion, indicando
gue los mecanismos de desactivacion del catalizador alcanzan bien un valor limite
(la sinterizaciéon del Cu) o un estado de pseudo-equilibrio (la deposicion del coque).
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Figura 6.2. Efecto del tratamiento de estabilizacién del catalizador (catalizador

CS_CZZr/S11_E) en la evolucién con el tiempo de reaccién de la
conversion de COx.
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Esta diferencia de la estabilidad es consecuencia de las diferentes propiedades del
catalizador tras la estabilizaciéon térmica. Como se ha explicado en el
Apartado 4.3.1, como consecuencia de esta sinterizacibn controlada, el
catalizador pierde el 18 % de su superficie metalica y ademas, el 35 % de superficie
especifica BET y el 20 % de volumen de microporos.
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6.2 DETERIORO DE LAS PROPIEDADES DEL CATALIZADOR

La desactivacion del catalizador es consecuencia directa del deterioro de las
propiedades que condicionan su actividad, por lo que en aras de explicar la
desactivacion, resulta interesante constatar este deterioro. Las técnicas de andlisis
de las propiedades fisicas y metalicas del catalizador CS_CZZr/S11 desactivado se
han descrito en los Apartados 2.3.1 y 2.3.3, respectivamente. Estas técnicas de
analisis ex situ de los catalizadores desactivados tienen las limitaciones inherentes al
hecho de que se aplican en diferentes condiciones a las de reaccion.

6.2.1 Deterioro de las propiedades fisicas

En la Figura 6.3 se muestra el efecto de cada una de las condiciones de reaccion
sobre la superficie BET del catalizador desactivado. Si bien la sinterizacion puede
contribuir al deterioro de esta propiedad, debe esperarse que este deterioro sea
consecuencia principalmente del bloqueo parcial de los microporos y mesoporos
del catalizador (presentes en mayor medida en la funcién acida SAPO-11) por la
deposicion de coque. Se observa que el aumento de la temperatura (Figura 6.3a) y
de la presion (Figura 6.3b) favorece el bloqueo de los poros, como consecuencia
de la mayor deposicién de coque. El aumento de las relaciones CO2/COx (Figura
6.3c) y H2/COx (Figura 6.3d) en la alimentacion tiene el efecto favorable contrario,
al atenuar la deposicion de coque.

Por otro lado, el aumento del tiempo espacial (y en consecuencia del avance de
la reaccion) (Figura 6.3e), atenua el deterioro de la estructura porosa, lo que es
acorde con que los mecanismos de formacién de coque tengan como principales
precursores a los reactantes (CO y CO2), cuya concentracion en el medio
disminuye al aumentar el tiempo espacial, y también a que es mayor la
concentracion de H20 producto, cuya presencia atenua la formaciéon de coque.

Los resultados comentados corresponden a catalizadores desactivados en
experimentos de 5 h, y aunque no corresponden al valor de la superficie especifica
BET en las condiciones de reaccidn, si dan una informacién cualitativa de la
incidencia de las propiedades en la estructura porosa. La diferencia entre la
realidad del proceso y los resultados del analisis se pone de manifiesto al valorar los
resultados del efecto de tiempo de reaccion (Figura 6.3f). Si bien se observa que la
superficie especifica disminuye practicamente a la mitad en 30 min, sin embargo
ese resultado no es relacionable directamente con la disminucién del rendimiento
de productos, la cual es mas lenta y tiene una tendencia con el tiempo mas
acorde con la que presenta la superficie especifica después de la primera media
hora de reacci6n. Esta aparente discrepancia entre causa y efecto es
consecuencia de la diferente capacidad del coque para bloquear los microporos
y mesoporos en la condiciones del analisis de adsorcién-desorcién de Nz y en las
condiciones de reaccion. En la reaccion, el coque tiene una cierta capacidad
para fluir en la estructura porosa y por tanto menor capacidad de bloqueo de los
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poros que la que se valora a la temperatura del Nz liquido, en la que todos los
componentes del coque son sélidos.

Superficie BET (m’g],,) Superficie BET (m’g)

Superficie BET (m’g)

Figura 6.3.
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alimentacion (c), relacidon H2/COx (d), tiempo espacial (e) y tiempo de
reaccion (f).
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Por otro lado, cabe sefalar que Ateka (2014), para catalizadores con estructura
convencional, observé similares tendencias del efecto de las condiciones de
operacion en el deterioro de la estructura porosa.

6.2.2 Deterioro de las propiedades metalicas

El analisis de las propiedades metalicas de los catalizadores desactivados se ha
realizado mediante quimisorcién selectiva de N0, siguiendo la misma metodologia
que para los catalizadores frescos, la cual se ha descrito en el Apartado 2.3.3. En la
Figura 6.4 se muestra el efecto de cada una de las condiciones de reaccién en la
superficie metdlica del catalizador utilizado. El deterioro de esta propiedad es un
indice de la disminucién de la actividad de la funciéon metdlica, debido a que
cuantifica la capacidad de adsorciéon de los reactantes. Esta capacidad disminuye
como consecuencia de la sinterizacion y del bloqueo parcial de los centros
metalicos por coque. Sin embargo, también debe entenderse la informacién como
cualitativa, porque el bloqueo de los centros metalicos por coque sera diferente en
las condiciones de reaccién y de analisis, por el diferente estado fisico del coque.

El aumento de la temperatura de reaccion (Figura 6.4a) y de la presion (Figura
6.4b) favorece la disminuciéon de la superficie metalica. Es destacable el efecto de
la presion, mayor que el observado para la superficie especifica (Figura 6.3b) y que
parece indicar una mayor incidencia en la superficie activa de la funcion metalica
que en la superficie de la funcién acida. Ademas, dado que este efecto de la
presion es mayor que el de la temperatura, no puede atribuirse a la sinterizaciéon
sino a la deposicion de coque, la cual parece que afecta en mayor medida a la
funcién metalica.

Por otro lado, el aumento de la relacién CO2/COx en la alimentacion (Figura 6.4c),
de la relaciéon H2/COxy, (Figura 6.4d) y del tiempo espacial (Figura 6.4e), favorecen la
atenuacion del deterioro de la superficie metalica. El efecto de la relacion H2/COx
puede asociarse a priori con la atenuacion tanto de la sinterizacibn como de la
deposicidon por coque, pero el de las otras variables debe relacionarse con el
contenido de coque, porque la mayor concentracion de H.O en el medio al
aumentar la relacion CO2/COx y el tiempo espacial, solo podria conducir a una
mas rapida sinterizacion. Si bien también el aumento de la relacidon H2/COx
contribuira directamente a una menor deposicion de coque, al aumentar la
concentracion de Hz en el medio de reaccién y dado el papel del H: para limitar
las reacciones de evolucion del coque, sin embargo, parece que la principal
causa de atenuacion del coque es el aumento de la formacion de H:0, a tenor del
acusado efecto de la relacidon CO2/COx, de forma que para la alimentacion de
CO: puro, el catalizador solo tiene una pequefia disminucién de superficie metdlica
respecto al catalizador fresco. Ahora bien, estos resultados deben interpretarse con
la consideracion antes comentada, de que estan enmascarados por la mayor
incidencia de la presencia de coque en el andlisis respecto a su incidencia real en
las condiciones de reaccion.
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Por otro lado, el efecto del tiempo de reaccion (Figura 6.4f) sera consecuencia de
la progresiva sinterizacion y deposicion de coque, pero la rapida disminucion de la
superficie metdlica en la primera media hora, da a entender que el deterioro de la
superficie metalica es consecuencia principalmente del papel del coque, el cual
como se ha dicho es medido en condiciones diferentes a las de reaccién, lo que
justifica que la disminucion de la superficie metalica sea mas rapida que la
disminucién de la conversion de COx y rendimiento de productos (Apartado 6.1).
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6.3 CONTENIDO Y CARACTERISTICAS DEL COQUE
DEPOSITADO

Se han estudiado, el contenido total, la tipologia, la naturaleza y la ubicacién del
coque en el catalizador bifuncional, empleado las metodologias descritas en el
Apartado 2.3.5. Ademas del interés de los resultados para comprender el
mecanismo de desactivacion por coque, el analisis del coque del catalizador con
estructura core-shell tiene el interés adicional de comparar la formacién de coque
con la correspondiente al catalizador bifuncional con estructura convencional. Asi,
se puede identificar el coque en cada funcion o region en la particula y determinar
el correspondiente mecanismo de formacion del coque.

6.3.1 Contenido y tipos de coque

El analisis TPO es adecuado para determinar el contenido de coque (en base al
CO:2 desprendido en la combustidn), asi como sus caracteristicas y ubicacién en el
catalizador, en base a la temperatura de los picos de combustion, y a las
caracteristicas de estos picos. En la Figura 6.5 se muestran dos curvas TPO
correspondientes a la combustion del coque sobre el catalizador desactivado en
experimentos con dos valores de la relacion CO>/COx en la alimentacién (0 y 0.5).
El resto de condiciones de reaccidon han sido: 300°C, 30 bar, 5gh molc?,
H2/COx =3, 5h. Se han elegido como ejemplo los resultados para estas dos
relaciones CO2/COy, porque corresponden a dos niveles diferentes de deposicion
de coque y por tanto a dos niveles de desactivacion diferentes. Por otro lado, la
secuencia de temperatura del analisis termogravimétrico ha continuado hasta
815°C, lo que permite determinar ademas de la combustibn del coque
(completada a 600 °C), la descomposicion del carbonato calcico remanente de la
preparacion del catalizador (que no guarda relacion, ni tiene interés para evaluar
la desactivacion).

La curva TPO para el catalizador desactivado co-alimentando CO: tiene dos picos
bien definidos, con maximos a 200 °C y 470 °C y correspondientes a dos fracciones
del coque (coque 1y 3) que queman a diferente temperatura. La existencia de
dos picos Unicamente, es una caracteristica de las curvas TPO para los
catalizadores desactivados en experimentos co-alimentando COa. Sin embargo, sin
co-alimentar COg, la curva TPO tiene otro pico, también bien definido (si bien no
separado de los otros), con maximo a 300 °C, correspondiente a otra fraccion del
coque (coque 2).
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Figura 6.5. Eiemplo de curvas TPO de combustién del coque depositado sobre un
catalizador utilizado en experimentos sin CO2 en la alimentacion
(CO2/COx = 0) y co-alimentando CO2 (CO2/COx = 0.5).

La baja temperatura de combustion del coque 1 debe atribuirse a que su
combustidon es catalizada por la funcidon metdlica del catalizador en la que estd
depositado, lo que estd bien establecido en los catalizadores metdlicos y
bifuncionales (Erena y cols., 2008; Abu-Dahrieh y cols., 2012). La temperatura de
combustién del coque 3 es caracteristica de la combustidon no catalizada del
coque retenido en estructuras microporosas, como es la del SAPO-11, por lo que
hay una diferenciacién neta de cada tipo de coque ubicado en cada regién de la
particula de catalizador, con el coque 1 en el nicleo metdlico y el 3 en la funcidn
dcida de la periferia de la particula. La presencia de coque 2 se observa en
condiciones de reaccidon para las que la deposicidon de coque es elevada (como
alimentando gas de sintesis), y puede considerarse que este coque estd ubicado
en la funcidn metdlica, pero sin contacto directo con los centros metdlicos.
Ademds, puede contribuir a su mayor temperatura de combustion una naturaleza
mds condensada (menor relacion H/C) de este coque.

En la Tabla 6.1 se recogen los contenidos de coque (referidos al catalizador sin
coque) determinados a partir de los andilisis TPO de los catalizadores desactivados
en un amplio intervalo de condiciones de reaccion. Se observa que la temperatura
tiene una elevada influencia en la formacién de coque, aumentando el coque
total desde el 0.09 % al operar a 250 °C hasta el 0.49 % a 325°C. Ademds, la
temperatura tiene una incidencia directa con el tipo de coque, porque a baja
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temperatura, 250 °C, solo se forma coque 1y a 275 °C se identifica la presencia de
coque 3. A mayores temperaturas aumenta el contenido de las dos fracciones de
coque, para alcanzar un valor similar a 325 °C. Estos resultados de evolucién del
contenido de coque con la temperatura son acordes con el efecto observado
sobre la desactivacion (Apartado 5.2), que también es mas rapida al aumentar la
temperatura de reaccion hasta 300 °C, con la observacién de que por encima la
sinterizacion tendra presumiblemente una notable contribucién en la
responsabilidad de la desactivacion.

El aumento de la presidbn también favorece la formaciéon de coque, pero su efecto
es menor que el de la temperatura, de forma que el contenido total de coque es el
0.07% a 10 bar y aumenta hasta el 0.17 % a 50 bar, con aumento de las dos
fracciones de coque, desde el de 0.04 a 0.07 % el coque 1 y desde el 0,03 % al
0.10 % el coque 3. También este efecto de la presion es cualitativamente similar al
que tiene sobre la disminucién de la actividad, si bien este es mas acusado que el
comentado sobre el contenido de coque, porque para 10 bar la disminucién de la
conversibn de COx es insignificante tras 5 h y sin embargo, a 20 bar la conversiéon de
COx disminuye el 9.6 % y a 50 bar el 20.4 %. Entre las posibles causas de este notable
efecto del aumento de la presidon, esta el que tenga una gran incidencia en la
adsorcion relativa del coque en los centros metalicos en competencia con la de
los reactantes.

La composicion de la alimentacion tiene un efecto complejo en la formacion de
coque, ya que tanto el aumento del contenido de CO: como el de Hz implican
una mayor formacién de H:0, cuya presencia en el medio de reaccidn tiene un
efecto atenuante en la formacion de coque (Erefia y cols., 2011; Sierra y cols.,
2011). Este efecto puede atribuirse a la competencia en su adsorcion en los centros
metdlicos y acidos con los correspondientes precursores del coque, al bloqueo
parcial de centros acidos, y simplemente a su accion de barrido de los intermedios
en la evolucion del coque, hacia el exterior de las particulas de catalizador
(Gayubo y cols., 2004; Pérez-Uriarte y cols., 2016c). Por otro lado, estas variables
inciden, al igual que las otras en la concentracion de reactantes y productos en el
medio de reaccidon, cuyo papel sobre la formacibn de coque es también
complejo.

Como consecuencia de estos efectos, el contenido total de coque se mantiene
aproximadamente constante (0.11 - 0.12 %) cuando es elevada la concentracion
de CO: en la alimentacion (valores de CO2/COx de 0.5 y 0.75). Sin embargo, el
aumento en la relacion CO2/COx da lugar a una importante disminucién del
contenido de coque 3, depositado en la funcién acida, donde parece que resulta
mas eficaz el efecto del aumento de la concentracion de H:O, posiblemente al
limitar la formacién de especies metoxi, debido al bloqueo parcial de los centros
acidos moderadamente fuertes por el H20. Estos resultados son coherentes con la
menor desactivacion observada al aumentar la concentracién de CO2, de forma
gue la conversidbn de COx solo disminuye el 5 % en 5 h al alimentar iunicamente CO:
como fuente de C.
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Tabla 6.1. Contenido de coque total y de sus fracciones en el catalizador
CS_CZzr/s11 utilizado en diferentes condiciones de reaccion.
L, Tiempo Coque (% masa)
(OL) PEEZ:’)” CO./COx | H/COy | espacial (rt])
(g h molc?) 1 2 3 Total
250 0.09 - - 0.09
275 0.09 - 0.02 | 0.12
30
300 0.08 - 0.05 | 0.13
325 0.25 - 0.24 | 0.49
0.5
10 0.04 - 0.03 | 0.07
20 0.05 - 0.04 | 0.09
3
40 0.05 - 0.07 | 0.12
5
50 0.07 - 0.10 | 0.17
5
0 0.12 | 0.5 | 0.33 | 0.60
0.25 0.08 - 0.09 | 0.17
0.75 0.10 - 0.02 | 0.12
300
1 0.07 - 0.02 | 0.09
25 0.13 - 0.07 | 0.20
30
4 0.04 - 0.05 | 0.09
0.5
10 0.14 - 0.18 | 0.32
15 0.16 - 0.05 | 0.21
3
0 0.10 | 0.27 | 0.26 | 0.63
5 24
0.5 0.08 - 0.06 | 0.14
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Como se ha indicado anteriormente (Figura 6.5), la deposicion de coque es mas
rapida cuando no se co-alimenta CO:2 (CO2/COx = 0), en cuyo caso se identifica la
fraccion de coque 2. Ademas, la distribuciéon de fracciones de coque es también
diferente, con mayor contenido de coque 3 (0.33 %) que de coque 1 (0.12 %) y con
la presencia (antes apuntada) de coque 2 en cantidad similar al 1 (0.15 %). Esta no
es la Unica diferencia respecto a los resultados co-alimentando CO:, porque
ademas de una desactivacion mas rapida (Apartado 5.5) se observa un mayor
rendimiento de parafinas, cuya presencia puede asociarse con el mayor avance
de las reacciones secundarias que conducen a la formacion de coque. Asi, la
disminucion de la conversion de COx es del 22.2 %, si bien afectando poco a la
selectividad de DME, que disminuye solo el 0.8 % tras 5 h de reaccién.

También se atenla la deposicién de coque al aumentar la concentracion de H: en
la corriente de alimentacién. Las principales causas de esta atenuacién son
presumiblemente: i) se favorece la formacion de H20 en las reacciones de sintesis
de metanol y de DME, y en la WGS inversa, y ii) el H2 atenda la evolucién de los
precursores del coque hacia estructuras condensadas (Bartholomew, 2001). Como
resultado de estos efectos, el contenido de coque disminuye desde el 0.20 % hasta
el 0.09 % al aumentar la relacion H2/COx desde 2.5 a 4. Esta disminucion afecta en
mayor medida al coque 1 cuyo contenido se reduce desde el 0.13 hasta el 0.04 %
para el cambio mencionado de la relacién H2/COx. Atendiendo a que el coque 1
es el depositado en la funcién metdlica, parece determinante la potenciacion de
la capacidad de hidrogenacién de los precursores del coque sobre la funciéon
metdlica. Este efecto favorable es acorde con la atenuacion de la desactivacion
al aumentar el valor de esta variable por encima de 3 (Apartado 5.6).

6.3.2 Localizacion del coque en la particula de catalizador

Esta bien establecido (Erefia y cols., 2008; Abu-Dahrieh y cols., 2012) que en los
catalizadores convencionales (mezcla homogénea de las dos funciones en la
particula), la formacioén de coque tiene lugar tanto en la funcién metdalica como
acida. En el Apartado 6.3.1 se ha ratificado esta hipotesis en base a los resultados
del analisis TPO, y se ha comprobado que las dos deposiciones transcurren con
diferente dinamica, dependiendo de las condiciones de reaccion. Si bien se ha
atribuido la deposicibn de cada fraccion del coque a una funcién individual, el
catalizador core-shell, con dos regiones bien definidas, es adecuado para justificar
esta hipotesis con mayor solidez, lo que se hace en este apartado mediante
diferentes etapas. En primer lugar, comparando la deposicion de coque en el
catalizador bifuncional utilizado en la sintesis de DME con la deposicion en cada
funcion individual utiizada en la reacciébn que activa. En segundo lugar,
comparando las curvas TPO para la combustion del coque en los catalizadores
con estructuras core-shell y convencional. En tercer lugar, mediante la aplicacion
de diferentes técnicas (analisis SEM, EDX, microscopia confocal fe fluorescencia)
para determinar el perfil radial de coque en la particula core-shell.
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6.3.2.1 El coque en las funciones individuales del catalizador

En las Figuras 6.6 y 6.7 se muestran las curvas TPO para las reacciones individuales
de sintesis de metanol (utilizando como catalizador la funcidon metalica CZzr), y de
deshidratacion de DME (sobre la funcion acida S11), junto con la curva TPO
correspondiente al catalizador CS_CZZr/S11 utiizado en la sintesis de DME. Los
experimentos se han realizado en las siguientes condiciones de reaccion: Sintesis de
metanol; 275°C, 30 bar, 253 gh molc?, CO2/COx = 0 y 0.5; H2/COx =3, 24h.
Deshidrataciéon de metanol; 300°C, 20 bar, 6.28gh molc?, alimentacion de
metanol (9 %) en Nz, 5 h. Sintesis de DME; 300 °C, 30 bar, 5 g h molct, CO2/COx =0y
0.5, H2/COx=3,5h.

Los resultados de la Figura 6.6 corresponden a la sintesis de metanol y de DME
co-alimentando CO: (CO2/COx = 0.5). En la curva TPO de la funcibn metalica
(Figura 6.6a) se identifican dos picos. El primero, con maximo por debajo de 200 °C
es atribuible a la combustion del coque que bloquea parcialmente los centros
metalicos, y el segundo, con un maximo por debajo de 400 °C, corresponde a una
fraccion de coque depositada presumiblemente en la interfase entre los cristales
de CuO-ZnO y el ZrO3, y en la estructura porosa de éste. La presencia de este pico
puede atribuirse a la evolucion del coque formado en la funcion metdlica, que es
desplazado hacia la interfase con el ZrO: soporte. De hecho, en la combustién de
la fraccion de coque 1 también se observa un hombro que pone de manifiesto el
caracter heterogéneo y evolutivo del coque depositado sobre los centros
metalicos

Los picos comentados que se identifican sobre la funcibn metalica son muy
diferentes al correspondiente a la combustion del coque sobre la funcién acida
(Figura 6.6b), en el que la elevada temperatura del maximo pone de manifiesto la
dificultad de combustion en los microporos del SAPO-11, que estara condicionada
por las limitaciones difusionales del O: y por la interaccién coque-centro acido en
el que esta adsorbido.

