Tesis Doctoral
Ingenieria Quimica

Contribucion al Desarrollo de Biorrefinerias
Termoquimicas Basadas en la
Hidrocarbonilacion de DME

(MeOH: Metanol) (DME: Dimetiléter) (MA: Acetato de metilo) (EtOH: Etanol)
(EA: Acetato de etilo)

y EA

Hy, CO (Me(iH) MA %

Cuwzn0

Sintesis de Metanol Sintesis de DME  Carbonilacién de DME | Hidrogenacion de MA

Autor: Miguel Angel Vazquez Dominguez
Directores: Pedro Ollero de Castro
Pedro Garcia Haro

Dpto. Ingenieria Quimica y Ambiental

Escuela Técnica Superior de Ingenieria .
Universidad de Sevilla .

o
2019









Tesis Doctoral
Ingenieria Quimica

Contribucion al Desarrollo de

Biorrefinerias Termoquimicas Basadas

en la Hidrocarbonilacion de DME

Autor:

Miguel Angel Véazquez Dominguez

Directores:

Pedro Ollero de Castro

Catedratico de Universidad

Pedro Garcia Haro

Profesor Contratado Doctor

Dpto. de Ingenierfa Quimica y Ambiental
Escuela Técnica Superior de Ingenieria

Universidad de Sevilla

Sevilla, 2019

ii



iii



iv

A mi familia






Agradecimientos

Quisiera agradecer a mis directores de tesis por su esfuerzo y dedicacién a lo largo
de mi periodo de formaciéon como doctorando. A Pedro Ollero, agradecerle
especialmente el brindarme la posibilidad de realizar con él la tesis, lo que para mi
ha sido un verdadero honor. A Pedro Haro manifestarle mi gratitud por su apoyo
y asistencia en todo momento, tanto en lo referente a las contribuciones como a la
redaccion de esta tesis, sin cuya ayuda esta tarea hubiera resultado atin mas ardua.

Igualmente, me gustaria agradecer a Fernando Vidal por sus siempre valiosas
aportaciones en las innumerables reuniones que hemos tenido. Fue él quien me dio
la oportunidad de entrar a formar parte del Grupo de Bioenergia cuando atin era
estudiante de carrera.

Dar las gracias, por supuesto, a mis (hasta hace nada) comparieros de laboratorio
(Paco, Marta, M? Angeles, Marichu, Jose, Gracia, ...), quienes siempre me han
ayudado de una u otra forma cuando lo he necesitado. Sergio y Emilio, tampoco
me olvido de vosotros; se echan de menos esos cafés y sobremesas hablando sobre
temas irrelevantes pero que nos hacian evadirnos, aunque solamente fuera por
unos momentos, del duro trabajo diario.

Agradecer también al personal de laboratorio: Rafael, Diego y Maite por su
inestimable ayuda a la hora de llevar a cabo los ensayos experimentales. También a
Fernando Castafio que, aun no perteneciendo al departamento, siempre se ha
mostrado dispuesto a ayudarme con la construccion de la planta de laboratorio, su
cableado y programacion, asi como a resolver cualquier problema que surgiera.

Finalmente, agradecer a mi familia por su eterno apoyo. Papa, esto va por ti...

vi



vii



RESUMEN

Las biorrefinerfas termoquimicas enfocadas a la multiproduccion son una
interesante opcion frente a los procesos de obtencion de combustibles liquidos y
gaseosos a partir de biomasa (BTL/G por sus siglas en inglés), puesto que permiten
una mejor integracion tanto de materia como de energia, lo que redunda en una
mejor eficiencia energética que repercute de forma positiva en la rentabilidad de
este tipo de plantas [1].

La presente tesis doctoral parte de un estudio previo [2], donde se propuso un
disefio conceptual de biorrefineria termoquimica con multiproduccion basada en
hidrocarbonilaciéon de dimetiléter (DME). La hidrocarbonilacion de DME consiste
en un proceso en dos etapas y emplea, en la primera de ellas (carbonilacion de
DME), una zeolita acida (H-MOR) donde se obtiene acetato de metilo (MA).
Posteriormente, en la segunda etapa, el MA es hidrogenado empleando un
catalizador con base de cobre y soporte de éxido de cinc (Cu/ZnO) dando lugar a
metanol (MeOH) y etanol (EtOH). E1 MeOH (subproducto de esta reaccion) puede,
a su vez, ser deshidratado en presencia de una zeolita 4cida (por ejemplo, HZSM-5)
para obtener mads DME obteniendo, asi, una alta selectividad global a EtOH.
Ambos catalizadores (comercialmente disponibles) tienen la ventaja de ser
econdémicamente asequibles, ademas de permitir operar bajo condiciones suaves de
presion y temperatura con una alta selectividad al producto deseado de cada
reaccion.

Dado que el disefio original del proceso se realizo con los escasos datos
experimentales que habia hasta la fecha [3-8], era preciso someterlo a una revision
a partir de investigaciones mas amplias para despejar dudas acerca de la viabilidad
técnica y econdmica del proceso. Efectivamente, cuestiones tales como la
desactivacién de la H-MOR, su posible regeneracion, asi como el efecto de la
presencia de compuestos procedentes de corrientes de recirculacion en las dos
reacciones implicadas en el proceso considerado, no fueron suficientemente
tratadas en aquel entonces. Tampoco se sabia con certeza qué efecto tiene el H2en la
carbonilacion, como tampoco el del CO sobre la hidrogenacion; cuestiones, sin
duda, importantes de cara a la rentabilidad del proceso.
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De esta necesidad de datos experimentales nace el presente trabajo, que tiene por
objetivo principal el de contribuir al desarrollo de este concepto de biorrefineria
termoquimica y que forma parte de las investigaciones realizadas en el marco del
proyecto BIOTER. El proyecto BIOTER transcurrié entre los afios 2012 y 2015
(Proyecto I+D Retos; ENE2012-31598) contando con la financiacion del Ministerio
Espariol de Economia y Competitividad. Dicha contribucion ha consistido en el
estudio experimental de las dos etapas de la hidrocarbonilacion de DME y
retroalimentacién al disefio del proceso original para evaluar las implicaciones de
los resultados obtenidos en el mismo.

Para ello, en primer lugar, se ha estudiado cada etapa del proceso de forma
separada con el objetivo de estudiar el efecto de diferentes variables en cada una de
las reacciones, tales como presion parcial y relaciones molares de reactivos,
temperatura, simulacion de corrientes de reciclo, etc. Ademas, para el caso de la
etapa de carbonilacion de DME, se ha estudiado la posible regeneracion del
catalizador mediante dos procedimientos diferentes y se ha intentado modelar los
primeros estadios de la reaccion (fase de iniciacién) con idea de determinar los
coeficientes cinéticos asociados a las etapas elementales de esta fase, como paso
previo en el objetivo de desarrollar un modelo cinético para la reaccion, a pesar de
que el mecanismo de dicha reaccién atin no esta totalmente definido.

Posteriormente se ha estudiado, de manera experimental, el proceso global para
conocer el efecto combinado de ambos catalizadores cuando se disponen en serie
bajo las condiciones de operacion de diseno.

Los resultados muestran que el proceso se realiza, a diferencia de otros de sintesis
de EtOH, en total ausencia de agua y con una limitada formacién de COz. Ademas,
permite una cierta flexibilidad en cuanto a la relacion Hx/CO del gas de sintesis.
Este gas de sintesis puede ser alimentado al primer reactor de carbonilacion de
DME sin tener que eliminar el Hz de la corriente, puesto que no se ha observado
una influencia significativa en esta reaccion, lo cual supone un importante ahorro
de separacion.

Otro resultado destacable de este estudio es la posibilidad de regenerar la zeolita
H-MOR tanto con aire diluido como con aire atmosférico con resultados muy
similares, lo que permite poder abordar la reactivacion de este catalizador a escala
industrial, mejorando la rentabilidad de la planta con respecto al disefio de partida,
donde no se contemplaba esta posibilidad. En este sentido, se presenta una



propuesta para la etapa de carbonilacion basada en la utilizacién de cuatro
reactores funcionando de forma alternada para permitir la regeneracién de cada
uno de ellos cuando se hace necesario, de tal manera que es posible mantener un
cierto nivel de produccién de MA con el tiempo, amortiguando, asi, los efectos de
la dindmica intrinseca asociada a esta reaccion (periodo de induccién y
desactivacion).

Finalmente, se ha detectado la formacion de acetato de etilo (EA) como
subproducto de la etapa de hidrogenacién de MA (producto de alto valor afiadido),
compuesto que no estaba contemplado en el disefio original del proceso. Aunque,
la maximizacion de su produccién no es conveniente porque acarrea la
coproduccion de una cantidad significativa de acetaldehido (producto de bajo valor
afladido cuya separacion es complicada y su recirculacion es problematica para los
catalizadores), cuando se produce bajo condiciones tipicas para la formacién de
EtOH, es posible el aprovechamiento del EA (no sin entorpecer la purificacién del
EtOH) para ser vendido directamente o, alternativamente, ser recirculado al reactor
de hidrogenacion de MA, donde es convertido para dar mas EtOH y conseguir, asi,
una mayor selectividad global al producto deseado.
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ABSTRACT

Thermochemical biorefineries with multiproduction are an interesting alternative
to single-product orientated processes for obtaining liquid or gaseous fuels from
biomass (Biomass-to-Liquid/Gas, BTL/G), as their profitability is favored because of
a better material and energetic integration and, therefore, a higher energetic
efficiency is achieved [1].

The present work is based on a previous work [2] where a novel conceptual design
of a thermochemical biorefinery with multiproduction based on dimethyl ether
(DME) carbonylation was proposed. The DME hydrocarbonylation route consists
of two reaction steps. In the first step (i.e., DME carbonylation), methyl acetate
(MA) is produced over an acidic zeolite (H-MOR). In the second step (ie, MA
hydrogenation), MA reacts with Hz over a Cu-based catalyst supported over zinc
oxide (Cu/ZnO) yielding methanol (MeOH) and ethanol (EtOH). MeOH (by-
product of the reaction) may, in turn, be dehydrated over an acidic zeolite (e.g., H-
ZSMB5) to yield more DME. Therefore, enhancing the global selectivity to EtOH.
Both catalysts are inexpensive and commercially available, and operate at mild
conditions with high selectivity.

As the original process design was developed from a limited set of available
experimental data at the time [3-8], a revision of the study from a broader research
was required in order to clear up uncertainties about the techno-economic
feasibility of the process. For instance, practical issues like H-MOR deactivation
and regeneration, the effect of recirculation of unconverted products and the effect
of H2 and CO presence in the DME carbonylation and MA hydrogenation steps,
respectively, had been poorly investigated. Those issues are, undoubtedly, of a
great relevance for feasibility of the process.

The present work aims to bring light on the aforementioned issues, therefore,
contributing to the development of the DME hydrocarbonylation thermochemical
biorefinery concept. The work has been conducted in the framework of the BIOTER
project. The BIOTER project (Proyecto I+D Retos; ref. ENE2012-31598) was
developed from 2012 to 2015 with the financial support of the Spanish Ministry of
Economy and Competitiveness. Such contribution consists in the experimental
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study of the two reaction steps involved and the corresponding analysis of the
implications to the original process design.

Firstly, each reaction step has been studied separately analyzing the effect of
several variables, such as partial pressures and molar ratio of reactants,
temperature, recycling simulation, etc. In addition, the regeneration of H-MOR has
been studied using two procedures. Moreover, the modeling of the initiation stage
in DME carbonylation has been attempted with the aim of obtaining the kinetics
coefficients associated to the corresponding elementary steps of this stage, as a
previous step in developing a kinetic model for the whole reaction, despite the fact
that the reaction mechanism is still not clear enough.

Secondly, the global DME hydrocarbonylation process has been studied in order to
know the combined effect of both catalysts (set up in series under typical reaction
conditions).

The results obtained point out that, unlike other EtOH synthesis processes, this one
is effectively carried out under anhydrous conditions (i.e., no water formation was
detected) and with a limited formation of CO: in the second step. In addition, the
process allows for a certain flexibility in the syngas H»/CO molar ratio. This
synthesis gas may be fed to the carbonylation reactor without previous separation
of Hz, as no negative effect has been detected on DME carbonylation reaction. This
entails an important saving in terms of separation costs.

Another relevant result in this work is the possibility of regenerating the H-MOR
using either diluted and atmospheric air with similar results. Therefore, plant
profitability may be enhanced at industrial scale compared to the original process
design, where regeneration was not considered. A design suggestion for an
industrial operation of the carbonylation section is provided, based on a set of four
reactors. By doing so, it is possible to maintain a stable MA production, therefore,
minimizing the intrinsic transient effects of this reaction (caused by induction
period and deactivation).

Finally, ethyl acetate (EA) has been found to be a by-product in the MA
hydrogenation section, a high-added value product that was not considered in the
original process design. However, the maximization of EA production does not
seem of interest since it involves a significant co-production of acetaldehyde (a low-
added value product whose separation is difficult and its recirculation is
problematic for the catalysts). Conversely, under favorable conditions for EtOH
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production, it is possible to separate EA or, alternatively, it might be recirculated to
the hydrogenation reactor in order to produce more EtOH, achieving, by this way,
a higher global EtOH selectivity.
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1. ANTECEDENTES, OBJETIVOS Y
ALCANCE

n este capitulo se describe brevemente el marco contextual de la presente
Etesis doctoral, comenzando con la definicién del concepto de biorrefineria

termoquimica y sus ventajas cuando se orienta a la multiproduccién. A
continuacion, se enumeran los principales trabajos de investigacion llevados a cabo
relacionados con este tipo de instalaciones para, posteriormente, definir tanto el
objetivo general que persigue la tesis como los especificos que se han marcado para
conseguirlo. Finalmente se detalla el alcance de este trabajo, donde queda resumido
para el lector los puntos principales que se recogen en los diferentes capitulos que

componen este documento.

1.1 Contexto de la tesis

Una biorrefineria termoquimica es una instalacion en la que se producen diferentes
tipos de compuestos quimicos y/o servicios (calor y electricidad) a partir de
biomasa que, a su vez, es transformada a través de procesos de gasificacion y/o
pirdlisis. Centrandonos en aquellas que emplean los procesos de gasificacion y,
desde el punto de vista de la diversificacion de productos, este tipo de instalaciones
puede disefiarse para una produccidon simple (es decir, orientada a un unico
producto) o multiple.

El concepto de biorrefineria orientada a un solo producto ha sido objeto de una
intensa investigacion y usa los llamados procesos Biomass-To-Liquid/Gas (BTL/G, es
decir, procesos directos para obtener combustibles liquidos o gaseosos directamente
a partir de gas de sintesis procedente de biomasa). En este sentido, cabe destacar los
esfuerzos para desarrollar este tipo de instalaciones a escala comercial por parte de
Enerkem en Canadd para producir MeOH y EtOH mediante el aprovechamiento
de residuos sélidos urbanos; asi como las plantas de demostracion desarrolladas en
Suecia para sintetizar DME y gas natural sintético (proyectos BioDME y GoBiGas



respectivamente) y la construida en Alemania para producir gasolina a partir de
DME (proyecto biolig®).

También es posible producir un tnico producto a partir de rutas indirectas
empleando un quimico de base obtenido a partir de gas de sintesis (por ejemplo, la
sintesis de EtOH a partir de DME), lo cual tiene ciertas ventajas desde un punto de
vista técnico, como la reduccién (o incluso eliminacion) de la recirculacion del gas
de sintesis no convertido al existir diferentes secciones donde es consumido,
consiguiéndose asi una mayor conversion global del mismo; o las condiciones mas
suaves de presion requeridas (si se compara con los procesos BTL para producir
EtOH). En cualquier caso, este tipo de plantas no permite una adecuada integracién
entre los diferentes procesos de la misma y su rentabilidad depende de la
maximizacion de la produccién del tnico producto que se obtiene de ellas.

Por su parte, las plantas multiproduccion pueden concebirse mediante el uso de
varios procesos BTL/G o, alternativamente, usando un quimico comun a todas las
rutas involucradas en la planta (compuesto quimico de base). Un reciente estudio
de Haro y colaboradores [1] afirma que en este tltimo caso se consigue una mejor
integracion material y energética, mejorandose asi la eficiencia energética de la
biorrefinerfa y, por lo tanto, la rentabilidad de la planta. Ademas, la
multiproducciéon permite adaptar la estrategia de negocio, basculando la
producciéon a un producto o a otro dependiendo de las necesidades del mercado y
atenuando, asi, las incertidumbres en los beneficios asociadas a las fluctuaciones en
la demanda de un producto determinado.

En este ultimo tipo de biorrefinerfas se enmarca la presente tesis doctoral,
partiendo de un disefio conceptual previo que gira en torno a la utilizaciéon de DME
como quimico de base. Asi, a partir de este compuesto es posible obtener, mediante
carbonilacion, MA (el cual puede venderse directamente como disolvente o
convertirse posteriormente en anhidrido acético), ademds de EtOH a través de
hidrocarbonilacién. En este tltimo caso se obtienen como subproductos MeOH y
EA. El primero puede deshidratarse a DME, obteniéndose de esta manera una
mayor conversion global del éter a EtOH, mientras que el segundo puede venderse
directamente al tratarse de un producto de alto valor anadido (ver Tabla 1.1).
También es posible la produccién de olefinas (principalmente etileno y propileno) a
partir de DME a menores temperaturas que el proceso andlogo empleando MeOH
(Methanol-To-Olefins, MTO) [9].
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Tabla 1.1. Usos y precios actuales de los diferentes productos susceptibles de
obtenerse mediante hidrocarbonilacion de DME

Compuesto Usos principales Precio  |Referencia

Propelente, disolvente, y

DME .
refrigerante

569 €2010/m?3 [10]

Disolvente, fabricacion de

MA
anhidrido acético

1410 €010/m® | [10]

EA Disolvente 760 €2014/m3 [www.icis.com

Combustible en motores de
EtOH! gasolina, disolvente, precursor de | 770 €2014/m? [www.icis.com
otros quimicos

Etileno . , 1240 €2014/t  [Www.icis.com
Fabricacion de polimeros

(polietileno, polipropileno, etc.)

Propileno 815 €017/t [www.icis.com

1.2 Antecedentes

El Grupo de Bioenergia del Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental de la
Universidad de Sevilla ha contribuido en los ultimos afios al estudio de las
biorrefinerfas termoquimicas con multiproduccion a través de diversas
publicaciones (ver Tabla 1.2). Asi, en un primer trabajo, nuestro grupo realiz6é un
estudio tecno-econémico de un proceso para la produccion de EtOH a partir de
biomasa lignoceluldsica mediante hidrocarbonilacién de DME. Los resultados de
este estudio mostraron que mediante esta tecnologia es posible producir EtOH a un
menor coste con respecto al obtenido mediante ruta bioquimica debido a su mayor
eficiencia energética y selectividad al producto deseado [11].

En un trabajo posterior se amplia esta investigacion incorporando este proceso a

! Grado de pureza industrial (99% v/v).



una biorrefineria termoquimica que emplea DME como quimico de base
(identificado por nuestro grupo como uno de los intermediarios mas prometedores
en plantas multiproduccion [12]) y analizando la viabilidad tecno-econdmica
considerando diferentes disefios de la misma en funcién del producto obtenido,
demostrandose que para el disefio basado en la hidrocarbonilacién de DME, aun no
siendo el mas ventajoso? de todos los analizados, es competitivo comparado con
otros procesos BTL/G. Se llega, por tanto, a la conclusion de que la mayor
complejidad asociada a las plantas multiproduccién esta compensada por un
mayor rendimiento econémico con respecto a los procesos termoquimicos dirigidos
a obtener un solo producto. No obstante, este estudio apunta hacia la necesidad de
seguir investigando esta ruta a escala laboratorio para optimizar el disefio del
proceso, en particular las condiciones de operacion en la seccion de conversion de
DME [10].

Ademas, el Grupo de Bioenergia ha colaborado con el Karlsruhe Institute of
Technology (KIT) de Alemania, quienes han venido desarrollando desde el afio
2005 el proyecto bioliq®, comentado anteriormente, para la conversion de biomasa
lignocelulosica en biocombustibles empleando DME como intermediario. Fruto de
dicha colaboraciéon se publicé un estudio de viabilidad tecno-econdémica de
produccion de gasolina y olefinas (tanto de forma separada como conjunta) a partir
de DME [13].

En un articulo posterior de nuestro grupo se describen las ventajas de emplear la
multiproduccion en las biorrefinerias termoquimicas, las cuales son principalmente
una mejor integracion de materia y energia, condiciones de operacion mas suaves
con respecto a los procesos BIL/G y un menor riesgo de la inversion gracias a la
diversificacion de la produccion [1].

Finalmente, en 2015 el Grupo de Bioenergia publicé otro trabajo donde se
desarrolla una metodologia para el cdlculo del balance de emisiones de gases de
efecto invernadero en biorrefinerias termoquimicas y del ahorro de las mismas
respecto a las emisiones derivadas del uso de combustibles fdsiles [14].

Los citados trabajos realizados por el Grupo de Bioenergia en materia de
biorrefinerias termoquimicas se enmarcan en el proyecto BIOTER (ENE2012-31598).
El objetivo de este proyecto, concedido en 2012 y financiado por el Ministerio de

2 En términos de la Tasa Interna de Retorno (TIR) de la inversion.
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Economia y Competitividad, fue estudiar nuevos conceptos de biorrefinerias
termoquimicas basadas en DME como producto quimico de base para producir
EtOH y quimicos (MA, EA y anhidrido acético) junto con electricidad. El proyecto
tuvo dos partes diferenciadas: (i) realizacion del disefio conceptual y simulacion de
un conjunto de alternativas de configuracién de la biorrefineria con sus
correspondientes andlisis técnico, econdémico y ambiental; y (i) estudio
experimental de las reacciones de carbonilacion e hidrocarbonilacion de DME para
identificar las condiciones 0ptimas de reaccion y el desarrollo de sendos modelos
cinéticos. De la primera parte del proyecto nacieron dos tesis doctorales; una
abordando el disefio y el analisis tecno-econémico de varios conceptos de
biorrefinerias termoquimicas basadas en DME [2] y la otra enfocada al analisis de
las emisiones de gases de efecto invernadero asociadas al ciclo de vida de este tipo
de instalaciones [15]. Por su parte, el presente trabajo tiene su origen en el enfoque
experimental del proyecto BIOTER.

Tabla 1.2. Contribuciones realizadas por el Grupo de Bioenergia al desarrollo de
biorrefinerias termoquimicas con multiproduccion

Ano Enfoque Ref.
2012 Analisis tecno-econdmico de un proceso indirecto de produccién de EtOH mediante 11
hidrocarbonilaciéon de DME [ ]

2013 Andlisis tecno-econdmico de doce disefios conceptuales diferentes de biorrefineria 10
termoquimica basada en DME (intermediario) con multiproduccion [ ]

2013 | Analisis tecno-econémico de un proceso de produccién de gasolina y olefinas a partir de DME [13]

2013 Revision critica sobre los quimicos de base mas atractivos para el disefio de biorrefinerias [1 2]
termoquimicas y sus potenciales rutas de transformacion

Ventajas de la incorporacion de la multiproduccién a biorrefinerias termoquimicas que
2014 e [1]
emplean un quimico de base

2015

Desarrollo de una metodologia de célculo de las emisiones de gases de efecto invernadero en [1 4]
biorrefinerias termoquimicas y ahorro respecto a las convencionales que procesan crudo




1.3 Objetivos y alcance

La presente tesis parte de un disefio conceptual previo de biorrefineria
termoquimica con multiproduccién, donde se consideran diferentes alternativas
para un proceso de conversion de biomasa en una serie de productos (DME, MA,
EtOH e H2) y electricidad mediante hidrocarbonilaciéon de DME (ver Figura 1.1), el
cual es obtenido a partir del gas de sintesis generado en el proceso de gasificacion
[10]. Basicamente, el proceso se divide en dos etapas, una primera en la que el DME
sintetizado se hace reaccionar con gas de sintesis para producir MA en presencia de
una zeolita acida, y una segunda en la que se produce la hidrogenacion de MA
empleando un catalizador basado en cobre (Cu/ZnO), obteniéndose EtOH y
MeOH? (ver Figura 1.2). Partiendo de esta idea, el objetivo general de esta tesis es
contribuir al desarrollo de un concepto innovador de biorrefineria termoquimica
basada en la hidrocarbonilacion de DME.

System boundaries

| |
I Feedstock Elnat] Syngas clean-up and DME DME Power .
Gasification TP 0 . A |
|  pretreatment conditioning conversion synthesis generation
| I
i [} I
R 160, .
| i |
. ' i
I Tar €O, &H, 1
| crocermatane = (00 |
! : DME |
| i DME - :
- Hydrocarbony- i I
| lation i !
. . i
Biomass| Secondary i )
e il i DME synthesis Power Island .
=4 Dryer & Milling iCFBG —» reformer — —\I, yni i r i
T T N
| : DME ] i A |
! Carbonylation g~~~ ] H |
| i . DME ] i !
Steam methane i ~ H i i
| reformer f ! ] i .
i i ] (|
| i i ] [
[ i i ] |
_____________________________________ U S P
Y | ] v
Hy Ethanol  Methyl DME Electric

acetate power

Figura 1.1. Disefio conceptual de biorrefineria termoquimica basado en
hidrocarbonilacion de DME
(tomado de [10])

3 Posterior a este estudio, se incorporé el EA como nuevo producto de este disefio conceptual, dado que se
comprobd en ensayos de laboratorio que se genera como subproducto en la etapa de hidrogenacién de
MA en cantidades significativas.
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Para cumplir con el objetivo general se marcaron, en un primer momento, los

siguientes objetivos especificos:

1.