La curva TPO para el catalizador utilizado en la sintesis de DME (Figura 6.6c) es una
combinacién distorsionada de las curvas de las funciones individuales. EI menor
contenido de coque 1 respecto al depositado en la sintesis de metanol (0.08 % en
el core-shell y 0.20% en la funcibn metdlica) y el mucho menor de coque 3
respecto a la deshidratacion de DME (0.05 % en el core-shell y 0.22 % en la funciéon
acida), sugiere que la integracion de las dos reacciones, y la consiguiente mayor
concentracion de H2O en el medio dificultan el mecanismo de formacién de
coque, en particular en la funciéon acida (coque 3).
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Figura 6.6. Comparacion de las curvas TPO de combustion del coque depositado
sobre la funcién metalica en la sintesis de metanol (a) en la funcién
acida en la deshidratacion del metanol (b) y en la sintesis directa del
DME (c), para la relaciéon CO2/COx = 0.5.

Al emplear gas de sintesis como alimentacion en la sintesis de DME (CO2/COx = 0)
(Figura 6.7c), al igual que en los resultados co-alimentando CO: (Figura 6.6c), los
picos correspondientes a las fracciones de coque 1 y 3 corresponden a las
fracciones de coque depositadas en las funciones individuales, con la presencia
adicional de la fraccion de coque 2, que se solapa parcialmente con las de coque
1y 3. Esta fraccién de coque, en posiciones intermedias a las de las fracciones en
cada una de las funciones, puede ubicarse en la interfase entre ambas funciones y
por tanto entre el nicleo y la periferia de la particula y el hecho de que no esté
presente esta fraccion en los resultados de la Figura 6.6 puede atribuirse a la
atenuacion de la sinergia de los dos mecanismos de formaciéon de coque al
aumentar la concentracion de H20 en el medio.

Por otro lado, la comparaciéon de las curvas TPO del catalizador core-shell (Figura
6.7c) con las de la funcion metalica (Figura 6.7a) y acida (Figura 6.7b) indica que el
H-O formado en la sintesis de DME en estas condiciones si contribuye a atenuar la
formacién de coque 1 en la funcién metalica del core-shell (0.12 % en el core-shell
y 0.30 % en la funcién metalica), pero no atenua la formacion de coque 3 sobre la
funcioén acida (0.33 % en el core-shell y 0.22 % en la funcién acida).
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Figura 6.7. Comparacion de las curvas TPO de combustion del coque depositado
sobre la funcion metdlica en la sintesis de metanol (a) en la funcion
acida en la deshidratacion del metanol (b) y en la sintesis directa del
DME (c), para la relacion CO2/COx = 0.

6.3.2.2 Importancia de la estructura core-shell en la deposicion de
coque

En la Figura 6.8 se comparan las curvas TPO de combustion del coque depositado
en los catalizadores con estructura convencional (MF_CZzzr/S11) (Figura 6.8a) y
core-shell (CS_Czzr/S11) (Figura 6.8b). Los catalizadores han sido utilizados en la
sintesis de DME en las siguientes condiciones de reaccion: 275°C, 30 bar,
7.6 gh molc?, CO2/COx=0.5, H2/COx=3, 24h. Se observa que el pico
correspondiente al coque 1 (sobre la funciéon metdlica) es practicamente igual
para los dos catalizadores, pero en el catalizador convencional esta parcialmente
solapado y tiene continuidad con el coque 2 y este a su vez con el coque 3. Asi, el
contenido de coque total es del 0.57 % en el catalizador convencional y del 0.25 %
en el core-shell, pero destaca que la diferencia esta en los contenidos de coque 2
y 3, los cuales son notablemente menores en el core-shell (0.02 % y practicamente
cero, respectivamente) que en el convencional (0.18 y 0.14 %, respectivamente), lo
gue pone de manifiesto un menor progreso en el desarrollo de estas fracciones del
coque.
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Teniendo en cuenta la diferente estructura de los dos catalizadores, la diferencia
entre los contenidos de coque 2 y 3 puede relacionarse con el diferente contacto
entre las fases para las dos estructuras de la particula, de forma que en el
catalizador convencional la elevada superficie de contacto entre las funciones
facilita la sinergia entre los mecanismos de formacién de coque en cada funcion,
acelerando la formacion en la superficie exterior de las particulas de funcién acida
(coque 2) y en los microporos de esta (coque 3). Esta hipotesis esta fundamentada
en la capacidad de formaciéon de hidrocarburos en los centros metalicos (y por
tanto de coque mediante rutas paralelas con especies metoxi como primeros
compuestos activos) mediante mecanismos de metanacion y Fischer-Tropsch. La
formacién de estos hidrocarburos podria activar los mecanismos de formacién de
coque en la funcién acida mediante el mecanismo de pool de hidrocarburos. Esta
hipotesis de la sinergia entre mecanismos de formacion de coque en las funciones
ya ha sido considerada en la bibliografia (Garcia-Trenco y Martinez, 2012),
aconsejando la preparacion de catalizadores en los que, como en el caso de los
core-shell aqui desarrollados, exista una separacion de las funciones.
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Figura 6.8. Comparacion de las curvas TPO de combustion del coque en el
catalizador con estructura convencional (MF_CZzZzr/S11) (a) y con
estructura core-shell (CS_Czzr/S11) (b).

6.3.2.3 Posicion radial del coque en la particula

En la Figura 6.9a se muestra la imagen SEM de la seccidon de una particula de
catalizador core-shell CS_Czzr/S11, y en las Figuras 6.9b-f las imagenes EDX de la
presencia de distintos elementos (C, Cu, Zn, Al y O) en el catalizador. Las imagenes
del C corresponden al coque depositado en las dos funciones (Figura 6.9b). Por
otro lado, debido al solapamiento de las sefiales EDX del Si, P y Zr, Gnicamente se
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obtienen las imagenes de la funcion metalica correspondientes al Cu y Zn (Figuras
6.9cy 6.9d) y la de Al de la funcién acida (Figura 6.9¢e). El O se encuentra en las dos
funciones (Figura 6.9). El catalizador ha sido utilizado en las siguientes condiciones
de reaccion: 300 °C, 30 bar, 5 g h molc?, CO2/COx =0, H2/COx = 3, 24 h.

r 100pm ! r 100pm !

Figura 6.9. Imagen SEM de una particula de catalizador core-shell (CS_CZzr/S11)
desactivada (a) e imagenes EDX de C (b), Cu (c), Zn (d), Al (e) y O (f).

Para interpretar las imagenes EDX, debe considerarse que una mayor
concentracion del elemento correspondiente se observa con una mayor
intensidad de sefial y un desplazamiento del color al blanco, de forma que el color
negro corresponde a una concentracion nula. Por tanto, se observa en la Figura
6.9b la importante presencia del C del coque distribuido en la funcibn acida
externa, lo que es acorde con los resultados del Apartado 6.3.1 (Figura 6.7), con
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una mayor contenido de coque en la funcién acida respecto a la metalica
cuando no se co-alimenta COg..

Por otro lado, se observa una presencia mas intensa de coque en zonas de la
interfase entre las dos regiones. Como se aprecia en la imagen SEM de la Figura
6.9a estas zonas parecen corresponder a grietas (macroporos) entre las funciones,
que son defectos en la conformacion de la particula y cuya presencia puede
favorecer la formacién de aglomerados de coque.

Para evitar confusiones, es necesario indicar que el soporte (matriz) utilizado para
realizar un corte preciso de la particula contiene C y es por ello que la sefial de C
de la Figura 6.9b muestra una elevada intensidad en la zona exterior de la
particula, que aparece casi en blanco. Ademas, la ruptura del nlcleo metalico
que se observa en esta y en otras imagenes, se ha producido en el corte requerido
para el analisis de la seccién de la particula.

En la Figura 6.10b se aporta una informaciéon cuantitativa y por tanto mas precisa
gue la anterior de la distribucion radial en la particula de la intensidad de las
sefales del analisis EDX de los diferentes componentes, para una particula de
catalizador cuya imagen SEM se muestra en la Figura 6.10a. Es destacable que la
seflal de C, correspondiente al coque, tiene una intensidad notable en todas las
posiciones radiales, con un escalén entre las funciones metalica y acida, de forma
que la sefial es mas intensa en el exterior de la particula (funciéon acida). Por otro
lado, las otras sefiales corresponden a elementos que o bien estan en una funcion
(Cu y Zn en la funcién metalica y Al en la funcién acida) o en toda la particula
(el O).

El andlisis mediante Microscopia Confocal de Fluorescencia (MCF) se ha relevado
util para caracterizar el coque en la funcién acida. En la Figura 6.11, se comparan
los resultados para una particula de catalizador fresco (Figura 6.11a) y desactivado
empleando diferentes relaciones CO2/COx y manteniendo contantes el resto de las
condiciones de reaccion (300°C, 30 bar, 5.05ghmolc?t, H2/COx=3, 24h). La
presencia de fluorescencia (coloracién) en la regién exterior de la particula
(funcién acida) muestra la mayor presencia de un material (el coque) que no esta
presente en las particulas de catalizador fresco y en el nlicleo metalico, los cuales
son opacos. Se observa una coloracion mas intensa en la Figura 6.11c
correspondiente al catalizador utilizado sin co-alimentar CO2 (CO2/COx = 0) que en
la Figura 6.11b (CO2/COx = 0.5), como consecuencia con el mayor contenido de
coque, lo que es acorde con los resultados de TPO.

Atendiendo a los resultados anteriores, el catalizador sufre una deposicion de
coque diferenciada en cada una de las funciones que lo componen (metalica y
acida), y las diferentes técnicas han permitido confirmar la asignacion de
diferentes fracciones de coque cuantificadas por analisis TPO a las regiones donde
se depositan.
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Figura 6.10. Imagen SEM de una particula de catalizador desactivado (a) y analisis
EDX (b) de diferentes posiciones radiales de una particula de
catalizador core-shell (CS_CZzzr/S11) desactivada
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a)

b)

c)

Figura 6.11. Imagenes de Microscopia Confocal de Fluorescencia de una seccion
de la particula del catalizador fresco (a), y utlizado con una
alimentacioén con relacion CO2/COx = 0.5 (b) y CO2/COx =0 (c).

6.3.3 Naturaleza del coque

Como complemento a la informacion de los apartados anteriores, en los que se ha
estudiado el contenido del coque y de sus fracciones, y la ubicacion de estas en
las regiones del catalizador core-shell, en este apartado se ha estudiado la
naturaleza de estas fracciones del coque y del coque total, mediante analisis FTIR
de la superficie de las funciones individuales y de los catalizadores desactivados.

Las bandas del espectro FTIR se han deconvolucionado realizando asignaciones
bien establecidas para caracterizar el coque (Guisnet y Magnoux, 2001; Magnoux y
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cols., 2002; Marcilla y cols., 2009; Kim y cols., 2010; Ibafiez y cols., 2014): dobles
enlaces conjugados, de grupos olefinicos, a 1610 cm; poliaromaticos y estructuras
condensadas, a 1580 cm; cadenas -CHzy —-CH de grupos alifaticos, a 2930 cmt;
grupos alifaticos terminales, -CHs, a 2960 cm, y estructuras mono-aromaticas a
3083 cm.

Ademas de estas bandas, caracteristicas del coque, se han observado otras
bandas de compuestos oxigenados correspondientes a alcoholes primarios
(enlaces C-O y O-H) a posiciones del espectro de 1050 y 1261 cm (Pretsch y cols.,
2009), debidas a las etapas de hidrogenacion del CO y CO: para dar metanol y de
deshidratacion de éste a DME.

En la Figura 6.12 se muestran las intensidades relativas de las bandas FTIR del coque
depositado en la funcién metalica utilizada en la sintesis de metanol, en la funcién
acida utilizada en la deshidratacion de éste y en el catalizador utilizado en la
sintesis de DME, sin co-alimentar y co-alimentando CO:. Los experimentos de cada
reaccion han sido realizados en las condiciones indicadas en el Apartado 6.3.2.1.

[ mono-Aroméaticos [_]-CH, [l -CH/-CH [l Dienos [l Aroméaticos
100

Fraccion de intensidades (%)

CZzr SAPO-11 COZICOXZO COZICOXZO.S
Funciones individuales Alimentaciones

Figura 6.12. Naturaleza del coque depositado en la funcidon metdlica utilizada en la
sintesis de metanol, en la funcidén acida utilizada en la deshidratacién
de éste y en el catalizador utlizado en la sintesis de DME, sin
co-alimentar y co-alimentando CO:..
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Comparando los resultados para las funciones metalica (CZZr) y acida (SAPO-11),
se observa que en la primera (sintesis de metanol) es elevada la presencia de
poliaromaticos (21 %) y mono-aromaticos (20%), y de dienos (40 %), siendo
pequeia la presencia de cadenas alifaticas. Destaca la naturaleza my diferente
del coque depositado en el SAPO-11 en la deshidratacibn de metanol, que
corresponde a un coque mas ligero y menos condensado (mayor relacién H/C) en
el que las cadenas alifaticas son mayoritarias (60 %).

El coque formado en el catalizador bifuncional en la sintesis de DME es mas
condensado que los anteriores, con mayor contenido de poliaromaticos y de
dienos y sin un efecto notable de la relaciéon CO2/COx. Este resultado difiere del
gran efecto comentado anteriormente de esta relacion sobre el contenido de
coque.

6.3.4 Evolucién del coque

Los resultados anteriores presentan dificultades para su interpretacion que parecen
indicar la existencia de diferentes mecanismos de desactivaciéon, con diferentes
dinamicas, en cada una de las funciones del catalizador, ademas de una sinergia
entre ambos mecanismos. Gran parte de las dificultades de interpretacion pueden
atribuirse a que los analisis del catalizador desactivado y del coque dan una
informacién solo del estado final del catalizador.

El estudio de la evolucion que sufre el coque durante la reaccién es un aspecto
fundamental para tener una comprensidon global del comportamiento del
catalizador. Por ello, se ha realizado un estudio de dicha evolucibn mediante
ensayos llevados a cabo a distintos tiempos de reacciéon y se han analizado los
contenidos de coque y de su distribucién a medida que progresa la reaccion.

En la Figura 6.13 se muestra la evoluciéon con el tiempo de reaccion de las curvas
TPO de combustién del coque depositado en el catalizador core-shell (CS_CZZr/S1)
utilizado en la sintesis de DME en las siguientes condiciones: 300 °C, 30 bar,
5 g hmolc?t, CO2/COx =0.5, H2/COx = 3. Cabe sefialar que a partir de estas curvas
se han obtenido los valores de los contenidos de coque recogidos en la Tabla 6.2.

Los resultados ponen claramente de manifiesto que la deposicion de coque en
cada una de las funciones tiene diferentes velocidades. En la sintesis de metanol
sobre la funciébn metalica, el coque (coque 1) se ha formado en una cantidad
importante en 0.5 h (0.09 %) y solo aumenta hasta el 0.13 % tras 48 h de reaccion.
Sin embargo, en 0.5 h la deposicidon de coque en la funcién acida (coque 3) es
insignificante y se requieren 5 h para que el contenido de coque sea significativo.
Este contenido aumenta hasta el 0.06 % en 24 h, manteniéndose constante hasta
48 h. Ahora bien, para este tiempo (y por tanto cuando el contenido de coque es
notable) se observa un hombro en el coque sobre la funcion acida (coque 3), con
la presencia incipiente de una fraccibn de coque que quema a menor
temperatura (coque 2).
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Estos resultados ratifican la existencia de diferentes mecanismos de formacién de
coque en cada funcidn del catalizador, lo que debe explicarse atendiendo a los
también diferentes mecanismos de las correspondientes reacciones principales

(sintesis de metanol y deshidratacion del DME).
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Figura 6.13. Curvas TPO de combustién del coque depositado
core-shell para diferentes tiempos de reaccion.

en el catalizador
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Tabla 6.2. Contenido de coque sobre el catalizador CS_CZZr/S11 a distintos
tiempos de reaccion.

. Tiempo Coque (% masa)
(02) Pzﬁzgn CO2/COx | H2/COx | espacial (rt])
(g h molc?) 1 2 3 total
0.5 | 0.09 - - 0.09
5 | 0.08 - 0.05 | 0.13
300 30 0.5 3 5
24 | 0.08 - 0.06 | 0.14
48 | 0.13 - 0.06 | 0.19
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6.4 MECANISMO DE FORMACION DEL COQUE

La formacion de coque sobre el catalizados bifuncional con estructura core-shell,
tendra en principio los mismos origenes y estara influenciada por las condiciones de
reaccion, en el mismo sentido que en los catalizadores convencionales, por lo que
para progresar en el conocimiento del mecanismo de esta formacion, habra que
tener en cuenta ademas de los resultados de la Apartados anteriores, los obtenidos
en la bibliografia en estudios de desactivacion con catalizadores convencionales
(Erefia y cols., 2008; Garcia-Trenco y Martinez, 2012; Ahmad y cols., 2016; Asthana y
cols., 2016; Zhou y cols., 2016; Ateka y cols., 2016a). Ademas, la formaciéon de
coque debe considerarse como el resultado de reacciones secundarias a la
reaccion principal, que transcurren mediante rutas relacionadas, y por tanto, las
evoluciones de la reaccién principal y de la formacion de coque dependen de la
concentracion del medio de reaccion.

Asi, en la sintesis de metanol, las reacciones secundarias son la metanacién del CO
y COgz, con formacion de CHg, y la sintesis Fischer-Tropsch, con formacién de etano
y propano. A pesar de que el medio tiene una elevada presion parcial de Hz, dada
la capacidad de deshidrogenacion de la funcibn CuO-ZnO, tiene lugar la rapida
formacion de estructuras condensadas de coque, con presencia de
poliaromaticos adsorbidos sobre los centros metalicos. Debe sefialarse que el
contenido de coque es muy bajo, pero la eficacia desactivante de este coque es
notable a tenor de los resultados de disminucion con el tiempo de los indices de
reaccion y del deterioro de la superficie metalica, la cual debe atribuirse
fundamentalmente a esta fraccion del coque, tal como esta establecido para
catalizadores convencionales (Zhang y cols., 2012).

Ademas, el resultado de que la formacidn de coque en la funcidon metalica haya
adquirido casi su valor maximo en 0.5 h, puede relacionarse con que, previamente
ha transcurrido un tiempo (diferente en funcidon de las condiciones) para que la
funcién metélica alcance un comportamiento estable para la hidrogenacion, y
durante este tiempo puede ser mayor su actividad para la deshidrogenacion y por
tanto para la formacion de coque. El hecho de que no aumente de forma
significativa el contenido de coque posteriormente, indica que se alcanza un
estado de pseudoequilibrio en las etapas de formacion e hidrogenacion de los
componentes del coque sobre los centros metalicos.

Por otro lado, en la transformacion del metanol a DME sobre la funcién acida, la
formacion de coque debe explicarse por la capacidad del SAPO-11 para formar
hidrocarburos. Dada la baja fuerza acida de los centros del SAPO-11 (que han
motivado su seleccién) esta capacidad es pequefia, por lo que se requiere un
elevado tiempo de iniciacién para el desarrollo significativo del mecanismo de
pool de hidrocarburos). Este mecanismo transcurre mediante iones metoxi
(formados por adsorcibn de metanol y de DME en los centros acidos), como
primeras especies reactivas, mediante dos rutas conectadas por el papel como
reactantes de las olefinas: i) oligomerizacion-craqueo de olefinas, v;
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i) desalquilacion de polimetibencenos (Bjgrgen y cols., 2007; llias y Bhan, 2013;
Pérez-Uriarte, 2015). El elevado tiempo de iniciacidn es una caracteristica de la
segunda ruta, e igualmente la notable presencia de poliaromaticos en el coque
una vez formado (Figura 6.12) indica que los polimetilbencenos pueden ser los
intermedios, que condensan a estructuras poliaromaticas, cuya combustidon
requiere una elevada temperatura, como lo acreditan los resultados del analisis
TPO (Figura 6.13).

Como contribuciéon al conocimiento del mecanismo de formacién del coque, es
interesante prestar atenciéon a la posible sinergia entre los mecanismos de
formaciéon en cada funcién individual, lo que explicaria la formacion de coque 2,
identificado en los analisis TPO. La dinamica de evolucion de los coques sobre
cada funcioén, hace factible la existencia de una sinergia entre los dos mecanismos,
de forma que los hidrocarburos formados en la funcibn metalica activan el
mecanismo de pool de hidrocarburos en la funcion acida. Esta bien establecida la
capacidad de activacion de este mecanismo por la presencia de olefinas ligeras,
siendo el etileno menos activo para este cometido que el propileno y los butenos
(Zhu y cols., 2017). Esta sinergia esta favorecida por un buen contacto entre las
funciones acida y metalica, como sucede en el catalizador de estructura
convencional, que facilita la formacién de coque en la interfase entre las dos
funciones, al ser favorecido el mecanismo de formacién de coque en los centros
acidos externos de los cristales de SAPO-11. Esta interpretacion puede explicar el
menor contenido de coque 2 en el analisis TPO del catalizador core-shell, en el que
el contacto entre funciones Unicamente corresponde al contacto entre el nlcleo y
la periferia de la particula.