Investigacion de la cinética de carbonilaciéon de DME en las condiciones del
proceso disefiado conceptualmente mediante la realizacion de ensayos
experimentales. Con este estudio se pretendia:

1.1. Contribuir al desarrollo de un modelo cinético aplicable al disefio del
proceso variando la presion parcial de CO, la relacion CO/DME y el efecto
de la presencia de Hz; y estudiando la etapa de iniciacion del mecanismo
de la reaccion.

1.2. Seleccionar, de entre varias opciones, el catalizador comercial mas idoneo*
para el proceso considerado.

1.3. Estudiar la desactivacion y la regeneracion del catalizador seleccionado.

Investigacion de la cinética de hidrogenacion de MA, bajo las condiciones del
diseno conceptual de partida, mediante la realizacion de ensayos
experimentales. Con este estudio se perseguia lo siguiente:

2.1. Determinar como influyen las concentraciones de los reactivos (H2 y MA)
en la velocidad de reaccion.

2.2. Estudiar el comportamiento de la reacciéon cuando hay presentes
compuestos procedentes del reactor de carbonilaciéon (tales como CO,
DME y MeOH), ademas de pequefias cantidades de productos de la etapa
de hidrogenacion (EtOH, EA y CO:) provenientes de las diferentes
corrientes de recirculacion de la planta (simulacion de reciclo).

Investigacion de la cinética del proceso global (hidrocarbonilacion de DME)
mediante la realizacion de ensayos experimentales con las dos etapas en serie
variando la temperatura en el reactor de hidrogenacion, asi como la presién
parcial de CO y la relacién CO/DME a la entrada del reactor de carbonilacion,
para estudiar su influencia en la distribucion de productos obtenida.

De las dos etapas que componen el proceso, la carbonilacion de DME es la que

supone un mayor desafio de cara al disefio industrial del proceso de
hidrocarbonilacién de DME, debido a la complejidad de la reaccién, donde tienen

4 En cuanto a actividad, selectividad, estabilidad y asequibilidad



lugar importantes efectos de régimen transitorio asociados a un extenso periodo de
induccidon y una apreciable desactivacion, lo que hace dificultosa la tarea de

desarrollar un modelo cinético que permita predecir la evoluciéon de las
composiciones de los compuestos involucrados en la misma. Tal circunstancia ha
motivado que los esfuerzos se hayan enfocado algo mas en la carbonilacion de

DME.

El presente documento se ha estructurado de la siguiente forma:

En el capitulo 2 se realiza un analisis del estado del arte de este proceso,
diferenciandose por etapas (carbonilacion e hidrogenaciéon de forma
separada) y también como proceso global (hidrocarbonilacién).

En el capitulo 3 se detalla la metodologia experimental seguida y equipos
utilizados para llevar a cabo los ensayos experimentales, asi como las
condiciones de operacion ensayadas en cada estudio realizado
(carbonilacién, hidrogenacion, hidrocarbonilacion). Igualmente, se describe
la metodologia empleada para el desarrollo del modelo cinético de la fase
de iniciacién de la carbonilacion de DME.

En el capitulo 4 se presentan y discuten los resultados obtenidos de los
ensayos experimentales realizados en cada etapa y en el proceso global, asi
como los obtenidos del modelo cinético aplicado para la fase de iniciacién
de la carbonilacién de DME. A continuacion, se analizan las implicaciones
mas destacables que dichos resultados tienen en el disefio conceptual de
biorrefineria termoquimica originalmente planteado.

Finalmente, el capitulo 5 estd dedicado a las conclusiones a las que se ha
llegado en esta tesis, proponiéndose lineas futuras de investigacion.
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CcO
H-Mordenite
H O CH3OCH3 CO/DME = 10 (hydrocarbonylation)
2 (DME) CO/DME = 47 4 (carbonylation)
y-Alumina, Zeolites
CH3COOCH; (methyl acetate)
CH,OH H,
>\
Cu/ZnO A

Ha/CO = 1-2 A\ Cu/Zno
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C,Hs0H

Carbonylation

Hydrogenation

Figura 1.2. Esquema original del proceso de hidrocarbonilacion de DME

(tomado de [2])






2. ESTADO DEL ARTE

n la tltima década se ha descubierto una nueva ruta indirecta en dos etapas a
Epartir de la cual obtener EtOH. Consiste en la obtencion previa de DME a

partir de gas de sintesis (ya sea mediante sintesis directa o indirecta) para
luego someterlo a carbonilaciéon en presencia de una zeolita acida, dando lugar al
compuesto intermedio MA. El MA es luego hidrogenado en presencia de un
catalizador basado en Cu, obteniéndose EtOH (y MeOH como subproducto, dado
que no deja de ser un catalizador de sintesis de MeOH modificado).
Adicionalmente, se obtiene EA, que es un producto de alto valor afiadido, como se

vio en el capitulo previo.

El hecho de que este proceso emplee un quimico de base como es el DME y que sea
posible la obtencién de diversos productos a partir de éste, permite su integracion
en una biorrefineria termoquimica multiproduccién que utilice DME como
compuesto intermedio, lo que lo convierte en una atractiva opcién habida cuenta de
la asequibilidad de los catalizadores empleados y de las suaves condiciones de
operacion requeridas. Por este motivo, como se comento en el capitulo anterior, se
han realizado varios estudios para analizar la viabilidad técnica y econdmica de
diversos disefios conceptuales de biorrefinerias termoquimicas basadas en la
hidrocarbonilacién de DME.

En este capitulo se realiza un breve analisis del estado del arte en materia de
biorrefinerfas termoquimicas con multiproduccion para, posteriormente,
profundizar en los trabajos desarrollados en relacion con el proceso de
hidrocarbonilacién de DME (tanto en lo referente a las etapas de carbonilacion e
hidrogenacién de forma aislada como en el proceso global) resumiéndose, para
cada etapa del proceso, los resultados que han sido mas provechosos para la
realizacion de esta tesis.

11
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2.1. Biorrefinerias termoquimicas con multiproduccion

Hasta la fecha, hay pocos estudios sobre biorrefinerias termoquimicas con
multiproduccion. Algunos de estos trabajos incluyen el analisis tecno-econdmico de
estas instalaciones usando un quimico de base. Asi, Zwart y colaboradores [16]
llevaron a cabo un analisis de plantas de produccién de combustibles Fischer-
Tropsch y gas natural sintético a partir de gas de sintesis donde queda demostrado
el hecho de que la coproduccién es mas eficiente en cuanto a la conversion de
biomasa en combustibles y la menor cantidad de ésta requerida si se compara con
los procesos de fabricacion por separado. Sin embargo, los autores concluyen que
esta tecnologia presenta dos inconvenientes a la hora de escalarse comercialmente
debido fundamentalmente a la gran inversion de capital requerida y al precio de los
productos obtenidos por esta via que, a dia de hoy, serian superiores a los
obtenidos a partir de recursos fdsiles.

Por su parte, Sadhukhan y colaboradores [17] analizaron la viabilidad tecno-
econdmica de cinco escenarios diferentes de poligeneracion basados en (i) la
captura y almacenamiento de CO: produciendo electricidad, Hz, acido acético y
MeOH a partir de carbon; (ii) la captura y reutilizacion del CO: para producir,
adicionalmente, CHs mediante la reaccion de Sabatier, (iii) gasificacién de carbén en
ciclo combinado con captura y almacenamiento de CO: para producir electricidad,
(iv) una unidad de tri-reforming para el gas procedente de la unidad de generacion
eléctrica para producir, simultdneamente, MeOH y (v) una instalacion similar a la
del escenario (i), pero procesando bio-oil en lugar de carbén. Sus resultados,
mediante simulaciones en Aspen Plus®, mostraron que pasando del escenario (i) al
(ii) no se consigue un beneficio econdmico ni un ahorro de emisiones; mientras que
pasando del escenario (iii) al (iv), donde se produce conjuntamente electricidad y
MeOH, la viabilidad tecno-econémica se ve mejorada. Por su parte, los productos
procedentes de la utilizacién de un recurso renovable como es el bio-oil (escenario
(v)) necesitan de incentivos externos para poder ser competitivos en precio con los
procedentes de recursos fosiles. Adicionalmente, los investigadores concluyen que
se puede lograr una reduccion de hasta un 75% de emisiones de CO: en las plantas
multiproduccién correspondientes a los escenarios (i), (iv) y (v).

Otros estudios se han centrado en combinar los procesos bioquimicos y los
termoquimicos. Uno de ellos corresponde a Fornell y colaboradores [18], quienes
realizaron un analisis tecno-econémico a una planta hibrida de procesamiento de
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madera donde se obtiene, por un lado, una pulpa rica en celulosa y por otro un
licor rico en lignina. De la pulpa se obtiene EtOH mediante un proceso de
fermentacion con una eficiencia de conversion del 16%, mientras que de la
gasificacion del licor se obtiene DME. Los resultados que arrojan las simulaciones
de este disefio muestran que es posible obtener una eficiencia global de conversién
de la biomasa del 65% gracias al efecto sinérgico de combinar ambos procesos. Sin
embargo, el estudio de viabilidad econdmica indica que la rentabilidad de una
planta de estas caracteristicas es fuertemente dependiente de los precios del EtOH y
del DME, mas atn que el propio coste de inversion.

Hoffmann y colaboradores [19] realizaron una serie de simulaciones en Aspen
Plus® sobre un concepto de biorrefineria multiproducciéon basado en la utilizacion
combinada de una planta de biogas para procesar residuos sélidos de origen
animal con el objetivo de tener una primera estimacién sobre la viabilidad del
proceso. A partir de esta planta se obtiene, por un lado, biogas (una mezcla de CHs
y COz) y, por otro, un residuo (digestato). El primero es enviado a una unidad de
produccion de He, por un lado, y utilizado para generar calor y electricidad para la
planta por otro; mientras que el segundo se envia a un proceso de licuefaccién
hidrotermal para obtener un bio-crudo. Tanto el bio-crudo como el Hz producidos
pueden ser posteriormente convertidos en biocombustibles tanto para transporte
aéreo como maritimo y terrestre. Los autores trabajaron con dos escenarios de
rendimiento a biogas diferentes, obteniéndose una eficiencia en la conversion
energética de la biomasa empleada a biocombustibles que estuvo comprendida
entre el 62% y el 84% tras descontar las demandas energéticas de la propia planta.

Finalmente, otros autores han investigado la multiproduccién usando rutas directas
en combinacién con la coalimentacién de combustibles fdsiles. Probablemente, el
grupo de Baliban [20-25] es el que mas ha profundizado en este tipo de hibridacién
estudiando la conversion de carbdn, gas natural y biomasa a combustibles liquidos.
Esta alternativa permite el aprovechamiento de las ventajas que presenta cada tipo
de alimentacion por separado. Asi, Baliban sostiene que las plantas de
procesamiento hibrido presentan un efecto sinérgico derivado de las ventajas
individuales de cada tipo de alimentacién. De esta forma, mientras que el carbon
permite reducir los costes de produccién de los combustibles en comparacién con
los procesos BTL, el empleo de biomasa consigue reducir las emisiones de gases de
efecto invernadero [21].

Por su parte, Meerman y colaboradores [26,27] simularon diferentes posibilidades
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técnicas y sus correspondientes impactos en la eficiencia global de una instalacién
flexible de procesamiento de biomasa y carbén para su gasificacion y posterior
conversion a diferentes productos de interés industrial (Hz, electricidad,
combustibles Fischer-Tropsch, MeOH y urea) incorporando, para algunos casos, la
captura de COz. Los investigadores llegaron, asi, a la conclusion de que es posible
sustituir la alimentacion de la planta, pasando de carbén puro a biomasa, con un
limitado impacto en la eficiencia de conversion energética. Este tipo de instalacién
también permite bascular la produccién (ya sea entre quimicos o entre quimico y
electricidad), bajo un mismo tipo de alimentacion, sin una merma importante en el
rendimiento de la misma, lo que se traduce en una alta flexibilidad. Ademas, para
los casos analizados coalimentando un 40% de biomasa y empleando captura y
almacenamiento de CO, se consigue una produccion con cero emisiones cuando ésta
se coalimenta con carbon. Por encima de esta composicion, los autores afirman que
se pueden conseguir incluso emisiones negativas de CO».

Por otro lado, como contribucién al desarrollo industrial de la etapa de
hidrogenacién de MA vy, desde el prisma de una biorrefineria termoquimica basada
en la hidrocarbonilacién de DME, cabe destacar el trabajo de Li y colaboradores [28]
donde ponen de manifiesto las ventajas que supone llevar a cabo esta reaccion en
una columna de destilacion reactiva. Asi, frente al proceso convencional en lecho
fijo que suele operar con un gran exceso de H: (H:/MA=10) y requerir
posteriormente de columnas purificadoras para obtener el EtOH en las
especificaciones deseadas, la hidrogenaciéon de MA llevada a cabo mediante
destilacion reactiva supone poder operar con una relaciéon Hz/MA mads reducida
(2.7/1) con una mejor integracion energética sin verse alterada la distribucion de
productos de forma significativa. De acuerdo con estos autores, se consigue asi una
reduccion del 41% en los costes de operacion relacionados con este proceso, con un
ahorro del 18% en los costes totales anuales.

2.2. Carbonilacion de DME

La mayor parte de la produccion de acido acético se lleva a cabo industrialmente
haciendo reaccionar MeOH con mondxido de carbono (lo que se conoce como
carbonilacion de MeOH). En este proceso se suelen emplear catalizadores
homogéneos basados en Rh o Ir (procesos Monsanto y Cativa respectivamente)
promovidos con compuestos a base de yoduro [29].
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Sin embargo, tras los trabajos de Fujimoto [30] y Stepanov [31] sobre la posibilidad
de realizar la carbonilacién de alcoholes con zeolitas 4cidas como H-Y, H-ZSM5 y
H-MOR (reaccién de Koch) aumentd el interés por este tipo de catalizadores
solidos, que presentan como principal ventaja frente a los homogéneos
tradicionalmente empleados el estar libre de compuestos halogenados (los cuales
son altamente corrosivos, ademas de ser un veneno para otros tipos de
catalizadores que pudiera haber aguas abajo del proceso de carbonilacion [32]) y ser
mas respetuosos con el medio ambiente, ademas de evitarse el tener que
recuperarlos para su recirculacién al proceso.

Las zeolitas son aluminosilicatos con un sistema de canales especifico segiin su
tipologia y, por ello, cada familia posee diferentes capacidades de difusion de
moléculas a través de ellos dependiendo de su tamarfio (es decir, sélo las moléculas
de un tamafio adecuado podran difundirse por un canal determinado, teniendo el
resto de moléculas mayores el paso impedido por limitaciones de tipo estérico), lo
que da lugar a que cada una presente sus particulares caracteristicas como
catalizadores. Existen multitud de familias de zeolitas que se clasifican por su
estructura. Estas pueden ser mono-, bi-6 tridimensionales dependiendo de la
orientacién que tenga cada tipo de canales. Asi, por ejemplo, la mordenita es un
material con varios tipos de sistemas de canales; uno de mayor tamafio,
comunmente denominado 12MR (12-membered ring channel, 12MRc en la Figura
2.1), y otro mas pequefio llamado 8MR (8-membered ring channel, SMRc en la Figura
2.1). Estos dos tipos de canales se conectan entre si indirectamente a través de un
tercer sistema de canales, también de tipo 8SMR (8MRb en la Figura 2.1), llamados
side-pockets. Como puede verse en la Figura 2.1, la orientacién de dichos canales es
segun los ejes coordenados b y c¢; de manera que la mordenita presenta una
estructura bidimensional.

Otros catalizadores estudiados para carbonilacion son los heteropolidcidos (HPA,
como el 4cido 12-tungstofosfdérico, HsPW12Ow [33]) v sus sales asociadas [34],
principalmente de Cs promovidas con Rh [32,35,36], aunque estas investigaciones
han estado mayoritariamente centradas en la comprension del mecanismo de
reaccion mas que en el propio rendimiento de este tipo de catalizadores, que
tienden a dar altas selectividades al producto deseado aunque ofrecen una
actividad catalitica baja en condiciones suaves de presion y temperatura [32].
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c

Figura 2.1. Sistema de canales de la mordenita
(tomado de [37])

Antes de comenzar el andlisis del estado del arte de la carbonilaciéon de DME con
zeolitas acidas, conviene aclarar que no todos los autores han reportado los
resultados de la misma manera; de modo que algunos han optado por tablas donde
aparece un unico valor para cada uno de los parametros analizados (conversion,
selectividades, etc.), mientras que otros han publicado graficas de tendencia con el
tiempo de reaccion. En este sentido, la evolucion temporal de la conversion de
DME (y/o productividad de MA) suele presentar un perfil caracteristico (ver Figura
2.2), con un periodo inicial (periodo de induccién) que finaliza una vez alcanzado
un valor maximo (que en la literatura se cita como steady-state o de régimen
permanente) para finalmente decaer como consecuencia de la desactivacion de la
zeolita por coquizacion. Por lo tanto, y con idea de fijar un criterio de referencia
para todos los casos presentados, los resultados descritos en el presente analisis del
estado del arte se refieren (salvo que se indique lo contrario) a los valores de
régimen permanente.
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Figura 2.2. Perfil tipico de conversion de DME/productividad de MA durante la
carbonilacion de DME con zeolitas acidas

Las primeras investigaciones publicadas sobre la ruta en que se centra la presente
tesis datan de 2006, cuando Iglesia y colaboradores [5] informaron de un proceso
altamente selectivo de carbonilacion de DME (selectividad superior al 99%) a bajas
temperaturas (150-190 °C) sobre zeolitas acidas. De acuerdo con ellos, esta reaccion
tiene la ventaja de ser mucho mas rapida que la carbonilacién de MeOH, dado que
durante esta ultima tiene lugar simultaneamente la deshidratacion de MeOH a
DME y agua, la cual inhibe la reaccion de carbonilacion.

A partir de este trabajo, aumentd el interés por la carbonilacion de DME y por
desarrollar una zeolita que sea suficientemente activa y selectiva, ademas de estable
en el tiempo, para producir MA. Prueba de ello es la incesante aparicion de
publicaciones relacionadas con esta reaccion, especialmente en los tltimos 6 afios
(ver Figura 2.3).
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Figura 2.3. Numero de publicaciones relacionadas con la carbonilacion de DME
sobre zeolitas acidas

(*Al cierre del tercer trimestre)

El grupo de Iglesia estudié diferentes tipos de zeolitas, siendo sélo 3 familias las
que presentaron actividad catalitica para esta reaccion (H-MOR, H-FER y H-ZSM5).
En el caso de la H-MOR, ademas, se investigaron dos ratios Si/Al diferentes (45 y
10). De todas ellas, la mordenita con Si/Al=10 fue la que exhibié una mayor
productividad de MA. Sin embargo, no se pudo establecer una correlacion entre el
contenido en aluminio de las zeolitas ensayadas y la velocidad de reaccién obtenida
con cada una de ellas [5].

Al investigar la dependencia de la presion parcial de reactivos sobre la reaccion,
hallaron que la velocidad de carbonilacion de DME es directamente proporcional a
la presion parcial de CO, mientras que es independiente de la de DME. También
confirmaron experimentalmente la inhibicion que provoca el agua al ser
coalimentada a la reaccion; produciéndose una mayor formaciéon de MeOH y
disminuyendo la produccion de MA. Se demostré6 que esta inhibicion es de
naturaleza reversible dado que, tras retirarla de la alimentacién, la velocidad de
reaccion se recupero [5].

En un segundo estudio de Iglesia, publicado un afio mas tarde de su primer trabajo
[38], se propone un mecanismo de reaccién basado en una primera etapa de
iniciacién, donde el DME se adsorbe disociativamente sobre un centro acido de
Bronsted, originandose posteriormente un grupo metilo y MeOH (reaccién (2.3)).
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Este proceso, en el que los protones acidos de la zeolita son sustituidos por grupos
metilo, se conoce como periodo de induccién. De esta forma, el catalizador se satura
con este intermediario, el cual posteriormente reacciona con el CO presente dando
lugar a otro grupo intermedio tipo acetilo, de acuerdo con (2.5), siendo ésta la etapa
mas lenta. Este tiltimo, a su vez, reacciona con DME para producir MA y regenerar
el grupo metilo, segtin (2.6). Por su parte, la formacion de agua ocurre a través de la
reaccion del MeOH producido con los centros acidos de la zeolita (reaccion (2.4)),
que también genera grupos metilo. El agua competiria por los mismos centros que
el CO (centros 4, de acuerdo con las etapas (2.1) y (2.2)), lo que inhibiria la reaccidn,
tal como ocurre en la reaccién de carbonilaciéon de MeOH, aunque en el caso de la
carbonilacion de DME la produccion de agua cesa tras el periodo de induccién
(cuando todos los centros acidos libres disponibles se han saturado de grupos
metilo), ya que cada ciclo del mecanismo finaliza con la producciéon de MA y la
regeneracion de un grupo metilo, y no con la de un centro acido libre (como ocurre
en la carbonilaciéon de MeOH), lo que evita que las etapas (2.3) y (2.4) se sigan
dando tras dicho periodo [38].

O+ & o (2.1)

H,0 +*2 & H,0" (2.2)
CH;0CH; + H™ i CH;0H + CH;™ (2.3)
CH,OH + H'™® < CH;"™ + H,0 2.4)
CO* 4+ CH;™® 5 COCH3™ ++ (2.5)

*b ke *b
CH;0CH; + COCH;™ =5 CH;COOCH; + CH; (2.6)

Teniendo en cuenta estas etapas elementales asumiendo que las adsorciones de CO,
agua y DME transcurren en equilibrio y aproximando a régimen pseudo-
estacionario (esto es, practicamente no hay formacion neta de especies intermedias),
Iglesia y colaboradores desarrollaron la ecuaciéon que gobierna la velocidad de
formacion de MA (ecuacién (2.7)) [38].

2.7)

- ( K1K5PcoCra )
MA — : P
1+ K1Pc0 + K2PH20 1+ H0 + K1KksPcoCr,a
K4Pmeon  kePpme(1+K1Pco+K2PH,0)
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Donde Cr. representa la concentracion total de centros tipo a (donde se adsorberian
tanto el CO como el agua).

Ahora bien, asumiendo que el CO reacciona directamente en fase gas (y no como
especie adsorbida) y en ausencia de agua, la velocidad de formacién de MA queda
simplificada a la expresion (2.8) [38].

KsPco (2.8)
PHy0 ksPco ~ KsPco

I'ma =

K4Pmeon  KePDME

Donde se ha tenido en cuenta, ademas, que la etapa de formacién de los grupos
acetilo a partir del CO (reaccion (2.5)) es la etapa controlante y, por tanto, ks<<ks.

La expresion (2.8) implica que es preciso operar con un gran exceso de CO de cara a
obtener velocidades de reaccion altas. En efecto, puesto que la velocidad de
formacion de MA no depende de la presion parcial de DME pero si de la de CO,
operar con una relaciéon CO/DME alta favorece la formacion del producto deseado.

En este segundo estudio del grupo de Iglesia [38] se aportan evidencias que
confirmarian el mecanismo propuesto, reaccionando el CO con los grupos metilo
bien en fase gas, bien como compuesto débilmente adsorbido sobre centros no
competitivos con ellos. La Figura 2.4 ilustra el citado mecanismo, el cual fue
posteriormente confirmado de manera experimental por otros estudios [39,40].

Ademas, observaron que cuando la zeolita es pretratada con DME antes de iniciar
la reaccién, se elimina el periodo de induccién, dado que ya para entonces el
catalizador estd saturado de grupos metilo [38]. Este resultado es interesante desde
el punto de vista practico toda vez que se conseguirian reducir, de esta manera, los
tiempos de operacién puesto que, como se verd mas adelante, el periodo de
inducciéon puede llegar a abarcar varias horas antes de alcanzarse el pico de
productividad maxima.
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Figura 2.4. Mecanismo de reaccion de carbonilacion de DME propuesto por
Iglesia y colaboradores
(tomado de [38])

En un trabajo también publicado en 2007, Iglesia y otros [41] demostraron que los
centros acidos de Bronsted localizados en los side-pockets de la mordenita tienen una
mayor selectividad a la reaccién de carbonilacién de DME que aquellos localizados
en otros canales de mayor tamafo (como los 10MR en la ferrierita o los 12MR en la
mordenita), debido a las restricciones espaciales que alli ocurren, lo que provoca
que las especies intermedias acetilo que se forman tras la adsorcién disociativa de
DME evolucionen de una forma mas especifica a MA.

De esta manera, observaron que la velocidad de reaccion depende
proporcionalmente de la concentracién de centros en los 8MR; mientras que no
existe una correlacién con la de centros en los 12MR o con la totalidad de centros en
el caso de la H-MOR [41]. Este resultado se corroboro tras observarse que otras
tipologias de zeolitas con mayor tamarfio de poros (I0MR y 12 MR), como H-BEA,
H-MFI y H-FAU daban pobres resultados en cuanto a actividad catalitica [41].

Los autores de este articulo concluyen con recomendaciones acerca de futuros
catalizadores mejorados para carbonilacion de DME, donde recalcan la necesidad
de que la zeolita empleada posea en su estructura un sistema de canales tipo SMR,
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con acceso a ellos a través de canales principales interconectados de mayor tamafio
(tipo 10MR o 12MR, como ocurre en la H-FER y H-MOR, respectivamente). Los
canales 8MR deberan, ademas, poseer centros acidos de Bronsted (H¥) [41]. En un
estudio reciente publicado en 2019 [42] se ha comprobado, ademas, que cuanto
mayor es la presencia de estos centros acidos en los side-pockets (menor relacion
Si/Al), mayor es la velocidad de formacién de MA.

Corma y otros [43] estudiaron en 2007 el mecanismo de reaccion de la carbonilacién
de MeOH sobre la H-MOR y la Cu/H-MOR (mordenita dopada con cobre)
mediante diferentes métodos espectroscopicos (de infrarrojo y de resonancia
magnética nuclear). Pudieron con ello constatar la formacion de las especies
intermedias metilo y acetilo en ambos catalizadores (confirmando asi el mecanismo
de esta reaccion propuesto previamente [44-46]) y que el cobre de la mordenita
dopada tiene una doble funcién; por un lado, activa el CO y por otro provoca la
adsorcion competitiva del DME frente a la del MeOH y el agua, siendo la velocidad
de reacciéon mucho mayor con respecto a la mordenita sin dopar. Esta preferencia
provoca que, en el caso de la Cu/H-MOR, el DME sea atacado por el cation acilo,
formandose MA como producto mayoritario, mientras que en el caso de la H-MOR
se adsorbe preferentemente agua, la cual provoca principalmente la aparicion de
acido acético como producto [43].

En un trabajo publicado en 2008 por el mismo grupo de investigacion [47], se
analiza tanto la reaccion de carbonilaciéon de MeOH como la de DME sobre H-
MOR; estudiandose diferentes posiciones de la estructura cristalina de la zeolita.
Estas posiciones estdn definidas por los cuatro huecos tetraédricos no equivalentes
que presenta su celda unitaria (lamados T1, T2, T3 y T4) y por cada uno de los
cuatro atomos de oxigeno enlazados al atomo de Al que se introdujo en cada hueco
para el estudio (nombrados como OX1, OX2, OX3 y OX4, con X=1, 2, 3 6 4 segtin si
se encuentra en el hueco T1, T2, T3 6 T4 respectivamente). Cada uno de estos
huecos tetraédricos tiene un emplazamiento diferente dentro del sistema de canales
de la mordenita. Asi, el hueco T1 se encuentra emplazado en el sistema de canales
principal 12MR, los huecos T2 y T4 se encuentran en la interseccién entre los 12MR
y los 8MR side-pockets y el T3 se localiza en el interior de los side-pockets.

De entre todas las posibles localizaciones, se seleccionaron para el estudio las
mostradas en la Figura 2.5, encontrdndose que soélo una posicidn concreta
localizada en los 8MR es selectiva para esta reaccion. En concreto, la posicion T3-
033,que da lugar a una orientaciéon muy especifica de los grupos intermedio metilo
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que se originan durante el periodo de induccion cuando éstos se ligan al atomo de
oxigeno del hueco tetraédrico T3 (se orientan en paralelo con respecto al eje del
canal 8MRb, -ver Figura 2.1-), haciendo que éstos sélo puedan reaccionar con CO,
estando restringido el acceso a las moléculas de DME y de MeOH [47].

Asi se explica como otras posiciones analizadas, como la T3-O31, también
perteneciente a los canales 8MR no sean, sin embargo, tan selectivas a la reaccion de
carbonilacion y por qué otras zeolitas, como la H-FER, que también presenta
canales tipo 8MR, sean menos activas a esta reacciéon comparada con la H-MOR.

.Y ' » W
. ale "

XY &

T3-033 | T4-044

Figura 2.5. Orientacion de los grupos metilo en las posiciones estudiadas por
Corma y otros para la carbonilacion de DME
(tomado de [47])

En 2011, Corma publicé un articulo [48] donde se describen las diferencias, desde el
punto de vista del mecanismo de reaccidn, entre la carbonilacion de MeOH y la de
DME. Mediante calculos tedricos (método de la densidad funcional), determinaron
las energias de activacion de las diferentes etapas que componen los mecanismos
de cada una de las reacciones en las dos posiciones estructurales mas relevantes de
la mordenita: las posiciones T3 (en el interior de los canales 8MR) y T4 (en los
12MR), por ser aquellas donde los atomos de Al de la zeolita se alojan
preferentemente [48].
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Las etapas que se estudiaron se recogen en la Tabla 2.1. Estas etapas elementales
comprenden (i) la formacién de grupos metilo como consecuencia de la reaccion de
MeOH o de DME con los centros de Bronsted localizados en la posicion estudiada
(reacciones (2.9) y (2.10)), (ii) reaccion de los grupos metilo con los diferentes
compuestos que puede haber presentes (CO, DME, MeOH o agua; reacciones
(2.11)-(2.14)) y (iii) reaccién de los grupos acetilo originados cuando los metilo
reaccionan con CO (reacciones (2.15)-(2.18)).

El analisis de las energias de activacion calculadas en este trabajo indica que la
primera fase de la reaccién (es decir, la formaciéon de grupos metilo a partir de
MeOH o DME) es favorable tanto en los 8MR como en los 12MR. Ademas, los altos
valores de las energias de activacion de las correspondientes reacciones inversas en
los canales 8MR (etapas (2.12) y (2.13)) indican la irreversibilidad de las etapas de
metilacién, tanto para un compuesto como para otro, en esta posicion de la zeolita
[48].

Por su parte, el estudio confirma la mayor reactividad de aquellos grupos metilo
formados en los 8MR. Se ha visto, sin embargo, que estas especies reactivas pueden
también reaccionar en los 12MR con DME para producir otros intermedios que son
los precursores del coque causantes de la desactivacion del catalizador (etapa
(2.14)), lo cual no ocurre en los 8MR. Es por ello por lo que los autores concluyen
que los atomos de Al localizados en los 8MR, ademas de proporcionar actividad a
la reaccion de carbonilacién, proporcionan selectividad al producto deseado [48].

En cuanto a la reaccion de los grupos acetilo con DME (etapa (2.18)), los
investigadores distinguen nuevamente entre los dos escenarios: por un lado, en los
canales 12MR, donde dicha reaccién puede darse facilmente; por otro, los canales
8MR, donde comprobaron que el ataque de dichos grupos por el DME es menos
probable debido a su elevada energia de activacion asociada [48]. De acuerdo con
este trabajo, en dichos canales, lo mas probable es que el ataque se realice por parte
del agua o del MeOH que se generan en los side-pockets durante las etapas (2.9) y
(2.10) de la carbonilacién con DME. Asi, el MeOH generado en (2.10) puede
reaccionar directamente con los grupos acetilo para dar MA (etapa (2.16)) o puede,
alternativamente, adsorberse segin (2.9) generandose agua, la cual puede luego
reaccionar con los grupos acetilo para dar acido acético, de acuerdo con la etapa
(2.15).
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Tabla 2.1. Probabilidad de ocurrencia de las diferentes etapas del mecanismo de
carbonilacion en los SMR y 12MR
(basado en [48])

Favorable en...
Etapa

8SMR | 12MR
(2.9) CH;0H + HZ - CH; - Z + H,0 v v
(2.10) CH;0CH; + HZ - CH; - Z + CH;0H v v
(2.11) CH;-Z + CO - COCH; - Z v v
(2.12) CH; - Z + H,0 - HZ + CH;0H x v
(2.13) CH; - Z + CH;0H - HZ + CH30CH; x v
(2.14) CH; - Z + CH;0CH; —» —»— hidrocarburos x v
(2.15) COCHj; - Z + H,0 - HZ + CH;COOH v v
(2.16) COCH; - Z + CH;0H — HZ + CH;COOCH; v +
(2.17) COCH; - Z + CH30H - CH; - Z + CH;COOH x +
(2.18) | COCH; - Z + CH30CH;3 — CH; - Z + CH;COOCH; | x v

De acuerdo con los autores, la alta selectividad en la reaccién de carbonilacién pasa
por trabajar a bajas temperaturas para evitar la formacion de hidrocarburos, de
acuerdo con (2.14), aunque ello dependera de la presencia o no de agua en el medio
de reaccién puesto que, de haberla y operar a baja temperatura, el agua formaria

* No se investigo la reaccién de los grupos acetilo con MeOH en los canales 12MR ya que la ausencia de
impedimento estérico alguno hace que la barrera energética sea favorable para que se dé, tal como ocurre
cuando reaccionan con agua y DME segtin (2.15) y (2.18) [48].
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cliisteres que bloquearian la difusién de los reactivos, inhibiendo la reaccién en los
side-pockets; estos cltisteres sélo pueden eliminarse operando a mayor temperatura,
pero esto tiene como contrapartida una disminucién en la selectividad como
consecuencia de la promocion de la etapa (2.14) de formacion de hidrocarburos. El
trabajar a bajas temperaturas en la carbonilacion de DME es posible dado que so6lo
se forma una molécula de agua por cada dos moléculas de grupos metilo formados;
mientras que en el caso de la carbonilaciéon de MeOH, la proporcién es 1:1. El
operar a baja temperatura con una alta selectividad es, por tanto, la principal
diferencia (y ventaja) de la carbonilacion de DME frente a la de MeOH sobre
zeolitas acidas [48].

Deng y otros [49] estudiaron en 2013 la reaccién de carbonilacién de DME con H-
MOR mediante espectroscopia de resonancia magnética nuclear, analizando por
separado lo que ocurria en los canales SMR y 12MR con el objetivo de aportar
evidencias experimentales sobre el mecanismo de reaccion. Observaron que el MA
se forma en ambos, aunque el descubrimiento experimental de que los grupos
acetilo solo se detectaron en los 8MR junto con la presencia de acetaldehido en los
12MR, les lleva a concluir que el MA se formaria, por un lado, en los SMR como
consecuencia de la reaccion de los grupos acetilo con DME y, por otro, en los 12MR
tras la implicacién del acetaldehido a través de una ruta no conocida hasta el
momento [49].

Por su parte, los investigadores no vieron diferencias significativas en la primera
fase de la reaccion (formacion de grupos metilo) en uno y otro tipo de canales, si
bien resaltan la facilidad de los formados en los 12MR para reaccionar con DME o
MeOH para generar hidrocarburos, lo que evidencia la baja selectividad de estos
canales para la reaccion de carbonilacion. También confirmaron experimentalmente
el ataque de los grupos metilo por el CO en los 8MR [49], de acuerdo con los
estudios previos anteriormente mencionados [5,48].

Jensen y otros [50] llevaron a cabo en 2015 un estudio tedrico basado en el método
de la densidad funcional para predecir la formacién de un compuesto intermedio
nunca antes reportada: la cetena (CH2CO). De acuerdo con los resultados tedricos
de estos autores, la cetena se formaria tanto en los 8MR como en los 12MR, como
consecuencia de la transformacién del carbocation acilo (formado, a su vez, tras la
reaccién del CO con los grupos metilo segtin (2.19)), adsorbiéndose fisicamente
sobre la zeolita de acuerdo con (2.20). Finalmente, la cetena evolucionaria al
intermedio acetilo segin (2.21).
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CO + CH; - Z > CH;CO* - Z~ (2.19)
CH;CO* - Z~ - CH,CO - HZ (2.20)
CH,CO - HZ - COCH; - Z (2.21)

La presencia de la cetena durante la reaccién se confirmé de forma experimental
empleando agua pesada (6xido de deuterio) tras la finalizacién del periodo de
induccién en la carbonilacion subrayandose, ademas, su papel como potencial
precursor del coque [50].

Este mismo grupo de investigacion publicé en 2017 otro articulo [51] analizando el
mecanismo de reaccion de carbonilacion de DME, tanto tedrica como
experimentalmente. El estudio tedrico reveld que, a diferencia de lo propuesto por
Corma y otros [48], el DME puede atacar los grupos acetilo formados en los side-
pockets para producir MA.

Por otro lado, se vio que tanto el MA como el 4cido acético (formado cuando hay
presente agua en el medio de reaccion) se adsorben mas fuertemente que el DME y
el MeOH sobre los centros acidos localizados en los canales principales de la
mordenita, lo que explicaria la inhibiciéon observada cuando se coalimentan estos
compuestos [51].

Por su parte, el MA se adsorbe en los side-pockets tan fuertemente como lo hacen el
DME y el MeOH, lo que puede afectar, segtin los autores, a la duracion del periodo
de induccion en funcion de su presion parcial. Ademas, vieron que, dependiendo
de la masa de catalizador empleada para los ensayos, la velocidad de reaccion a
una determinada presién parcial de CO era diferente, siendo mayor cuando se
disminuia drasticamente la masa de mordenita, lo que se explica por la inhibicién
que ejerce el propio producto en la reaccion (el estudio tedrico mostré que el MA
puede ligarse a un centro acido de Bronsted). Los investigadores apuntan a la
probable interaccion del MA con los grupos metilo alojados en los side-pockets, que
provoca un impedimento estérico del ataque del CO a dichos intermedios [51].

Finalmente, desarrollaron un modelo cinético de régimen permanente modificado
con respecto al de Iglesia [38], teniendo en cuenta este efecto inhibidor en el que se
asume que el MA reacciona con los grupos metilo para generar un compuesto
adsorbido, representado por la reaccion (2.23) [51].
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k
CO + CH; - Z - COCH; - Z 2.22)
K2
MA+CH;-ZoC-Z 2.23)
K:
DME + COCH; - Z <> MA + CH; - Z (2.24)

De acuerdo con este mecanismo, la expresion de la velocidad de formacién de MA
es la que se muestra en la ecuacion (2.25):

S Kk, Pco
MA —
1+ K,Pya + K51 2Ma (2.25)

PpmME

Tanto la expresion (2.8) como la (2.25) hacen referencia a la productividad de MA
que cabria esperar en ausencia de desactivacion del catalizador y tras el periodo de
induccién (es decir, en régimen permanente). Sin embargo y, como ya se ha
comentado con anterioridad, la H-MOR sufre una rapida desactivacién con el
tiempo que hay que tener en cuenta de cara a la implantacion del proceso a escala
industrial. En este sentido, se hace necesario el desarrollo de un modelo cinético
que permita prever la evolucion de la productividad de MA con el tiempo de
operacion y, de esta forma, optimizar las condiciones de operacion del proceso y el
disefio del reactor.

Un estudio de Ma y colaboradores, publicado en 2017 [52], trat6 de arrojar luz al
mecanismo de desactivacién de la mordenita durante la carbonilacién de DME
empleando diferentes modelos de desactivacion, en un intento por desarrollar un
modelo cinético que permitiera predecir la evolucion temporal de las
concentraciones de reactivos y producto durante la reacciéon. La validez de dichos
modelos se realizé de forma rigurosa a partir de datos experimentales obtenidos
variando la temperatura (195-210 °C), la presion (10-25 bar) y la velocidad espacial
(2.13-4.78 h'!) con una relacion CO/DME=46.5. De los ensayos cataliticos se concluyé
que el aumento de temperatura aumenta la velocidad de reaccién, pero también la
velocidad de desactivacion del catalizador. Un efecto similar se observo al
aumentar la presion de operacién. Por su parte, la velocidad espacial no produjo un
efecto concluyente sobre la velocidad de desactivacion de la mordenita.

Los investigadores, basandose en las similitudes existentes entre la reacciéon de
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carbonilacion de DME y la de formacion de olefinas a partir de MeOH en presencia
de zeolitas (proceso conocido como methanol-to-olefins, MTO), emplearon cinco
modelos cinéticos diferentes. Uno donde se considera que la desactivacion del
catalizador es independiente de cualquier componente presente en la reaccion,
segtin (2.26); un segundo donde se considera como tinico precursor del coque al
DME, de acuerdo con (2.27); un tercero en el que dicho precursor es exclusivamente
el CO, segtin (2.28); un cuarto donde se asume que ambos compuestos son los
responsables de la desactivacion de forma paralela segin (2.29) y finalmente un
quinto donde nuevamente el CO y el DME serian los precursores del coque, pero
esta vez de forma secuencial de acuerdo con (2.30) [52]. A continuacion, se resumen
los cinco modelos descritos:

da d
—gr_ Ka'a (2.26)
da d
arTie Kq - Ypme - @ (2.27)
da d
arTie Kq-Yco-a (2.28)
da d
T K4 - (YomEe + ¥Yco) - a (2.29)
da d
T =Kq - YpMmE * Yco - @ (2.30)

donde g es la actividad relativa del catalizador, ks es la constante de desactivacién e
ypMmE, yco son las fracciones molares de DME y CO respectivamente.

Por su parte, la expresion de la velocidad de reaccién teniendo en cuenta la
desactivacion es la indicada en la ecuacién (2.31).

ra =Kk-feo-a (2.31)

siendo k la constante cinética asociada a la reaccién de carbonilacién y fco la
fugacidad del CO.

Tras realizar un ajuste de regresion no lineal multivariable con los cinco modelos y,
con apoyo de técnicas de espectroscopia, llegaron a la conclusion de que el que se
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ajustaba mejor a lo experimentalmente observado fue el modelo correspondiente a
la expresion (2.30), es decir, tanto el CO como el DME influirian en la desactivacion.
Sin embargo, a pesar de estas investigaciones, aun no esta claro el mecanismo a
través del cual ejercen su influencia en la desactivaciéon de la H-MOR.

Ma ha publicado mas recientemente, en 2019, un estudio comparativo entre el
modo de desactivacion en la H-MOR y en la Cu/H-MOR [53]. Tras ensayar una
muestra de cada tipo comprobaron que, en el caso de la Cu/H-MOR, la velocidad
de desactivacion es mayor con respecto a la de la H-MOR. Si bien las especies de Cu
mejoran la actividad inicial del catalizador, tras 26 horas de operacion, los valores
de conversion en ambas muestras son muy similares. Un analisis del contenido de
coque en las muestras gastadas evidencié que la muestra dopada con cobre
presentaba una mayor concentracion de coque que la H-MOR.

En 2009, el grupo de Tsubaki report6 por vez primera los resultados obtenidos tras
estudiar las dos etapas que componen el proceso de sintesis indirecta de EtOH
mediante hidrocarbonilaciéon de DME [3]. En cuanto a la reaccién de carbonilacién,
se investigaron tres posibles zeolitas acidas para catalizar esta primera etapa del
proceso (H-MOR, H-f y H-ZSM5). De entre las tres zeolitas, la mordenita
(Si02/Al205=20) fue la tnica que mostrd actividad catalitica.

En un trabajo posterior, Tsubaki y otros [54] ampliaron sus investigaciones sobre la
hidrocarbonilacién de DME. Mas concretamente y, para la etapa de carbonilacién
de DME sobre H-MOR (SiO2/Al:0s=20), analizaron el efecto de la temperatura
sobre la conversién de DME, la productividad y la selectividad de MA en el rango
150-240 °C. Asi, observaron un aumento de los dos primeros pardmetros con la
temperatura, (mientras que disminuia la selectividad a MA como consecuencia de
la promocién de reacciones secundarias que daba lugar a la formacién de MeOH,
CO:z e hidrocarburos). Esta tendencia se mantuvo hasta los 240 °C donde, a pesar de
verse una conversiéon completa de DME, la formacion de MA disminuyd
considerablemente. Los autores concluyeron que la temperatura Optima de
reaccion, bajo sus condiciones de operacidn, era de 220 °C [54].

A la misma conclusién llegan en un trabajo posterior [4] donde vuelven a analizar
el rendimiento de la H-MOR bajo las mismas condiciones que las descritas en [54].
Fijada esta temperatura de 220 °C, pasaron a investigar el efecto de la relaciéon molar
CO/DME en la reaccion, viendo cémo al aumentar la concentracién de DME en la
alimentacién disminuye su conversion debido a la disminucién de la presién
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parcial de CO, que afecta directamente a la velocidad de reaccion, de acuerdo con lo
publicado por Iglesia y colaboradores [5].

En otro articulo, Tsubaki y otros [6] reportan los resultados de conversién de DME,
productividad y selectividad de MA obtenidos con una H-MOR (SiO2/Al:0s=15.8) a
distintas temperaturas (150-260 °C), junto con las selectividades de los
subproductos obtenidos (EA, CO:2y CHs; no se menciona la formacién de MeOH
como se hace en un trabajo previo [54]). Aqui determinan que el yield maximo a
MA se tiene a la misma temperatura reportada en trabajos previos (220 °C) [4,54].
Por su parte, las reacciones secundarias que originan el resto de productos no
deseados se ven favorecidas por la temperatura, motivo por el cual disminuye la
selectividad de MA.

La aparicién de CO: se atribuye a la reacciéon Water-Gas-Shift (WGS), mientras que
el EA se justifica por la reaccién del MA con los intermedios metilo que se forman
durante la reaccion [6]. Por otro lado, en este trabajo se habla de la formacién de
coque, tanto a nivel cualitativo (por el cambio de color que experimenta la muestra
de catalizador antes y después de la reaccién) como cuantitativo, realizandose un
analisis termogravimétrico para determinar qué cantidad de coque se habia
depositado en las muestras que operaron a 220 y 260 °C. En dicho andlisis se vio
que las muestras fresca y usada a 220 °C presentaban un perfil de pérdida de masa
similar tras la calcinacion, evidenciando que la muestra usada a dicha temperatura
no presentaba apenas signos de coquizacion. Por su parte, se determiné que la
muestra usada a 260 °C contenia alrededor de un 11% de coque [6].

Tsubaki también investigo en este estudio, y por vez primera, el efecto del Hz en la
carbonilacion de DME [6], aspecto importante teniendo en cuenta que en el proceso
global, integrado como parte del portfolio de una biorrefineria termoquimica, la
alimentacion podria ser gas de sintesis. Asi, los resultados alimentando Hz en una
relaciéon Hz/CO aproximada de 1 mostraron que tanto la conversién de DME como
la selectividad y la productividad de MA se mantuvieron practicamente iguales,
con respecto a los valores obtenidos en ausencia de Hz, concluyéndose que este
compuesto no tiene apenas efecto [6].

No obstante, este aspecto esta sujeto a controversia tras reportarse en un trabajo
posterior de Wang y otros [55] que el alimentar Hz produce una cierta inhibicién de
la carbonilaciéon de DME (tanto mayor cuanto mas alta sea su concentraciéon en la
corriente de entrada al reactor), provocando una disminucién en la conversioén de
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reactivo asi como en la selectividad a MA en favor de MeOH y de CHa. Asi,
probaron a introducir con la corriente de alimentacion diferentes cantidades de N2
o Hy, de tal manera que la relacién N2(H2)/CO fuera de 0.35, 0.7 y 1.05, observando
que la conversion de DME pas6 a disminuir progresivamente con dicho ratio como
consecuencia de la bajada en la presion parcial de CO. Esta disminucién, sin
embargo, era mas notoria cuando el agente diluyente era el H2 confirmandose, asi,
su efecto inhibidor en la carbonilacion de DME, lo que los autores justifican por la
probable adsorcién disociativa del H sobre los centros de Bronsted [55]. Por su
parte, la productividad de MeOH aumento ligeramente cuando se adicionaron
ambos gases diluyentes, pero esta subida fue practicamente igual tanto para el N2
como para el Hz, mientras que se detectd un ligero aumento de la formacion de CHa
como consecuencia de la reaccién del Hz con los grupos metilo originados durante
la misma [55].

Ademas de observar el efecto del Hz en la carbonilaciéon de DME, Wang y otros [55]
estudiaron el comportamiento de la reaccion en funcion de la temperatura (entre
190 y 230 °C) empleando una H-MOR (SiO2/Al:0+=18). Los resultados mostraron
que la conversion de DME aumentaba con el incremento de temperatura hasta los
210 °C (temperaturas superiores ya no tenian practicamente efecto sobre ella). Lo
mismo ocurrié con la selectividad a MA como consecuencia de la formacién de
productos secundarios (MeOH y CHa).

Por su parte, Shen y colaboradores [56] observaron que, tras aumentar la
concentracion de Hz (del 5% al 19%) en la corriente de alimentacion, tenia lugar un
alargamiento del periodo de induccién asi como de una mejora en la estabilidad de
la H-MOR que ellos mismos sintetizaron.

A partir de 2010, las investigaciones sobre la carbonilaciéon de DME se centraron,
principalmente, en intentar aumentar la velocidad y/o la estabilidad de la reaccion.
Las principales estrategias seguidas para ello (ver Figura 2.6) han sido (i) la
promocion de H-MOR con metales, principalmente Cu y Co, (ii) la modificacion del
contenido de Al, (iii) la desactivaciéon de los centros acidos localizados en los 12MR,
(iv) la disminucion de la resistencia a la difusién de reactivos y productos, (v) la
regeneracion de la zeolita desactivada para su reutilizacion y (vi) el empleo de otras
zeolitas alternativas como H-ZSM35 o H-FER (dopadas o no).
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Figura 2.6. Estrategias recogidas en bibliografia para la mejora de la actividad y/o
estabilidad en la carbonilacion de DME

A continuacién, se repasan los avances que se han desarrollado en cada una de
estas areas de actuacion.