Se ha dejado en un segundo plano en esta Tesis la sinterizacion del Cu de la
funcion metalica (por ser un fendmeno que condiciona la preparacion y seleccion
de la funcidon metdlica y que guarda menor relaciéon con la estructura core-shell).
Este fenGmeno ha sido ampliamente estudiado en la bibliografia por su interés en la
sintesis de metanol y estd bien establecido que se favorece al amentar la
concentracion de CO: y de H.O en el medio de reaccién, e igualmente en
condiciones de elevada hidrogenacion del Cu, porque el Cu° tiene un débill
anclaje en el soporte (Moulijn y cols., 2001; Ham y cols., 2016). En los catalizadores
bifuncionales, se considera que existen fendmenos sinérgicos en la desactivacion
de las dos funciones, porque la agregacion de particulas de Cu® contribuye al
bloqueo de los centros acidos (Jung y cols., 2012; Ham y cols., 2016) y por otro lado,
los iones AR+ del exterior de los cristales de la funcién acida migran hacia la
interfase Cu-ZnO, mediante un mecanismo asistido por el H.O, que favorece la
sinterizacion del Cu® (Garcia-Trenco y Martinez, 2012). Ahmad y cols. (2016) han
comprobado la importancia de la pasivacion de los centros acidos externos a los
cristales de la funciébn acida para minorizar estos mecanismos y para ello, es
evidente que la estructura core-shell supone una medida adecuada para separar
las dos funciones evitando la generacidon de estos mecanismos sinérgicos no
deseados.
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También es importante prestar atencion al papel en el mecanismo de formacion
del coque del contenido de H:O en el medio de reaccion, que afectara en gran
medida al avance de los mecanismos de formacion de coque (a la par que a los
de las reacciones principales). Asi, el H.O competira con el CO y CO: en su
adsorcién en los centros metalicos, atenuando también las velocidades de las
reacciones secundarias de metanacioén y Fischer-Tropsch, facilitando la desorciéon
del CHs y de las parafinas formadas. Ademas, esta bien establecido el efecto del
aumento del contenido de H20 de favorecer el aumento del periodo de induccién
en la formacién de los polimetilbencenos del pool de hidrocarburos (Gayubo y
cols., 2007), como consecuencia de la adsorcidon del H2O en los centros acidos
moderadamente fuertes (y con capacidad para activar este mecanismo), lo que a
su vez limita la fuerza acida de los centros, desplaza el equilibrio de formacion de
iones metoxi (intermedios en la formacién de hidrocarburos), compite en su
adsorcion con los intermedios del coque, y tiene un efecto de barrido de estos
intermedios, desplazandolos al exterior de los cristales del SAPO-11. También, esta
establecida en la bibliografia (Pérez-Uriarte y cols., 2016d) la tendencia de la
desactivacion por coque sobre catalizadores acidos microporosos a alcanzar un
estado pseudoestable, en el que la formaciéon de coque alcanza un nivel casi
constante, porque los intermedios de formacién del coque (como son los
polimetilencenos) se inertizan y pierden su capacidad de condensacion, y también
debido a factores desfavorables a la formacion del coque (como la elevada
concentracion de Hz y de H20O en el medio de reaccidn). Estos factores explican
que la velocidad de formacién de los intermedios del coque se iguale a la de su
eliminacién (por hidrogenacion y arrastre).
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6.5 REGENERACION DEL CATALIZADOR

El principal condicionante de la regeneracion del catalizador por combustion del
coque, es la sinterizacion del Cu en la funciobn metdlica, que hace necesaria el
control de la temperatura de combustidon para evitar la desactivacion irreversible
del catalizador.

Para determinar las condiciones adecuadas para la regeneracion del catalizador
preservando la estructura de la funcidn metalica, se ha realizado un analisis
termogravimétrico de la combustion del coque (Apartado 6.5.1) y un estudio del
comportamiento cinético del catalizador en ciclos de reaccion-regeneracion
(Apartado 6.5.2), en aras de garantizar la capacidad del catalizador para ser
utilizado ininterrumpidamente en ciclos de reaccién-regeneracion.

6.5.1 Estudio termogravimétrico de la combustion del coque

En la Figura 6.14 se muestran los resultados de combustion del coque en
termobalanza siguiendo una secuencia determinada de temperatura. La
metodologia se ha descrito en el Apartado 2.3.5.1 y el catalizador se ha utilizado en
las siguientes condiciones de reaccién: 300 °C, 30 bar, 15 gh molc?, H2/COx=3,
CO2/COx =0.5.

Se observa que en la secuencia de temperatura creciente, en el intervalo
250 - 350 °C se queman las fracciones de coque 1y 2, depositadas en el superficie
metdlica y en la interfase entre esta y la funcion acida. Posteriormente se mantiene
la temperatura a 350 °C durante 24 h, y en este periodo se quema progresivamente
la fraccion de coque 3, depositada en la funcién acida, pero la combustidon no es
completa sino que esto se consigue en la secuencia posterior, en torno a 450 °C.
Debe sefialarse que el Ultimo pico, a 600 °C corresponde a la descomposicion del
CaCoO:s residual, que permanece en la funcién metdlica y que no incide en la
desactivacion.

Por consiguiente, se pone de manifiesto la necesidad de regenerar a una
temperatura superior a 350 °C, lo que es inasumible porque implica
presumiblemente un notable deterioro de la funcibn metalica por sinterizacion.
Sierra 'y cols. (2010a) estableci6 para un catalizador convencional de
CuO-Zn0O-Al:03/y-Alz03 un limite de la temperatura de regeneracion de 325 °C,
mientras que Ateka y cols. (2016a) limitan la combustién, para un catalizador
convencional de CuO-ZnO-MnO/SAPO-18, a 300°C. Ahora bien estos autores
consiguen eliminar casi completamente el coque a estas temperaturas tras largos
periodos de combustidn (48 h a 300 °C), lo que debe atribuirse a la activacion de la
combustion por la funcion metdlica, presente en particulas en contacto con las
particulas de la funcion acida. Ademas, por las limitaciones de la conduccion de
calor, previsiblemente la temperatura real sea superior a la nominal. En el
catalizador core-shell la capacidad de los centros metalicos para activar la
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combustidn de coque presente en la funcidn dcida es menor por la separacion de
las dos funciones.
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Figura 6.14. Temperatura requerida para la combustidon de las fracciones de coque
depositadas en el catalizador CS_CZ7r/S11 y para la descompsociéon
del CaCOs remanente.

6.5.2 Reactivacion del catalizador en ciclos de
reaccion-regeneracion

La regeneracion del catalizador CS_CZ7Zr/S11 se ha estudiado mediante ciclos de
reaccién-regeneracion, readlizando la etapa de reaccidn en las siguientes
condiciones: 300 °C, 30 bar, 5.05gh molc!, H/COx=3; CO2/COx=0.5, 24 h. En
estas condiciones de bajo tiempo espacial, la desactivacion es rdpida y el
comportamiento del catalizador es muy sensible a las condiciones de
regeneracion.

Para obtener la mdxima reactivacion del catalizador y por tanto recuperando la
superficie y dispersion de Cu, se han desarrollado dos estrategias de combustién
del coque con aire e in sifu en el reactor; i) a baja tfemperatura (250 °C) durante un
largo periodo de tiempo (17 h), y ii) a temperatura moderada (300 °C) durante un
periodo corto de tiempo (3 h).

En ambas estrategias se ha empleado un caudal de 60 mL min' de aire (igual al
caudal total de alimentacion en la reaccién), a 4 bar para favorecer la combustion
del coque, y con una secuencia de calentamienfo lenta, de 2.5 °C min!, para
evitar la formacién de "puntos calientes” en la funcidén metdlica. Los periodos de
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tiempo de regeneracion se han definido atendiendo a los resultados del estudio
preliminar en termobalanza (Apartado 6.5.1).

Los resultados siguiendo las dos estrategias se han resumido en la Figura 6.15, en la
gue se muestran los valores en la primera etapa de reaccion, segunda (tras la
primera regeneracion) y tercera (tras la segunda regeneracion), de la conversidn
de COx a tiempo de reaccidn cero y para un tiempo de 24 h.
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Figura 6.15. Comparacion para dos estrategias de reaccion de la evolucién en tres
ciclos de reaccion-regeneracion de la conversion de COx a tiempo
cero (to) y tras 24 h de reaccidn (tzan), con el catalizador CS_CZzr/S11.

Con la estrategia de regeneracion a 300 °C se recupera en torno al 80 % de la
actividad inicial tras la primera regeneracion y con la de regeneraciéon a 250 °C, el
75 %. Ademas, la desactivacion es menor en el segundo ciclo en ambos casos. Es
destacable que con las dos estrategias, tras la segunda regeneracion el
catalizador recupera la actividad inicial del ciclo anterior.

Para una mejor comprension de la incidencia de la desactivacion en las sucesivas
etapas de reaccion, en la Figura 6.16 se muestra la evoluciéon con el tiempo de
reaccion de los rendimientos de DME, metanol y parafinas, tras las etapas de
regeneracion a 300 °C durante 3 h. Se observa que con la primera regeneracion se
recupera casi completamente la actividad de la funcidn metalica para la sintesis
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de metanol, pero no se recupera completamente la actividad de la funcion acida
para la deshidratacion de metanol, cuyo rendimiento a tiempo cero en el segundo
ciclo es ligeramente menor que en el primero. Por otro lado, el catalizador en el
segundo ciclo es menos activo en la deshidratacidon de metanol pero mas estable
que en el primero. Es relevante el hecho de que en el tercer ciclo (tras la segunda
regeneracion) se reproduce el comportamiento del segundo ciclo con curvas
similares de evolucién de los rendimientos con el tiempo.
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Figura 6.16. Evolucion con el tiempo de reaccién de los rendimientos de productos
en sucesivos ciclos de reaccidn-regeneracion, con el catalizador
CS_CZzr/S11y con la estrategia de regeneracion a 300 °C.

Estos resultados, con recuperacion de la actividad del catalizador tras las sucesivas
regeneraciones para la sintesis de metanol, pero no para las deshidratacion de
este a DME, indican que no se ha producido la sinterizacion del Cu de la funcidn
metalica en las etapas de reaccion y de regeneracion, pero la combustion del
coque depositado en la funcién acida es incompleta, lo que de acuerdo con el
estudio termogravimétrico del Apartado 6.3.3 debe atribuirse a que se requiere una
mayor temperatura de combustion. Por otro lado, al no regenerarse la funciéon
acida podria esperarse un rendimiento de metanol diferente en el segundo ciclo, y
el resultado similar al primero indica que practicamente se compensa el efecto
desfavorable sobre este rendimiento de que es menor el desplazamiento del
equilibrio de sintesis de metanol, con el efecto favorable de que se atenda la
deshidratacion del metanol.

6.5.2.1 Deterioro de las propiedades del catalizador tras Ila
regeneracion

Para explicar los resultados anteriores, en las Tablas 6.3 y 6.4 se han relacionado las
propiedades de la estructura porosa y de la superficie metalica, respectivamente,
correspondientes a los catalizadores frescos y tras los tres ciclos de
reaccion-regeneracion antes descritos. En la Tabla 6.5 se han relacionado los
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contenidos de las fracciones de coque en el catalizador desactivado en la primera
reaccion y después de los tres ciclos de reacciéon-regeneracion.

Tabla 6.3.

Propiedades fisicas del catalizador fresco y después de tres ciclos de

reaccion-regeneracion, para dos estrategias de regeneracion.

Tregeneracion tregeneracion Seer Vm Vp dp
(°C) (h) (m2gh) | (em3g?) | (em3g?h) | (A)
Fresco 123 0.031 0.302 2451
250 17 53 0.001 0.197 250.0
300 3 55 0.010 0.205 249.1

Tabla 6.4. Propiedades superficiales metalicas del catalizador fresco y después
de tres ciclos de reaccién-regeneracion, para dos estrategias de
regeneracion.

Tregeneracién tregeneracion > 1 2 1 DISp
(OC) (h) Mcu® gcu Mcu® gcat (%)
Fresco 33.3 3.9 5.1
250 17 29.1 3.6 4.7
300 3 33.2 3.9 51
Tabla 6.5. Contenido de las fracciones y contenido total de coque en el

catalizador utilizado en una reaccidon y en tres reacciones (tras dos
regeneraciones), para dos estrategias de regeneracion.

Coque (% masa)
Tregeneracién tregeneracién
(°C) (h)
Frac.1 | Frac.2 | Frac.3 | Total
Desactivado 0.05 - 0.06 0.11
250 17 0.01 - 0.06 0.07
300 3 - - 0.05 0.05

UPV EHU



Desactivacion y regeneracion del catalizador 199

En la Tabla 6.3 se observa que con la regeneraciéon el catalizador solo recupera
parcialmente las propiedades de su estructura porosa original, lo que se explica
porque la temperatura de regeneracién no es suficiente para la combustion del
coque depositado en la estructura porosa del SAPO-11 (Coque 3 en la Tabla 6.5).
Ahora bien, como se ha dicho anteriormente, estos resultados aportan solo una
informacién cualitativa, dado que presumiblemente en las condiciones de
reaccion el coque tendra un menor efecto de bloqueo de centros y poros que en
las condiciones de andlisis por adsorcién-desorcion de Na.

Sin embargo, en las Tablas 6.4 y 6.5 se observa que tras la regeneracion a 300 °C se
libera completamente de coque la funcién metalica (coque 1), recuperandose la
superficie metdlica y la dispersion de centros. Esta recuperacion solo es parcial
cuando se regenera a 250 °C, porque entonces tampoco se quema
completamente el coque depositado en la funcién metalica.

Estos resultados son acordes con los de las Figuras 6.15 y 6.16, y la repeticion
observada en estas Figuras del comportamiento cinético en el segundo y tercer
ciclo, y en ciclos posteriores regenerando a 300 °C (resultados estos no mostrados),
indica que la deposicion de coque 3 no progresa tras el primer ciclo, en el que
parece alcanzarse un estado pseudoestable de deposicion, que ya se ha
comentado anteriormente al explicar los resultados de la evoluciéon con el tiempo
de los contenidos de las fracciones de coque depositadas en las funciones
metalica y acida (Figura 6.13). Por consiguiente, la Unica limitacion de los ciclos de
reaccion-regeneracion, realizando esta segunda etapa a 300 °C, esta en la no
recuperacion completa de la actividad del catalizador fresco, pero los resultados
tras la primera regeneracion son reproducibles en los siguientes ciclos.

A tenor de los resultados obtenidos, el catalizador core-shell es adecuado para
emplearse en ciclos de reaccién-regeneracion, y por tanto podria implantarse su
utilizacién a mayor escala, bien en un sistema de reactores de lecho fijo en
paralelo, con regeneracion periddica del catalizador in situ a 300 °C, o bien en un
reactor fluidizado con circulaciéon del catalizador, que seria regenerado en una
unidad conectada con el reactor.

6.5.2.2 Reactivacion del catalizador estabilizado

Los resultados del apartado anterior han puesto de manifiesto que la regeneracion
a 300 °C no elimina el coque depositado en la funcidn acida, y que seria necesaria
una temperatura superior para conseguir este objetivo, afrontando la consiguiente
limitacion de la sinterizacion de la funcidon metalica con esta medida.

En este apartado se ha evaluado el interés de la estabilizacion del catalizador
mediante tratamiento térmico a 600 °C (Apartado 2.2.3.3) para operar en ciclos de
reaccion-regeneracion, explorando la regeneracion a 500°C, temperatura
suficiente para la combustion completa del coque. En la Figura 6.17,
correspondiente a los resultados con la estrategia de regeneracion a 300 °C, se
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muestra la evoluciéon con el tiempo de los rendimientos de productos en las
sucesivas reacciones. Se observa en primer lugar que los rendimientos de DME y de
metanol son aproximadamente la mitad que para el catalizador sin estabilizacion
térmica (Figura 6.16), si bien la disminucién de estos rendimientos con el tiempo es
mas lenta. Ademas, es destacable la formacion de parafinas, cuyo rendimiento es
insignificante con el catalizador sin estabilizar.
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Figura 6.17. Evolucién con el tiempo de reacciéon de los rendimientos de productos
en sucesivos ciclos de reaccidn-regeneracion, con el catalizador
estabilizado térmicamente, CS CZzr/S11 E, y con la estrategia de
regeneracion a 300 °C.

Por otro lado, tras la primera regeneracidn el catalizador no recupera
completamente su actividad original para la deshidratacion del metanol y el
rendimiento inicial de DME es inferior al obtenido con el catalizador fresco, o que
presumiblemente (luego se comprobara) es debido a que 300 °C no es suficiente
para la combustiéon del coque depositado en la funcién acida. Ahora bien, la
deposicidon de este coque no progresa en el tercer ciclo, en el que el catalizador
repite el comportamiento del segundo.

También es resefiable el mayor rendimiento de parafinas en el segundo ciclo
respecto al primero. Este resultado puede relacionarse con la sinterizacion de los
centros metalicos y con la pasivacion (deshidroxilacion) de los centros acidos del
SAPO-11 al someterlos a la elevada temperatura (600 °C) de estabilizacion térmica.
La menor actividad de estos centros (y en particular de los acidos, que siguen
parcialmente bloqueados por coque tras la regeneracion) favorecera el desarrollo
de reacciones secundarias de formacion de parafinas. En este sentido, un tiempo
espacial tan bajo como el utilizado en los experimentos, favorece el avance de
estas reacciones secundarias, mediante mecanismos de metanacion,
Fischer-Tropsch y pool de hidrocarburos.

La regeneracion a 500 °C, si permite recuperar completamente el comportamiento
cinético del catalizador y en los sucesivos ciclos se obtienen resultados casi
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idénticos a los del primer ciclo de la Figura 6.17 (resultados no mostrados), con la
desventaja respecto a la regeneracion a 300 °C de que aumenta la formaciéon de
parafinas. El aumento del rendimiento de parafinas al regenerar a 300 °C el
catalizador estabilizado, puede por lo tanto atribuirse a que las reacciones
secundarias de formacion de parafinas son favorecidas en condiciones de
pequefio avance de las reacciones principales, porque el catalizador es poco
activo y el tiempo espacial utiizado es pequefo. Cabe sefialar que este bajo
tiempo espacial se ha establecido buscando la sensibilidad de los resultados, pero
gue esta formacion de parafinas se minoriza aumentando el tiempo espacial

Los resultados anteriores son parcialmente explicados con los resultados de la
evolucién con los ciclos de reaccion-regeneracion de las propiedades de la
estructura porosa del catalizador (Tabla 6.6) y de la superficie metalica (Tabla 6.7),
asi como con los resultados del contenido de las fracciones de coque y coque
total depositado (Tabla 6.8).

Tabla 6.6. Propiedades fisicas del catalizador estabilizado, fresco y después de
tres ciclos de reaccién-regeneracion, para dos estrategias de
regeneracion.

Tregeneraci(')n tregeneraci(')n SBET Vm Vp dp
(°C) Q) (m2g?) | (cm*g?) | (cm3g) A
Fresco 91 0.026 0.250 306.5
300 3 50 0.008 0.140 175.3
500 0.17 90 0.026 0.250 307.0

Tabla 6.7.

Propiedades superficiales metalicas del catalizador estabilizado, fresco

y después de tres ciclos de reaccidn-regeneracion, para dos
estrategias de regeneracion.
Tre eneracion tregeneracion D .
g(oC; d (h)a Mcu? geu? Mcu? geat? (:;)F))
Fresco 11.6 14 1.8
300 3 115 13 1.7
500 0.17 11.6 14 1.8
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En la Tabla 6.6 se observa que mediante regeneraciéon a 300 °C no se recuperan las
propiedades de la estructura porosa del catalizador, debido a que no se elimina la
fraccion de coque depositado en la funcién acida (Tabla 6.8). Sin embargo si se
recuperan estas propiedades regenerando a 500 °C, por la eliminacion total del
coque.

Las propiedades metdlicas (Tabla 6.7) se recuperan completamente mediante
regeneracion a 300 o a 500 °C, debido a que en ambos caso se elimina la fraccion
de coque 1 depositada en la funcién metalica.

Tabla 6.8. Contenido de las fracciones y contenido total de coque en el
catalizador estabilizado, utilizado en una reaccion y en tres reacciones
(tras dos regeneraciones), para dos estrategias de regeneracion.