Promocién de H-MOR con metales

El grupo de Tsubaki fue el primero en promover la mordenita con el objetivo de
intentar aumentar su actividad en la carbonilacion de DME. Sus resultados
mostraron que la Cu/H-MOR mejoraba drasticamente la conversion de reactivo con
respecto a la muestra sin dopar, con una selectividad a MA practicamente idéntica
a la obtenida con la H-MOR. De acuerdo con ellos, el cobre tendria un efecto
activador sobre el CO, favoreciendo su ataque sobre los grupos metilo [57].

Ademas, estudiaron el efecto del Hz sobre la mordenita dopada observando, como
ocurrié en su anterior trabajo [6], que no tiene una influencia significativa en la
carbonilacion [57].

El cobre ha sido el metal mds cominmente empleado en la bibliografia para
promover la actividad de la H-MOR. Asi, Ding y colaboradores [58] estudiaron el
efecto de la temperatura de calcinacion en el rendimiento de la Cu/H-MOR. Para
ello, se tomaron cinco muestras calcinadas a cinco temperaturas diferentes (270,
350, 430, 500 y 600 °C) para obtener el catalizador sdlido final. Los estudios de
caracterizacién tomados a estas muestras revelaron que la temperatura de
calcinacion tiene un gran efecto en las propiedades superficiales y estructurales de
la zeolita (superficie BET, drea, volumen y tamafio de microporos). De esta forma,
la muestra calcinada a 430 °C fue la que presentd mayores valores de todos estos
parametros y una mayor actividad en carbonilacién de DME. Ademas, la medicién
de la acidez de cada una de las muestras de Cu/H-MOR reveld que, entre 350 y 500
°C, tiene lugar una subida en la concentracion de centros Aacidos totales
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(especialmente de los débiles) con respecto a 270 °C. Sin embargo, a 600 °C tuvo
lugar una pérdida de centros (tanto débiles como medios y fuertes), lo que los
autores atribuyen a una desaluminacién generalizada que redunda en una pérdida
de actividad catalitica [58].

Ma y otros [59] estudiaron por qué el cobre proporciona una mejora en el
rendimiento catalitico de la mordenita. Tras un estudio del efecto en su actividad de
cada una de las especies de cobre presentes en la mordenita (Cu® y Cu*), los
investigadores llegaron a la conclusion de que las especies de cobre metdlico
incorporadas a la zeolita son las responsables del efecto beneficioso del dopado,
mientras que las especies Cu* son inactivas para la reaccién de carbonilacién [59].

Yu y colaboradores [60] investigaron el rendimiento de la Cu/H-MOR en funcién
de su método de fabricacion analizando cuatro métodos distintos de preparacion
(hidrdlisis de urea, impregnacion hiimeda, evaporacién e intercambio iénico). De
todas ellas, la Cu/H-MOR preparada mediante intercambio iénico destacé por
encima del resto por su mayor actividad y estabilidad frente al tiempo.

Wang y otros [61] ampliaron el abanico de posibilidades del dopado de mordenita,
estudiando el efecto de la incorporacion a la misma de otros metales ademas del
cobre. Asi, analizaron el efecto promotor del Co, Zn, Ni y Ag. Los ensayos
cataliticos realizados a cada muestra demostraron que, exceptuando la plata (que
dio peores resultados que la mordenita de partida), todos los metales tuvieron, en
mayor o menor medida, un efecto promotor, destacando por encima del resto la
dopada con Ni [61].

Por ultimo, los investigadores comparan la estabilidad de la Cu/H-MOR con la H-
MOR de partida, observandose que, en el caso de la muestra dopada con cobre, el
periodo de induccién se prolongé una hora mas con respecto a la H-MOR. Por su
parte, se pone de manifiesto la mejora experimentada en la estabilidad del
catalizador como consecuencia del dopado tanto en lo que respecta a la conversion
de DME como a la selectividad a MA. La Cu/H-MOR presentd, de esta forma, una
mayor estabilidad en el tiempo frente a la H-MOR de partida debido a la inhibicion
de las reacciones secundarias formadoras de coque [61].

Li y otros [62] estudiaron el rendimiento de la mordenita dopada con Cu, Co, Niy
Fe en la carbonilacién, observando que las muestras con Co y Fe daban peores
resultados que la zeolita madre (en contraposicion con los resultados obtenidos con
la Co/H-MOR por los anteriores investigadores [61], si bien es cierto que la
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temperatura de operacién en este caso fue bastante menor); mientras que las
promovidas con Cu y Ni mejoraban los resultados de conversion de DME,
mostrando la dopada con niquel, ademas, una mayor estabilidad frente al tiempo
durante las 8 horas de duracion de los ensayos [62]. Ademas, los investigadores
notaron diferencias en el rendimiento de la Cu/H-MOR segtn la temperatura de
reduccion que se le aplicd al catalizador previo a su uso [62].

Ma y otros [63] profundizaron en el mecanismo de reaccién implicado en la
carbonilacion de DME sobre Cu/H-MOR empleando resultados experimentales
procedentes de la técnica de espectroscopia de infrarrojos y tedricos basados en el
método de la densidad funcional. Sus investigaciones revelaron que el mecanismo
de la reaccion se ve modificado con respecto al de la H-MOR debido a que la
disociacién del DME sobre la zeolita es facilitada por el cobre (lo que esta en
sintonia con lo argumentado por Corma y otros [43]), generando un intermedio Cu-
CHs y MeOH adsorbido sobre un centro acido segtin (2.32). Sobre la especie Cu-
CHs se inserta el CO para generar la especie acetilo correspondiente, de acuerdo
con (2.33). Dicha especie intermedia reacciona con el MeOH adsorbido formando
MA adsorbido, tal como muestra la reaccién (2.34), que finalmente se desorbe del
catalizador regenerandose el centro acido [63].

CH;0CH; + Cu — HZ & Cu — CH;3 + CH;0H - Z (2.32)
CO + Cu — CH; - Cu — COCH; (2.33)

Cu — COCH; + CH;0H - Z > CH;COOCH; - Z + Cu — HZ ~ (2.34)

El efecto promotor del zinc se estudié de forma mas exhaustiva en un trabajo de Li
y colaboradores [64] afiladiéndolo a la mordenita a tres concentraciones diferentes,
observandose que el aumento del contenido de zinc en las muestras provocaba una
mejora de la conversion, excepto en sus valores iniciales, que se mantuvieron muy
similares entre si. Por otro lado, los estudios de caracterizacion de las zeolitas
determinaron que, tras el intercambio idnico, se produjo un descenso de los centros
de Bronsted (y, por tanto, un aumento del ratio Si/Al) de las muestras, tanto mas
acusado cuanto mayor era la cantidad de zinc incorporada a la mordenita. Estos
resultados llevaron a los investigadores a concluir que la adicion de zinc da lugar a
la pérdida de centros en los canales 12MR, mientras que los 8MR permanecen
intactos (lo que explicaria que las conversiones iniciales obtenidas con cada una de
las muestras fueran tan similares), ralentizandose de esta manera la desactivacion
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por coque [64].

Semagina y otros [65] también estudiaron el dopado de la mordenita con zinc,
destacando en concreto el efecto conjunto Cu-Zn sobre la mordenita. Sus resultados
demostraron que, comparativamente, las muestras bimetalicas presentaban mejores
resultados que las de la H-MOR, Cu/H-MOR y Zn/H-MOR, demostrando el efecto
sinérgico de esta combinacién tanto sobre la conversiéon de DME como sobre la
productividad y la selectividad a MA. Para estos autores, dicho efecto sinérgico
proviene, por un lado, del Cu que, como otros investigadores han apuntado [43,63],
facilita la adsorcién del DME y la activacién del CO. Por otro lado, el Zn parece
bloquear los centros situados en los 12MR responsables de la formacion de coque,
ademas de proporcionar una mejor estabilidad y dispersion del cobre, lo que hace
que en conjunto el catalizador posea una mayor actividad y estabilidad [65].

Un trabajo posterior de este mismo grupo de investigacion [66] demostré que el
cobre por si solo no tuvo una gran influencia en la mejora de la estabilidad del
catalizador (aunque si proporcioné un cierto aumento de la conversion); mientras
que el zinc mejord significativamente la estabilidad de la mordenita.

En posteriores investigaciones Semagina y otros [67] descubrieron que cuando se
combinan cobre y zinc para producir el correspondiente catalizador bimetalico, el
cobre promueve que el intercambio del zinc se haga preferentemente en los 12MR
(en lugar de en los 8MR como, por si solo, tiende a hacer), bloqueando los centros
responsables de las reacciones secundarias que originan la desactivacién durante la
carbonilacion; mientras que el zinc evita la sinterizacion del cobre presente en el
catalizador bimetalico [67].

En un estudio de Shen y colaboradores [68] se probd a ensayar una mordenita
dopada con cobalto (Co/H-MOR) en la carbonilacién de DME operando a 200 °C,
observandose practicamente el doble de conversién de DME con respecto a la H-
MOR de la cual se obtuvo. Por su parte la selectividad a MA, aun no viéndose tan
afectada por la presencia del metal en la zeolita, experimentd una cierta mejora en
cuanto a la estabilidad frente al tiempo. Este efecto promotor del cobalto esta en
sintonia con lo reportado previamente por Wang y colaboradores trabajando a 210
°C en ausencia de H: [61], lo que sugiere que los malos resultados anteriormente
comentados que Li y colaboradores [62] obtuvieron a 180 °C (también sin Hb)
podria tener que ver con la menor temperatura a la cual se operd. Mediante
diversas técnicas de caracterizacion, el grupo de Shen comprobd que las especies
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Co* se intercambian tanto en los 8MR como en los 12MR, lo que justifica los
resultados experimentales observados (mayor actividad y selectividad a producto y
menor formacion de coque) [68].

Otros investigadores han estudiado mas especificamente el efecto promotor del Fe
en la mordenita [69], aunque los resultados no han sido tan satisfactorios como los
mencionados anteriormente con el Cu/Cu-Zn y el Co. Ademas, se observo que, al
incrementar el contenido de Fe mas alla del 0.9% p/p, la conversion de DME
disminuye debido a cambios estructurales que sufre la zeolita durante el
correspondiente intercambio i6nico [69].

Desactivacion de los centros localizados en los 12MR

Shen y otros [70] compararon los resultados de dos muestras frescas de H-MOR
con distinto ratio Si/Al (6 y 10) con otras iguales a las que se habia sometido
previamente a un pretratamiento de adsorcién de piridina con el objetivo de
envenenar selectivamente (pasivar) los centros de Bronsted localizados en los
canales principales (12MR), dado que su tamafio no permite el acceso a los canales
mas pequenios SMR. Tras llevar a cabo las pruebas experimentales observaron que,
tras el tratamiento con piridina, la estabilidad en la conversion de DME mejoraba
notablemente, estando acompafiada de una menor formaciéon de MeOH e
hidrocarburos, por lo que se consiguié mantener una alta selectividad a MA
durante casi 50 horas (se reportan ensayos de estabilidad de hasta 250 horas con
una pérdida de conversiéon moderada aunque no se muestran los resultados) [70]).
Todo ello, sin embargo, a costa de un aumento del periodo de induccién, que paso6
a ser de unas 2.5-3 horas para las muestras sin piridina a alrededor de 11-13 horas
seguin la muestra pretratada (como consecuencia de la resistencia a la difusion que
provoca la piridina adsorbida) y de una ligera disminucion en la conversion con
respecto a la H-MOR fresca [70].

Ma y otros [71] estudiaron el efecto de la concentracion de centros de Bronsted en
los 12MR sobre la estabilidad de la H-MOR pretratada con piridina durante la
carbonilacion de DME. Para ello, prepararon tres muestras con distinta fuerza y
distribucion acida mediante tratamiento térmico. Posteriormente, se sometieron a
una pre-adsorcion de piridina para posteriormente ensayar las muestras en
laboratorio. De las tres muestras, la que obtuvo un peor resultado de estabilidad fue
aquella con una mayor concentracion de centros acidos en los 12MR, a pesar de
exhibir una mayor conversiéon de DME inicial tras el periodo de induccién. Por su
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parte, las otras dos muestras, aunque con una menor conversiéon que la primera,
exhibieron una buena estabilidad durante las 50 horas que duraron los ensayos con
una selectividad practicamente completa a MA en los dos casos [71].

Los autores justifican este comportamiento por la disposicion de los centros de
Bronsted en los 12MR de la muestra mas acida, que disminuye la estabilidad de la
piridina adsorbida por razones de impedimento estérico. En consecuencia, se
produce una liberacion de centros acidos en estos canales, que vuelven a estar
disponibles para la reaccion de formacion de las especies precursoras del coque.
Estas especies reactivas provocan, a su vez, una mayor desorcion de piridina en los
centros vecinos, acelerando el efecto de la desactivacion [71].

Bao y otros [72] profundizaron en el papel que desempefian los canales 12MR en la
reaccion de carbonilacion de DME sometiendo a varias muestras de mordenita a
una pre-adsorcion con piridina, cada una en distinto grado, para luego testearlas en
laboratorio mediante ensayos cataliticos y de caracterizacion.

En sus experimentos observaron que cuanta mayor cantidad de piridina se
adsorbia, menor era la actividad catalitica exhibida por la H-MOR, justificando
dicho resultado por el hecho de que, si bien la molécula de piridina no puede
acceder a los 8MR, si que puede neutralizar los centros localizados en las
vecindades de la interseccion entre los 12MR y los 8MR y que puede llegar a ser de
hasta un 15% del total de centros acidos [72]. Un estudio posterior, publicado en
2019, matiza este aspecto sefialando como principal causa de la disminucioén en la
actividad catalitica de las muestras tratadas con piridina el hecho de que ciertos
centros activos del catalizador, localizados en las paredes que separan los canales
8MR y 12MR, quedan neutralizados [73].

Por otro lado, se vio que la estabilidad y selectividad a MA aumentaban con la
cantidad de piridina adsorbida (y, por lo tanto, con la mayor cantidad de centros
neutralizados en los 12MR), lo que confirma la mayor selectividad de los centros de
Bronsted localizados en los 8MR hacia la reaccién de carbonilacion, mientras que
aquellos emplazados en los 12MR son los responsables del proceso de coquizaciéon
[72]. Ademas, se observd que el periodo de induccion era mayor cuanta mas
cantidad de piridina adsorbida presentaba la muestra, de acuerdo con lo reportado
en estudios previos [70,71].

En el caso de la muestra sobresaturada con piridina (esto es, la muestra que albergo
la maxima cantidad de piridina quimisorbida posible mas una cierta cantidad
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fisisorbida), se comprobo que apenas exhibi6 actividad catalitica, lo que los autores
interpretan como un bloqueo completo de los canales 12MR debido a las moléculas
fisicamente adsorbidas. Por lo tanto, concluyen que los 12MR juegan un papel
esencial en la carbonilacién de DME, sirviendo de via de entrada y salida para
reactivos y productos hacia y desde los centros situados en los side-pockets [72]. Un
trabajo mas reciente confirma el importante rol de estos canales [74].

Modificacion del contenido de Al

A la vista de lo comentado anteriormente, parece que hay consenso entre los
distintos grupos de investigacion en cuanto a que los centros acidos de Bronsted
localizados en los canales principales de la mordenita (12MR) son potenciales
creadores de especies intermedias precursoras del coque que llevan a la
desactivacion del catalizador. Parece, por tanto, una estrategia légica de cara a
mejorar su estabilidad la de intentar eliminar dichos centros manteniendo aquellos
emplazados en los side-pockets, principales responsables de catalizar dicha reaccién;
asi como el desarrollar metodologias de fabricacion de H-MOR que potencien la
formacién de centros acidos de Bronsted de forma preferente en los SMR para
mejorar la actividad catalitica.

En este sentido, Shen y otros [75] fabricaron una mordenita que se tratd de forma
conveniente con el objetivo de eliminar los centros acidos de Bronsted localizados
en los 12MR minimizando la pérdida de aquellos localizados en los 8MR. De esta
manera, se observo que la muestra asi tratada presentaba una conversiéon maxima
de DME practicamente idéntica a la de la correspondiente H-MOR sin tratar, pero
con una evidente mejora de la estabilidad del catalizador. Por su parte, la muestra
desaluminada mostré una ligera mejora en la productividad de MA maxima
obtenida. Un posterior estudio de oxidaciéon por temperatura programada (TPO)
mostrd como la cantidad de coque duro depositado sobre la muestra desaluminada
fue mucho menor como consecuencia de la inhibicién de las reacciones secundarias
de formacion de coque en los 12MR [75].

Otros autores han empleado diferentes técnicas para conseguir una desaluminacion
selectiva en la estructura de la H-MOR, tales como tratamientos con acidos nitrico
[76], acético [77], citrico y fosfoérico [78]; también mediante tratamientos alcalinos
[79], con vapor de agua [80] o adicionando Ce durante la sintesis del catalizador
[81], ademas de otros méas recientes y complejos que tienen por objeto el emplear
reactivos durante el proceso de sintesis de la zeolita para provocar cristalizaciones
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concretas que favorezcan la concentracion de centros acidos en los 8MR frentes a
los 12MR [78,82].

Disminucion de la resistencia a la difusién de reactivos y productos

Dentro de esta estrategia se encuentra la reduccion del tamafio de los cristales de la
zeolita a escala nanométrica, con el objetivo de acortar el camino de difusion de
reactivos y productos (segun la direccion del eje ¢, ver Figura 2.1), facilitando la
salida de las especies precursoras de coque de los microporos hacia la superficie
exterior y disminuyendo asi la desactivacion del catalizador [56,83-85].

Otra técnica es la creacién de mesoporos en la estructura de la mordenita mediante
desilicacién y/o desaluminacién (es decir, mediante la eliminacién selectiva de
atomos de Si o Al de la estructura) [86,87], con idea de aumentar el tamano de los
canales a través de los cuales circulan los reactivos y productos y disminuir su
tiempo de residencia en los mismos, minimizando las posibilidades de formacién
de coque.

Regeneracion de la zeolita desactivada para su reutilizacién

Esta es, con diferencia, la estrategia menos investigada para aumentar la vida util
de la H-MOR durante la carbonilacion de DME. Aparte de un par de patentes
[88,89] que abordan la regeneracion in-situ del catalizador (ya sea promovido con
metales 0 no) en el propio reactor mediante el empleo de un agente regenerativo
(principalmente Hz u oxigeno diluido), sélo se han publicado dos articulos que
traten este tema con mayor o menor extension [65,90].

Liu y otros [90] estudiaron la capacidad regenerativa de la mordenita de forma
exhaustiva después de desactivarla en la carbonilacion de DME. Dado que el
proceso exotérmico de eliminacion de coque mediante oxidacion puede dar lugar a
altas temperaturas en el lecho catalitico, los autores proponen dos esquemas de
regeneracion. En el primero, se realiza una subida gradual de la temperatura del
lecho desde temperatura ambiente hasta 550 °C a razon de 5 °C/min; mientras que
en el segundo esquema se hace pasar aire enriquecido en vapor para que absorba
parte del calor generado durante el proceso, aumentandose la temperatura del
reactor a la misma velocidad que en el primer caso. Los resultados de
caracterizacion de las muestras asi reactivadas mostraron que el segundo
procedimiento dafnd la estructura del catalizador como consecuencia de una
desaluminacion por efecto del vapor a alta temperatura en contacto con la zeolita
[90], por lo que se desechd la presencia de vapor en el tratamiento regenerativo.
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A continuacion, pasaron a estudiar el efecto de la temperatura (450, 500, 550 y 600
°C) en la regeneracion, en presencia de aire, sobre la reactivacion de la H-MOR. Los
investigadores determinaron que la temperatura a la cual se consiguié una mayor
recuperacion de actividad fue 550 °C [90].

Una vez fijada esta temperatura, pasaron a estudiar cdmo afecta la concentracion de
oxigeno (3, 5, 10 y 20% v/v) del gas de regeneracion en el rendimiento de la zeolita,
observando que la menor de ellas fue la que permitié una mayor estabilidad de la
misma (menor decaimiento de la conversion de DME con el tiempo) tras ser
restablecidas las condiciones de reaccion [90].

Fijadas la temperatura de reactivacion (550 °C) y la concentracion de oxigeno en el
gas de regeneracion (3% v/v), se pas6 a analizar cudl era la mejor manera de
comenzar el proceso de regeneracion con idea de minimizar posibles dafios a la
estructura de la mordenita. Para ello, se ensayaron varios procedimientos diferentes
para llegar a los 550 °C necesarios para quemar el coque (desde temperatura
ambiente, a razon de 5 °C/min; idem a 2 °C/min o en dos saltos, desde temperatura
ambiente hasta 320 °C y, posteriormente, hasta 550 °C). De entre los tres métodos, el
que consistié en el calentamiento gradual del lecho en dos pasos fue el que
demostré una eliminaciéon del coque mads eficaz, exhibiendo la mordenita
reactivada un comportamiento practicamente idéntico al de la muestra fresca
teniendo, ademas, una menor cantidad de coque al final del ensayo con respecto al
resto [90].

Por su parte, Semagina y otros [65] demostraron que es posible regenerar una
mordenita bimetalica promovida con Cu y Zn empleando H: puro como agente
reactivador a 400 °C, si bien los resultados tienen bastante margen de mejora, tal
como apuntan los autores.

Empleo de otras zeolitas alternativas

Aunque, como se menciond con anterioridad, Iglesia demostré que la H-MOR es la
zeolita mas activa y selectiva para la carbonilacién de DME [5,41], lo cierto es que se
han seguido investigando otras opciones que planteen menos problemas en lo
relativo a la desactivacién por coque durante la reaccion. En este sentido, se ha
tratado de buscar zeolitas acidas que, presentando canales tipo 8MR como la
mordenita, tengan como sistema de canales principales unos de menor tamafo que
los 12MR de ésta, con el objetivo de que no puedan albergar las voluminosas
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moléculas de coque, inhibiéndose asi (o al menos, ralentizando) la desactivacion del
catalizador. Tal es el caso de la H-FER [91] y la H-ZSM35 [92], las cuales presentan
ambas anillos tipo 10MR en su sistema principal de canales.

Shen y otros [92] ensayaron con una H-ZSM35 sintetizada por ellos mismos y
compararon el rendimiento catalitico con una H-MOR obtenida a partir de una
mordenita comercial en forma sodica, observandose una mayor estabilidad en el
caso de la primera.

Tsubaki y colaboradores [93], por su parte, estudiaron el efecto de la temperatura
sobre el rendimiento de la H-ZSM35 en la carbonilacion, encontrando que, al igual
que ocurria con la H-MOR, la productividad maxima de MA se obtenia a 220 °C.
Asimismo, probaron a promover esta zeolita con cobre (en diferentes
concentraciones), aunque la mejora en la conversion de DME fue mas bien modesta
[93].

Bae y otros [91] ensayaron diferentes muestras de H-FER, cada una con un ratio
Si/Al diferente (9, 12, 14 y 16), en la reaccién de carbonilacion de DME, donde la
maxima conversion de DME vy estabilidad la obtuvieron para la muestra que
presentaba un ratio Si/Al=12.

El grupo de Tsubaki también probdé a emplear la H-FER en la carbonilacién de
DME, observandose una actividad igual o incluso superior a la de la H-MOR en
términos de conversion de DME sin observarse (a diferencia de lo que ocurrié con
la H-MOR) una desactivacion apreciable en las 5 horas que durd el ensayo [94].

En el caso de la H-FER, incluso se ha llegado a estudiar el mecanismo de reaccion
de la carbonilacion de DME, identificando los centros activos de mayor relevancia
[95]. Sin embargo, los canales mds pequefios de estas zeolitas tienen como
contrapartida que limitan la difusién de los reactivos hacia el interior de los poros,
lo que se traduce, generalmente, en una menor actividad catalitica si se compara
con la de la H-MOR. Es por ello por lo que el estudio de estas variantes de la
mordenita para esta reaccion pasa por su promocién con metales para mejorar la
actividad o alguna otra técnica para disminuir la resistencia a la transferencia de
materia.

Asi, por ejemplo, Xu y colaboradores [96] sometieron a desaluminacién a una H-
ZSM35 comercial mediante tratamiento con NaOH a diferentes grados de
severidad. De esta manera observaron que aquellas muestras sometidas a un
tratamiento suave mejoraron su actividad catalitica debido a que se eliminan los
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defectos estructurales, mejorando la difusion de reactivos y productos, lo que hizo
aumentar la conversion de DME. Sin embargo, a medida que el tratamiento fue
mas agresivo (mayor concentracion de NaOH durante el tratamiento de la H-
ZSM35), la actividad disminuyd como consecuencia de una desaluminacién
excesiva de la zeolita.

Siguiendo esta misma linea de investigacion, Zhao y otros [97] investigaron el
efecto de tratar con alcalis la H-ZSM35 mediante dos procedimientos diferentes:
uno soélo con NaOH y otro con una combinaciéon de NaOH y bromuro de
hexadeciltrimetil amonio (CTAB), comparandolo con la H-ZSM35 madre,
observandose una mayor conversion de DME y menor formaciéon de coque en
aquellas muestras tratadas con dicha combinaciéon con respecto a la tratada
tnicamente con NaOH y con la zeolita sin tratar. Segtn los autores, la mejora es
atribuible no solamente a la eliminacién de los defectos estructurales y a la mayor
cantidad de centros acidos en los 8MR que se consiguen mediante este tratamiento,
sino también a una mejora en la difusion de reactivos y productos.

Tsubaki [98] reportd los resultados de diferentes muestras de ferrierita obtenidas a
partir de material de diferentes zeolitas (FER, MOR, ZSM5 y USY) testadas en
carbonilacién de DME, mostrando todas ellas una estabilidad notable durante casi
100 horas en operacidn, siendo la que mas actividad exhibid aquella obtenida a
partir de una zeolita FER. Los analisis de caracterizacion revelaron una mayor
cristalinidad de dicha muestra, junto con un incremento del ntimero de centros de
Bronsted tanto en los 8MR como en los 10MR asociados a las posiciones T2 de la
zeolita. Varios colaboradores de Tsubaki en este estudio han seguido
profundizando en esta técnica para sintetizar ferrierita para carbonilacion y en 2019
han publicado un estudio donde consiguen mantener una conversiéon de DME
relativamente alta durante 100 horas de operacién [99].

Davis y colaboradores [100] investigaron como influye el empleo de diferentes
agentes quimicos durante la preparacion de la H-FER en la carbonilacion de DME,
viendo que, mediante esta técnica, es posible la creaciéon preferente de centros
acidos en los 8MR de la ferrierita, lo que afecta directamente a su rendimiento
catalitico.

Xu y otros [101] sintetizaron una zeolita compuesta, obtenida mediante mezcla de
FER y MOR durante el proceso de sintesis con idea de obtener un material con
mejores propiedades cataliticas para la carbonilacién. Se ajustd el porcentaje en



peso presente de la fase de mordenita a dos niveles (45% y 60%) y se compararon
los resultados obtenidos con los de la mordenita y la ferrierita por separado,
ademads de con una mezcla fisica de ambas. Se observé que las zeolitas compuestas
mostraban una actividad inicial intermedia entre la de la ferrierita y la mordenita
por separado. Ademas, para la FER/MOR al 60% de mordenita, tras caer la
productividad de MA, ésta remonto ligeramente para mantenerse en un valor
practicamente estable. Esto introduce un nuevo perfil de curva de produccién de
MA nunca antes visto (diferente al mostrado en la Figura 2.2), presentando dos
periodos de induccion (el primero, que siempre aparece al inicio de la reaccién, mas
uno posterior tras el decaimiento de la actividad) para finalizar en un régimen
estable. Los autores explican este fendmeno sobre la base de que inicialmente, la
carbonilacion de DME estaria dominada por los centros acidos localizados en los
8MR de la mordenita, hasta su desactivacién, momento en que entran en juego los
correspondientes a los 8MR de la ferrierita, habilitindose el segundo periodo de
induccién [101].

Otra zeolita alternativa, mucho menos investigada en la carbonilacion de DME, ha
sido la ZSM5. Wang y otros [102] analizaron el papel de diversas posiciones de esta
zeolita en la carbonilacién de MeOH y DME mediante estudios tedricos y analisis
cinéticos, viendo que la formacién de MA tenia lugar principalmente en los canales
rectos mientras que aquellos centros localizados en las intersecciones eran
selectivos a otra reacciones secundarias que daban lugar a una rapida desactivacion
de la zeolita. Por tiltimo, destacan el papel del Cu a la hora de promover la reaccién
sobre la ZSM5, al igual que ocurre con la mordenita. Sin embargo, las
investigaciones con esta zeolita para esta aplicacion no han tenido mas recorrido
que el citado estudio.
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2.2.1.Conclusiones del estado del arte en carbonilacion de DME

1. La zeolita mds ampliamente utilizada en la literatura referente a la
carbonilacion de DME es la H-MOR, dada su mayor actividad y
selectividad a MA debido a su peculiar estructura interna que favorece la
reaccion. Se sabe con certeza que los canales SMR de su estructura son
selectivos para la reaccion, mientras que los 12MR favorecen reacciones
secundarias de formacion de coque. No obstante, estos ultimos son
también imprescindibles para que la reaccion tenga lugar, pues sirven
como via de difusién tanto para el DME hacia los 8MR como para el MA
hacia el exterior de la estructura.

2. Parece estar claro que la velocidad de formacién de MA es proporcional a
la Pco e independiente de la Pome. Sin embargo, la reaccion esta gobernada
por fendmenos de régimen transitorio (periodo de induccién y
desactivacion), cuyo modelado no esta suficientemente desarrollado.

3. Actualmente, no hay consenso sobre qué molécula ataca a la especie
intermedia acetilo para producir MA; si el propio DME o el MeOH
producido durante el periodo de induccién. El mecanismo de reaccion,
por tanto, necesita seguir siendo investigado.

4. El producto (MA) ejerce un efecto inhibidor en la reaccién. Su efecto es
tanto mas acusado cuanto mayor es la conversiéon de DME, lo que implica
que puede tener un impacto importante en el proceso industrial si se
trabaja a altas relaciones CO/DME.

5. Aunque, a dia de hoy, no estd claro el mecanismo a través del cual se
desactiva la mordenita, se sospecha que el DME juega un papel de
precursor cuando reacciona con las especies intermedias metilo.
Igualmente, la presencia de CO podria influir en la desactivacion del
catalizador. Se sabe, por otro lado, que las altas temperaturas y presiones
favorecen la desactivacion.

6. La regeneracion de la H-MOR, aunque se ha demostrado que es posible,
no se ha estudiado lo suficiente. Particularmente, en condiciones
favorables para un desarrollo del proceso a escala industrial, es decir,
empleando como agente regenerativo aire atmosférico.
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2.3. Hidrogenacion de MA

La segunda fase del proceso de sintesis de EtOH descrito en la presente tesis, como
se ha comentado anteriormente, consiste en la hidrogenacion del MA (MA)
obtenido durante la fase de carbonilaciéon de DME. En esta segunda etapa se deben
emplear catalizadores con funcién hidrogenante, como pueden ser los catalizadores
de sintesis de MeOH basados en cobre. Estos catalizadores han mostrado, a
diferencia de las zeolitas empleadas en la primera fase del proceso, una muy buena
estabilidad frente al tiempo, ademds de una relativamente alta actividad.
Probablemente, este sea el motivo por el que la hidrogenaciéon de MA haya sido
menos investigada si se compara con la carbonilacién de DME.

La reaccién catalitica de hidrogenacion de ésteres dando lugar a alcoholes (reaccion
(2.35)) fue descrita por vez primera por Adkins [103] en 1931, quien previamente
habia descubierto que un catalizador basado en una mezcla de Cu y Cr (cromita de
cobre, Cu2Cr20) era capaz de catalizar la reaccion de hidrogenacion en fase liquida
de varios compuestos diferentes (incluyendo, entre otros, algunas cetonas y ésteres)
a 100-150 bar y 150-220 °C, obteniéndose en la mayoria de los casos una selectividad
del 100% al producto correspondiente [104]. Este descubrimiento tuvo importantes
aplicaciones para la industria, ya que poseia ciertas ventajas frente al catalizador de
hidrogenacion que, hasta entonces, se empleaba y que estaba basado en niquel. Una
de las principales era que el nuevo basado en cobre tenia una mucha menor
tendencia a envenenarse por azufre y haldgenos. Ademads, poseia también una
menor tendencia a desactivarse. Este mismo catalizador lo emple6 en la reaccion de
hidrogenaciéon de ésteres a alcoholes (cuyo catalizador presentaba en aquel
entonces una baja actividad, dificultad de operacion y reacciones secundarias
indeseables) a unos 220 bar y 250 °C, obteniéndose excelentes rendimientos [103].

R,COOR; + H, - R,OH + R,CH,0H (2.35)

Posteriormente, Wainwright y colaboradores [105-108] estudiaron la hidrogenacion
de ésteres de bajo peso molecular en fase gas con catalizadores con base cobre (Cu-
Raney, cromita de cobre y Cu/ZnO/ALOs, entre otros), observando que existen
diferencias en la cinética y en el mecanismo de hidrogenacién con respecto a los
ésteres de mayor peso molecular. Asi, por ejemplo, la velocidad de la reaccion de
hidrogenolisis del formiato de metilo es independiente de la presion parcial de Hz
[108], mientras que en el caso de la hidrogenaciéon de EA el orden de reaccién con
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respecto a este reactivo es de 1 [107]. Wainwright también observo que, en general,
la velocidad de hidrogenacién aumentaba con el peso molecular del éster
empleado, mientras que la selectividad al alcohol disminuia debido a que éste se
consumia en una reaccion secundaria de transesterificacion [107]. Ademas, los
catalizadores empleados mostraban una cierta desactivacion reversible cuando
habia presente CO en el medio de reaccién, que los investigadores resolvieron
anadiéndole silice a su formulacién (Cu/SiO2), ya que se vio que ésta disminuia los
niveles de mondxido de carbono generado por reacciones secundarias [108].

Wainwright estudié la hidrogenacién, entre otros, de MA sobre catalizadores
Cu/Si0za 235 °C y presion atmosférica (con una presion parcial de Hz de 0.34 bar)
[109], advirtiendo que la formacion de MeOH y EtOH (de acuerdo con (2.36)) no se
dio de forma estequiométrica (relaciéon molar 1:1). De hecho, en la distribucién de
productos habia presente casi un 60% de MeOH por un 22% de EtOH, habiendo
presente como subproductos EA (15%) y acetaldehido (3%). Estos resultados
evidenciaron que hubo una parte de EtOH que se convirtié en EA a través de la
reaccion de transesterificacion con el MA alimentado, de acuerdo con la reaccion
(2.37).

CH;COOCH; + H, » CH;0H + CH;CH,0H (2.36)

CH3COOCH; + CH;CH,O0H — CH30H + CH;COOCH,CH;  (2.37)

El andlisis del ratio (Q) conversion de MA por transesterificacion (Xuwans) y
conversion por hidrogenacion (Xid), es decir, Q=Xtans/Xnid, frente a la conversion por
hidrogenacién (entiéndase Q vs. Xnid) permitié comprobar que, para el caso de la
transesterificacion de MA, la reaccion (bajos las condiciones de operacion
ensayadas) estaba lejos del equilibrio, ya que una grafica de este tipo presentaria
una tendencia lineal de la ordenada al valor 1 para una conversion del éster de 0, lo
cual no fue el caso [109].

Por su parte, la cantidad producida de acetaldehido fue compatible con la que
cabria esperar procedente de la deshidrogenacién de EtOH, segtn la reaccion
(2.38):

CH,CH,O0H © H, + CH;CHO (2.38)



48

En este mismo trabajo, Wainwright y colaboradores estudiaron la cinética, entre
otros, de la reaccion de hidrogenacion de MA y de etilo sobre el catalizador de
Cu/SiO, cuyos resultados se resumen en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Datos cinéticos de la hidrogenacion de MA y EA
(tomado de [109])

MA | EA
Orden aparente respecto al éster® 0.11 |0.02
Orden aparente respecto a Hz' 0.67 |0.58

Energia de activacion aparente® (kJ/mol) | 99 | 107

El hecho de que el orden de reaccién con respecto al H fuera superior a 0.5 les llevo
a pensar que la adsorcién del Hz no se produce de forma disociativa; mientras que
en el caso del MA esto si ocurre. Asi, propusieron un mecanismo de reaccion, el
cual esta basado en la adsorcién disociativa del MA, produciéndose dos
intermedios de reaccion (un grupo metoxi y otro grupo acetilo, de acuerdo con
(2.39)). El grupo metoxi se hidrogena rapidamente a MeOH, liberdndose un centro
activo del catalizador, segun la reaccion (2.40); mientras que el grupo acetilo lo hace
mas lentamente (es la etapa limitante del mecanismo) dando lugar a EtOH, segtin
(2.41) [109]. El trabajo de andlisis cinético y de calculo tedrico mediante DFT
desarrollado posteriormente por Dumesic y colaboradores apunta en esta misma
linea [8].

CH;COOCH; + 2* & CH;0" + CH5CO  (2.39)
CH;0 + H, © CH;0H + * (2.40)

CH;CO + H, & CH;CH,O0H + *  (241)

5A220°C
6 Para 210-250 °C
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El que la reaccién de transesterificacion sea mas rapida durante la hidrogenacién de
otro tipo de ésteres como el formiato de metilo (donde, de hecho, est4 limitada por
el equilibrio) con respecto a la hidrogendlisis del MA, viene explicado por los
autores sobre la base del mecanismo anteriormente citado. Asi, las especies acetilo,
que se hidrogenan lentamente, se van acumulando en la superficie del catalizador,
bloqueandola y limitando de esta manera la disponibilidad de los grupos metoxi, lo
que hace que la velocidad de hidrogenacion del segundo éster sea mucho menor
(del orden de 1000 veces inferior) que la del primero, lo que, a su vez, limita la
reaccion secundaria de transesterificacion [109].

En otros estudios experimentales del mismo autor, el valor maximo obtenido del
cociente QQ anteriormente definido para la reaccién de transesterificacion de MA es
0.55 para una conversién de MA de casi el 70% [107]; por lo que cabe esperar que,
salvo en casos de muy alta conversion de reactivo, esta reaccion secundaria va a ser
relativamente lenta en comparacion con la principal.

Las mediciones de la velocidad de consumo del éster durante el proceso de
hidrogenacion empleando un catalizador tipo Cu-Raney dieron como resultado
que mas de las tres cuartas partes del mismo correspondian a un consumo efectivo
durante la hidrogendlisis, siendo el resto del consumo atribuible a la reaccién de
transesterificacion [107].

El uso de cromo en los catalizadores de hidrogenacién presenta como principal
desventaja el riesgo de contaminaciéon ambiental inherente a su fabricacion y
regeneracion por presencia de Cr¥ y Cr¢, por lo que los esfuerzos por buscar otras
alternativas al catalizador de cromita se intensificaron en los afios posteriores. Asi,
Claus y colaboradores [7] descubrieron que ciertos catalizadores con base Cu
exhibieron una alta selectividad en la hidrogenaciéon de MA bajo condiciones
moderadas (175-350 °C y 10-60 bar), especialmente los formados por CuO/MgO-
S50z, CuO/ZnO/MnO/ALOs y CuO/ZnO/Fe:03 que rindieron con una conversion
de MA casi del 100%. El trabajo de Claus resulta muy interesante desde el punto de
vista de la cinética de la hidrogenolisis de MA ya que demostraron mediante
estudios cinéticos que la reaccién involucra, a su vez, otras dos reacciones
consecutivas-competitivas: la transesterificacion de MA a EA y la posterior
hidrogenacion de EA a EtOH [7].

Otra linea de investigacion para mejorar las propiedades cataliticas de los
catalizadores de hidrogenacién basados en cobre fue el uso de Zn como promotor
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sobre los catalizadores de Cu/SiOz (Cu/ZnO/SiOz). Asi, Staal y otros [110,111]
descubrieron que era posible conseguir un mayor grado de reduccion de los 6xidos
de cobre presentes en este tipo de catalizador tratdndolo a mayor temperatura
(hasta 430 °C) sin dafarlo (los autores lo atribuyen a una desconocida interaccion
Cu-Zn provocada por el método de preparacién empleado), lo que redundé en una
posterior actividad catalitica mejorada. Por su parte, Shi y colaboradores [112]
hicieron lo propio pero estudiando en esta ocasién la hidrogendlisis de EA,
consiguiendo del mismo modo una notable mejora de la conversion del éster.

El grupo de Tsubaki ha investigado en los tltimos afos la hidrogenaciéon de MA
empleando catalizadores de Cu/ZnO, tanto con relacion Cu/Zn=1/1 [6], como con
otras relaciones diferentes [113]; ademas de otros también con base de cobre con
soporte de nanotubos de carbono [114], siempre en la busqueda de la maxima
produccion de EtOH. En este sentido, sus mejores resultados los han obtenido
empleando uno con proporcion Cu/Zn=0.4/0.6 [113], atribuyéndose su mayor
actividad catalitica al aumento del area superficial y de la dispersiéon del cobre
lograda tras la preparacion de este catalizador.

Sobre el catalizador Cuos/Znos estudiaron el efecto del aumento de la temperatura y
la presion en la conversion de MA y en la distribucion de productos, observando
que a temperaturas inferiores a 280 °C, este catalizador presentaba una mejor
selectividad a EtOH con respecto al Cu/ZnO convencional. Por su parte, al
aumentar la presion se observé un aumento, no solo de la conversion de MA, sino
también de la selectividad a EtOH hasta los 20 bar; a partir de este valor de presion
la distribucién de productos se mantuvo constante [113].

Ma y colaboradores [115] profundizaron en el estudio del efecto de las especies de
Cu de los catalizadores Cu/SiO: en las reacciones de hidrogenacion, dando por vez
primera una explicacién convincente del rol que desempefian las especies Cu*y Cu®
en la reaccién. Asi, mediante diversas técnicas de caracterizacion junto con ensayos
cataliticos de hidrogenacion de MA sobre diferentes muestras de catalizadores
llegaron a la conclusion de que las especies Cu* son las responsables de adsorber los
intermedios metoxi y acetilo; mientras que el cobre metdlico ayuda en la
descomposicion del Ho.

Zhang y otros [116] compararon el efecto del cerio en el rendimiento catalitico de
los catalizadores de Cu/SiOz, probando diferentes concentraciones de Ce (entre un
10% y un 50% p/p), detectandose un aumento tanto de la conversion de MA como
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del yield a EtOH a medida que la concentracion de Ce en el catalizador aumentaba,
lo que ocurrid hasta un valor del 30%, momento a partir del cual, el rendimiento de
este tipo de catalizadores disminuye.

Por otro lado, el estudio de la influencia de la velocidad espacial en el rendimiento
del catalizador dopado evidencié que, si bien éste disminuia a medida que
aumentaba la LHSV7, lo hacia en menor medida que el de Cu/SiO: de referencia.
Ademas, las pruebas de estabilidad realizadas (de 100 horas de duracién) pusieron
de manifiesto que el catalizador con el 30% de Ce no mostrd signo alguno de
desactivacion; a diferencia del catalizador de Cu/SiOz, que si vio su actividad
mermada con el paso del tiempo. Para los autores, las mejoras observadas
responden a un aumento de la dispersion del cobre sobre la superficie del
catalizador y al aumento de la concentracién de especies Cu* presentes en el mismo.
Ademas, el Ce demostro tener la capacidad de evitar la agregacion de las especies
de cobre durante la reaccion, prolongando la vida til del catalizador [116].

Shen y colaboradores [117] realizaron una investigacion exhaustiva acerca de la
hidrogenacion de MA sobre un catalizador de Cu/SiOz. Para ello, llevaron a cabo
una serie de experimentos a temperaturas comprendidas entre los 220 °C y los 255
°C. Asi, al aumentar la temperatura observaron que la conversion de MA
aumentaba, al mismo tiempo que lo hacia la selectividad a EtOH, manteniéndose la
de MeOH practicamente estable y disminuyendo drasticamente la de EA. Estos
resultados apuntan claramente a que el aumento de temperatura favorecio la
reaccion de transesterificacion que, a su vez, promovié la reaccion de
hidrogenacién de EA a EtOH, de acuerdo con la reaccion (2.42). El acetaldehido
también aumento (aunque en cantidades traza) con la temperatura, en paralelo con
el EtOH, lo que, para los autores, sugirié que se produjo por deshidrogenacion de
EtOH; mientras que a bajas conversiones de MA, su presencia se asocia con la
hidrogenacion del grupo acetilo [117].

CH5CH,COOCH; + 2H, - 2CH;CH,O0H (2.42)

En este mismo trabajo se analizo el efecto de la presion parcial de Hz en la reaccion,
donde se vio que al aumentar este pardmetro la velocidad de consumo de MA

7 LHSV=Liquid Hourly Space Velocity, definida como el caudal volumétrico de alimentacion dividido por
el volumen que ocupa el lecho catalitico en el reactor.
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aumenta proporcionalmente. Adicionalmente, la selectividad de EtOH aumento6 en
detrimento de la de EA, indicando que la hidrogenacion de EA se ve favorecida por
el aumento de la presién parcial de Hz. Los autores obtuvieron un orden de
reaccion respecto del Hz de 0.9 para la reduccion de MA [117], lo que implica que el
H: no se adsorbe disociativamente sobre la superficie del catalizador, en linea con lo
reportado por Wainwright y colaboradores [109].

Del mismo modo, estudiaron el efecto del ratio H2/MA, obteniendo como
principales resultados que para ratios superiores a 20 (concentracion baja de MA) la
velocidad de conversién del reactivo aumentd con su presién parcial, lo que
implicaria que la etapa controlante es la adsorcién de MA (orden de reacciéon de
0.65 respecto de MA), de nuevo en buen acuerdo con lo reportado previamente
[109]. Por otro lado, para ratios H2/MA<20, la conversion de MA disminuye, lo que
los autores explican por la adsorciéon competitiva que tendria lugar entre el MA y el
H: cuando el éster se encuentra presente en altas concentraciones (el orden de
reaccion respecto de MA fue de 0.89). En este caso, el MA se adsorbe
molecularmente, a diferencia de lo que ocurre a bajas presiones) [117].

Wang y colaboradores [55] analizaron cémo afecta la presencia de CO y DME a la
hidrogenacion de MA empleando como catalizador uno tipo Cu/SBA-15.
Observaron que, tras la adicion de CO, la conversiéon disminuia notablemente, a la
vez que también bajaba la selectividad a EtOH. Ademas, al afiadir DME (en
proporcion CO/DME=19) la conversion volvid a caer. Asi, los autores confirmaron
que ambos compuestos tienen una influencia negativa en la reaccion de
hidrogenacion. Posteriores pruebas mediante técnicas de espectroscopia revelaron
que tanto el CO como el DME interaccionan con las especies Cu* del catalizador,
reduciendo la cantidad disponible de éstas para reaccionar.
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2.3.1.Conclusiones del estado del arte en hidrogenacion de MA

1. Los catalizadores basados en cobre, particularmente con soporte de cinc
(Cu/ZnO) han sido los mas ampliamente investigados en la hidrogenacion
de MA, puesto que presentan una relativamente alta actividad catalitica a
presiones y temperaturas moderadas.

2. En general, y, a diferencia de lo que ocurre en la carbonilacion DME, los
catalizadores basados en cobre no muestran signos de desactivacion a
corto-medio plazo.

3. El mecanismo generalmente aceptado para esta reaccién involucra la
adsorcidon disociativa del MA sobre los centros activos del catalizador,
mientras que el Hz se asume que no se disocia. No obstante, en funcién de
la concentraciéon que haya presente, el MA puede también reaccionar
adsorbiéndose sin disociacion.

4. Ademas de la reacciéon de hidrogendlisis de MA, se da, de forma
secuencial y compitiendo con ella, otras dos reacciones secundarias: la
transesterificacion de MA con el EtOH producido, dando lugar a MeOH y
EA;y la hidrogenacion del EA a EtOH.

5. En funcién de las condiciones de operacion puede generarse, ademas,
acetaldehido, como consecuencia de la deshidrogenacion de EtOH.

6. Seha observado que el aumento de la temperatura favorece las reacciones
secundarias de transesterificacion y de hidrogenacion de EA, lo que
favorece la selectividad a EtOH.

7. El aumento de la Pm favorece la conversion de MA, aumentando la
selectividad a EtOH en detrimento de la de EA, como consecuencia de la
promocion de la reaccion secundaria de hidrogenacion de EA a EtOH.

8. Para H:/MA>20, el aumento de la Pma favorece la conversion de MA;
mientras que para H2/MA<20 su aumento inhibe dicha conversion.

9. Se ha observado un efecto inhibidor del CO y el DME en la reaccién,
conllevando una bajada en la conversion de MA y en la selectividad a
EtOH.
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2.4. Hidrocarbonilacion

El proceso de sintesis indirecta de EtOH a partir de gas de sintesis via DME
empleando un doble lecho catalitico fue ideado por el grupo de Tsubaki en 2009,
quienes han sido los que, practicamente en exclusiva, se han dedicado desde
entonces a intentar mejorar el método.

El procedimiento inicialmente planteado por Tsubaki y colaboradores [3] surgi6 a
raiz de una serie de experimentos realizados empleando distintas combinaciones
de catalizadores, siendo el de carbonilacién siempre una zeolita de tipo acida (H-
MOR, H-ZSM5 o H-3), mientras que para el de la etapa de hidrogenacion se probd
con catalizadores tipo Cu/ZnO y Rh/SiOz. Ademas, probaron a catalizar el proceso
global mediante la utilizaciéon de una zeolita dopada con cobre (Cu/H-MOR y
Cu/H-ZSMb5).

Los ensayos se realizaron a 220 °C, 15 bar y relacion CO/DME=49. Los llevados a
cabo empleando como zeolita la H-ZSM5 y la H-3 exhibieron una baja actividad en
la reaccién de carbonilacion, obteniéndose como producto principal MeOH como
consecuencia de la hidrogenacién de CO sobre el catalizador de Cu/ZnO en el
segundo lecho. Por su parte, la Cu/H-MOR cataliz6 de manera efectiva la
carbonilacion de DME, pero no hizo lo propio con respecto a la segunda etapa,
siendo casi todo el producto obtenido MA. Por su parte, la Cu/H-ZSM5 se mostrd
totalmente inactiva para las dos reacciones, no detectdndose producto alguno a la
salida del reactor. La combinaciéon de H-MOR y Rh/SiO: generd como tinico
producto MA, de nuevo como consecuencia de la reaccion de carbonilaciéon, pero
siendo el catalizador de rodio totalmente inactivo para la hidrogenacion.