Coque (% masa)
Tregeneracién tregeneracién
(°C) (h)
Frac.1 | Frac.2 | Frac.3 | Total
Desactivado 0.06 - 0.07 0.13
300 3 - - 0.06 0.06
500 0.17 - - - -

Estos resultados de las propiedades del catalizador estabilizado y utilizado en ciclos
sucesivos, y del contenido de coque, son acordes con los resultados de
desactivacion y reactivaciéon anteriormente comentados de los ciclos de
reaccion-regeneracion, y ponen de manifiesto que no parece interesante la
estabilizacion del catalizador, dado que da lugar a un notable deterioro de las
propiedades fisicas, de la superficie metalica y de la acidez del catalizador, y en
consecuencia a una disminucidon de la actividad del catalizador, lo cual no
compensa la ligera menor desactivacion que presenta este catalizador respecto al
no estabilizado. Ademas, la regeneracion de este catalizador a 500 °C, si bien
garantiza la combustibn completa del coque, da lugar a un aumento no deseado
de la formacion de parafinas.
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Es imposible amar algo ni odiar
algo, sin empezar por conocerlo.
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7 MODELADO CINETICO Y SIMULACION DEL REACTOR CON
EL CATALIZADOR CORE-SHELL

El desarrollo de un nuevo catalizador con una nueva estructura de la particula,
como la de core-shell, plantea unas expectativas de aplicabilidad en el proceso
catalitico de sintesis de DME, si su comportamiento cinético es mejor (como se ha
comprobado en el Apartado 4.3.2) que el del catalizador convencional. Ahora,
bien la aplicaciéon de este nuevo catalizador a mayor escala, requiere disponer de
una ecuacion cinética que cuantifique la evoluciéon con el tiempo del rendimiento
y distribucion de productos. Para este objetivo es suficiente un modelo cinético no
estructural (que denominamos aparente), como el determinado en el Apartado
7.1, que no considera la distribucion de funciones en la particula y que se
determina con un modelo unidimensional del reactor (fluio de pistdbn) y sin
gradientes de concentraciéon y temperatura en el interior de la particula.

Pero por otro lado, la diferencia del comportamiento cinético del catalizador
core-shell respecto al de estructura convencional, despierta interés para
profundizar en el conocimiento de las causas de esta diferencia, y sobre todo para
actuar sobre la preparacion del catalizador y en la seleccién de las condiciones de
reaccion, con objeto de potenciar aquellas propiedades y condiciones que
aumenten las ventajas en el comportamiento cinético. Estos aspectos son
abordados en los siguientes apartados, centrados en el estudio de las etapas de
reaccion en las circunstancias de la particula core-shell. En primer lugar, en el
Apartado 7.2 se obtiene la cinética intrinseca (modelo microcinético), mediante un
modelo del reactor de lecho fijo con flujo de pistén, pero considerando los
parametros difusionales en el interior de cada una de las dos regiones de la
particula y la ubicacion de las reacciones en su correspondiente funcién activa.
Este modelo microcinético es utilizado en el Apartado 7.3 para simular la reacciéon
en diferentes condiciones (estudio paramétrico), lo que permite comparar los
resultados con la particula de catalizador tal como se ha preparado en esta Tesis
(Apartado 4.3.2), con los del catalizador convencional, y establecer las
condiciones de reaccion que potencian la capacidad del core-shell.

Ademas, se da un paso mas en la simulaciéon en el Apartado 7.4, enfocado al
disefio de la particula core-shell, con objeto de mejorar sus prestaciones,
atendiendo al rendimiento y selectividad de DME, valorizacion de CO: y
desactivacion, cuando se analiza el efecto previsible del tamafo de particula o de
las propiedades determinantes de la difusion efectiva en cada funcion del
catalizador.
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7.1 MODELO CINETICO APARENTE

En este Apartado, tras describir los antecedentes del modelado cinético de la
sintesis de DME en una etapa (Apartado 7.1.1), se han definido, en primer lugar, la
metodologia para la significacion y discriminacion de los modelos (Apartado 7.1.2),
y el programa de calculo empleado para la evaluacion de dichos modelos
(Apartado 7.1.3). Ademas, se han descrito las ecuaciones cinéticas aplicadas en
cada modelo aparente, en el que no se consideran las limitaciones derivadas de
los fendbmenos de transferencia de materia, considerando insignificantes estas
limitaciones.

Finalmente (Apartado 7.1.4), se han discriminado dichos modelos en términos de
error y varianza, respecto a los datos experimentales, obteniendo el modelo de
mejor ajuste.

7.1.1 Antecedentes

Atendiendo a los antecedentes de la cinética de sintesis de DME, cabe sefialar el
déficit en el estudio de modelos cinéticos obtenidos en las condiciones de
reaccion y con los catalizadores especificos de esta reaccion. Los trabajos de la
bibliografia que abordan el modelado cinético y el disefio del reactor de lecho fijo
para la sintesis de DME, utilizan ecuaciones cinéticas deducidas para cada una de
las reacciones individuales (Ng y cols., 1999; Lu y cols., 2004; Moradi y cols., 2008;
Hadipour y Sohrabi, 2008; Ravaghi-Ardebili y Manenti, 2015; De Falco y cols., 2016).

A continuacion se describen los antecedentes sobre los mecanismos y modelos
cinéticos de cada una de las reacciones implicadas en la sintesis de DME en una
etapa. Sin embargo, debe tenerse en cuenta que las cinéticas obtenidas en la
bibliografia corresponden a catalizadores monofuncionales y se han obtenido en
condiciones diferentes a las de la sintesis de DME. Asi, la sintesis de metanol se
realiza a mayor presion y menor temperatura y la deshidratacion de metanol a
DME a menor presion, lo que tiene una notable incidencia en la velocidad de
reaccion, al ser diferentes los parametros cinéticos y las condiciones de equilibrio.

7.1.1.1 Sintesis de metanol

Para la cinética de la sintesis de metanol a elevada presion (estudiada
generalmente junto con la de la reaccion WGS), en el trabajo pionero de Natta
(1955) se establecidé una ecuacion cinética del tipo LHHW, considerando que el
CO: es practicamente inactivo y con un término en el denominador de la cinética
qgue considera la ocupacidon de centros activos por la adsorcion del CO, Hz y
metanol. Bakemeier y cols. (1970) mejoran el ajuste con una expresion en la que es
clave la limitacion de la cinética por la adsorcion de COa.. Posteriormente, y para el
desarrollo tecnolégico de la sintesis de metanol a menor presidon, se han
considerado ecuaciones con un elevado grado de empirismo (Leonov y cols., 1973;
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Andrew, 1980; Klier y cols., 1982; McNeil y cols., 1989). Villa y cols. (1985) consideran
que la sintesis de metanol y la reaccion WGS transcurren en centros activos
diferentes, de forma que la primera es cuantificada con la ecuacion propuesta por
Natta (1955) y la segunda por una nueva ecuacion. Graaf y cols. (1988; 1990)
hicieron una discriminacién entre 48 ecuaciones cinéticas propuestas en base a
mecanismos planteados por Herman y cols. (1979). Estos mecanismos consideran
dos tipos de centros activos metalicos, y que el metanol se forma por sucesivas
hidrogenaciones del CO y CO: adsorbidos en un tipo de centros, mientras que el Hz
y el H.O estan adsorbidos en otro tipo de centros. Por otro lado, la reaccibn WGS
transcurre con el ion formato como intermedio. Mochalin y cols. (1984) y
Malinovskaya y cols. (1987) valoraron los ajustes de los modelo previos de la
bibliografia a sus datos experimentales, proponiendo nuevas ecuaciones.

Supuso un giro en las hipotesis de la bibliografia, la consideracion de Vanden
Bussche y Froment (1996), basandose en los resultados de Chinchen y cols. (1987) y
Rozovskii (1989), de que el CO: es la Unica fuente de C del metanol, mediante la
formacion de especies carbonato, que son hidrogenadas a especies bicarbonato
y posteriormente a formato de Cu, formaldehido y especies metoxi, que liberan el
metanol. Para estos autores la etapa controlante es la hidrogenacion de formato a
formaldehido. Ademas, proponen un mecanismo de adsorcion disociativa del CO:
para la reaccion WGS inversa.

Para la comparacion de la reactividad de CO y COg, Lim y cols. (2009) proponen
un mecanismo con ambos reactantes, que se adsorben en diferentes centros de
Cu, mientras que la adsorcion de H: y de H:O transcurre en centros de Zn,
rapidamente y por tanto dando lugar a una concentracidon constante de H
adsorbido. Asi, el CO se adsorbe en centros de Cu* y es sucesivamente
hidrogenado por atomos de H adsorbidos. El CO. adsorbido en centros Cu°, da
lugar al mecanismo antes indicado, con especies formato como intermedios. Tras
el ajuste a sus resultados de las ecuaciones de LHHW desarrolladas con estas
hipétesis, Lim y cols. (2009) comprobaron la casi insignificante reactividad del CO:2
respecto a la del CO y ademas, que la etapas controlantes de las reacciones
individuales son: i) en la sintesis de metanol desde CO, la reaccién entre una
especie metoxi (HsCO.s1) y un H adsorbido (Hs2); en la reaccién WGS, la formaciéon
de las especies formato intermedias, y; en la sintesis de metanol a partir de COz, la
hidrogenacién de un formato intermedio (HCO:.s3).

Grabow y Mavrikakis (2012) determinaron que la contribucién relativa del CO y CO:
a la sintesis de metanol depende de las condiciones de reaccion, teniendo una
gran importancia el avance de la reaccion WGS, dada la mayor velocidad de la
ruta desde CO. Pero resulta fundamental la interpretacién de Yang y cols. (2013b)
para la comprension de las aparentes contradicciones en las propuestas
comentadas de mecanismos y cinéticas para la sintesis de metanol, y en particular
para explicar porqué la fuente principal del C puede ser potencialmente tanto el
CO como el CO:a. Estos autores justifican las discrepancias sobre la reactividad de
ambos reactantes, con la propuesta de un mecanismo con tres rutas. En una ruta,
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con CO como reactante, se forma un formil como intermedio, mientras que en
otra, desde CO: el intermedio es una especie formato. La tercera ruta de
formacién de metanol, esquematizada en la Figura 1.4 y que resulta clave en la
hipotesis de estos autores, tiene un carboxilo como intermedio, el cual es formado
en la reaccion WGS. Estos carboxilos pueden formarse desde CO: (etapa A en la
Figura 1.4) y desde CO (etapa B). Esta interpretacion, con los carboxilos como
intermedios en la sintesis de metanol tras sucesivas hidrogenaciones, es acorde con
otras observaciones mecanisticas del papel de este intermedio (Clarke y Bell, 1995;
Zhao y cols., 2011). Ademas, también se justifica el importante papel del H2O en los
resultados cinéticos al atenuar directamente la velocidad de formacion del
intermedio metinol y afectar a la importancia relativa de las velocidades de
formacioén de intermedios carboxilo desde CO y CO:a.

7.1.1.2 Reaccion WGS

Los estudios de esta reacciéon en las condiciones de sintesis de metanol y con
catalizadores de Cu (por tanto por debajo de 300 °C), corresponden al hecho de
que es una reaccion simultanea a la sintesis de metanol y clave en el desarrollo de
esta, como se ha comentado en el apartado anterior. Sin embargo son numerosos
los estudios del modelado cinético de esta reaccion individual por su interés en si,
para intensificar el rendimiento de H: en las reacciones de reformado. Para este
objetivo se utilizan generalmente catalizadores de Fe y se trabaja por encima de
350 °C.

Se han propuesto mecanismos diferentes (De La Osa y cols., 2011): redox (oxidacion
sobre un centro activo seguida de una reduccién a COz) (Ovesen y cols., 1992;
1996); con especies formato como intermedios (el cual se forma por combinaciéon
de un grupo OH con CO adsorbido, y se descompone en CO:2 e Hz) (Burch y cols.,
2011); mediante especies carbonato como intermedios (formados por adsorcion
de CO en dos centros activos y que liberan CO2, dejando el O adsorbido que para
reaccionar con el H.O adsorbida, liberando el H2) (Ma y Lund, 2003) y; mediante un
mecanismo asociativo (en el que el CO adsorbido es oxidado por un OH
adsorbido) (Rhodes y cols., 1995).

7.1.1.3 Deshidrataciéon de metanol

Los estudios del mecanismo y cinética de esta reaccidn se han realizado con
catalizadores acidos de diferente naturaleza (resinas tipo Amberlita, y-Al203 y
zeolitas HZSM-5 de baja acidez) y han estado enfocados al conocimiento de la
produccion convencional de DME desde metanol. También ha recibido atencion
la reaccion por ser una etapa (muy rapida en este caso) en la transformacioén de
metanol en gasolina (proceso MTG), en olefinas (MTO) y selectivamente en
propileno (MTP). El mecanismo de reaccion transcurre con iones carbenio como
intermedios, cuya presencia en la superficie del catalizador esta bien establecida
mediante estudios espectroscopicos (Forester y Howe, 1987; Kubelkova y cols., 1990;
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Blaszkowski y Van Santen, 1997; Lu y cols., 2004; Mollavali y cols., 2008; Ha y cols.,
2011).

El trabajo de modelado cinético pionero de Gates y Johanson (1962) propone una
cinética basada en un mecanismo de Langmuir-Hinshelwood en el que dos
moléculas de metanol se adsorben en dos centros acidos adyacentes.
Kiviranta-Paakkoénen y cols. (1998) proponen una ecuaciéon cinética alternativa
basada en un mecanismo Eley-Rideal, con reacciéon de una molécula de metanol
adsorbida con otra en fase gas. En la bibliografia se han propuesto numerosos
modelos alternativos, algunos empiricos (Schmitz, 1978; Rubio y cols., 1980), pero
siendo mayoritarios los que tienen expresiones del tipo LHHW, deducidos con los
postulados de Gates y Johanson (1962), aunque con diferentes consideraciones en
cuanto a la etapa controlante, a la estequiometria de relacién entre centros
acidos y moléculas de metanol, y a la presencia de la concentracion de los
componentes del medio de reaccidn en el denominador de la ecuacion cinética,
por su papel atenuante de la velocidad de reacciéon debido a su adsorcion en los
centros acidos. Asi, pueden clasificarse los modelos cinéticos en los que consideran
el efecto atenuante de la adsorcién de: i) metanol (Than y cols., 1972); ii) de
metanol y H20 (Kallé y Knézinger, 1967; Figueras y cols., 1971; Klusacek y Schneider,
1982; Bercic y Levec, 1992; 1993; Lu y cols., 2004; Mollavali y cols., 2008; Royaee y
cols., 2008; Ha y cols., 2011; Hosseininejad y cols., 2012), y; iii) de metanol, DME y H20
(Gates y Johanson, 1971; Sinicyna y cols., 1986; An y cols., 2004).

7.1.2 Metodologia

7.1.2.1 Anadlisis de datos

e Velocidad de reaccién

El reactor empleado en los ensayos cinéticos es un reactor tubular de lecho fijo
catalitico, cuyo flujo se considera ideal e isotermo, ya que las diferencias de
temperatura radiales y longitudinales son menores de 1 °C. Por tanto, la velocidad
de formacidon del componente i a tiempo cero en la reaccion | del esquema
cinético, considerando que no hay acumulacion, se define:

_dyi
d (Fwo) (7.0

Tio =

donde 1;, es la velocidad de formacion de i a tiempo cero (molc g* hl), y; es la
fraccion molar del componente i en unidades de C contenidas, W es la masa de
catalizador (g), y F, es el caudal molar alimentado en unidades de C contenidas
(molc ht).
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Asimismo, se ha considerado que las reacciones son elementales, por lo que:
nj

Iig = Z(Ui)j (Ti0)j (7.2)
=1

donde (v;); es el coeficiente estequiométrico del compuesto i en la reaccion j del
esquema cinético, (r;,); es la velocidad inicial de formacion del lump i en la
reaccion j, y n; es el numero de reacciones que integran el esquema cinético.

Para considerar la desactivacion, se define la actividad, a, como la relacién entre
las velocidades de reaccidon a tiempo t y tiempo 0, para la composicion
correspondiente a t.

T

a=— (7.3)

Ti,0
Asi, las ecuaciones de velocidad de formacion del compuesto i, para un tiempo t,
se calculan:

nj
dy;
rp = d_tl = (ro)a= Z(Ui)j (ro)ja (7.4)
j=1

e Parametros cinéticos

Los parametros a calcular son las constantes cinéticas de cada reaccion j,
relacionadas con la temperatura mediante la ecuaciéon de Arrhenius, la cual se ha
reparametrizado para que el calculo no esté enmascarado por la relacion
existente entre el factor preexponencial y la energia de activacion (Agarwal y Brisk,
1985; Gayubo y cols., 2000; 2001; 2007; Erefia y cols., 2011; Pérez-Uriarte y cols.,
2016b). Para ello, se expresa la constante cinética en funciébn de la
correspondiente, k;‘, a una temperatura de referencia, T* (275 °C):

o = tnsewp [ ] = e [- 2 (7~ ) 9
c=Agiexp|l—=|=kiexp|—=|=—=— .
(e 7 I b B A VT

De esta forma, los parametros cinéticos a calcular son las constantes k}‘ Yy sus
correspondientes energias de activacion, E;.

De igual modo se reparametriza la relacién de las constantes de adsorcion con la
temperatura:

) AHOy; /1 1
Kaas,i = Kaasiexp [% (? - F)] (7.6)

UPV EHU



Modelado cinético y simulaciéon del reactor con el catalizador core-shell 211

Asi, los parametros a calcular son las constantes de adsorcion a la temperatura de
referencia (275 °C), K} 4. ¥ sus correspondientes energias de adsorcion, AHgds‘i.

El calculo de los parametros cinéticos para cada modelo se ha realizado mediante
el ajuste por regresidon no lineal multiple, minimizando la funcién objetivo (F.0.)
definida como la suma del error del ajuste de los resultadosa tiempo cero, mas el
error de los resultados para diferentes tiempos (error de desactivacion):
n
F.0.= error, + errory = Z wi(Pio+ Pig) =

=1

7.7)

n

p P
1
- Z (7) Rj((yzf)o = (i) ?/p |+ Z R;( (ﬁj)d = (viy) ) /p
n 1 7 =

i=1 j=

donde w; representa el factor de peso asignado a cada compuesto del esquema
cinético, ¢;, es la suma de cuadrados residuales total para cada componente i
para la condicion experimental j a tiempo cero, ¢;; es la suma de cuadrados
residuales total para cada componente i para la condicidon experimental j con el
tiempo, y{fj es el valor experimental promedio de la concentracion de cada

componente i, determinado con experimentos repetidos para la condicion
experimental j, y; ; es el valor de la composicion calculado de cada componente i

en las condiciones j, n; es el nUmero de componentes del esquema cinético, p es
el nimero total de condiciones experimentales (con experimentos repetidos o no).

El calculo de errores, diferenciando los resultados para tiempo cero y los de
desactivacion permite mejorar el ajuste del modelo.

e Programa de céalculo

El programa de calculo de los parametros cinéticos se muestra, mediante un
diagrama de bloques, en la Figura 7.1. El programa optimiza los valores de los
parametros cinéticos de las reacciones que intervienen en cada modelo, por lo
qgue requiere de unos valores iniciales de los mismos. Una vez definidos estos, el
programa principal recoge las condiciones de operacion (temperatura y presion),
el caudal de los componentes de la alimentacion, el tiempo espacial y los
resultados experimentales de la concentraciéon (en fraccidon molar) de la corriente
de productos a diferentes tiempos de reaccion. Tras cargar los datos
experimentales, la funcion principal llama a las funciones de minimizacién de la
funcion objetivo, y estas a su vez a las funciones error, que hace lo propio con la
funcién integracion, y esta a su vez a la funcién derivada.

Para la resolucién del sistema se han definido tres funciones (algoritmo genético,
funcién “mult_aju_mul” y funcién “fminsearch”), que permiten minimizar la funcién
objetivo (ec. 7.7) calculando las constantes cinéticas. Dichas funciones se pueden
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emplear de forma conjunta o independiente segun las necesidades, permitiendo
realizar un calculo inicial o un ajuste fino.

N
Ll
Programa principal Datos experimentales

D —
______ Voo, rmmmmeeeoooo,
:_ I I !
. - 1 1
I AIgontn:o g"enetlco : | Funcién error I
: 9a P I
I I

: : vt

I I
! Funcién :_>| I
: “mult_aju_mul” €<— o ) I
: | 1 | Funciénintegracion | 1
I I
! Funcién de : I I
: minimizacion I [ \ll'f‘ I
. “fminsearch” I ! :
[ ——— I : Funcion derivada I
J ! (Modelo) !
I I
Célculodeintervalos | == === == == === -

de confianza

Resultados:
Parametros cinéticos,
errory desviacion

Figura 7.1. Diagrama de bloques del programa de calculo de los parametros
cinéticos.

El algoritmo genético (“ga”), propio de MATLAB, realiza una busqueda simultanea
entre las posibles soluciones, y se emplea para realizar una busqueda en una region
amplia de soluciones, lo que permite discriminar entre suboptimos. No obstante
requiere un elevado numero de operaciones e implica un alto consumo de
recursos informaticos y tiempo de calculo.

La funcion “mult_aju_mul” (basada en el método Levenberg-Marquardt), permite
una aproximacion rapida hacia los valores 6ptimos, si bien los resultados no son
muy precisos. Esta subrutina ha sido desarrollada en trabajos anteriores (Vivanco,
2004; Alonso, 2008; Gamero, 2013; Ateka, 2014) y se emplea para realizar
aproximaciones iniciales y para el calculo de intervalos de confianza.
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Finalmente, la funcién “fminsearch”, propia de MATLAB, realiza una busqueda mas
detallada del 6ptimo, dentro de una regién limitada de posibles soluciones, por lo
que requiere de una estimacion inicial de parametros relativamente cercana al
optimo. Una vez definido el 6ptimo el sistema de calculo emplea de nuevo la
funcion “mult_aju_mul” para determinar los intervalos de confianza de los
parametros de ajuste.