La mejor combinacion de catalizadores fue la formada por H-MOR y Cu/ZnO, que
mostr6 una conversion completa de DME, con cantidades practicamente iguales de
EtOH y MeOH como productos (alrededor de un 48% cada uno), con una
conversion cercana al 100% (tan solo qued6 un 1.5% de reactivo intermedio),
mientras que se produjo otro 1% de EA como consecuencia de la reaccién de
transesterificacion [3].

En un trabajo posterior, Tsubaki y colaboradores [54] estudiaron el efecto de la
temperatura en la hidrogenacion empleando el mismo catalizador de Cu/ZnO que
emplearon en el anterior estudio, trabajando en el reactor de hidrogenacién entre
140 °C y 300 °C y a 15 bar de presién. En el reactor de carbonilacién se trabajé a la
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misma presién, pero operando a la temperatura fija de 220 °C y relacién
CO/DME=46.7. De este estudio se extrajo como conclusién que al aumentar la
temperatura disminuia la selectividad a MA en la corriente de salida (mayor
conversion en la hidrogenacion) y que el maximo rendimiento a alcohol se daba a
180 °C (con un 7.3% de MA sin reaccionar y un 41.9% de selectividad a EtOH y
MeOH), mientras que a mayores temperaturas se favorecia la formaciéon de MeOH
y COz a partir de la hidrogenacion del CO [54].

Respecto al estudio de Tsubaki comentado anteriormente en la seccién de
hidrogenacién [6], los autores atribuyen la baja conversién de MA obtenida a la baja
presion a la que se opero y redundan en el hecho de que las dos etapas del proceso
pueden llevarse a cabo a la misma temperatura (220 °C), lo que es importante desde
el punto de vista practico para el disefio industrial del proceso. En este mismo
trabajo, probaron a emplear un lecho formado por los catalizadores empleados en
cada etapa (H-MOR y Cu/ZnO) mezclados fisicamente en diferentes proporciones,
obteniéndose una muy pobre conversion de DME y casi todo MeOH como
producto, debido a la hidrogenacién del gas de sintesis sobre el catalizador de cobre

[6].

En este articulo también se recogen los resultados del estudio de la reaccién global
sobre el reactor de lecho catalitico doble formado por la zeolita H-MOR vy el
catalizador de Cu/ZnO a 220 °C, 15 bar, con un 50% de H: presente y ratios
CO/DME variables (11.5-47.4). En estos ensayos se comprobd que al aumentar la
relacion CO/DME la conversion de DME aumentaba, hasta situarse en el valor del
100% para el mayor ratio. Por su parte, las selectividades de los alcoholes no se vio
afectada por este parametro, siendo del 46% y 41% para MeOH y EtOH
respectivamente [6]. Ademas, la productividad de EtOH se mantuvo practicamente
invariable con el aumento del ratio CO/DME, lo que para los autores confirma que
la hidrogenaciéon de MA es independiente de la concentracion relativa de ambos.

También analizaron el efecto de la conversiéon de DME con la presion en el reactor
catalitico doble (aumentando desde 15 hasta 50 bar), viendo que ésta aumentaba de
forma proporcional con ella, tal como ya habian demostrado previamente Iglesia y
colaboradores [5]. Observaron también una tendencia descendente en la
selectividad a MA durante la hidrocarbonilacion con el incremento de la presion de
operacion, lo que demostraria que la alta presion parcial de H2 mejora la conversion
del éster durante la etapa de hidrogenacién, en linea con lo reportado por otros
autores [117].
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En otro articulo de 2010, Tsubaki y colaboradores [4] estudian el efecto del ratio
conjunto Ho/CO/DME en la hidrocarbonilacion de DME (desde 10/10/1 hasta
49/49/1) a 220 °C y 15 bar, observando que cuanto mayor es este ratio, la conversién
de DME es mas alta, mientras que la selectividad a EtOH tiende a aumentar e
igualarse a la de MeOH, en aproximadamente un 48% (en este caso no se detecta
EA como subproducto, tan solo CO:). Asimismo, también se observé una
disminucion en la selectividad a MA, indicativo de que la velocidad de consumo
del éster en la etapa de hidrogenaciéon aumento. La comparativa (en igualdad de
condiciones) entre la conversion de DME en el lecho de carbonilacién aislado con
ratio 49/1 (que fue de alrededor de un 40%) y en el de lecho doble (98%) permite a
los autores afirmar que existe un efecto sinérgico de los dos catalizadores cuando
éstos se disponen en serie. Ademas, pudieron comprobar en ensayos cataliticos en
condiciones similares a las anteriores alimentando sélo mezclas H2/CO y Ho/DME,
que el CO se hidrogena sobre el catalizador de Cu/ZnO, dado lugar a MeOH (se
detect6 un 4% de conversion de monoxido de carbono), generandose ademas CO:

[4].

En un posterior trabajo, el grupo de Tsubaki [57] investigd y compar6 la
hidrocarbonilacién empleando dos combinaciones diferentes de catalizadores; por
un lado, una formada por H-MOR y Cu/ZnO y la otra constituida por Cu/H-MOR
y Cu/ZnO a 220 °C, 15 bar y relaciones CO/DME=47.5 y H2/CO=1.05. Los resultados
mostraron que, bajo la segunda combinacién de catalizadores, tanto la conversién
de DME como la produccién de alcoholes fueron superiores, apareciendo en este
caso EA como subproducto (ademas de COz) [57]. A la luz de estos resultados,
vuelven a observar un comportamiento mejorado de la Cu/H-MOR en la
carbonilacion de DME con respecto al caso de la reaccién de carbonilacién aislada
con esta misma zeolita, que los autores justifican, nuevamente, por el efecto
sinérgico que produce la reaccion de hidrogenacion que se lleva a cabo aguas abajo
de ese primer lecho catalitico.

En 2012 siguieron investigando la hidrocarbonilaciéon de DME, estudiando en este
caso la actividad del catalizador de Cuos4/Znos (citado y discutido en la seccién
anterior para la etapa de hidrogenacion de MA [113]) para comparar el resultado
global de la combinacion H-MOR y Cu/ZnO con la formada por H-MOR y
Cuo4/ZnosO a 220 °C, 15 bar, relacion CO/DME=16 y H:/CO=1.1. Los resultados
mostraron que la conversion de DME para la segunda combinacién fue superior a
la obtenida con la primera. Por su parte, la selectividad a EtOH también mejoro,
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aunque solo ligeramente [113].

En 2014, Tsubaki y otros siguieron probando nuevas combinaciones de
catalizadores [118]. En este caso, el catalizador de Cu/ZnO (Cu/Zn=1:1) se mantuvo
presente en todas las combinaciones para la etapa de hidrogenacién, variando
solamente el dopado de la mordenita empleada para la fase de carbonilacion (se
emplearon Ru, Pd y Pt como metales de intercambio en la zeolita), comprobando
que tan solo la mordenita dopada con Pt daba resultados moderadamente
superiores.

En 2017, el grupo de investigacion de Tsubaki probé a emplear para la
hidrocarbonilaciéon de DME una novedosa combinacion de catalizadores en el lecho
catalitico doble [93]. En este caso, empleando para la etapa de carbonilacion una
zeolita tipo H-ZSM35, mientras que para la hidrogenacion utilizé diversos
catalizadores de base cobre (Cu/Zn/Al, Cu/Zn y CuO) con diferentes proporciones
en cada una de las fases. Primeramente, se estudié el efecto de la presion (5-40 bar)
en la reacciéon a 220 °C y relaciones CO/DME=23 y H:/CO=1.1 empleando la
combinacion compuesta por H-ZSM35 y Cu/ZnO (Cu/Zn=1:1), observandose un
aumento en la conversion de DME y en la selectividad a EtOH con el aumento de la
presion. No se detect6 la presencia de EA, de manera que los tinicos subproductos
observados fueron CHs: y CO2 [93].

Posteriormente, y tras diversos experimentos, se llegd a la conclusion de que la
mejor combinaciéon de catalizadores ensayada para el proceso de
hidrocarbonilacién de DME era la compuesta por la zeolita Cu/H-ZSM35 y el
catalizador Cui/Zni/Alos [93].

En 2018, Tsubaki y colaboradores [94] desarrollaron una nueva tipologia de reactor
de lecho catalitico doble en el que, para llevar a cabo la reaccion de
hidrocarbonilacién sin alimentar Hz a la primera etapa, lo dotaron de un tubo a
través del cual alimentarlo directamente al lecho de hidrogenacion; evitando, de
esta forma, el efecto adverso que produce en la carbonilacién, tanto por dilucién del
CO como por la inhibicién que el propio Hz produce en la reaccién. La primera
etapa se catalizd empleando una zeolita tipo H-FER, mientras que para la segunda
se empleo el catalizador Cui/Zni/Alos de su trabajo anterior [93].

Los resultados obtenidos a 220 °C, 15 bar y relacion CO/DME=23 se compararon
con los obtenidos en el reactor convencional de lecho doble (en este caso
alimentando H: desde el primer lecho a una relacion H2/CO=1.1), viéndose que, en
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el caso del nuevo reactor, la conversion de DME fue superior. Por su parte, la
distribucion de productos fue muy similar en ambos reactores, presentando unas
selectividades a EtOH y MeOH de aproximadamente el 45% y 48%
respectivamente, mientras que en los dos casos la estabilidad exhibida por los dos
lechos cataliticos fue notable, con 30 horas de operacién sin mostrar signos de
desactivacion apreciables [94].

Mas recientemente, Wang y colaboradores [119] desarrollaron un proceso para la
sintesis directa de EtOH a partir de gas de sintesis empleando DME como
intermedio. Basicamente, el método consiste en tres lechos cataliticos dispuestos en
serie. El primero de ellos esta constituido por un catalizador tipo ZnALO: (que
cataliza tanto la hidrogenacién del gas de sintesis a MeOH como la posterior
deshidratacion de éste a DME). El segundo es de H-MOR para la carbonilaciéon de
DME a MA y el tercer lecho es de nuevo de ZnALOspara la hidrogenacién de MA a
EtOH.
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2.4.1.Conclusiones del estado del arte en hidrocarbonilacion de DME

1. Al aumentar la relacion CO/DME, se mejora la conversion en el primer
lecho de carbonilacion pero no tiene un efecto apreciable en la reaccion de
hidrogenacién de MA.

2. Cuando se aumenta la relaciéon H/CO/DME (manteniéndose constante la
proporcion Hz/CO) se observa un aumento en la velocidad de
carbonilacién, acompafiado de una tendencia a igualarse las selectividades
de MeOH y EtOH producidos durante la hidrogenacién de MA.

3. Se cree que existe un efecto sinérgico cuando se disponen en serie, bajo un
mismo reactor, el lecho de carbonilacién y el de hidrogenacion, de tal
manera que la hidrogenacion de MA promueve la reacciéon de
carbonilacién de DME.

4. Se ha observado que, aumentando la presiéon de operacion, disminuye la
selectividad global a MA, lo que sugiere una mayor conversion del éster
en la etapa de hidrogenacion, lo que esta en linea con lo reportado por
otros autores que han estudiado la etapa de hidrogenaciéon de forma
aislada.

5. La introduccion del H: directamente en el segundo lecho permite
mantener unas condiciones de Pco en el primero mas altas, con la
consiguiente mayor velocidad de carbonilacion. Sin embargo, de cara al
proceso industrial, esto lleva implicito el tener que separar el CO del Hz en
el gas de sintesis, con lo que se incurrirfa en importantes costes de
operacion.







3. MATERIALES Y METODOLOGIA

uando comenzoé la investigacion que motiva esta tesis, pronto se advirti6
( que la antigua planta de sintesis de que disponia el Departamento de

Ingenieria Quimica y Ambiental (Microactivity Reference) no iba a ser
adecuada para llevar los ensayos cataliticos a buen término, puesto que presentaba
una serie de problemas técnicos y operacionales que hacian dificil su utilizacién.
Ademas, no contaba con la posibilidad de operar con dos reactores en serie, por lo
que tnicamente se podia llevar a cabo los ensayos de hidrocarbonilaciéon en un solo
reactor de doble lecho fijo imposibilitando, asi, el poder operar con diferentes
temperaturas en cada lecho. Debido a esto, se disefi¢ y construy6 una planta a
escala laboratorio que permitiese bien operar con un solo reactor, bien con dos
reactores en serie. La nueva planta entré en funcionamiento en 2015 y en ella es
donde se han realizado los experimentos descritos en este documento.

En el caso de los equipos de andlisis, inicialmente se empled un cromatografo de
gases para analizar la corriente de salida de la planta. Este equipo permite realizar
un muestreo cada 45 minutos aproximadamente. Sin embargo, debido a la
necesidad de estudiar en detalle la cinética de la reacciéon de carbonilacion de DME
(y mas concretamente la fase de iniciacion, la cual transcurre durante los primeros
minutos), se optd por adquirir en 2017 un analizador de gases de alta frecuencia de
muestreo.

En los siguientes seccidns se describe la planta de sintesis, sus modos de operacién
y los equipos de analisis utilizados para la obtencién de los resultados para,
posteriormente, pasar a detallar la metodologia experimental especifica seguida
para la realizacion de las pruebas experimentales en cada una de las etapas que
componen el proceso.
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3.1. Planta y equipos de laboratorio

La planta (ver Figura 3.1) consta de un precalentador (depdsito de acero inoxidable
316 con una resistencia eléctrica enrollada a lo largo de su eje y aislado
térmicamente mediante lana de roca), dos hornos eléctricos gemelos con sus
correspondientes reactores de acero inoxidable 310, cuyas dimensiones son 8.75
mm de didmetro interno y 330 mm de longitud.

Las lineas de conduccién de la planta de sintesis estan todas construidas en acero
inoxidable 316 de 1/8” de diametro externo (O.D.), a excepcion del dltimo tramo
que conecta con las unidades de analisis, que son de 1/16” O.D.. Todas ellas se
encuentran calorifugadas mediante resistencias eléctricas enrollables y aisladas
térmicamente mediante lana de roca trenzada para precalentar los gases y evitar
condensaciones.

La alimentacion de los gases se realiza mediante una serie de controladores de flujo
masico (Mass Flow Controller -en adelante, MFC-) digitales de la marca Bronkhorst.
Por su parte, para la alimentacién de liquidos, la planta cuenta con una bomba de
desplazamiento positivo HPLC (Flusys).

La temperatura en el interior de cada reactor se mide con un termopar de tres
puntos de medida, distanciados 2 cm entre si y desde la punta de la vaina, siendo la
lectura del punto correspondiente al extremo del termopar la que se emplea para
realizar el control de la temperatura del lecho.

La presion se mide tanto aguas arriba como aguas abajo de los reactores mediante
el empleo de dos transmisores de presion (PT) con el fin de determinar la pérdida
de carga a lo largo del/los lecho(s) catalitico(s). El control de presién a la entrada de
los reactores se realiza mediante un motor paso a paso que se encuentra ubicado en
el interior de la Unidad de Control de Presién (UCP), la cual se muestra en la
Figura 3.1.

Todas las sefales medibles en la instalacion (presiones, temperaturas, caudales de
MEFC'’s, voltajes, etc.) asi como los puntos de consigna se registran en un PC
conectado a la planta a través de protocolo ethernet mediante un software SCADA
(VijeoCitect). A través del SCADA se pueden programar diferentes sesiones de
trabajo mediante temporizador, lo que permite que la planta disponga de cierta
autonomia sin la necesidad de personal. Asimismo, el programa incorpora una
serie de enclavamientos que paran la planta automaticamente en caso de que se
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produzcan ciertas incidencias, tales como la superaciéon de un valor maximo de
temperatura en los hornos o en el precalentador, o la subida de la presién por
encima de un valor critico.

La seguridad de la planta se complementa con un interruptor de emergencia, tanto
fisico (boton tipo seta), emplazada en el cuadro eléctrico de la planta (ver Figura
3.1), como virtual, localizado en el propio SCADA, de tal manera que al pulsarlo la
instalacion se detiene completamente, esto es, caudales y voltajes caen a 0 y la
presion queda liberada mediante la apertura automatica de la valvula de control
correspondiente.

HPLC

i

Valvulas cierre Precalentador

Reactores

Cuadro eléctrico

Pulsador emergencia

Condensador

Entrada GC
GC

Figura 3.1. Planta escala laboratorio
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La planta de sintesis cuenta, ademas, con una serie de valvulas de cierre (11 en
total, ver esquema de la Figura 3.2) que permiten el poder trabajar en cuatro
modalidades diferentes: (1) bypass (paso de gases a través de V11-V9-V3-V7-V4-
V8), donde los gases no pasan por ningtin reactor, sino que circulan a través de una
conduccién periférica directamente hacia analisis. Este modo de operacion es 1til
para determinar los factores de correccion a aplicar a los equipos de analisis para
una correcta cuantificacion, (2) reaccion solo en reactor n® 1 (paso de gases a través
de V11-V9-V1-V2-V8), donde la alimentacion pasa exclusivamente a través del
reactor derecho de la planta y el efluente del reactor es enviado a analisis. Esta
modalidad se empled para estudiar la carbonilacion de DME, (3) reaccién sélo en
reactor n° 2 (paso de gases a través de V11-V9-V3-V5-V6), donde los gases pasan en
este caso a través del lecho del reactor izquierdo, empleada para estudiar la
hidrogenacién de MA y (4) reaccién en ambos reactores (paso de gases a través de
V11-V9-V1-V2-V4-V7-V5-V6), donde los gases son conducidos primeramente a
través del reactor n® 1 (carbonilacion de DME) y posteriormente enviados al reactor
n® 2 (hidrogenacién de MA), de tal manera que esta modalidad es til para estudiar
el proceso completo de hidrocarbonilacion de DME.
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Figura 3.2. Esquema de la planta escala laboratorio
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El equipo de analisis (ver Figura 3.3) consiste en un cromatégrafo de gases (en
adelante, GC) Agilent 6890N equipado con un sistema de deteccién por
conductividad térmica (TCD) para analizar Hz, N2, CO, COz, CHs y H20, y otro de
ionizacion de llama (FID) para analizar el resto de hidrocarburos y compuestos
oxigenados (alcoholes, cetonas, éteres y ésteres). Al primero hay conectadas dos
columnas cromatograficas en serie (Porapak QS 80/100, de 3.6 m de longitud y
Carboxen 1000 60/80, de 4.5 m), mientras que al segundo se conecta una columna
Restek 19724 de 30 m de longitud. El equipo funciona de tal manera que toma en
cada anadlisis una alicuota de la corriente de salida del/los reactor/es para ser
analizada, desechando el resto de la mezcla gaseosa, que es transportada hasta un
condensador donde se retienen los gases condensables mientras que los
permanentes son evacuados de forma segura hasta el exterior de la instalacion. El
GC emplea He como gas portador en las columnas, aire comprimido para la accién
neumatica de las valvulas y también como comburente para activar la llama del
FID, para lo que también se utiliza H> como gas combustible.

Mediante el software que acompana al GC, es posible integrar facilmente las areas
de los picos cromatograficos correspondientes a cada compuesto detectado
presente en la muestra, las cudles son proporcionales a la concentracion del analito
en la matriz analizada.

Figura 3.3. Cromatdgrafo de gases

Como ya se ha comentado, en 2017 se pasé a ampliar el sistema analitico con la
adquisicion de un espectrometro de masas (en adelante, MS) de cuadrupolo (QGA,
Hiden Analytical, ver Figura 3.4), de tal manera que la tuberia comun de salida de
los reactores se dividié en dos para poder tomar muestras en paralelo tanto con el

66
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GC como con el MS.

Figura 3.4. Espectrometro de masas QGA

Este equipo permite tomar mediciones directas en continuo de las concentraciones
de los componentes de la matriz gaseosa procedente de la planta de sintesis con
una alta frecuencia de muestreo (aproximadamente 1 punto cada 30 segundos en
funcién del niimero de compuestos a analizar) y una alta sensibilidad (hasta 100
ppb), siendo capaz de medir hasta compuestos de 200 u de masa molecular. Esta
equipado con una bomba externa de vacio con la que se crean las condiciones de
presion necesarias para que el cuadrupolo trabaje a la presion adecuada
(tipicamente del orden de 3-10¢mmHg).

El software con el que se controla la unidad analitica permite configurar el tipo de
analisis a realizar y descontar las contribuciones de varios compuestos a una misma
masa, de tal modo que se minimizan los errores de cuantificacién. Ademas, el
programa ofrece la posibilidad de visualizar los resultados de los analisis tanto en
forma tabular como en forma de graficas en tiempo real, donde se puede seguir la
evolucion de las concentraciones de cada especie analizada.

A pesar de su alta sensibilidad y frecuencia de muestreo, este equipo no es apto
para analizar corrientes complejas como las que se obtuvieron en los ensayos de
hidrogenaciéon de MA e hidrocarbonilaciéon de DME debido al alto grado de
solapamiento de los picos de fragmentacién de los diferentes compuestos presentes
en la muestra, por lo que en estos casos sélo se pudo analizar la corriente de salida
mediante GC.
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3.2. Metodologia en carbonilacion de DME

3.2.1.Materiales y protocolo de preparacion del catalizador

Antes de la adquisicion del MS, para los ensayos de carbonilaciéon de DME, se
emplearon como gases de alimentacion N2 (Air Liquide, 99.999% v/v), Hz (Air
Liquide, 99.999% v/v), CHs (Air Liquide, 99.995% v/v), CO (Air Liquide, 99.97% v/v)
y DME licuado (Air Liquide, 99.99% v/v). En ensayos posteriores usando el
espectrometro de masas para analizar, se sustituyd el N2 por argon (Air Liquide,
99.999% v/v) debido a que se solapaba su pico maximo de fragmentacion con el
correspondiente al CO en el valor m/z=28.

El CHs se emple6 como estandar interno para la cuantificacion en el cromatografo
de gases, ya que las sefales obtenidas del GC (las correspondientes a los detectores
FID y TCD) ofrecen resultados independientes para los compuestos detectados en
cada una de ellas. Sin embargo, el CHs es el tinico compuesto inerte que se observa
en los dos canales (no asi el N2, que solo se detecta en el TCD), lo que permite
establecer la relacion existente entre ambas sefiales y poder cuantificar, en base al
Ny, las cantidades de cada gas presentes a la salida del reactor a partir del flujo de
N: alimentado. En aquellos ensayos donde tnicamente se empled el MS como
instrumento de analisis, se retird el CHs de la corriente de alimentacion.

La alimentacion de DME se realizd en fase liquida mediante un MFC especial
basado en el efecto Coriolis (Mini Coriflow, Bronkhorst), tras lo cual se evapord y se
mezclo6 con el resto de gases. Dado que la presion de vapor del DME a temperatura
ambiente (y, por tanto, la de la botella bifdsica suministrada) es de
aproximadamente 5 bar y los ensayos a realizar estaban programados a una mayor
presion, se procedio a presurizar la botella de DME con N: a través del grifo de fase
gas de la botella hasta alcanzar una presion 10 bar por encima del ensayo en
cuestion para garantizar que se vencieran las pérdidas de carga y se alimentara de
forma correcta. Por su parte, el CO se alimentd mediante un MFC independiente y
se mezclo6 junto con el DME (y el resto de gases) en la proporcion adecuada para
cada experimento. El Hz se afiadi6 exclusivamente en aquellos experimentos donde
se deseaba conocer su efecto en la reaccion de carbonilacion.

El catalizador de carbonilacion empleado para el presente trabajo ha sido,
principalmente, una mordenita industrial en forma acida (H-MOR, proporcionada
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por TOSOH, SiO2/Al:03=18), la cual se suministré en forma de polvo, por lo que no
era directamente utilizable ya que podria dafiar los equipos de andlisis. Para
granularla, se procedio a realizar pastillas de catalizador para, posteriormente,
molerlas y tamizarlas a tamafio comprendido entre 300 y 500 micras. El
procedimiento de prensado consistid en colocar una determinada cantidad de
polvo de H-MOR en un molde de acero inoxidable y someterlo a 2 t de presién
durante 5 minutos en una prensa hidraulica, tras lo cual se desmoldd la pastilla y se
procedié a molerla y tamizarla cuidadosamente al tamafio citado.

En la Figura 3.5 se muestra el aspecto de una muestra de H-MOR granulada.

Figura 3.5. Muestra de H-MOR granulada

Antes de proceder a cargar el catalizador de carbonilacion en el reactor, se hizo
preciso someterla a un pretratamiento consistente en calcinar la zeolita a 500 °C en
un horno de mufla durante 3 horas para eliminar completamente la humedad
(dado que se trata de un material altamente higroscdpico) y posibles restos de
impurezas procedentes de su fabricacion. Tras la calcinacidn, se peso la cantidad de
muestra a utilizar (entre 0.5 y 2 g segtin las condiciones de cada ensayo) y se
procedié a cargarla en el reactor. Para mantener una longitud de lecho similar en
todos los ensayos, se mezcld la H-MOR con SiC en proporcién masica 1/5 cuando se
trataba de cargar una cantidad de mordenita equivalente al limite inferior del
citado rango. La carga se realizaba de tal forma que el lecho catalitico quedaba
centrado en el reactor, habiendo un lecho de SiC puro tanto aguas arriba como
abajo del mismo para facilitar la transferencia de calor. Dado que, durante la carga
de la zeolita en el reactor, esta adquiere humedad de nuevo y que, como ya se ha
comentado con anterioridad, el agua provoca la inhibicién de la reaccion de
carbonilacion, previo a cada ensayo se hizo necesario someter la muestra a un
nuevo secado, esta vez in situ, bajo una corriente de 50 NmL/min de gas inerte (N2 o
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argén) a 500 °C con una velocidad de calentamiento de 5° C/min. Durante esta
sesion de secado se monitorizaba el agua evacuada mediante analisis (bien con el
GC, bien con el MS?), dejandola el tiempo imprescindible hasta que dejara de
detectarse este compuesto.