La funcion error permite aplicar la ec. (7.7) y por ello calcula los errores individual y
global del ajuste asi como las varianzas global del modelo e individual de cada
componente del medio de reaccion.

Con la funcidn integracién se calculan los resultados de composicion y actividad,
interpolando linealmente la composicidn para obtener su evolucién temporal y los
valores a tiempo cero.

La funcion derivada (propia de cada modelo) es el sistema de ecuaciones
diferenciales (ecuaciones cinéticas) consideradas en el modelo. En esta funcion se
considera la ecuacion cinética de desactivacion.

7.1.2.2 Significacion y discriminacion de modelos

Para la evaluacion de la calidad de ajuste de cada modelo propuesto se han
tenido en cuenta dos aspectos, la significancia del modelo y la mejora respecto de
modelos mas sencillos. Para ello, se han considerado la suma de cuadrados de los
errores (SSE), los grados de libertad (v) y la varianza (S%), de los datos
experimentales y del ajuste.

Para el estudio de la significancia del modelo se ha aplicado el test de Fisher. Este
test consiste en la comprobaciéon de que se cumple el criterio:

2

aj
= 52 < Fl—a(vajﬂvexp) (7.8)
exp

Asi, el modelo representa adecuadamente los datos experimentales cuando se
cumple el requisito de la ec. (7.8), donde ng es la varianza de la falta de ajuste y

Sezxp la del error experimental.

Para el calculo del valor critico de la de la funciébn de distribucién de Fisher,
Fi_q(Vaj, Vexp), s€& emplea la funcion e MATLAB “finv(1-a, Vg, Vexp)”, Para un
intervalo de confianza del 95 % (a = 0.05).

En la Tabla 7.1 Tabla 7.1se describen los términos necesarios para aplicar el analisis
de varianzas, donde g es el nimero de parametros cinéticos a estimar, n; es el
nimero de componentes o lumps considerados, p es el nimero de condiciones
experimentales, R; es el nimero de repeticiones de cada condicion experimental,

Y Nexp €5 €l Nimero de experimentos realizados.
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Tabla 7.1. Términos calculados en el analisis de varianzas

Fuente Suma de cuad;gglgs de los errores Grados de libertad Varianza
Auste | SSE= > > R G-yt | V= Pm=d
i=1j=1
LRI _ , SSE
Experimental SSEexp ZZZ (yl, YU)Z Vi = Rj —p|n | §S°= T
:1 =1k=1 j=1
n; Nexp
Total SSE = Z Z (y;j — yi,j)z Vi = MNexp N — (
i=1 j=1

Para determinar la significancia de la mejora al aumentar la complejidad de los
modelos, se ha realizado una comparacion por pares. Asi, para dos modelos
dados, a y b, cuyos grados de libertad son v, Y v, siendo v, > v,, y con valores de
SSE, > SSE,, la mejora lograda con el ajuste del modelo b respecto al del modelo
a, es significativa si:

_ (SSE, — SSE})/SSE,
- (Va — Vb)/vb > Fl—af((va - Vb)l Vb) (7.9)

En caso contrario, no es significativa la mejora vy, si se estan comparando modelos
de diferente nUmero de parametros, se considerara mas adecuado el modelo de
menor nimero de parametros g (modelo a).

En el supuesto de comparar dos modelos con igual nimero de grados de libertad
(v =Vp), y con valores de S? > sg, la mejora lograda con el ajuste del b respecto
del modelo a sera significativa si:

_ SSEafva _ SE_
b = SSE, w52 [1ma(arvy) (7.10)

En caso contrario, no se puede afirmar que alguno de los dos modelos sea
significativamente mejor que el otro, por lo que se considera adecuado el de
menor S2.
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7.1.3 Modelos cinéticos propuestos

El estudio se ha realizado mediante el ajuste a los datos experimentales de modelos
progresivamente mas complejos, en los que se van incorporando términos que
consideran la atenuaciéon de las velocidades de las etapas de reaccion por la
adsorcion de H20 y CO: en los centros activos.

7.1.3.1 Cinética de las etapas de reaccion

El modelo mas sencillo (Tabla 7.2), modelo 0, considera Unicamente las reacciones
de sintesis de metanol a partir de CO y la formacion de parafinas con velocidad
constante e independiente de la temperatura, atendiendo al pequefio
rendimiento de parafinas en todo el intervalo de condiciones. Se considera que las
reacciones de deshidratacion de metanol y la WGS estan en equilibrio
termodinamico.

Tabla7.2. Modelo cinético 0.

Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
Fetteom Sintesis de
rveon = ki (feo fif, — K—3) metanol a
0 ! partir de CO
_ Formacion de
e = B )
parafinas

En el modelo 1 (Tabla 7.3) se consideran la velocidad de sintesis de metanol a partir
de CO, la deshidratacion de metanol a DME, la reaccién WGS y la formacion de
parafinas (independiente de la temperatura). El modelo 2 (Tabla 7.4) también
contempla la reaccién de sintesis de metanol a partir de CO:a..

En el modelo 3 (Tabla 7.5), se considera la formaciéon de parafinas por dos rutas,
térmica y catalitica, dando lugar a tres alternativas; el modelo 3A que considera
que la formacion de parafinas tiene un origen térmico y la velocidad de formacion
es dependiente de la temperatura; el modelo 3B considera que la formacién de
parafinas tiene un origen catalitico con CO como reactante, y el modelo 3C
considera ambas rutas, la térmica dependiente de la temperatura, y la catalitica.
Ahora bien, es importante sefialar que el rendimiento de parafinas es menor del
0.2 % en la mayoria de las condiciones estudiadas, y en ningln caso supera el 1 %,
por lo que la importancia de considerar estas alternativas es relativamente
pequefa.
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Tabla 7.3. Modelo cinético 1.
Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
Fereon Sintesis de
rveon = ki1 (feo fif, — K—3) metanol a
! partir de CO
Feeocit Fiino Deshidratacion
rome = Ko ( féuzon — %) de metanol a
1 2 DME
fco, fH
twas = k3 (fco szo - #) WGS
_ Formaciéon de
rhc =0 )
parafinas
Tabla 7.4. Modelo cinético 2.
Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
Sintesis de
_ 2 _ fcHsoH 3 _ fHy0fcH30H metanol a
MveoH = ky (fcofH2 Tk, ) + ky (fcozfyz = K ) partir de CO y
CO2
Feiteoct Fiino Deshidratacion
5 rome = Ko ( féuzon — — =) de metanol a
: DME
fco, FH
wes = K3 (feo fr,0 — #) WGS

he = B

Formacion de
parafinas
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Tabla 7.5. Modelo cinético 3.

Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
Sintesis de
_ 2 _f(:HgoH) ( 3 fHZOfCHgoH)] metanol a
IMeOH = [k1 (fCOfHZ )T ko feo,fH, B partir de CO'y
CO2
f ok Fiioo Deshidratacion
rove = k, (fCZH30H - %) de metanol a
: DME
fco, fH
rwes = K3 (fco fr,0 — #) WGS
3

Formacion de
A tie = [B, + B, ()] parafinas por
ruta térmica

Formacion de
frc fuyo

° ol O

frc fio Formacion de
C tic = [By + Bo(T) + ks(feofid, — ] parafinas por
dos rutas

El modelo 4 (Tabla 7.6) considera respecto al 3, el efecto atenuante del H.O debido
a su adsorcion en los centros metalicos, atenuando las velocidades de las
reacciones de sintesis de metanol a partir de CO y CO2, WGS y en la formacién de
parafinas. También se considera la adsorcién en los centros acidos, atenuando la
deshidrataciéon de metanol. Este efecto limitante de la adsorcién del H:O es
caracteristico de las ecuaciones cinéticas de LHHW, con un término en el
denominador de la ecuacién cinética con la constante de adsorcion de H:O
multiplicada por su concentracion.

Para comprobar qué reacciones son mas sensibles a la concentracion de H20 en el
medio, se han estudiado las siguientes alternativas; el modelo 4A considera el
efecto de la adsorcién del H20 exclusivamente en la reaccion de sintesis de
metanol, siendo ¢ =1 en el resto de etapas; en el 4B se considera Gnicamente en
la reaccion de deshidratacion de metanol a DME; el modelo 4C considera la
adsorcion del H20 en la reaccion WGS; el modelo 4D en la formaciéon de parafinas;
y el modelo 4E en todas las reacciones consideradas en los modelos anteriores
4A - 4D.
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Tabla 7.6. Modelo cinético 4.

Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
'MeOH = Sintesis de
f f f
A [kl (fcofHZz - 67(3011) +ky (fc02f1132 - —HZOKCH3OH)] 0 m_etanol a
1 4 partr de COy
6 =1 en modelos 4B - 4D CO:2
rome = Ky ( 1 on — wa{ﬂ) 0 Deshidratacion
B 2 de metanol a
¢ =1 en modelos 4A,4C y 4D DME
fco, f
wes = k3(feo fr,0 = ~2"2)0
4 C 3 WGS
6 =1 en modelos 4A,4By 4D
s fHCSHy0 Formacion de
b e = [.31 + B (1) + ks (fCOsz - K—s)]e parafinas por
0 =1 delos 4A 4B v 4C rutas térmica y
= L enmodelos 2ASB Y catalitica
1 Coeficiente de
0= atenuacion
1+ szo Kads,HZO (HZO)

El modelo 5 (Tabla 7.7) considera, ademas del efecto de la adsorcion de H:0, la
adsorcion de CO:z en los centros metalicos con un término 6. Se ha estudiado, con
tres alternativas, considerando la atenuacion por CO: en las reacciones de sintesis
de metanol (modelo 5A), la reaccion WGS (modelo 5B), en la sintesis de parafinas
(modelo 5C), y las tres reacciones anteriormente mencionadas (modelo 5D).

Para simplificar no se aporta informaciéon de los modelos alternativos en los que se
considera un término que cuantifica la limitaciéon de la velocidad en las reacciones
en los centros metalicos exclusivamente por adsorcion de CO: y despreciando el
efecto atenuante del Hz0.

Por otro lado, como se ha dicho anteriormente, la consideracién de la adsorcién
de CO: en el término 6, da lugar a una ecuaciéon cinética con un denominar
caracteristico de las cinéticas de LHHW.
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Tabla 7.7. Modelo cinético 5.
Modelo Ecuaciones cinéticas Reacciones
I'MeOH = Sintesis de
A | [ Ueofi, = 522) b (Joo fif, - 225252 [0, | metanola
partir de y
6, =1 en modelos 5By 5C CO:2
P f Deshidratacion
rove = k, (fc2H30H - %;HZO) 0 de metanol a
DME
fco, f
rwes = k3(fco fr,0 — %)91
5 B 3 WGS
6, =1 en modelos 5Ay5C
s fHCHy0 Formacion de
c tic = [By + B2 (T) + ks (fCOfHZ - K—s)] o, parafinas por
efecto térmico
6, =1 en modelos 5Ay 5B y catalitico
0= % Coeficiente de
* 0 Kads o atenuacion de
o = 1 . H20, COg, y
1 1+ fHZO Kads,H20+ f(;oz Kasd,COZ, ambos

7.1.3.2 Ecuacion cinética de desactivacion

El estudio realizado en el Capitulo 6, ha permitido distinguir entre dos mecanismos
de deposicion de coque, uno mas rapido que transcurre principalmente sobre la
funcién metalica, como consecuencia de la degradacion a coque de los
intermedios metoxi y de otra naturaleza implicados en la sintesis de metanol desde
CO y COg, y otro mas lento, que requiere un periodo de induccién y que se ha
relacionado con las rutas del mecanismo de pool de hidrocarburos de formacion
de hidrocarburos como productos secundarios a partir de metanol y DME y que
también tiene a los iones metoxi (en este caso adsorbidos en los centros de la
funcion acida) como intermedios. Dada la dificultad para establecer una ecuacion
cinética de desactivacion que resulte valida para las dos etapas de desactivacion
identificadas, por el hecho de que una transcurre en la primera hora de reacciéon y
la otra posteriormente, se ha dado prioridad a la segunda etapa (la formacion de
coque en la funcién acida), utilizado una expresion de la cinética d desactivacion
qgue puede considerarse por tanto adecuada para la desactivacion transcurrido el
periodo de inducciéon antes comentado y para un periodo largo de reaccion,
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como el que se requiere para la viabilidad del proceso. En consecuencia, la
ecuacion propuesta es:

da

T ka(fmeon + fome) 64 @ (7.11)

donde k; es la constante cinética de desactivaciéon y 6; es un término que
cuantifica el efecto atenuante de las concentraciones de H.O y de CO: en la
desactivacion.

La ec. (7.11) tiene un término dependiente de la concentracidon de oxigenados
(metanol y DME), considerando que son los componentes del medio de reaccion
responsables de la formacién de coque después de la primera hora de reaccion,
merced al mecanismo de pool de hidrocarburos y con especies metoxi como
intermedios.

Cabe sefialar que esta expresion general ha sido utilizada para cuantificar la
desactivacion de un catalizador convencional por Sierra y cols. (2010), con un
catalizador de CuO-ZnO-AlOs3/y-AlOs y por Ateka y cols. (2017) con uno de
CuO-ZnO-MnO/SAPO-18. Se da la circunstancia que en ambos casos la funcién
acida estaba en exceso en la particula de catalizador, por lo que la desactivacion
Unicamente afecta a la funcién metalica. Por otro lado, al igual que en esta Tesis,
en los trabajos anteriores se considerd que la principal causa de la desactivacion es
la deposicion de coque.

El término 6; en la ec. (7.11) cuantifica la atenuacién de la desactivacién por la
presencia de CO: y H.O en la alimentacion, y su posible competencia en la
adsorcion en los centros metalicos y acidos. En la Tabla 7.8 se han relacionado las
expresiones de ¢; consideradas en los modelos 4 (con la atenuacion por el H:0) y 5
(tanto por el H2O como por el COy).

Tabla 7.8. Términos de atenuacion en la cinética de desactivacion.

Modelo Coeficiente
1,2y3 ;=1
1
4 a1

= d
1+ fHZOKads,HZO

1
= = y
1+ szo Kaasmo t+ fcoz Kaasco,

5 0,2
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7.1.4 Discriminacion de los modelos propuestos

En la Tabla 7.9 se recogen los resultados del ajuste de los modelos propuestos,
indicando los valores de error, varianza y grados de libertad experimentales.

Tabla 7.9.

Ajuste de los modelos cinéticos propuestos; valores del error, grados de

libertad y varianza.

Modelo SSE v s?
Experimental | 1.35E-01 581 2.32E-04
0 3.39E-1 1255 2.70E-4
1 3.36E-1 1251 2.69E-4
2 3.26E-1 1249 2.61E-4
3A 3.26E-1 1248 2.61E-4
3B 3.26E-1 1247 2.61E-4
3C 3.26E-1 1246 2.61E-4
4A 3.16E-1 1242 2.54E-4
4B 3.26E-1 1242 | 2.63e-4
4C 3.26E-1 1242 | 2.62e-4
4D 3.26E-1 1242 2.62E-4
4E 3.26E-1 1242 2.62E-4
5A 2.52E-1 1238 2.04E-4
5B 2.46E-1 1238 1.99E-4
5C 2.59E-1 1238 2.09E-4
5D 2.51E-1 1238 2.02E-4
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Con los valores del ajuste se ha realizado un analisis de varianzas para la
comparacion de los distintos modelos propuestos, y cuyos resultados se recogen en
la Tabla 7.10. Siguiendo la metodologia explicada en el Apartado 7.1.2.2 para la
discriminacion de modelos, se ha seguido una secuencia de comparacion de los
modelos en orden de complejidad creciente.

Tabla 7.10. Analisis de varianzas para la comparacion de los modelos cinéticos.

Fa-b Fa-b Fi-a Mejora selel\f:(::(ijoerlw(;do

Fo_1 2.47 2.38 Si 1

F,, 18.67 3.001 Si 2
F,_sa 0.08 3.85 No 2
F,_ap 0.67 3.00 No 2
0.59 2.61 No 2
Fy_un 5.70 2.02 Si 4A
| 0.08 2.02 No 2
0.17 2.02 No 2
Foup 0.20 2.02 No 2
0.18 2.02 No 2
Fir_sa 78.08 2.38 Si 5A
Fir cp 87.89 2.38 Si 58
Fur_sc 69.09 2.38 Si 5C
Fia_sp 80.79 2.38 Si 5D
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Se observa la mejora con el modelo cinético 1 respecto al 0 y como el modelo 2,
qgue contempla, ademas, la generacién de metanol a partir de CO3, supone una
mejora respecto al modelo 1. Por otro lado, el modelo 3, en el que se plantean
diferentes origenes de la formacion de parafinas, no supone una mejora
significativa respecto del modelo 2 lo que es explicable por el bajo rendimiento de
parafinas, y ademas implica aumentar el nUmero de parametros cinéticos. Debido
a ello, la significacion de modelos superiores se hace comparandolos con el
modelo previo (modelo 2), y sin considerar los nuevos parametros cinéticos y
térmicos de formacién de parafinas definidos en el modelo 3 (ks = B, = 0).

El modelo 4A, que considera un efecto atenuante del H20 en la actividad y
desactivacion del catalizador, supone una mejora respecto al modelo 2, no asi los
submodelos 4B - 4E. Por tanto, queda comprobado que la adsorciéon de H:0 tiene
un efecto relevante Unicamente en las reacciones de sintesis de metanol.

El modelo 5, que tiene en cuenta el efecto atenuante de la cinética provocado
por la adsorciéon de COz, muestran una mejora en el ajuste respecto al modelo 4A,
en todas sus variantes (5A — 5D). Los modelos 5B y 5D muestran mejoras importantes,
reduciendo mas de un 20 % el error de ajuste obtenido con el modelo 4A.

Para ilustrar con un ejemplo, la diferencia del ajuste de los modelos comentados a
los resultados experimentales, y observar el mejor ajuste del modelo 5B, en la Figura
7.2 se comparan los resultados experimentales (puntos) y los calculados con los
modelos 0, 2, 4A y 5B de la evolucion con el tiempo espacial de los rendimientos de
los diferentes componentes del medio de reacciéon a tiempo de reaccion cero. Los
datos corresponden a unas determinadas condiciones de reaccion: 300 °C, 30 batr,
relacion CO2/COx = 0.5, relacién H2/COx = 3.

Para la discriminacién entre los modelos 5A - 5D, se ha realizado un andlisis de
varianzas (ec. 7.10) debido a que tienen igual nimero de grados de libertad. El
resultado de dicho analisis se recoge en la Tabla 7.11.

De los resultados de la Tabla 7.11, no se puede establecer que ninguno de los tres
modelos sea significativamente mejor y por lo tanto, tal como se ha indicado en el
apartado 7.2.4, se selecciona como mas adecuado el que presenta menor
varianza, en este caso el modelo 5B. Ademas, se ha comprobado que dicho
modelo cumple el criterio de significancia (Tabla 7.12).
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Capitulo 7
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Figura 7.2. Comparacion de los rendimientos de productos experimentales

(puntos) con los calculados con los modelos 0, 2, 4A y 5B. Condiciones
de reaccion: 300 °C, 30 bar, CO2/COx = 0.5y H2/COx = 3.

Tabla 7.11. Analisis de varianzas para comparar el ajuste de las variantes del

modelo 5.
Mejora
F,_ F,_ Fq_
a-b a-b 1=« | significativa
FSA—SB 1.03 1.10 No
Fsc_sp 1.05 1.10 No
F5D—SB 1.05 1.10 No
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Tabla 7.12. Analisis de varianzas y test de significacion del modelo 5B.

Modelo SSE v S? F Fi_, Significancia

Experimental | 1.35E-01 581 2.32E-04 - - -

Modelo 5B 2.46E-1 1238 1.99E-4 0.86 113 Si

En la Figura 7.3 se comparan los resultados experimentales (puntos) y calculados
(lineas) de la evolucién con el tiempo espacial (Figura 7.3a) y con el tiempo (Figura
7.3b) de los rendimientos de los componentes del medio de reaccioén, para los
modelos 0, 2 y 5B.

Se concluye, por tanto, que el modelo que conlleva el mejor ajuste con los
resultados experimentales, con el catalizador con estructura core-shell
(CS_Czzr/s11), es el modelo 5B, el cual se describe en la Tabla 7.13, y cuyos
parametros cinéticos se recogen en laTabla 7.14.

Obsérvese, en la Tabla 7.13 que en los denominadores de la cinética de sintesis de
metanol no hay un término de atenuacion por adsorcién de CO3, ni tampoco hay
términos por la adsorciéon de H20 en la cinética de deshidratacion de metanol y en
la de la reaccibn WGS, porque como se ha comprobado su incorporacion no
mejora el ajuste.

Resulta destacable que el valor de la constante cinética de la sintesis de metanol a
partir de CO a la temperatura de referencia es mas de 10 veces el correspondiente
a la sintesis de metanol desde CO:, lo que es acorde con los resultados cinéticos
obtenidos anteriormente con un catalizador de CuO-ZnO-Al2:0s/y-Al203 (Aguayo y
cols., 2007; Erefia y cols., 2011) y con un catalizador de CuO-ZnO-MnO/SAPO-18
(Ateka, 2014). La explicacibn mecanistica es que estara favorecida la ruta con la
especie formil como intermedio en lugar de la correspondiente al formato, o bien
qgue en las condiciones de reaccion estara mas favorecida la formacion de
especies carboxilo desde CO que desde CO: (Yang y cols., 2013b).

Por otro lado, la energia de activacion de la sintesis de metanol desde CO es muy
baja, lo que se explica porque corresponde al valor aparente de un complejo
mecanismo, y es relativamente baja la correspondiente a la sintesis de metanol
desde COq. Esta es similar a la de la reaccibn WGS, con un valor que es
aproximadamente la mitad de la de deshidratacion de metanol.

Los términos correspondientes al calor de adsorcion del H.O y del CO: en la funcién
metalica son muy pequefios, y caracteristicos de una adsorcion fisica en las
condiciones de elevada presidn en la que se realiza la reaccion.
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Figura 7.3. Comparacion del ajuste del metanol y DME en los modelos 0, 2 y 5B
respecto de los datos experimentales (puntos) frente al tiempo

espacial (a) y el tiempo de reaccion (b). Condiciones de reaccion:
300 °C, 30 bar, CO2/COx=0.5y H2/COx = 3.
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Tabla 7.13. Ecuaciones del modelo cinético de mejor ajuste para el proceso STD.

Ecuaciones cinéticas Reacciones

'MeOH = Sintesis de
fcH30H fH,0 fCH30H 1 metanol a partir
k ( 2 _ 3 ) +k 3 _JHp 3 )] P
[ 1 fCOsz K 4 (fCOszz Ky 1+ fH,0 KadsH,0 de CO y cO;
Ferteoct fioo Deshidratacion
rome = Ko ( féuzon — %) de metanol a
: DME
— fco, FH, 1
wes = ke (fco szo h K3 ) 1+ fco, Kasd,co, WGS
_ Formacion de
Hc = ﬁ X
parafinas
da 1

———=kq(fmeon *+ fome) a Desactivacion
a a
dt 1+ szo Kads,HZO + fcoz Kads,COZ

También es pequefia la energia de activacion de la desactivacion y son similares
entre ellos los términos de las constantes de equilibrio de adsorcion de H20 y de
CO2, como los términos que cuantifican los calores de adsorcion, teniendo estos
ultimos valores muy pequefos, la que pone de manifiesto un reducido efecto de la
temperatura en el efecto atenuante del H.O y del CO: sobre la desactivacion.
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Tabla 7.14. Parametros del modelo cinético aparente de mejor ajuste (modelo 5B).

Pardmetro Unidades
' molveon g1 h'lbar3 1.14E-05
k5 molove gt hl bar? 2.56E+01
k3 mol gt hlbar? 4.63E+01
k, Molveon g* ht bar+ 9.74E-07
E1 kJ mol1 3.05E+00
E2 kJ mol? 4.94E+01
Es kJ mol? 2.23E+01
E4 kJ mol1 2.02E+01
p mMOolnc gt ht 1.30E-03
Koas 0 bart 3.17E+00
Koas co, bart 1.16E-01
AHads 20 kJ mol1 2.08E-02
AHads Hco? kJ molt 3.73E-02
k; h1 bart 1.13E-01
Ed kJ mol? 1.37E+00
K4 m,0 bart 1.37E-02
K4 co, bart 1.26E-02
AHads H209 kJ mol? 2.18E-01
AHads Hcozd kJ molt 2.32E-01
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7.2 MODELO MACROCINETICO PARA EL CATALIZADOR
CORE-SHELL

Para estudiar posteriormente las posibilidades que ofrece la estructura core-shell
para la mejora en una reaccion compleja como la estudiada de los indices de
reaccion (rendimiento y selectividad de DME, evolucion de la actividad,
valorizacion de COg) se ha establecido un modelo macrocinético, en el que se
consideran la estructura core-shell, en la que las reacciones individuales estan
ubicadas en dos regiones de la particula de catalizador. Ademas, se ha
considerado que en ambas regiones, las cinéticas estan limitadas por la difusion
interna de los reactantes. Estas consideraciones han permitido determinar el
modelo microcinético (cinética intrinseca) y posteriormente utilizarlo en la
simulacion, tanto para un estudio paramétrico, con el catalizador utilizado, como
para simular el comportamiento virtual de catalizadores con diferentes restricciones
difusionales.

7.2.1 Descripcion del modelo

Para centrar la atencidon en las caracteristicas de la particula con estructura
core-shell y cuantificar la diferencia de los resultados respecto a la estructura
convencional, igual que en el Apartado 7.1.2, se ha considerado que el flujo en el
reactor es de pistdn y que es insignificante la limitacion de transporte en la capa
limite exterior a las particulas de catalizadores. En estas condiciones, el perfil de
concentracion de cada componente del medio de reacciéon en la particula
(considerando geometria esférica), viene determinada por la expresion general
(Weisz y Hicks, 1962; Bischoff, 1965; Haynes, 1986; Magyari, 2010):

d?y;  2dy;
De,i (W + ;W =np (7.12)

donde 13, es la velocidad de formacion del componente i, D, ; es su coeficiente de
difusion efectivo y p la densidad de particula.

Considerando la estructura core-shell (Figura 7.4), en el nacleo (funcién metalica)
se ha establecido la ec. (7.12) para las reacciones de sintesis de metanol desde CO
y CO;, WGS y para la formacidon de parafinas, con las ecuaciones cinéticas
descritas en la Tabla 7.13. Para considerar la difusion del metanol en la funciéon
metalica, la ec (7.12) es establecida sin término de reaccién. Las condiciones de
contorno de estas ecuaciones en el ndcleo son:

dy,

arar=0
b dr

=0 (7.13)
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dy; dy;

para r=rc ——=D,; —
et dr- et drt

(7.14)

Deshidratacion de metanol a DME

Formacion de parafinas

Sintesis de metanol
WGS

Formacion de parafinas

Figura 7.4. Reacciones consideradas en cada regién de la particula de
catalizador en el modelo macrocinético.

Las ecuaciones de conservacion de materia en la region periférica de la particula
(funcién acida), son las correspondientes a la ec. (7.12) para la reaccion de
deshidratacion de metanol y para la formaciéon de parafinas (con las ecuaciones
cinéticas descritas en la Tabla 7.13), considerando la difusion (sin reaccion) de CO 'y
CO..

Las condiciones de contorno en esta region, son la ec. (7.14) parar=rc y, para r=R
Yip = Viext-

Para la resolucion de las ecuaciones de conservacion se ha utilizado el coeficiente
de difusion efectiva, D,;, calculado a partir de los coeficientes de difusion
molecular, Dy ; y de Knudsen, D ; (Treybal, 1987; Ancheyta, 2011)

pemzs =5 —1  Vray (7.15)
e,i |\ 1 +1 g, .
/DM,I. /DK,I.

donde ¢ es la porosidad de particula, 7 la tortuosidad y F(44;) el factor de friccion
en la circulacion del componente i en los poros.

El coeficiente de difusion de Knudsen se calcula:

1,

s gy 2 8RT
Dy ;(cm?®s )=§rp( M)

T\ (7.16)
o) = 97007, (ﬁl) -
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donde T es la temperatura (Kelvin), M; el peso molecular del componente i
(g mol?t) y 1, el radio medio de poro (cm), que es calculado considerando los poros
cilindricos, a partir del volumen de poros (cm®g?), I, y de la superficie especifica
BET (cm? g?), Sger:

2V,

Y, =
SBET

D (7.17)

El coeficiente de difusion molecular de cada componte i, Dy, ;, se calcula mediante
la teoria de Stefan-Maswell, a partir de la fraccién molar de los componentes y de
los coeficientes de difusion binarios, D ; ;:

—Ji

Cem2e—1y = — Vi
Dy,i(cm?®s™") —; (7.18)

j:ti_DiJ.

donde n es el nimero de componentes.

Para calcular cada coeficiente de difusion binario, D;; (de un componente i en

otro ) se ha utilizado la ecuacién de Chapman y Enskog, basada en la teoria de
Lennard-Jones:

3/ 1 1 2
r Z(Vi*ﬁj)

P(atm) ai?j ;)

(7.19)

D;j(cm?s™*) = 1.8829 1073

Donde g; ; (nm) es la longitud caracteristica (parametro de Lennard-Jones para un
par de moléculas calculado como la media aritmética) y {); ; es una integral de

colision (funcién del término ksT/sj, donde ¢gj ,J, es otro parametro de
Lennard-Jones, calculado como la media geométrica y ks, la constante de
Bolzmann, 1.38 10-2 J K1) (Murzin y Salmi, 2016).

Ante la dificultad para determinar todos los parametros en sistemas complejos,
Murzin y Salmi (2016), proponen la ecuacién semiempirica:

1 1\/2
T1.75 <V + V)
D;;j(m?s™1) =1.01077 ] (7.20)

Vs, s\’
P(atm) (vl. 3+ v, 3)
donde vi y vj son los volimenes de difusion de cada componente (que pueden ser

determinados a partir del volumen de sus elementos.

Por otro lado, la tortuosidad puede ser estimada a partir de la porosidad de
particula:
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1 1 loge
=2 (7.21)
T ¢ €
El factor de friccién del componente i, es calculado:
F(1)=01-21)* (7.22)

Donde A; es la relacién entre el radio hidrodinamico de i y el radio medio de poros,
y z es un factor que depende de 4; y que tiene el valor de 4 para 4;< 2 (Ancheyta,
2011).

En el Anexo F se recogen los resultados de la determinacion de las propiedades
fisicas (porosidad, supeficie especifica y volumen de poros) requeridas para
determinar las magnitudes indicadas. Con estas consideraciones se han
determinado los valores relacionados en la Tabla 7.15 de los coeficientes de
difusion efectivo de cada componente del medio de reaccion en las particulas de
catalizador convencional y core-shell. Se observa que los valores son notablemente
superiores para el catalizador core-shell, como consecuencia de la mayor
porosidad medida de la particula (0.76 para el core-shell y 0.61 para el catalizador
convencional), tal como se ha determinado por porosimetria de Hg (Anexo F). Estas
elevadas porosidades, para las dos estructuras de catalizador, son consecuencia
de la contribucién de los macroporos al compactar las particulas individuales de
los cristales de cada una de las funciones.

Tabla 7.15. Valores del coeficiente de difusion efectivo medio de cada
componente i para el catalizador core-shell y convencional.

D, ; (m?2ht) Core-shell Convencional

H2 2.6347E-1 1.0217E-1

CO 7.0393E-2 2.7152E-2
CO:2 5.6345E-2 2.1771E-2
H20 8.8321E-2 3.4271E-2
Metanol 5.4825E-2 2.1170E-2
DME 6.5304E-2 2.5116E-2
CHa 9.2795E-2 3.5813E-2
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7.2.2 Parametros del modelo microcinético

Se ha desarrollado un programa para resolver el modelo macrocinético. El
programa se ha utilizado primero para el calculo de los parametros microcinéticos,
al identificar la cinética intrinseca. A continuacion se ha utilizado para la simulacién
del sistema particula-reactor.

7.2.3 Programa de simulacion

El programa desarrollado permite obtener la composicion de cualquier lump
definido en cualquier punto del sistema. En otras palabras, permite obtener los
rendimientos de todos los lumps en escala local (en el interior de la particula),
escala intermedia (en las distintas posiciones longitudinales del lecho catalitico) y
escala global del sistema de reaccion simulado (salida del reactor).

En la Figura 7.5 se presenta el diagrama de bloques donde se describe el
funcionamiento del programa. En primer lugar, el programa principal recoge los
siguientes datos: i) variables de operacion (temperatura; presion; tiempo espacial;
relaciones CO2/COy y H2/COy; tiempo; y el tipo de catalizador, con estructura
core-shell o convencional); ii) valor de los parametros cinéticos (Tabla 7.14); iii)
esquema cinético (Tabla 7.13), el cual se define en la funcién derivada; y iv) lump y
escala para los que se desean obtener los resultados.

A continuacion, con la llamada a la funcién integracion se calculan, integrando las
ecuaciones diferenciales cinéticas (definidas en la funcién derivada) y de
transporte de materia, las composiciones de cada lump y actividad en las
particulas de catalizador y gas contenidos en cada lecho a lo largo del reactor, de
tal forma que cumplan las condiciones de contorno expuestas en el Apartado
7.2.1.

Finalmente, el programa de simulacién genera un archivo “.txt” en el que se
recogen las variables de simulacién junto con los resultados solicitados.
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Programa
principal

S N

Variables de
operacion

=1
1

1

1

1
Condicionesde | 1
1

1

1

1

1

1

alimentacion
Parametros
cinéticos
Funcién >| Integracién > Funcién
integracion  [€ particula derivada
N
Resultados: Integracion
Rendimientos en: lecho
» Particula N
* Lecho catalitico
* Salida del Integracion
Reactor reactor

Figura 7.5. Diagrama de bloques del programa de simulacién del proceso STD.

7.2.4 Modelo microcinético

Asi, utilizando el programa descrito en el Apartado 7.2.3 se han calculado los
parametros cinéticos, siguiendo las etapas descritas en el Apartado 7.1.4, mediante
ajuste de los resultados experimentales al modelo macrocinético y minimizando la
funcién objetivo error (ec. 7.7).

En la Tabla 7.16 se han relacionado los parametros microcinéticos de las diferentes
reacciones del esquema cinético. Comparando estos resultados con los
correspondientes al modelo cinético aparente (Tabla 7.14) se observa que son
ligeramente mayores las constantes cinéticas intrinsecas, lo que pone de manifiesto
la existencia de una ligera limitacion difusional a pesar de los elevados valores de
los coeficientes de difusion de los componentes del medio de reaccion.
Igualmente, las energias de activacion son ligeramente mayores que las del
modelo cinético aparente, diferencia que es atribuible al fendbmeno bien
establecido de “falsificacion” de la cinética cuando hay limitacién difusional.
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Esta diferencia, aunque pequefa, pone de manifiesto la importancia de la técnica
empleada para la compactacion de la particula y debera tenerse en cuenta en
cualquier estudio del aumento de escala.

Tabla 7.16. Parametros cinéticos del modelo microcinético.

Pardmetro Unidades
ki’ mMolmeon g1 h'l bar3 1.20E-05
k3’ molome gt h'lbar? 3.08E+01
k3’ mol gt h-lbar?2 4.83E+01
ky mMolveon g1 h-l bar4 1.01E-06
Es’ kJ mol? 3.71E+00
E2’ kJ mol-t 5.53E+01
Es’ kJ mol-t 2.21E+01
= kJ mol? 2.11E+01
B molc gt ht 1.30E-03
Koo bart 2.13E+00
K :wls,coz' bart 1.15E-01
AHags Hoo kJ molt 1.97E-02
AHads Hcoz kJ mol? 3.84E-02
K h bar-t 7.57E-02
Ed’ kJ mol? 1.37E+00
K dom0 barl 1.35E-02
K:u‘lis,coz’ bart 1.27E-02
AHads H209’ kJ mol-t 2.44E-01
AHads Hco2d’ kJ molt 2.33E-01
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7.3 SIMULACION

El disponer de un modelo macrocinético resulta interesante porque en él se
consideran separadamente los etapas intrinsecas de la reaccion cuantificadas por
los diferentes parametros cinéticos (modelo microcinetico) y las etapas de
transporte. De esta forma se puede progresar en el conocimiento de las causas del
mejor comportamiento del catalizador con estructura core-shell, comprobando el
papel que desempefia en la diferencia de resultados respecto al convencional, el
diferente coeficiente de difusion de los componentes del medio de reaccién para
los dos catalizadores. Igualmente, con el modelo macrocinético pueden evaluarse
los resultados previsibles en condiciones, en las que como la escala industrial, se
requiere un mayor tamafo de particula del catalizador. Asi mismo, se puedan
establecer mejoras en los resultados actuando sobre los coeficientes de difusion en
las funciones del catalizador, mediante la técnica de preparacién adecuada.

En este apartado se ha utilizado sucesivamente el modelo macrocinético para
distintos objetivos. Para realizar un estudio paramétrico (Apartado 7.3.1), para
comparar los resultados simulados con los catalizadores con estructura core-shell y
convencional (Apartado 7.3.2.), para valorar la importancia de la separacién de
las reacciones en la mejora de resultados con el core-shell (Apartado 7.3.3), y para
determinar el efecto sobre los resultados de parametros de interés para realizar el
proceso a mayor escala, como el aumento del tamafio de particula del
catalizador y de los coeficientes de difusion en la particula (Apartado 7.3.4).

7.3.1 Efecto de las condiciones de operacion

En la Figura 7.6 se muestran los resultados de los rendimientos de DME y metanol
calculados con el modelo, para alimentaciones con relacion CO2/COx de 0, 0.25,
0.5,0.75y 1,y para los intervalos 250 — 325 °C y 20 — 70 bar, manteniendo constantes
las siguientes condiciones: 5 g h molc?, H2/COx =3, y 1 h (catalizador fresco).

Se observa un maximo en el rendimiento de DME y de metanol en el intervalo
270 - 300 °C que se desplaza a menor temperatura al aumentar la presion, siendo
maximo el rendimiento de DME (con CO2/COx = 0.5) a 295 °C para 30 bar, mientras
qgue a 70 bar se desplaza hasta los 280 °C (Figura 7.6c). Asimismo se observa que al
aumentar la concentracién de CO: en la alimentacion, ademas de disminuir el
rendimiento maximo de DME y en menor medida el de metanol, se produce un
estrechamiento del pico del maximo de ambos rendimientos, junto con un
desplazamiento del maximo del rendimiento de DME desde 300 °C (a 70 bar) con
alimentacion de gas de sintesis, a 275 °C con CO2/COx = 1y para la misma presion.

UPV EHU



Modelado cinético y simulaciéon del reactor con el catalizador core-shell 237

0
RDME (%)
0,

Rmetanol (A))

325

275
P (bar) 20 250 T (°C)

N

______

60 -
— : i ’\C\>
¥ 40 JERNBRNIRRNNNNRY <
< Sl E
= RGN, S
B 201 S QTR RN LU - g
T N
g0 325
s 20 75 300
P(bar) 20 259 T(°C) Pa) 20 250 “ T (c)
- g
S 5
d IS
o g
o
40 40
275 275
P(bar) 20 250 T(oC) P (bar) 20 250 T (oC)

Figura 7.6. Efecto de las condiciones de reaccion (temperatura y presion) en el
rendimiento de DME y metanol, para alimentaciones con relaciéon
CO2/COx de 0 (a), 0.25 (b), 0.5 (c), 0.75 (d) y 1 (e). Condiciones de
reaccion: 5 g h molc?t, H2/COx=3,1 h.
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Figura 7.6. Continuacion

En la Figura 7.7 se muestra conjuntamente la evolucibn con la presion y
temperatura del rendimiento de DME y de la valorizacion de CO:, para
alimentaciones con CO2/COx=0.25, 0.5, 0.75 y 1 en los intervalos 250 - 325 °C y
20 - 70 bar, manteniendo constantes las siguientes condiciones: 5 g h molc?,
H2/COx =3,y 1 h.

Se observa que los objetivos de maximizar el rendimiento de DME vy la valorizacion
de CO:2 son contrapuestos, estando ambos muy condicionados por el contenido
de CO: en la alimentacioén. Asi, la sintesis de DME muestra valores del rendimiento
maximos a temperatura media (270 — 300 °C), mientras que la valorizacion del CO:
se ve favorecida a altas temperaturas.

Por otro lado, la valorizacién de CO2 muestra valores positivos (consumo efectivo
de CO3) con alimentaciones que contienen al menos un 50 % de CO2 como fuente
de C, obteniéndose para la alimentacion con 75 % de CO:2 un rendimiento de DME
del 24 % y una valorizacion del 16 % a 285 °C y 70 bar (Figura 7.7c). En el caso de la
alimentaciéon de CO: con H: la valorizacién alcanza el 30 % mientras que el
rendimiento maximo de DME desciende al 15 %, para 280 °C y 70 bar (Figura 7.7d).
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30 30
P (bar) 20 250 T (°C) P (bar) 20 250 T (°C)

Figura 7.7. Efecto de las condiciones de reacciéon (temperatura y presion) en la
evolucion del rendimiento de DME y valorizaciéon de CO: para
alimentaciones con relacion CO2/COx de 0.25 (a), 0.5 (b), 0.75 (c)y 1
(d). Condiciones de reaccion: 5 g h molc?, H2/COx = 3,1 h.

En la Figura 7.8 se muestra el efecto de la composiciéon de la alimentacion,
relaciones CO2/COx e H2/COx, en los rendimientos de DME y metanol, y en la
valorizacion de COq, Figuras 7.8a, 7.8b y 7.8c, respectivamente, manteniendo las
siguientes condiciones constantes: 300 °C, 30 bar, 5 g h molc?, 1 h.

Se observa que, tal como se ha indicado previamente, la valorizacién de CO: y el
rendimiento de DME son objetivos contrapuestos, y por tanto se ha de buscar un
compromiso entre ambos para la optimizacion de la composicion de la
alimentacién. Por ello se muestra, en la Figura 7.9, la combinacion de ambos
indices para los intervalos de CO2/COx=0-1 y H>/COx=1-5, manteniendo
constantes las siguientes condiciones: 300 °C, 30 bar, 5 g h molc?, 1 h.