A la finalizacién del secado, se enfriaba el reactor hasta la temperatura de
operacion, bajo flujo de N2 o Ar, al mismo tiempo que se aumentaba la presion
hasta alcanzar igualmente el valor de operaciéon del ensayo en cuestion,
manteniéndolo de esta forma presurizado con gas inerte. A continuacion, se pasaba
a activar el modo bypass y se introducia la corriente de alimentacién segun las
condiciones de cada ensayo, monitorizandose su concentracion mediante GC y/o
MS. La sesién de bypass finalizaba en el preciso instante en que se observaban las
concentraciones de todos los gases estables en el tiempo, momento en que se
calibraban los equipos de andlisis (obtencién de los correspondientes factores de
correccion para cada compuesto). Seguidamente, se pasaba a activar el modo
reaccion para que la alimentacion pasara a través del lecho catalitico y comenzara asi
la prueba.

Para la calibracion del MS durante la fase de bypass correspondiente a cada ensayo,
se monitorizaban las sefales de cada gas alimentado. Para ello, se seleccionaban las
masas a escanear segun el gas en cuestion: N2 (m/z=14), CO (m/z=12), Ar (m/z=40),
DME (m/z=46), MA (m/z=74), MeOH (m/z=32), H>O (m/z=17), Hz (m/z=2). Una vez
se observaba que las sefiales de los gases alimentados eran estables®, se introducia
en el software de control del MS las concentraciones conocidas de cada uno de ellos
(dado que los MFC fueron previamente calibrados), de tal manera que el programa
automaticamente calculaba los factores de respuesta de cada gas que
posteriormente utilizaria durante la fase de reacciéon para corregir y mostrar
directamente las concentraciones reales de cada compuesto.

En el caso de los productos de reaccién (MA y MeOH), sus factores de respuesta
para calibrar el equipo se obtuvieron a partir de una prueba previa realizada con
una botella de mezcla de composicion certificada (Air Liquide, 98.9% v/v Ar, 1%
v/v MA, 0.1% v/v MeOH). Dicha composicién se eligié por ser la proporcion

8 La monitorizacién del agua durante la fase de secado se llevd a cabo mediante GC hasta que entr6 en
servicio el MS, momento a partir del cual se empez6 a rastrear la sefial de agua exclusivamente con este
equipo dada su capacidad de analizar en tiempo real, lo que permitié minimizar los tiempos de secado.

9 Se consideraban estables cuando se alcanzaba una variacién méxima en la sefial de los gases equivalente
ala precisién de los MFC’s con los que se alimentaban (+0.6%).
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volumétrica relativa MA/MeOH=10 la tipica obtenida en ensayos previos de
carbonilacion de DME en condiciones de operacion similares analizando con el GC.

3.2.2.Ensayos de iniciacion y modelo cinético

3.2.2.1. Modelo dinamico de la planta

Para poder interpretar correctamente los resultados experimentales y poder usarlos
para determinar las constantes cinéticas de las reacciones elementales involucradas
en el mecanismo de reaccion considerado es preciso tener en cuenta lo siguiente:

e El reactor experimental utilizado no es un reactor diferencial dado que la
masa de catalizador empleada determina una conversion significativa de
DME. Por ello, lo que se observa es una integracion de la cinética de
reaccion a lo largo del reactor.

e La planta experimental, que incluye ademas del reactor, varios tramos
antes y después del mismo, tiene una dinamica apreciable; de forma que lo
que se observa experimentalmente no solo es el resultado de las reacciones
que tienen lugar, sino que incluye los efectos dindmicos de flujo y mezcla a
través de la misma. Asi, un cambio en la alimentacién a la planta no se
traduce instantaneamente en un cambio idéntico a la entrada del reactor.

Con el objetivo de tener en cuenta ambas cuestiones, se ha desarrollado un modelo
dindmico de la planta completa incluyendo el reactor, los tramos anteriores y
posteriores al mismo y el analizador MS. Para modelar el reactor y los tramos que le
preceden y suceden, se ha empleado un modelo dindmico de flujo de pistén
aproximado por 6 etapas de mezcla perfecta en serie, que se consideran suficientes
para aproximar bien el flujo de piston en cada tramo.

De forma similar, el MS se modela como dos etapas de mezcla perfecta en serie con
una constante de tiempo asociada que se ha determinado de acuerdo con el
procedimiento que a continuacion se describe.

Primeramente, se cargd el reactor derecho completamente de SiC y, bajo flujo de
Ar, se aumento la temperatura y la presion hasta 170 °C y 11.1 bar respectivamente
(condiciones de operacion tipicamente ensayadas). En tales condiciones, se pasé a
modo bypass y se introdujo una alimentacién compuesta por Ar, CHs y DME en las
proporciones reflejadas en la Tabla 3.4, de tal modo que la Pome presente es la
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correspondiente a la del punto de operacion mas estudiado en los ensayos de
carbonilacion (0.72 bar). La composicion de la alimentacion se monitorizé mediante
MS hasta verse estable en el tiempo, momento en que se obtenian los factores de
correccién de cada compuesto y se pasaba a modo reaccién, haciéndola pasar ahora
a través del reactor. Dado que inicialmente estd lleno de Ar y que éste es
desplazado por la alimentacion entrante, el espectrometro de masas recoge la
variacion en las sefiales de cada compuesto propias de dicho desplazamiento, las
cuales presentan un perfil tipico como el mostrado en la Figura 3.6, lo que nos
permitiod caracterizar el comportamiento fluidodinamico de los gases en la planta
de sintesis bajo las condiciones tipicas de un ensayo de carbonilacion.
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Figura 3.6. Curvas tipicas observadas mediante MS tras un cambio en la
composicion del gas en el interior del reactor (inicialmente inertizado con Ar)

Dicho comportamiento esta gobernado por las ecuaciones de balance que tienen
lugar en cada uno de los subsistemas en que se dividio la planta para su modelado
(tramo de entrada al reactor, el propio reactor, tramo de salida del reactor hasta el
MS y el propio MS). Como ya se ha comentado, tales subsistemas se subdividieron,
a su vez, en varias etapas en serie (en adelante, celdas) consideradas cada una como
de mezcla perfecta. Bajo esta consideraciéon se asume que, en cada celda, la
composicion del gas es homogeénea (e igual a la de salida) y el comportamiento tipo
flujo de piston de la instalacion se puede aproximar como n (en este caso, n=6)
reactores de mezcla perfecta en serie, tal como ilustra la Figura 3.7.
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Figura 3.7. Aproximacion mediante n reactores de mezcla perfecta en serie

De acuerdo con lo representado en la Figura 3.8, las ecuaciones de balance para
cada componente de la alimentacién en una celda genérica, i, quedan recogidas de
manera general en la expresion (3.1):

dy‘ _yits — Wi

dt T 3.1

donde:

—  yK: es la fraccién molar del componente k de la alimentacién, en la celda i-
ésima, en cada instante.

—  yK,: es la fraccién molar del componente k de la alimentacion, en la celda

anterior a la i-ésima, en cada instante.

— T; es la constante de tiempo (min) asociada a la celda i, de acuerdo con la
expresion:

T = T (3.2

Siendo Vi el volumen (cmd) de la celda i-ésima (obtenido dividiendo el volumen
total del tramo considerado entre el nimero de celdas en que se subdivide dicho
tramo) y F el caudal volumétrico (cm?min) que atraviesa el subsistema
considerado.

Yi-1 dllo Yki

Figura 3.8. Fraccion molar del componente k a lo largo de la celda i

Con los resultados experimentales (esto es, la evolucion de las fracciones molares
de cada compuesto con el tiempo, yi(t)) del ensayo llevado a cabo y, mediante la
implementacion en MATLAB de un programa de ajuste por minimos cuadrados, es
posible obtener la constante de tiempo asociada al MS. De esta forma, se consigue
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modelar el comportamiento fluidodindmico de este equipo.

3.2.2.2. Modelo cinético de la etapa de iniciacion

El mecanismo de reaccién propuesto por Iglesia [38] y aceptado por numerosos
investigadores [39,48,49,51,72] incluye 6 etapas (expresiones (2.1)-(2.6)) con sus
correspondientes constantes cinéticas (o de equilibrio), a las que habria que afadir
la asociada a la, recientemente estudiada, inhibicion de MA [51], pero no incluye la
etapa que determina la pérdida de centros activos y la desactivacion del
catalizador. Es muy complejo, por tanto, modelar la cinética de carbonilacién
incluyendo la desactivacion, no sélo porque hay muchas constantes cinéticas a
ajustar sino porque no esta claro ain el mecanismo de desactivacion de la H-MOR.

Con el objetivo de avanzar en el desarrollo de este modelo, se decidi6 estudiar las
reacciones elementales que comprenden la etapa de iniciaciéon del mecanismo de
Iglesia, es decir, la adsorcién disociativa del DME sobre los centros acidos de la H-
MOR.

El protocolo experimental seguido fue analogo al empleado para determinar la
fluidodinamica de la planta de sintesis, con la diferencia de que en este caso se
cargd en el reactor una muestra de H-MOR (0.67 g) y se monitorizé también la
sefial de MeOH (el cual se genera como consecuencia de la adsorciéon de DME
sobre la zeolita), de tal modo que en el espectrémetro de masas se observa un valle
en la sefial de DME mas prolongado que en el caso anterior que, por un lado, es
debido al propio desplazamiento del argon inicialmente confinado en el reactor
(seglin se vio para el caso sin catalizador) y, por otro, a la propia adsorcién del
DME sobre la mordenita, lo que provoca que durante unos minutos no se registre
sefial alguna de DME mediante MS, hasta que la H-MOR se satura y ésta vuelve a
restablecerse (ver Figura 3.9). De las dos contribuciones del valle, la asociada a la
fluidodinamica de la planta, es posible descontarla puesto que ya se conoce el
comportamiento de los gases en ausencia de reaccién, de tal manera que es posible
determinar la duracion real de la adsorcion de DME (fase de iniciacion en la
reaccion de carbonilacién).

El mecanismo de reaccion considerado para esta fase de iniciacion esta inspirado en
la etapa elemental n® 3 propuesta por Iglesia y colaboradores [38] para el
mecanismo de la reaccion de carbonilacién de DME, donde el DME se adsorbe
disociativamente sobre la zeolita reaccionando con los centros acidos X,
produciendo MeOH y grupos metilo (expresiones (3.3) y (3.4)). Se ha considerado,
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ademas, que el MeOH producido también puede reaccionar, a su vez, con los
protones que quedan disponibles en la H-MOR, de acuerdo con Boronat y
colaboradores [48], dando lugar a agua y grupos metilo (3.5). En base a la ausencia
de agua observada durante los ensayos realizados, se propone que ésta queda
rapidamente adsorbida sobre la zeolita en otros centros diferentes, Y (centros de
enlace por los que compite con el CO, segtin Iglesia [38]),de acuerdo con (3.5). Por
su parte, el DME puede hidratarse a MeOH mediante reaccion con el agua
adsorbida previamente segtin (3.6).

< Modo bypass

Yerigh = - - - - - - =
Yomeg |

Tiempo

Figura 3.9. Curvas tipicas en ensayos de iniciacion con H-MOR

DME + X 3 DME - X (3.3)

DME - X 2 CH; - X + MeOH (G.4)
MeOH + X + Y < CH - X + H,0 - Y (3.5)
DME + H,0 - Y 3 2MeOH + Y (.6)

Con base en este mecanismo, se plantearon las ecuaciones de balance de materia
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siguientes:
[X] = [X¢] — [DME - X] — [CH; - X] 3.7)
[Y] = [Yr] — [H,0 - Y] (3.8)
d[DME-X]
T - kl . yDME . [X] - kz . [DME . X] (3.9)
d[CHj3 - X] ,
—a k; - [DME - X] + K3 * Ymeon * [X] (3.10)
d[H,0 - Y] , ,
—a K3 * Ymeon * [Y] — K} - ypme - [H20 - Y] (3.11)
(=rpme) = K * ypme - [X] + K - ypume - [H20 - Y] (3.12)
I'meon = Kz - [DME - X] — K3 - Ymeon * [X] + 2 - K} - ypug - [H20 - Y] (3.13)
donde:

- [X](mmol/g): concentracion de centros libres tipo X en cada instante (asociados
a la adsorcién de DME y MeOH).

—  [Xr](mmol/g): concentracion total de centros libres tipo X.

—  [Y](mmol/g): concentracion de centros libres tipo Y en cada instante (asociados
ala adsorcién del agua).

—  [Yr](mmol/g): concentracién total de centros libres tipo Y.
—  [DME-X](mmol/g): concentracién de DME adsorbido en cada instante.

— [CHsX](mmol/g): concentracién de especies metilo adsorbidas en cada
instante.

- [H20-Y](mmol/g): concentracion de agua adsorbida en cada instante.
- (-rome)(mmol/g-min): velocidad de consumo de DME.

- (rmeon)(mmol/g-min): velocidad de formacién de MeOH.
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- k{(min™!) =k; - P, siendo kiy P la constante cinética de la etapa elemental i
(min - bar?) y la presion total del sistema (bar), respectivamente.

Ademas, es preciso tener en cuenta las ecuaciones de balance (3.1) y (3.2) vistas
anteriormente para los tramos donde no se produce reaccién quimica (tramos
anterior y posterior al reactor, el MS -con su constante de tiempo obtenida en el
ajuste previo-, asi como en los dos lechos de SiC entre los que se encuentra el lecho
catalitico).

Por su parte, en el tramo correspondiente donde se produce la adsorcion de DME,
se debe tener en cuenta la variacidon en el caudal molar total, segiin la siguiente
expresion:

FM; = FM;_; + my_yor,i * [f'meon — (—TpmE)] (G.14)

siendo:
—  FMi(mmol/min): caudal molar total que sale de la celda i-ésima.
—  FMii(mmol/min): caudal molar total que entra en la celda i-ésima.

— muMori(g): masa de mordenita presente en la celda i-ésima supuesta una
distribucion uniforme (es decir, masa total de catalizador entre el niimero total
de celdas en que se subdivide el lecho catalitico).

Para los componentes inertes de la alimentacion (Ar y CH4) que llegan al lecho
catalitico se ha de cumplir:

dy FM;_ -y — FM; - yf
dt Nr; (3.15)

donde:

—  Nri nimero total de moles presentes en la celda i-ésima, supuesta distribucion
uniforme en todo el subsistema (por tanto, sera igual al niimero total de moles
presente en el subsistema considerado dividido entre el ntimero de celdas que
lo componen).

Mientras que para el reactivo y el producto de la reaccion se cumple,
respectivamente:
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inDME _ FM;_ 'YiD—“i"3 — FM; 'YiDME — (—TpmEg) - My_moRi
dt Nr; (3.16)

dy;"e°H _ FM;_; - v — FM; - y"*°" + Ieon - My_morii
at Nes (3.17)

Finalmente, estas expresiones se implementaron en el programa de ajuste por
minimos cuadrados desarrollado bajo entorno MATLAB para el caso en que hay
presentes 0.67 g de H-MOR en el reactor y, con los resultados experimentales
obtenidos del ensayo de iniciacién con DME, se trat6 de hallar los valores de las
constantes cinéticas k’1, k2, k’s y K’s y, por ende, los de ki, ks y ks para los que se
obtenia el mejor ajuste posible.

3.2.3.0tros catalizadores ensayados

Durante los ensayos de carbonilacion llevados a cabo en el marco de la presente
investigacion se emplearon, de forma puntual, otras zeolitas ademas de la descrita
anteriormente para determinar sus rendimientos cataliticos en la carbonilacion de
DME. Asi, se probaron mordenitas con ratios SiOz/AL:Os diferentes (Clariant,
SiO/ALOs =14, 20 y 40), una ferrierita en forma amonica (NHs+FER, Zeolyst,
SiO2/ALOs =20) y otra tipo ZSM35 en forma acida (H-ZSM35, ACS Material,
SiO2/AlOs=30). Estas zeolitas se sometieron al mismo procedimiento de
preparacion y carga en el reactor que el anteriormente descrito, con la tnica
salvedad de la NH4FER, cuyo tiempo de calcinacién en mufla se prolongo hasta las
6 horas para asegurar que se convirtiera a la forma acida correspondiente antes de
ensayarla (H-FER).

Las condiciones de operacion asociadas a estos ensayos con zeolitas alternativas se
recogen en la Tabla 3.5.
3.2.4. Ensayos de regeneracion de H-MOR

En las pruebas de laboratorio donde se queria conocer la capacidad de regeneracion
de la H-MOR, se realizo el procedimiento que a continuacion se describe.
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Tras la finalizacion del ensayo de carbonilacion de DME, se cortd la alimentacion
al mismo tiempo que se despresurizd el reactor lentamente hasta presion
atmosférica para facilitar la desorcion de los diferentes compuestos adsorbidos en la
muestra de H-MOR durante la reaccién; barriéndose el reactor con Ar (50
NmL/min) hasta que los equipos de analisis confirmaron la ausencia de productos
distintos al gas inerte. Tras esto, se pasé a aumentar la temperatura hasta 350 °C (a
una velocidad de 4 °C/min) bajo flujo de Ar, manteniéndose el reactor en estas
condiciones hasta que, de nuevo, desaparecieron todos los compuestos detectados
tanto por GC como por MS y solo se observaba Ar. Una vez finalizd esta segunda
etapa de desorcion, se pasoé a sustituir el Ar por el gas de regeneracion, el cual era
bien aire sintético, bien aire diluido. En el primer caso, se alimentaron desde un
MFC 64 NmL/min de aire sintético (Air Liquide, 80% v/v Nz, 20% v/v Oz); mientras
que en el segundo se alimentd, por un lado, aire sintético y, por otro, argén de tal
forma que la concentracion volumétrica de oxigeno en la mezcla fuera del 5% y el
caudal total alimentado de gas de regeneracion fuera de 64 NmL/min.

La regeneracion se monitorizé tanto por GC como por MS, analizando las
cantidades de COz, CO y agua producidos. En el momento que se observd que
dichos compuestos desaparecieron, se paso a aumentar la temperatura hasta los 500
°C (a razén de 4 °C/min), manteniendo estas nuevas condiciones hasta que, de
nuevo, se observaba que desaparecian las sefiales de los productos de combustién
generados durante el proceso de reactivacion!!.

Finalizado el tratamiento, se cortd la alimentacion de gas de regeneracion y se paso
a barrer el reactor, a la temperatura de 500 °C, con Ar durante 10 horas para
eliminar cualquier rastro de humedad de la muestra de zeolita. Transcurrido este
tiempo, se pasd a acondicionar el reactor para un nuevo ensayo con la muestra
regenerada, para lo cual se enfri6 y presurizo el reactor hasta las condiciones de
operacion de dicho ensayo (ver Tabla 3.6), repitiendo el procedimiento
anteriormente descrito para el bypass y para la reaccién.

10 Se considero finalizado una vez que la productividad de MA decayé un 50% respecto del valor maximo
obtenido tras el periodo de induccion (ver Figura 2.2).

11 En el primer ensayo de regeneracién con aire diluido que se realizo y, llegado a este punto, se pas6 a
aumentar la concentracion de Oz paulatinamente al 7%, 9%, 11% y 20% manteniéndose la temperatura en
500 °C, no detectandose en ninguno de estos casos mas productos de combustion, por lo que se confirmoé
que con un 5% v/v de Oz era suficiente para quemar todo el coque posible, motivo por el cual no se volvio
a repetir este procedimiento.
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3.2.5.Determinacion de la acidez del catalizador

Para la determinacién de la acidez de las muestras de zeolita se emple6 el
procedimiento de valoracion o titraciéon conductimétrica. Este método se basa en
neutralizar los protones presentes en la estructura de la H-MOR mediante una base
fuerte, como es el hidréxido sodico.

La titracién conductimétrica fue utilizada por primera vez para la determinacién de
los centros acidos de Bronsted en una H-MOR por Crocker y colaboradores [120] y
posteriormente por Zanjanchi y Mohammadi [121]. Si bien es cierto que otras
técnicas para la determinacion de la acidez en catalizadores acidos tales como las
espectroscopias infrarroja o de resonancia magnética nuclear (IR y NMR por sus
siglas en inglés); asi como la desorcién programada por temperatura de bases
adsorbidas (como el amoniaco o la piridina -NHs-TPD y Py-TPD, respectivamente-)
son las mas empleadas por su capacidad para proporcionar informacién mas
detallada acerca de la fuerza, concentracion y distribucién de los centros acidos
presentes en la estructura del catalizador, el método de titracion conductimétrica
permite determinar de una forma sencilla y fiable la concentraciéon de centros
acidos accesibles en la mordenita [120], lo cual es suficiente para el propdsito que se
persigue en este trabajo, como se vera mas adelante.

El procedimiento seguido para la determinacion de la acidez de las muestras de
zeolitas analizadas fue el que a continuacion se describe.

Primeramente, la muestra de H-MOR a analizar se descargo del reactor y se separo,
en su caso, del SiC mediante tamizado. Seguidamente, se sometié a un secado a 110
°C en horno de mufla durante 3 horas, tras lo cual se pesé y se disolvié en 100 mL
de agua desionizada con agitacion continua. Para la titracion se emple6 como base
NaOH (GlobalChem, 0.1N+0.0002/20°C), la cual se fue anadiendo desde una bureta
en alicuotas de 0.2 mL a intervalos de 1 minuto con agitaciéon en continuo, tiempo
suficiente para que las lecturas del conductimetro sumergido en la disolucion
(Crison 524, con lecturas normalizadas a 20 °C y previamente calibrado mediante
un patrén de KOH) se estabilizaran.

Las adiciones de la base continuaron mas alld del punto de equivalencia para
minimizar los errores de cuantificacion. Por su parte, las medidas de conductancia
se corrigieron por aumento del volumen de solucién multiplicdindolas por el factor
(V+v)/V, tal como se recomienda en la literatura especializada [122]; donde V es el
volumen inicial de la solucién (100 mL) y v es el volumen de NaOH anadido (mL).
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Las lecturas de conductancia corregidas (en LLS) se representaron frente al volumen
de NaOH anadido (mL), obteniéndose una curva tipica de valoracién. La
determinacién del punto de equivalencia (esto es, el volumen de NaOH anadido
con el cual se neutralizan todos los centros acidos de Bronsted accesibles en la H-
MOR) se llevé a cabo analiticamente mediante la obtencién del punto de corte de
las rectas obtenidas a partir de las correspondientes regresiones lineales de los 6
puntos mas alejados, por delante y por detras, de dicho punto de equivalencia.

Obtenido el punto final de la valoracién y asumiendo que la neutralizacion ocurre
de acuerdo con (3.18), donde 1 mol de NaOH neutraliza 1 mol de protones
[120,121]:

H+Z_(S) + Na+0H_(ac) - Hzo + Na+Z'(S) (3.18)

la acidez de la muestra (expresada en mmol/g) se determina mediante la expresion
(3.19):

o Ve M
[H*]=— — (3.19)

Donde Ve es el punto de equivalencia obtenido (mL), M es la molaridad de NaOH
(mmol/mL), la cual coincide en valor en este caso con la normalidad, y m es la masa
de muestra analizada (g).

3.2.6.Programa experimental en carbonilacion de DME

Para los ensayos de carbonilacion de DME se definieron unas condiciones de
operacion de referencia (caso base) correspondientes a las del ensayo HM13-01 (ver
Tabla 3.2). La presion parcial de CO de dicho caso base (Pco =7.2 bar) se tom6 a
partir de las condiciones ensayadas por otros investigadores [6,118]; mientras que la
relacion CO/DME=10 (igualmente empleada en otros estudios [3,4]) se escogio
debido a que se ha demostrado que, en el proceso de hidrocarbonilaciéon de DME,
no se consigue un beneficio significativo cuando se trabaja a altas conversiones por
paso de DME (es decir, a altas relaciones CO/DME) debido a las mayores
necesidades de consumo energético que tendria la planta [11].

Por su parte, aunque en la mayor parte de la literatura se trabaja, en carbonilacién
de DME, a temperaturas comprendidas entre los 200 y 220 °C [3,4,6,54,55], y tras un



82

estudio del efecto de la temperatura en la actividad y estabilidad del catalizador a
temperaturas comprendidas entre 170 y 240 °C (ver Tabla 3.1) para los siguientes
ensayos se escogio el valor de 170 °C (valores préximos a éste han sido empleados
por otros autores [5,3850,51]) por ser aquella que permite mantener una
productividad de MA mas estable durante el tiempo de reaccién, dado que no se
favorecen tanto las reacciones secundarias de formacion de coque sobre el
catalizador. Otro motivo para optar a operar a bajas temperaturas radica en el
hecho de que cuanto mayor es la temperatura de operacion en la carbonilacion de
DME, mayor es la proporcion de coque duro respecto al total depositado sobre la
superficie de la zeolita; mientras que a bajas temperaturas prevalece el denominado
coque blando, siendo este tltimo mas facil de eliminar durante el proceso de
regeneracion del catalizador'2.