Se observa una linea de corte entre las superficies de respuesta de ambos indices
de reaccion para todas las relaciones H./COx estudiadas, en el intervalo CO2/COx
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0.4 - 0.7, que pone de manifiesto que esta es la variable que condiciona el valor de
ambos indices.

Rendimiento de DME (%)

Rendimiento de metanol (%)

a
o
!

o
‘

o
=}

Valorizacién de (:O2 (%)

2100 L LN

0 o co,/co,

Figura 7.8. Efecto de la composicion de la alimentacion (CO2/COxy H2/COx) en la
evolucion del rendimiento de DME (a) y metanol (b), y en la
valorizacién de COz(c).
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Ry, Val.CO, (%)

Figura 7.9. Efecto de la composicion de la alimentacion (CO2/COx y H2/COx) en la
evolucion del rendimiento de DME y de la valorizacion de COs:.

7.3.2 Comparacion con el catalizador convencional y core-shell

En este apartado se comparan los resultados de la simulaciéon para la estructura del
catalizador convencional y core-shell.

En la Figura 7.10, se observa que rendimiento de DME (Figura 7.10a) y el de metanol
(Figura 7.10b) son mayores con el catalizador core-shell, en todo el intervalo de
condiciones estudiado. Las variables consideradas son la temperatura y la relacion
CO2/COy«, que como se ha comentado anteriormente tienen un efecto mas
importante en los indices de reaccion. Ademas, la mayor diferencia en el
rendimiento de DME es para una temperatura intermedia, en torno a 300 °C en las
condiciones estudiadas.

Por otro lado, la valorizacion de CO: es mayor con el catalizador core-shell en unas
condiciones determinadas. Esto es, para una relacion CO2/COx en la alimentacion
superior a 0.75. En otros términos, los resultados de la Figura 7.10 ponen de
manifiesto que las ventajas de la utilizacién del catalizador core-shell son mayores
en las condiciones mas favorables para cada uno de los objetivos (rendimiento de
DME o valorizacién de CO:y). En las condiciones estudiadas la diferencia supone un
aumento del rendimiento de DME del 1.5 % (del 10 % en términos relativos) para
una alimentacion sin COz y un aumento de la valorizacidon de CO: en torno al 0.1 %
(0.4 % en términos relativos).

Miguel Sanchez-Contador Uria



242 Capitulo 7
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Figura 7.10. Comparacion para la estructura core-shell y convencional del
catalizador, de la evoluciéon con la temperatura y relacion CO2/COx en
la alimentacion del rendimiento de DME (a), de metanol (b) y
valorizacidon de CO: (c). Condiciones de reaccion: 5 g h molc?; H2/COx,
3:1h.
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7.3.3 Importancia de la separacion de las funciones en el
catalizador core-shell

Para explicar la diferencia de los resultados con las diferentes estructuras de la
particula de catalizador, una de las causas sera la diferente distribucién radial en la
particula de las concentraciones de los componentes. Estas distribuciones radiales
de los rendimientos (proporcionales a las concentraciones) y su evolucién con el
tiempo de reaccion, se muestran en las Figuras 7.11 y 7.12, para los catalizadores
core-shell y convencional, respectivamente, y para particulas situadas en tres
posiciones longitudinales del lecho (entrada de reactantes, central y salida de
productos).

En los resultados para el catalizador core-shell a la entrada de los reactantes
(Figura 7.11a) se observa un acusado perfil radial para los rendimientos de CO y
CO:az. El primero disminuye bruscamente en la regidon periférica de la particula
(funcién acida) y el segundo aumenta, de forma mas acusada que para la
particula convencional (Figura 7.12a). Estas tendencias se van atenuando al
avanzar en la posicion longitudinal del reactor, haciéndose progresivamente
menos pronunciado el perfil radial de los rendimientos.

Comparando los valores de los rendimientos para las dos estructuras de la
particula, se observa que los correspondientes al CO son menores en el catalizador
core-shell y mayores los de los rendimientos de CO., metanol y DME. Si bien, como
se ha comentado, se observan diferencias en los perfiles radiales de los
rendimientos para las dos estructuras de la particula, pueden contribuir a estas
diferencias: i) la diferente difusividad de los componentes del medio de reaccion
en los dos catalizadores, vy; i) la sinergia producida por la diferente localizaciéon en
la particula de las reacciones individuales. Para separar el efecto de la primera de
las posibles causas, se han calculado los perfiles radiales de los rendimientos en la
particula core-shell utilizando los coeficientes de difusion del catalizador
convencional. Comparando los resultados para la entrada del reactor (Figura 7.13)
con los de la Figura 7.11a (correspondientes a los coeficientes de difusion del
catalizador core-shell), se observan muy pequefias diferencias, lo que indica que
las causas del mejor comportamiento del catalizador core-shell es la sinergia
creada por la ubicacion de las reacciones individuales en las dos regiones de la
particula, con las reacciones de sintesis de metanol y de DME y la reaccién WGS en
la zona central, y con la deshidrataciéon del metanol en la periferia.

Desafortunadamente no puede profundizarse mas en esta Tesis, pero seria
interesante identificar la importancia relativa de la diferente localizacién de las
reacciones y el efecto de esta separacion en los mecanismos de reaccion
correspondientes a cada reaccion. Ademas, como han puesto de manifiesto los
resultados, este efecto de la estructura de la particula es mas importante para
valores bajos del tiempo espacial y se atenta al aumentar esta variable.
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Figura 7.11. Evoluciéon con el fiempo de los perfiles radiales en la particula del
catalizador core-shell del rendimiento de los compuestos del medio de
reaccion, a la entrada al reactor (a), en una posicion central (b) y a la
salida de los productos (c). Condiciones de reacciéon: 300 °C, 30 bar,
5 gh molc', CO2/COx = 0.5, Ha/COx =3.

a
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Figura 7.12. Evolucién con el tiempo de los perfiles radiales en la particula del
catalizador convencional del rendimiento de los compuestos del
medio de reaccién, a la enfrada al reactor (a), en una posicién central
(b) y ala salida de los productos (c). Condiciones de reaccion: 300 °C,
30 bar, 5 gh molc!, CO2/COx = 0.5, H2/COx =3.
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Figura 7.13. Evolucidon con el tiempo de los perfiles radiales en la particula del
catalizador core-shell a la entrada al reactor de los rendimientos de los
componentes del medio de reaccién, calculados considerando las
propiedades difusionales del catalizador convencional. Condiciones

de reaccion: 300 °C, 30 bar, 5 g h molc'!, CO2/COx = 0.5, Ha/COx =3.
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7.4 CONSIDERACIONES PARA EL AUMENTO DE ESCALA

Desde la perspectiva del aumento de escala, la utilizacion del catalizador en un
lecho fijo de mayores dimensiones que el de laboratorio, aconsejaria trabajar con
un tamafio de particula mayor al utilizado en esta Tesis, Io que dara lugar a una
mayor importancia relativa de las limitaciones difusionales. Se ha considerado esta
circunstancia, mediante simulacion y utilizando el modelo macrocinético, y en la
Figura 7.14, se muestran los resultados del efecto del tamafio de particula sobre los
rendimientos de DME (Figura 7.14a), de metanol (Figura 7.14b) y la valorizacion de
CO: (Figura 7.14c), a la salida del reactor. Se observa que hay importante margen
para aumentar el tamafio de particula desde el utilizado (0.5 mm) sin que esto
suponga una notable disminucién de los indices de reaccion. Asi, duplicando el
tamano de particula el efecto es insignificante y multiplicando por 4 la disminucion
de los rendimientos de metanol y DME es solo del 1% y la valorizacion de CO:
aumenta ligeramente. Seria importante el efecto de atenuacioén de las reacciones
implicadas con la utilizacion de un catalizador con un diametro de particula de
1cm.

Por otro lado, en una preparacion del catalizador core-shell a gran escala, aunque
se realizase utilizando funciones metdlica y acida con la misma composicion y
actividad que en esta Tesis, podria realizarse con técnicas de compactacion de la
particula core-shell que provocasen un notable cambio de los coeficientes de
difusién. Se ha considerado esta circunstancia, y en la Figura 7.15a se muestran los
resultados de la evolucion con el tiempo de los perfiles radiales de los rendimientos
de CO, CO2 metanol y DME, para la entrada del reactor, considerando
coeficientes de difusion 10 veces menores que los del catalizador utilizado en esta
Tesis (al que corresponde la Figura 7.11a), obteniéndose valores de rendimiento de
DME y valorizacion de CO: practicamente iguales en ambos casos (disminuyendo
un 0.1 % el rendimiento de DME y menos del 0.1 % la valorizacion de COz, ambos
valores en valor absoluto). A pesar de ello, comparando los resultados, si se observa
un perfil radial mas acusado al disminuir los coeficientes de difusion, para el CO,
CO:2 y metanol, y destaca que se genera un perfil pronunciado para el DME, cuyo
rendimiento es menor en la periferia de la particula, al igual que sucede (también
en el catalizador utilizado) para los rendimientos de CO y metanol. Al reducir mas
aun los coeficientes de difusion efectivos, hasta valores 100 veces menores (Figura
7.15b), se observa un mayor pronunciamiento de los perfiles radiales, si bien el
rendimiento de DME solo desciende un 0.7 % y la valorizacion de CO:2 un 0.4 %,
ambos en valor absoluto.

Estos resultados ponen de manifiesto que la incidencia para el auemnto de escala
de las limitaciones debidas a la disminucion de la difusion, en la particula del
catalizador son reducidas, siendo el diametro de particula la variable mas
importante para el empleo de catalizadores core-shell en procesos a gran escala.
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Figura 7.14. Evolucion con el tiempo de los perfiles radiales en la particula del
catalizador core-shell del rendimiento de los componentes del medio
de reaccion, a la entrada del reactor, considerando coeficientes de
difusion 10 veces menores que los del catalizador utilizado.

Condiciones de reaccioén: 300 °C, 30 bar, 5 g h molct, CO2/COx=0.5,
H2/COx =3.
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Figura 7.15. Evolucién con el tiempo de los perfiles radiales en la particula del
catalizador core-shell a la entrada al reactor, de los rendimientos de los
componentes del medio de reacciéon, calculados considerando el
coeficiente de difusion 10 (a) y 100 (b) veces menor que el real.
Condiciones de reaccién: 300 °C, 30 bar, 5 gh molc!, CO2/COx=0.5,
HQ/COX =3.
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8 RESUMEN

Se ha explorado la utilizacién en la sintesis directa de dimetil éter (DME) de un
nuevo catalizador bifuncional de CuO-ZnO-ZrO>/SAPOL11, preparado con estructura
core-shell, mediante el encapsulamiento de la funcibn metalica con la funcién
acida. El estudio ha comprendido las etapas de:
preparacion-caracterizacion-efecto de las variables de reaccién-modelado
cinético-simulacién y optimizacion del reactor.

La experimentacion se ha llevado a cabo en un equipo automatizado (PID Eng. &
Tech. Microactivity-Reference), provisto de un reactor isotermo de lecho fijo,
acoplado a un micro-cromatdégrafo de gases (Varian CP-4900). Los resultados se
han cuantificado con los indices de reaccion: conversion de COxy, rendimiento y
selectividad de DME y metanol, rendimientos de subproductos (CO, CO2, H20,
metanol, DME, y parafinas Ci1-C4). Ademas se ha prestado especial atencién a la
valorizacion de CO: (porque este puede ser un objetivo prioritario a maximizar, o
bien ha de ser conjugado con el rendimiento de DME).

La preparacion del catalizador ha exigido el disefio y seleccién de las funciones
metdlica y acida (optimizando su comportamiento en las reacciones individuales
de sintesis de metanol y de deshidratacion de DME, respectivamente), la
determinacibn de la relacibn masica Optima entre ambas funciones, y
posteriormente, la puesta a punto de un protocolo original para la preparacion
reproducible de las particulas core-shell. En la preparacion de la funciéon metalica
se ha prestado especial atenciéon a la técnica de precipitacion y al contenido de
Zr. La funcioén acida se ha discriminado entre SAPOs (-11 y -18) y zeolitas HZSM-5 con
diferente relacion SIO2/Al:Os3, y pasivizadas con diferentes tratamientos. La técnica
seleccionada para configurar las particulas core-shell ha sido la adhesion fisica,
utilizando una soluciéon de SiO. como aglomerante del SAPO-11 a los nucleos de
CuO-ZnO-ZrO:a.

Se han caracterizado las funciones metalica y acida, y los catalizadores
bifuncionales (con estructura core-shell y convencional, y con diferentes
composiciones), tanto frescos como desactivados, determinando las propiedades
caracteristicas de su estructura porosa (adsorcion-desorcion de N2) y de la
superficie metalica (analisis TPR y quimisorcion selectiva de N:20), asi como su
morfologia (analisis SEM), composicion (ICP-OES y XRD), y acidez (seguimiento
calorimétrico y gravimétrico de la adsorcion diferencial y desorcion de NHs, y
analisis FTIR de piridina adsorbida). Esta caracterizacion ha permitido justificar el
diferente comportamiento cinético de las diferentes funcion individuales, asi como
del catalizador bifuncional con estructura convencional y core-shell, con diferentes
composiciones, y cuando son sometidos a tratamientos térmicos de estabilizacion.

El estudio paramétrico con el catalizador core-shell se ha realizado en un amplio
intervalo de condiciones de reaccion: 250 — 325 °C; 10 - 50 bar; 1.25 - 15 g h molc?;

Miguel Sanchez-Contador Uria



254 Capitulo 8

y con diferentes alimentaciones: CO2/COx =0 - 1, H2/COx = 2.5 - 4. Los resultados se
han utilizado posteriormente en el modelado cinético, y ademas han permitido
establecer los intervalos de las condiciones de reaccion adecuados para conjugar
los objetivos de maximizar el rendimiento de DME y la valorizaciéon de COs..

Si bien el catalizador core-shell tiene una mayor actividad y se desactiva mas
lentamente que el convencional, también sufre una lenta desactivacion,
principalmente por formacion de coque. Mediante el seguimiento de la
deposicion, naturaleza y ubicacion del coque (utilizando las técnicas de analisis
TPO, FTIR, SEM-EDX y MCF) se ha estudiado la diferente dinamica de formacion de
coque en las dos funciones y su diferente naturaleza, asi como la sinergia entre los
dos mecanismos, sinergia que es desfavorecida con la estructura core-shell.

Mediante ajuste de los resultados experimentales, se ha determinado un modelo
cinético aparente que permite cuantificar la evolucién con el tiempo de la
distribuciéon de productos (DME, metanol, parafinas, CO2, CO, Hz, H20). El modelo
comprende las ecuaciones cinéticas para las reacciones individuales (sintesis de
metanol, deshidratacion a DME, reaccion WGS, formacién de parafinas) y la
cinética de desactivacion. Se ha establecido tras una discriminacion de modelos
alternativos, progresivamente mas complejos y en los que se considera la limitacion
de la cinética por la adsorciéon competitiva de CO: y de H20 en los centros activos.

Considerando la pequefia limitacion difusional cuantificada en el catalizador
bifuncional, se ha establecido un modelo macrocinético, que distingue estas
limitaciones respecto de la cinética intrinseca, 1o que ha permitido cuantificar ésta
con un modelo (microcinético).

El modelo macrocinético se ha utlizado para la simulacidon del reactor, con
diferentes objetivos: i) Estudiar con detalle el efecto de las variables de operacion
sobre el rendimiento de DME y valorizacion de CO2, para determinar las
condiciones adecuadas para maximizar estos indices; ii) comparar el valor de estos
indices para los catalizadores core-shell y convencional, y; ii) extrapolar la
utilizacién del catalizador core-shell en la sintesis directa del DME a mayor escala,
qgue podra exigir un mayor tamafo de particula y una preparacion del catalizador
con menor difusividad de los componentes del medio de reaccion.

Los resultados ponen de manifiesto las ventajas de la nueva estructura core-shell
para la sintesis directa del DME, y justifican que la causa principal de estas ventajas
es la separacion de las funciones metalica y acida en diferentes regiones de la
particula. El interés aplicado de estos resultados es elevado, porque el catalizador
core-shell mejora las perspectivas de implantacién industrial del proceso, enfocado
a la produccién de DME, a la valorizacion de CO2, o a un compromiso de ambos
objetivos.
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9 CONCLUSIONES

Como resultado de esta tesis, se han obtenido las siguientes conclusiones,
seleccionadas por su interés para la transferencia de conocimiento y/o para
trabajos futuros:

Sobre las funciones individuales del catalizador

El método de preparacion de la funcién CuO-ZnO-ZrO: mediante co-precipitacion
de los carbonatos de los metales contenidos, es reproducible y da lugar a mejores
propiedades, en particular de las correspondientes a la superficie metalica, que la
preparacion a partir de aminas. En consecuencia, es mayor la actividad de esta
funcién preparada mediante carbonatos, en la sintesis de metanol en condiciones
de sintesis directa de DME, y esta actividad, que aumenta con el contenido de Zr,
alcanza un valor limite para una relacibn masica de los componentes Cu:Zn:Zr de
2:1:1.

El SAPO-11, que se prepara de forma reproducible, tiene un mejor comportamiento
en la deshidratacion de metanol, en la condiciones de sintesis directa de DME, que
otras funciones acidas, como el SAPO-18 y la zeolita HZSM-5 (con diferentes
relaciones SiO2/Al203 y sometida a diferentes tratamientos para reducir su acidez y
fuerza acida). Asi, tiene una mayor actividad y selectividad a DME (con menor
formacion de parafinas como subproductos), y es también mas estable, con una
desactivacion por coque notablemente mas lenta. Este buen comportamiento es
consecuencia de sus propiedades, con una moderada acidez, con centros de
pequefia fuerza acida, y con una estructura mesoporosa, constituida por poros
unidimensionales, que es adecuada para minimizar la retencion de los intermedios
precursores del coque.

Sobre la preparacion y el disefio del catalizador bifuncional de
CuO-Zn0O-ZrO2/SAPO-11 con estructura core-shell

La adhesion fisica se ha revelado como una técnica adecuada para el
encapsulamiento de los nucleos de funcion metalica (de tamarfio 90 — 120 um), con
la funcion acida (SAPO-11 en polvo), utilizando una solucién de SiO: como
adhesivo, hasta formar las particulas core-shell, que son utilizadas con tamafios en
el intervalo 125 - 800 um. La calcinacion a 400 °C es idénea para que las funciones
metalica y acida de la particula tengan las propiedades idoneas, y el catalizador
preparado (CS_CZzr/S11) es reproducible con las condiciones establecidas en el
protocolo de preparacion.

Al igual que para el catalizador de CuO-ZnO-ZrO2/SAPO-11 con estructura
convencional (MF_CZzZr/S11), la relacibn masica entre las funciones metalica y
acida de 1/2 es la adecuada para obtener la maxima conversion de COx
(CO+CO0y2), con el maximo rendimiento y selectividad de DME. Por otro lado, la
temperatura idénea para la reduccidon del catalizador, previamente a su
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utilizacién, es de 250°C, menor que la requerida para el catalizador de
CuO-Zn0O-Al:03, ampliamente utilizado para la sintesis de metanol y la sintesis
directa de DME.

Sobre las diferencias en las propiedades y comportamiento cinético de los
catalizadores con estructura core-shell y convencional

El catalizador core-shell tiene una mayor superficie especifica, volumen de
microporo, volumen de poro total y diametro medio de poro, que el preparado
con estructura convencional. Por otro lado, tiene una menor superficie de Cu y una
menor dispersion de éste, como consecuencia de que es calcinado a 400 °C
(100 °C por encima de la temperatura de calcinacion de la funcion metalica del
catalizador convencional), lo que da lugar a una apreciable sinterizacién del Cu.

El catalizador core-shell tiene una acidez homogénea, de centros
mayoritariamente débiles, con una fuerza acida de 85 kJ molnns?t. Esta fuerza acida
es similar a la del catalizador convencional, si bien la acidez total es mayor en el
core-shell, como consecuencia de que los centros son mas accesibles a la base
(NHz) utilizada en el analisis.

Con el catalizador core-shell son mayores todos los indices de reaccion
(rendimiento y selectividad de DME, conversion de COx y estabilidad) que con el
catalizador convencional. Contribuirdan a esta mejora de los resultados, las
diferentes propiedades, antes comentadas, de las correspondientes particulas de
catalizador, y especialmente el hecho de que en el catalizador core-shell estan
separadas las funciones sobre las que transcurren las etapas individuales de
reaccion, generandose un medio de reaccion mas favorable para la actividad de
estas funciones.

Efecto de las condiciones de reaccién en la sintesis de DME con el catalizador de
CuO-Zn0O-ZrO2/SAPO-11con estructura core-shell

Tanto el rendimiento de DME como el de metanol tienen su valor méaximo a 300 °C,
presumiblemente por la sinterizacion del Cu a temperatura superior en la etapa de
inicial de acondicionamiento del estado de oxidacién-reduccién del catalizador.
Es destacable que la valorizacibn de CO: aumenta continuamente al aumentar la
temperatura en el intervalo 250 - 325 °C, debido a que se favorece la reaccion
WGS inversa, clave para la conversion de CO2 a CO, mas reactivo, lo que tiene
como contrapartida una activacion de los mecanismos de pool de hidrocarburos y
sintesis Fischer-Tropsch, con formacion de etano y propano. Por otro lado, al
aumentar la temperatura en el intervalo 250 - 300 °C disminuye ligeramente la
estabilidad del catalizador, debido a la mayor desactivacién por coque, si bien por
encima de 300 °C la sinterizacién del Cu da lugar a una ligera mayor estabilidad,
como contrapartida a la menor actividad inicial. En consecuencia, 300 °C es una
temperatura adecuada para alcanzar un compromiso entre los indices de
reaccion, valorizacion de CO: y estabilidad.
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Los indices de reaccién (rendimiento y selectividad de DME, y conversiéon de COx),
mejoran al aumentar la presion en el intervalo 10 - 50 bar, si bien por encima de
40 bar el efecto es menor, en particular sobre la selectividad de DME, que se ve
solo ligeramente favorecida por encima de 30 bar. La valorizacion de CO:z no sigue
la misma tendencia, sino que disminuye al aumentar la presion desde 10 a 20 bar y
mantiene un valor casi constante en el intervalo 20 - 40 bar, para disminuir por
encima de esta presion. Por otro lado, la estabilidad del catalizador disminuye al
aumentar la presion, al favorecerse las reacciones de condensacion que dan lugar
a la deposicion de coque en el catalizador. Por lo tanto, atendiendo al
compromiso entre los diferentes objetivos, y considerando también el aumento de
los costes asociado al aumento de la presion, resulta adecuada la presidn
moderada de 30 bar.

El aumento del tiempo espacial tiene un efecto contrapuesto sobre el rendimiento
de DME (que aumenta, asi como el de metanol y la conversion de COy) y sobre la
valorizacidon de CO: (que disminuye). El efecto sobre la estabilidad del catalizador
es poco significativo. Este resultado indica la conveniencia de utilizar un reducido
tiempo espacial para el objetivo de valorizar el CO..

El aumento de la concentracion de CO: en la alimentacion tiene un notable
efecto en los resultados, al desfavorecer la produccion de DME, pero favorece la
valorizacion del CO, lo que es relevante por encima de la relacion CO2/COx = 0.5,
debido a que en estas condiciones es notable la mejora del avance de la reaccion
WGS inversa. Por otro lado, la concentracién de CO: en la alimentacion tiene un
gran efecto en las condiciones de operacion Optimas para maximizar el
rendimiento de DME, de forma que para un elevado contenido de CO: se requiere
una temperatura menor (275°C) que en ausencia de CO2. Por otro lado, al
aumentar el contenido de CO: es mayor el efecto positivo del aumento de la
presidon. Resulta destacable el aumento de la estabilidad del catalizador al
aumentar el contenido de CO: en la alimentacién, como consecuencia de la
mayor concentracion de H.O en el medio de reaccién. Igualmente es importante
la menor formacién de parafinas, que también es una causa potencial de la menor
desactivacion.

El aumento de la relacion H2/COx en la alimentaciéon, en el intervalo 2.5 - 4 tiene
poca incidencia sobre el rendimiento y selectividad de DME y sobre la conversion
de COx (que aumenta ligeramente), y tampoco incide en la estabilidad del
catalizador. Ahora bien, si aumenta notablemente la valorizacion de CO., al
favorecerse directamente el avance de la reaccion WGS inversa.

Sobre la desactivacion del catalizador con estructura core-shell

La principal causa de la desactivacion del catalizador CS_CZZr/Sllen las
condiciones estudiadas es la deposicion de coque en el catalizador, que da lugar
a la disminucion de sus propiedades fisicas, superficie metalica y acidez. Como
consecuencia del efecto de las condiciones de reaccion en la deposicion de
coque, la superficie especifica BET y la superficie especifica de Cu, disminuyen al
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aumentar la temperatura, la presion y el tiempo de reaccion, y aumentan al
aumentar las relaciones CO2/COx e H2/COx en la alimentacion, y el tiempo
espacial. Este resultado se debe al efecto de estas condiciones en la velocidad de
condensacion de los precursores del coque y sobre la concentracion de H20 en el
medio de reaccion.

La combinacion de técnicas de analisis (TPO, SEM, Microscopia Confocal de
Fluorescencia) ha permitido identificar en el catalizador core-shell tres fracciones
de coque (también identificadas en el catalizador convencional), ubicadas cada
una mayoritariamente sobre los centros metalicos, sobre los acidos y en la interfase
entre ambos. La existencia de esta Ultima fraccion, importante cuando no se
alimenta CO, es asociada a la sinergia de los mecanismos de formacién de coque
en cada una de las funciones del catalizador. Los resultados del andlisis FTIR del
coque depositado en el catalizador core-shell son acordes con esta hipotesis de la
sinergia, porque el grado de condensacion del coque depositado en este
catalizador es mayor que para el coque depositado en la funcibn metalica
utilizada en la sintesis de metanol, con mayor contenido de poliaromaticos y menor
de componentes alifaticos en el coque.

Por otro lado, la dinamica de formacion de las fracciones de coque es muy
diferente, porque la formacién del coque (poliaromatico y encapsulante) sobre la
funcion metdlica es muy rapida (casi consolidada tras 0.5 h) mientras que la
formacion de coque (mayoritariamente alifatico) sobre la funcién acida, es muy
lenta, lo que se asocia al mecanismo de pool de hidrocarburos en la funcién acida,
qgue necesita un tiempo de iniciacién para la activacion de los iones metoxi y
formacioén de los intermedios (polimetilbencenos), previamente a la formacion de
olefinas ligeras (etileno y propileno) como subproductos. Esta diferencia de las
cinéticas, explica que la formacion de coque sobre la funcibn metalica sea
relevante a baja temperatura (250 °C), mientras que la formacion de coque sobre
la funcién acida requiere temperaturas superiores.

Es notable el papel de la co-alimentaciéon de CO: de atenuar la velocidad de
deposicion de las diferentes fracciones del coque, a la par que disminuye también
la formacion de parafinas formadas como subproductos y cuyos mecanismos de
formacioén son asociados con los de formacion de coque. Estos mecanismos de
formacién de parafinas (de metanacion y sintesis Fischer Tropsch sobre los centros
metalicos y de pool de hidrocarburos sobre los centros acidos) seran ralentizados
con la co-alimentacion de CO.. Ademas, previsiblemente desempefiard un papel
relevante en la atenuacioén de la formacién de coque el mayor contenido de H20
en el medio de reaccion, que atenuda el avance de los mecanismos de formacion
de coque en las dos funciones del catalizador.

El resultado mas interesante es la diferencia en la deposicion de coque para el
catalizador core-shell, en el que es mas lenta la deposicion de coque sobre la
funcion acida que en el catalizador convencional, lo que se explica porque se
minimiza la sinergia en la formacion de este coque. Esta sinergia corresponde a la
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activacion del mecanismo de pool de hidrocarburos por los hidrocarburos
formados sobre los centros metalicos, y es reducida con la separacion de las dos
funciones. Esta menor deposicion de coque justifica que la desactivacion del
catalizador core-shell sea mas lenta que la del catalizador con estructura
convencional de la particula.

Sobre la regenerabilidad del catalizador con estructura core-shell

Los resultados termogravimétricos de la composicién del coque depositado en el
catalizador CS_CZzZr/S11 y los resultados cinéticos obtenidos en ciclos de reaccion-
regeneracion, ponen de manifiesto que mediante combustion con aire a 300 °C se
consigue la combustion completa del coque depositado sobre la funcién metdlica,
la cual recupera su actividad para la sintesis de metanol. Sin embargo, esta
recuperacion de las propiedades de la funcidon metalica es solo parcial cuando la
regeneracion se realiza a 250°C. Por otro lado, a 300°C sdélo se elimina una
pequefia parte del coque depositado en la funcién acida, por lo que el
catalizador no recupera su actividad para la produccion de DME. Ahora bien, en
los ciclos sucesivos si se recupera la actividad del catalizador conseguida tras la
primera regeneracion, lo que pone de manifiesto que tras el primer ciclo de
reaccion-regeneracion la deposicion de coque sobre la funcién acida adquiere un
nivel constante, correspondiente a un estado pseudoestable del SAPO-11, en el
gue se iguala la velocidad de formacién y de eliminacién de los precursores del
coque.

Esta regeneracion a 300 °C y la consiguiente recuperacion de la actividad tras el
primer ciclo, resultan mas interesantes que la estabilizacién del catalizador por
calcinacion a elevada temperatura (600 °C). En esta situacion el catalizador si
recupera completamente su comportamiento tras la primera regeneracion a
500 °C, pero experimenta una importante pérdida de la actividad con la
estabilizacion, y lo que aun es peor, aumenta en gran medida el rendimiento de
parafinas.

Sobre el modelado cinético de la sintesis directa de DME con el catalizador con
estructura core-shell

Se ha comprobado el buen ajuste a los resultados experimentales de un modelo
cinético aparente, que cuantifica el avance de las reacciones individuales de
sintesis de metanol a partr de CO y CO3, deshidratacion de metanol a DME,
reaccion WGS, formacion de parafinas, y desactivacion del catalizador, lo cual
permite predecir la evolucidon con el tiempo del rendimiento de los componentes
carbonados del medio de reaccion (CO, CO2, metanol, DME y parafinas) en un
amplio intervalo de condiciones de operacion (250 - 325 °C; 10 - 50 bar; tiempo
espacial, 1.25 - 15 g h molc, relacion CO2/COx, 0 - 1; relacion H2/CO2, 2.5 - 4.

Las expresiones de las ecuaciones cinéticas del modelo (Tabla 7.13) corresponden
a reacciones elementales, pero la de sintesis de metanol tiene un término en el
denominador que cuantifica la adsorcion de H20 en los centros metélicos y la de la
reaccion WGS un término en el denominador que cuantifica la adsorciéon de CO:..
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La cinética de desactivacion corresponde a un modelo no selectivo (la
desactivacion afecta a las reacciones en las dos funciones), con una expresion de
primer orden respecto a la concentracion de oxigenados (metanol y DME) y a la
actividad, y considerando (con términos en el denominador) la atenuacion de la
desactivacion por la adsorcién de H20 y de CO: en los centros activos de ambas
funciones.

Del analisis de los parametros cinéticos (Tabla 7.14) se concluye que la constante
cinética aparente de la sintesis de metanol desde CO es mas de 10 veces mayor
que la correspondiente a la sintesis desde CO.. También destaca el elevado valor
de la energia de activacion de la deshidratacion del metanol y el reducido efecto
de la temperatura de reaccion en la atenuacion de las velocidades de reacciéon y
de desactivacion por la adsorcion de H.0O y de CO:2 en los centros activos.

Para considerar en el modelado cinético las propiedades del catalizador core-shell
(CS_Czzr/s11) se ha establecido un modelo macrocinético, teniendo en cuenta la
difusion de los componentes del medio de reaccidon (cuantificada a partir de la
estructura porosa) junto con las ecuaciones cinéticas (microcinética) de las
reacciones individuales. En el modelo se considera la ubicacién de las reacciones
de sintesis de metanol, WGS y formacién de parafinas en el nicleo de la particula,
y de la deshidrataciéon del metanol en la periferia. Las constantes cinéticas y las
correspondientes energias de activacion calculadas (ahora de la microcinética o
cinética intrinseca) (Tabla 7.16) son ligeramente mayores que las anteriormente
obtenidas con el modelo cinético aparente.

Sobre la simulacién del reactor con con el catalizador con estructura core-shell

Los resultados de la simulacion del reactor de lecho fijo isotermo con el modelo
macrocinético para el catalizador CS_CZZr/S11, han permitido extrapolar el estudio
del efecto de las variables de reaccion con respecto al estudio experimental (asi
hasta 325°C y 70 bar), y también determinar con mayor precision el efecto de
estas variables, que es acorde con el comentado tras el estudio experimental. Asi,
se determina que el maximo en el rendimiento de DME y de metanol en el intervalo
270-300°C se desplaza a menor temperatura al aumentar la presion, y
corresponde a 295 °C a 30 bar, para una alimentaciéon con relacion CO2/COx de
0.5.

Por otro lado, mediante simulacion se ha estudiado con precision el efecto
(generalmente contrapuesto) de las variables de operaciéon sobre el rendimiento
de DME y la valorizacion de CO2, determinandose que si bien el primer maximo se
obtiene en el intervalo 270 - 300 °C, el segundo requiere la maxima temperatura.
Ahora bien, los 6ptimos dependen en gran medida de la relaciéon CO2/COx en la
alimentacion. Como ejemplos de compromiso entre ambos objetivos, se puede
indicar que para una alimentacién con una relacién CO2/COx de 0.75, se alcanza
un rendimiento de DME del 24 % y una valorizacion de CO: del 16 %, a 285°C y
70 bar. Alimentando CO: puro junto con CO2, a 280°C y 70 bar, los valores del
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rendimiento de DME y de valorizacion de CO: son del 15% y del 30 %,
respectivamente.

La utilizacion del modelo macrocinético ha permitido comparar la simulacién del
reactor con los dos tipos de estructura de la particula de catalizador, utilizando
para ello los parametros difusionales correspondientes y el mismo modelo
microcinético en ambos casos. En la simulacién se ha utlizado un programa
considerando la diferente localizacién de las reacciones en las dos estructuras de
la particula. Los resultados de rendimiento de DME y de metanol son mayores para
el catalizador core-shell en todo el intervalo de condiciones estudiados, siendo la
diferencia relativa del rendimiento de DME en torno al 15 % en las condiciones
6ptimas. Por otro lado, la valorizacién de CO2z es mayor con el catalizador core-shell
en todas las condiciones de operacidon cuando la relacién CO2/COx en la
alimentacién es superior a 0.75.

Ademas, se ha comprobado mediante simulacion con la misma difusividad de los
dos tipos de particula, que la diferencia de los resultados no es atribuible a la mayor
difusividad en el core-shell sino que es atribuible al diferente perfil radial de la
concentracion de los componentes del medio de reaccion en la particula de
catalizador, de forma que en el core-shell la distribucion radial de las funciones es
mas favorable para el rendimiento de DME y en condiciones de elevada
concentracion de CO2, también para la valorizacion de éste. Este efecto favorable
es mas notable a la entrada del reactor, o lo que es lo mismo para valores
reducidos del tiempo espacial, lo que resulta interesante porque esta es la
condicion exigida para potenciar la valorizacion de COo..

Consideraciones para el aumento de escala y para trabajos futuros

La simulacion del reactor con particulas del catalizador CS_CZZr/S11 de mayor
tamafo, como puede ser exigido por la operacidn a mayor escala, ha permitido
determinar que se puede duplicar el tamafo de particula (hasta valores de 2 mm)
sin afectar a los resultados. Asi, para disminuir el rendimiento del DME el 1% se
requiere cuadruplicar el tamafio de particula, con un ligero aumento de la
valorizaciéon de COo..

También mediante simulacion, se ha determinado que la disminucion de la
difusividad (que seria la consecuencia de una mayor compactacion de las
nanoparticulas de las funciones del catalizador) tiene poca incidencia en los
resultados, de forma que al disminuir la difusividad a la décima parte, el
rendimiento de DME y la valorizacién de CO: disminuyen en torno al 0.1 %, y la
disminucion de la difusividad a la centésima parte conlleva una disminuciéon de
estos indices Unicamente del 0.7 % y 0.4 %, respectivamente.

Por otro lado, y con una perspectiva general de los resultados, el trabajo realizado
abre un abanico de expectativas, ante las mejoras obtenidas con la estructura
core-shell y se pone de manifiesto el interés de profundizar en las distintas escalas
de estudio, comenzando con la preparacion de la particula core-shell, mediante el
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ensayo de técnicas que faciliten su produccion reproducible a mayor escala y
garantizando la resistencia mecanica.

Es asi mismo importante profundizar en el conocimiento de los mecanismos de las
reacciones y también en los de formacién del coque, para completar la
explicacion sobre la sinergia entre estos mecanismos en el catalizador
convencional y en el core-shell. En cuanto a la desactivaciéon, es interesante
adecuar la composicion de la funcién metalica para evitar su sinterizaciéon, dada la
limitacion que supone la temperatura de 300 °C, y estimando la mejora que se
alcanzaria con una estabilizacién de esta funcion, sobre todo para la valorizacion
de COg., al poder trabajar a mayor temperatura.

La cinética de desactivacion es otro aspecto que permite mejoras, con la
consideracion de expresiones que tengan en cuenta mas fielmente el mecanismo
de desactivacion de cada una de las funciones y probablemente considerando
una desactivacion selectiva que diferencia la de cada reaccion individual. Ahora
bien, profundizar en este tema exigiria de experimentos de muy larga duracion.

Igualmente, el aumento de escala exige la utilizaciéon del modelo cinético para la
simulacion del reactor con recirculacion (exigida en condiciones de bajo
rendimiento de DME, como las 6ptimas para la valorizacion de COz) y la simulaciéon
de estrategias de reaccioén-regeneraciéon, con este reactor (de lecho fijo) y con
reactor de lecho fluidizado.
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intenta ser mejor que tu mismo.
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10 NOMENCLATURA

10.1 ABREVIATURAS

Catalizadores

AEI Estructura cristalina del SAPO-18.

AEL Estructura cristalina del SAPO-11.

Br,Lw Centros acidos Bronsted y Lewis.

CS Catalizador bifuncional con estructura core-shell.
CZA CuO-ZnO-Al20:s.

CZMn CuO-ZnO-MnO.

CZZr CuO-Zn0O-ZrO: preparado con carbonatos.

CZZr —a CuO-Zn0O-ZrO:2 preparado con aminas.

HZ Zeolita HZSM-5.

M/A Relacion méasica entre funcién metdalica y acida.
MF Catalizador bifuncional preparado por mezcla fisica.
MFI Estructura cristalina de la zeolita HZSM-5.

SAPOs Silicoaluminofosfatos.

Columnas cromatograficas

MS -5 Tamiz molecular.

PPQ Columna Poapak Q.

Compuestos

BTX Benceno, Tolueno, Xileno.

Co, CO + COs.

DME Dimetil éter.

HC Hidrocarburos C:-Cs, parafinas.
LPG Gases licuados del petrdleo.
MeOH Metanol.
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NO, NO + NO..

PA Preparacién de catalizador core-shell por adhesion fisica
PAH Aromaticos policiclicos.

PTFE Politetrafluoroetileno.

voc Compuestos organicos volatiles.

Procesos cataliticos

BTL Biomasa a liquidos.

DTO DME a olefinas.

FCC Craqueo catalitico en lecho fluidizado.

LPMeOH Proceso de obtencion de metanol a baja presion.

MTG,MTO,MTP Metanol a gasolina, a olefinas y a propileno, respectivamente.

SRD Reformado con vapor de DME.
STD Proceso de sintesis directa de DME a partir de gas de sintesis.
WGS,TWGS Reaccion de Water Gas Shift y reaccion Water Gas Shiftinversa.

Técnicas de caracterizacion

DTA Analisis térmico diferencial.

DTG Termogravimetria diferencial.

EDX,EDS Espectroscopia de rayos X y de energia dispersiva.

FTIR Espectroscopia infrarroja de transformada de Fourier.

GC Cromatografia de Gases.

ICP — OES Espectrometria de emisibn 6ptica de plasma de acoplamiento
inductivo.

MCF Microscopia confocal de fluorescencia.

SEM Microscopia electréonica de barrido.

TCD Detector de conductividad térmico.

TPD Desorcion a temperatura programada.

TPO Oxidacioén a temperatura programada.

TPR Reduccion a temperatura programada.

XRD Difraccion de rayos X.
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10.2 NOMENCLATURA GENERAL

€0,/CO,
L

De,i

E,Ej'

0
Fo, Fco,. Feo,

fi
H,/CO, H/COy

Actividad del catalizador.
Contenido de coque en el catalizador, % en masa.
Relacion molar entre CO2 y COx.

Coeficiente de difusion binario entre los compuestos iy k, cm2 s,

Coeficiente de difusion efectiva del compuesto i en la particula
de catalizador, m2 h'1 (ecs. 7.12y 7.14) y cm2 st (ec. 7.15).

Coeficiente de difusividad de Knudsen, cm?2 s,
Coeficiente de difusion molecular del compuesto i, cmz2 s,
Diametro medio de poro, A.

Energia de activacion aparentes e intrinseca de la etapa j,
kJ mol1.

Caudal molar alimentado, de COx en la corriente de

alimentacion y en la corriente de productos en unidades de C,
molc h-1.

Valor critico de la funcién de distribucién F del test de Fisher.

Factor de restriccion implementado para considerar la friccion
entre el compuesto i y las paredes del poro para el calculo de
difusividad efectiva (ecs. 7.14y 7.21).

Funcion objetivo error para el calculo de parametros cinéticos.
Caudal molar del componente i a la salida del reactor, mol h-.
Fugacidad del compuesto i, bar.

Relacion molar entre H2 y CO, y entre Hz y COx.

Kaas,i» Kaas,i» Kaas; Constante de equilibrio de adsorciéon del compuesto i y valor

K;

ka, kg, k3’

kj ’ k;' k;

correspo