Por su parte, un estudio realizado en Aspen Plus® sobre la variacién de la energia
libre de Gibbs estandar (AG?) con la temperatura confirmoé que esta reaccion esta
claramente favorecida desde el punto de vista termodinamico a temperaturas
incluso de 500 °C, dada su alta exotermicidad (-117 kJ/mol®3), tal como muestra la
Figura 3.10, lo que indica que la reaccién de carbonilacion no esta limitada por el
equilibrio.

12 Las denominaciones coque blando (o hard coke) y coque duro (o soft coke) son comiinmente empleadas en
la literatura sobre zeolitas para distinguir dos tipologias de coque que difieren por su composicion
relativa H/C, la cual puede determinarse mediante andlisis de oxidacién programada por temperatura
(Temperature-programmed oxidation, TPO). Asi, el coque duro esta asociado a compuestos poliaromaticos
que presentan una baja relacion H/C y que, por lo tanto, son dificiles de eliminar mediante oxidacién. Por
su parte, el coque blando esta constituido por especies hidrocarbonadas con un mayor contenido en
hidrégeno siendo, en consecuencia, mas faciles de oxidar en un proceso regenerativo [127].

13 Fuente: Base de datos de compuestos de Aspen Plus®.
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CO+DME->MA
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Figura 3.10. Carbonilacién de DME (AG? vs T)

Sobre el citado caso base, y de cara a investigar la cinética de la reaccién, segun el
objetivo especifico 1 propuesto en esta tesis y mdas concretamente el objetivo 1.1 (ver
secciéon 1.3), se trabajo con varios niveles de Pco (3.6, 144, 21.6 y 28.8 bar,
correspondiendo, respectivamente, a la mitad, doble, triple y cuadruple de la Pco
del caso base). En cuanto a la relacion CO/DME=10 del ensayo de referencia, este
valor pivotd sobre dos niveles inferiores (2 y 5) y tres superiores (15, 30 y 50). Para
poder variar este parametro, se modificaron los caudales de alimentaciéon de CO y
DME segtin las necesidades de cada ensayo teniendo en cuenta los rangos de
operacion de los MFC’s utilizados.

La Tabla 3.2 resume las condiciones de operacion de los ensayos de carbonilacion
variando la Pco y la relacion CO/DME.
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Tabla 3.1. Ensayos de carbonilacién (variando la temperatura)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacion
Ensayo
Nz |CO |[DME |CH: | Total |mmuwmor(g) |Pco(bar) |Ratio CO/DME |P(bar) [T(°C)
HM3-04 |12 |30 3 6 51 0.5 7.1 10 12.1 |240
HM1-01 |12 |30 3 6 51 0.5 7.1 10 12.1 |220
HMe6-01 |12 |30 3 6 51 0.5 7.1 10 12.1 |200
HM7-07 |12 |30 3 6 51 0.5 7.1 10 121 |170

Siguiendo con el objetivo especifico 1.1, se llevaron a cabo una serie de ensayos
conducentes a determinar el posible efecto del Hz en la reaccién de carbonilacién de
DME, aspecto importante si se tiene en cuenta que, de tener un efecto negativo, ello
implicaria el tener que eliminarlo del gas de sintesis entrante al reactor de
carbonilacion y tener que alimentarlo aguas abajo en la entrada a la etapa de
hidrogenacion, lo que aumentaria los costes de la instalacién de forma significativa.
A pesar de que en la literatura ya se ha tratado este aspecto, los resultados
obtenidos por varios investigadores han sido contrapuestos [6,55,56], motivo por el
cual se decidi6 realizar los siguientes ensayos con el objetivo de aclarar el posible
efecto perjudicial del Ha.

Las relaciones H2/CO estudiadas han sido 0.25, 0.50, 0.75, 1, 1.5 y 2 (la mayor
relacion asumida en el disefio conceptual previo fue de 1.57 [11]), ademas de un
ensayo de control en ausencia de Hz al objeto de poder establecer una comparativa
entre todos los casos. Para todos los experimentos se mantuvieron constantes tanto
la Pco (7.2 bar) como la relacion CO/DME (10), de acuerdo con las condiciones del
caso base anteriormente definido. El resto de condiciones de operaciéon de estos
experimentos se detallan en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.2. Ensayos de carbonilacion (variando Pco y ratio CO/DME)
Caudales (NmL/min) Condiciones operacion

Ensayo

N2 [CO |DME (CH: | Total |mumor(g) (Pco(bar) |Ratio CO/DME (P(bar) T(°C)
HM15-07 (12 [200 | 100 | 6 | 318 2.00 28.8 2 458 |170
HM1513 (12 {40 | 20 | 6 78 2.00 14.4 2 28 |170
HM1512 (12 {40 | 20 |6 78 2.00 72 2 14 |170
HM15-06 (12 200 | 40 | 6 | 258 2.00 28.8 5 372 |170
HM15-05 (12 200 | 20 | 6 | 238 2.00 28.8 10 343 |170
HM15-09 (12 |40 | 4 6 | 62 2.00 21.6 10 335 |170
HM13-02 (12 |40 | 4 6 | 62 2.00 14.4 10 222 1170
HM13-01 (12 |40 | 4 6 | 62 2.00 72 10 11.1 |170
HM15-08 (12 |40 | 4 6 | 62 2.00 3.6 10 56 |170
HM15-04 (12 [200 [13.33 | 6 |231.33 | 2.00 28.8 15 333 |170
HM15-03 (12 [200 | 6.67 | 6 |224.67 | 2.00 28.8 30 324 |170
HM15-10 (12 120 | 4 6 | 142 2.00 14.4 30 17 {170
HM15-11 (12 120 | 4 6 | 142 2.00 7.2 30 85 |170
HM15-01 (12 [200 | 4 6 | 222 2.00 28.8 50 32 |170
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Tabla 3.3. Ensayos de carbonilacion (efecto de la presencia de Hz)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacion
Ensayo jmemor | Pco Ratio

Ar H. [CO DME [Total (® (bap) H,/CO P(bar) | T(°C)
Carb_H-01 |86 |0 |40 4 130 | 0.67 72 0 23.5 170
Carb_H-02 |76 |10 |40 4 130 | 0.67 72 0.25 23.5 170
Carb_H-03 |66 |20 {40 | 4 |130 | 0.67 72 0.50 235 170
Carb H-04 |56 |30 {40 | 4 |130 | 0.67 7.2 0.75 235 170
Carb_ H-05 |46 |40 (40 | 4 |130 | 0.67 7.2 1 235 170
Carb_H-06 |26 |60 {40 | 4 |130 | 0.67 72 1.5 235 170
Carb_H-07 |12 |80 {40 | 4 |136 | 0.67 7.2 2 245 170

Ensayos de iniciacion

Como ya se comento anteriormente, de cara a simplificar el estudio de la cinética de
reaccion, se llevd a cabo un ensayo alimentando solamente DME e inertes al reactor
de carbonilacion bajo las mismas condiciones que el caso base (esto es, utilizando la
misma presion parcial de DME -0.72 bar-, ensayo Carb_ini_02, ver Tabla 3.4) para
estudiar el comportamiento del reactivo durante el proceso de adsorcion que tiene
lugar tras su puesta en contacto con el lecho de catalizador. Para descontar los
efectos asociados a la dinamica de la planta, se realizo un ensayo sin lecho catalitico
en idénticas condiciones (ensayo Carb_ini_01, ver Tabla 3.4).

Finalmente, dentro del estudio de la fase de iniciacién, también se realizé un ensayo
consistente en intentar reducir o eliminar el periodo de induccién mediante una
saturacion previa de la H-MOR con DME, de tal manera que desde el principio de
la reaccién de carbonilacidn, el catalizador ya exhiba su maxima actividad catalitica,
lo que desde el punto de vista del proceso industrial permitiria reducir los tiempos
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de operacién. Para ello, se realiz6 un experimento donde, en primer lugar, se
alimentd solamente DME e inertes (ensayo Carb_ini 03, ver Tabla 3.4)
monitorizandose la produccion de MeOH hasta que llegara a su punto minimo'4,
momento que indicaria la finalizacién de la saturacién de la H-MOR. Tras esto, se
pas6 a inertizar el reactor para pasar a cambiar la alimentacion por la
correspondiente a las condiciones del caso base. Una vez se comprob6 que la
composiciéon de la alimentacién era estable, se pasé a alimentar el reactor,
iniciandose, asi, el ensayo Carb_ini_04 (ver Tabla 3.4).

Tabla 3.4. Ensayos de iniciacion

Caudales (NmL/min) Condiciones operacién
Ensayo
Pome
Ar (CO [DME |CH: [Total |mumor(g) (bar) P(bar) T(C)

Carb_ini_01 |52 | O 4 6 |62 -15 0.72 |11.1 170

Carb_ini 02 |52 | 0 4 6 |62 0.67 1072 |11.1 170

Carb_ini_03 |52 | O 4 6 |62 200 |0.72 |11.1 170

Carb_ini_04 |12 |40 | 4 6 |62 200 (072 |11.1 170

Ensayos con otras zeolitas

Tal como se describi6 en el objetivo especifico 1.2, una de las metas propuestas en
esta tesis fue la de seleccionar un catalizador econdmicamente asequible para la
etapa de carbonilaciéon de DME. Para ello, se ensayaron diferentes tipologias de
zeolitas disponibles comercialmente con el fin de determinar la mas adecuada para
el disefio de proceso considerado en este estudio. Tras la correspondiente revision

14 La productividad de MeOH con el tiempo durante la carbonilacion de DME tiene un comportamiento
tipico en forma de U consistente en una primera formacién durante la fase de saturacion de la H-MOR.
Finalizada la saturacion, la velocidad de formacién de MeOH comienza a decaer durante el periodo de
induccién hasta un valor minimo (que coincide con el maximo en la velocidad de formacién de MA), para
volver a subir posteriormente como consecuencia de la hidratacién de DME con el agua formada durante
la coquizacion del catalizador [70,92].

15 El reactor se llend completamente de SiC.
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del estado del arte (ver seccién 2.1), se llegd a la conclusion de que, para esta
reaccion, es imprescindible que la zeolita disponga de canales tipo 8MR, puesto que
son especialmente selectivos para la carbonilacion de DME; mientras que, de cara a
tener una estabilidad adecuada, es deseable que el resto de canales de su estructura
sea de un tamano contenido (lo suficientemente grandes como para permitir la
difusiéon de reactivos y productos hacia y desde los 8MR y lo suficientemente
pequefios como para impedir el acomodo de moléculas voluminosas precursoras
de coque), como los canales tipo 10MR. Un tipo de zeolita comercial ensayado que
cumple estos requisitos es la ferrierita (H-FER), la cual ha sido utilizada
previamente por Bae y colaboradores en carbonilacion de DME con buenos
resultados [91]. Otra zeolita ensayada, perteneciente a la familia de la ferrierita (y,
por tanto, con el mismo sistema de canales SMR y 10MR), es la H-ZSM35. El
considerarla como una zeolita candidata para catalizar la reaccion de carbonilacion
de DME vino motivada por ser, segiin un estudio reciente, muy prometedora por
su similar actividad y superior estabilidad con respecto a la mordenita [92].
También se probaron otras mordenitas con diferentes ratios SiO2/Al2Os (14, 20 y 40)
dado que es sabido que la concentracion de centros acidos de Bronsted y su
distribucién en la estructura de la zeolita juega un papel clave en la actividad
catalitica [42,75,78,123].

Todas estas zeolitas se ensayaron bajo las condiciones de operacion del caso base
con el objeto de comparar su comportamiento con respecto a la H-MOR de
referencia (5i02/Al20s =18). Para el caso de la H-ZSM35, se operd con una menor
masa de catalizador debido a la escasa cantidad de muestra disponible. Esta zeolita
se ensayo también a 220 °C dada la menor actividad que presentaba a 170 °C junto
con su mayor estabilidad respecto de la H-MOR (como se vera en el siguiente
capitulo), con el objetivo de comprobar hasta qué punto se podia aumentar la
productividad de MA con este catalizador. La Tabla 3.5 resume las condiciones de
operacion de estos ensayos.
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Tabla 3.5. Ensayos de carbonilacion con zeolitas alternativas
Caudales (NmL/min) Condiciones operacién
Ensayo
N2 |CO [DME |CH: |Total | mi(g) Tipo | P | vanos | Ratio N
muestra |4y CO/DME (bar) | €O
HCZM-14 12 {40 4 6 62 2.00 H-MOR 72 14 10 11.1 170
HCZM-20 12 {40 4 6 62 2.00 H-MOR 7.2 20 10 11.1 170
HCZM-40 12 |40 4 6 62 2.00 H-MOR 7.2 40 10 11.1 170
HCP914-C 12 {40 4 6 62 2.00 H-FER!'® 7.2 20 10 11.1 170
HZSM-35-01 |12 |40 4 6 62 0.67 H-ZSM35 | 7.2 30 10 11.1 170
HZSM35-02 |12 |40 4 6 62 0.67 H-ZSM35 | 7.2 30 10 11.1 220

Ensayos de regeneracion

Finalmente, de acuerdo con el objetivo especifico 1.3 definido en esta tesis, se
realizaron una serie de ensayos para comprobar la capacidad regenerativa de la H-
MOR tras sucesivas regeneraciones. Para ello, y basdindonos en un estudio similar
previo donde se emplea un método regenerativo consistente en una oxidacion del
coque en dos etapas (baja y alta temperatura) [90], tras desactivarse el catalizador,
se paso a regenerarlo con aire diluido hasta en tres ocasiones sucesivas, siguiendo la
metodologia detallada en la seccién 3.2.4. Adicionalmente, y en vista de la escasa
utilidad practica de este método a escala industrial por su alto coste, se optd por
tratar de regenerar la H-MOR con un gas que recrea la composicion del aire
atmosférico (aire sintético). A diferencia del anterior, este método de reactivacion si
seria abordable econdmicamente a gran escala. La Tabla 3.6 resume las condiciones
de operacién ensayadas, las cuales corresponden a las del caso base ya definido
para la carbonilacion de DME.

16 Tras calcinacion de la correspondiente forma amonica que se recibid.
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Tabla 3.6. Ensayos de carbonilacion (regeneracion de H-MOR)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacién

Ensayo n -
IMH-MOR Cco atuo o .
Ar |CO DME [Total © (ba) | CO/DME P(bar) [T(C) Observaciones

Carb_reg-01 (18 |40 | 4 62 067 |72 10 11.1 |170 Muestra fresca (I)

Tras 1° regeneracion

Carb_reg-02 (18 |40 | 4 |62 | 067 |72 10 11.1 (170

(5% On)
Carbreg03 [18 [40 | 4 |62 | 067 [72 | 10  |11.1 |17 | ™% regeneracion

(5% On)
Carb_reg-04 |18 (40 | 4 62 0.67 79 10 111 |170 Tras Bzéi/gglsracion

Carb_reg-05 18 |40 | 4 |62 | 067 |72 10 11.1 |170 | Muestra fresca (II)

Carb_reg-06 (18 [40 | 4 62 067 |72 10 111 1170 Tras r.egeneraci(')n
(Aire puro)

3.3. Metodologia en hidrogenacion de MA

3.3.1.Materiales y protocolo de preparacion del catalizador

Al igual que la carbonilacion, la reaccion de hidrogenacion transcurrio en fase gas.
Sin embargo, dado que algunos compuestos empleados para esta etapa (MA, EA,
MeOH y EtOH) son liquidos a temperatura ambiente, los experimentos de
hidrogenacion consistieron en impulsar, mediante una bomba HPLC, una corriente
liquida de composicion variable (dependiendo de las condiciones de operacion)
desde un depdsito de acero inoxidable presurizado a unos 5 bar para evitar la
formacién de burbujas (dado que dichos compuestos son volatiles). Esta corriente
se enviaba al precalentador, donde se evaporaba y mezclaba con el resto de
compuestos alimentados en fase gas a través de sus correspondientes MFC’s. De
esta forma, se preparaba la alimentacion gaseosa que iria al reactor de
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hidrogenacioén.

La corriente liquida alimentada podia consistir bien en MA puro (Sigma-Aldrich,
99.5% v/v), o bien mezclas de éste con EA (Panreac, 99.8% v/v), MeOH
(GlobalChem, 99.8% v/v) y/o EtOH (Panreac, 99.8% v/v). Dichas mezclas se
realizaban en el propio laboratorio mediante la preparacion de una solucién de
unos 500 mL con las proporciones necesarias de cada compuesto, segun las
condiciones requeridas en el ensayo a realizar, mediante el empleo de pipetas de
precision para medir los diferentes volimenes. La composicion de la mezcla liquida
se calculaba de tal manera que, en fase gaseosa, tuviera la composicién en % molar
deseada, para lo cual fue necesario tener en cuenta los pesos moleculares de cada
compuesto, asi como sus respectivas densidades en fase liquida, de acuerdo con la
expresion (3.20):

Qg i PM;
o Qi _ (m)p— 620
Zi Qi % [(zgf;o)'%] .

donde:
— xi:eslafraccion volumétrica del componente i en la mezcla liquida a preparar.

—  Qu(mL/min): es el caudal volumétrico del componente i de la mezcla
alimentado en fase liquida.

—  Qgi(NmL/min): es el caudal volumétrico del componente i de la mezcla que se
desea alimentar en fase gaseosa.

—  PMi(g/mol): es el peso molecular del componente i.
—  pi(g/mL): es la densidad del componente i en fase liquida.

De esta forma, cuando se alimentaba con la correspondiente bomba (previamente
calibrada) un caudal conocido de la mezcla liquida, quedaban perfectamente
definidos los caudales de cada uno de los componentes que se estaban
introduciendo en el sistema.

El resto de la alimentacion (fase gaseosa) consistié en Hz, N2, y CHs, ademas de
(dependiendo del ensayo) CO: (Air Liquide, 99.999% v/v), CO y DME, cuyos
proveedores y purezas respectivas ya se detallaron en la seccion anterior.

Por lo que respecta al catalizador empleado para estos ensayos, se trata de un
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catalizador con base de cobre (Cu/ZnO, Cu/Zn=1/1) sintetizado en los laboratorios
de la Escuela Técnica Superior de Ingenieria de Sevilla. El solido que se obtiene tras
el proceso de fabricacion no es directamente utilizable dado que se presenta en
forma de un polvo muy fino que podria dafiar el GC. Es por ello por lo que se hizo
necesario someterlo a un procedimiento de granulado (300-500 um), tal como el
descrito en la seccién anterior para la H-MOR, con la diferencia de que en este caso
se utilizé una prensa hidraulica de mayor tamafo dada la mayor presion necesaria
para compactar este solido (por encima de 25 t). En la Figura 3.11 puede observarse
el aspecto del catalizador de hidrogenaciéon una vez preparado.

Figura 3.11. Muestra de Cu/ZnO granulada

Una vez granulado a un tamafo comprendido entre 300 y 500 micras, se procedia a
mezclar una muestra con SiC en proporcién masica 1/7 y cargarlo en el reactor
(centrado en éste y teniendo un lecho de SiC tanto aguas arriba como abajo del
lecho catalitico para favorecer la transferencia de calor). Dicho reactor es el mismo
que el descrito en la seccién anterior para la carbonilacion de DME. Previo al
lanzamiento de cada ensayo, cada muestra fresca de catalizador de Cu/ZnO hubo
que reducirla previamente para convertir los 6xidos correspondientes en especies
activas para la reaccion de hidrogenacion. Para ello, se sometio al solido a un
proceso de reduccion consistente en un barrido con Hz (75 NmL/min) a la vez que
se calentaba el reactor desde temperatura ambiente hasta 300 °C a razén de 4
°C/min.

La evolucién del proceso de reduccién se monitorizd mediante cromatografia,
analizando la cantidad de agua producida durante el mismo. Se dio por finalizada
la reduccién en el momento que se verificaba la inexistencia de agua (unas 10
horas).

Tras esto, el catalizador se sometia a un barrido con N: e inertizacién del reactor
para, finalizado el bypass, posteriormente, pasar a introducir las alimentaciones
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liquida y gaseosa al reactor y comenzar la prueba correspondiente.

Los gases procedentes del reactor se analizaron mediante cromatografia
exclusivamente, no siendo posible en este caso utilizar el analizador de masas
debido a la cantidad de productos presentes en la corriente de salida del reactor, lo
que provocaba una interferencia importante entre los diferentes picos de
fragmentacion.

3.3.2.Programa experimental en hidrogenacion de MA

Segun el objetivo especifico 2.1 definido en la seccién 1.3 y orientado a obtener
datos cinéticos relevantes para el desarrollo del disefio conceptual del proceso aqui
considerado, se llevaron a cabo una serie de ensayos de hidrogenacion consistentes,
en primer lugar, en variar el ratio H2/MA entre 10 y 30 a una temperatura de 220 °C,
valores que entran dentro de los habitualmente empleados en la literatura
[55,114,116,117,124]. Para esta temperatura, puede verse como la reaccion principal
de hidrogenacién de MA no esta termodindmicamente favorecida, aumentando su
energia libre de Gibbs asociada con la temperatura, debido a su caracter
ligeramente exotérmico (-24 kJ/mol). Igualmente es exotérmica la reaccién
secundaria de hidrogenacion de EA (-25.4 kJ/mol)'” que, como puede observarse en
la Figura 3.12, presenta una evoluciéon de la energia libre de Gibbs con la
temperatura practicamente paralela a la de la reaccion principal. Finalmente, la
temperatura tiene un efecto menor en la reaccion de transesterificacion de MA,
haciéndose algo mas favorable con el aumento de temperatura como consecuencia
de su ligero caracter endotérmico. Estos datos termodindmicos indican que la
reaccion de hidrogenacion asi como las reacciones secundarias que se producen
estan limitadas por el equilibrio.

17 Fuente: Base de datos de compuestos de Aspen Plus®.
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Figura 3.12. Hidrogenacion de MA y reacciones secundarias (AG® vs T)

Tras este primer estudio, y fijada la relacién a un valor de 20 (ver discusion de
resultados en capitulo 4), se procedi6 a analizar la variacion de la presion parcial de
MA (Pwma) en valores comprendidos entre 0.08 y 1.4 bar (ver Tabla 3.7).

Tras este tltimo estudio, y para cumplir con el objetivo especifico 2.2, se fijo la Pma
en 0.36 bar (ver discusion de resultados en capitulo 4) y se pasé a analizar la
presencia de aquellos compuestos que en el disefio de procesos considerado
llegarian a la etapa de hidrogenacion (CO y DME sin convertir y MeOH
proveniente del reactor de deshidratacion y generado en la etapa de iniciacion de la
carbonilacién); ademas de COz, EtOH y EA formados en la etapa de hidrogenacién
y que provendrian de corrientes de recirculacion.

Las concentraciones utilizadas de CO y DME fueron tales que H/CO=l,
CO/DME=10 y Pco=7.2 bar (de acuerdo con las especificaciones del gas de sintesis
en el diseno de proceso considerado [10] y teniendo en cuenta el exceso de CO
presente en el reactor de carbonilacién y la limitada conversion de DME, que
permite asumir que la relacion CO/DME se mantiene constante a la entrada de la
etapa de hidrogenacién). Por su parte, para la comprobacién individualizada del
efecto del reciclo de los productos en la hidrogenacion de MA, se emplearon dos
niveles de concentracion diferentes para cada compuesto (para el MeOH 0.24% y
1.6%v/v aproximadamente; para el EtOH 0.04% y 1.6% v/v; y para el EA 0.03% y
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1.6% v/v, mientras que para el CO: se trabajé entre el 3% y 4.5% v/v de
concentracion, valores que se seleccionaron a partir de un estudio previo de
simulacién de corrientes [125]). Para el nivel de concentraciéon mas bajo ensayado
para cada compuesto, se ensay6 de igual modo su posible interaccién con el COo.
Finalmente, se realiz6 un ensayo incorporando todos los compuestos anteriormente
mencionados (simulacion completa del reciclo); en el caso de aquellos provenientes
de reciclo a la salida de la etapa de hidrogenacion en el proceso considerado, se
tomo el nivel de concentracion inferior anteriormente utilizado en todos ellos, de
acuerdo con la Tabla 3.8.

Los ensayos recogidos tanto en la Tabla 3.7 como en la Tabla 3.8 se realizaron con
la misma carga de catalizador dada la estabilidad del mismo con el tiempo de
operacion.

Tabla 3.7. Ensayos de hidrogenacion de MA (variando Pma y ratio H-/MA)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacion

Ensayo .

Nz |H: [MA |CH: |Total |mauzeo(g) (I;'::) 1;{271311 P (bar) |TCC)
H301 |20 90 |9 |6 |125 0.36 10 5 220
H3-02 25 90 (45 | 6 |125.5 0.36 20 10 |220
H3-03 26 90 |3 | 6 |125 0.36 30 15 | 220
H3-04 |55 60 |3 | 6 | 124 0.08 20 35 |220

15

H305 |55 60 |3 |6 | 124 0.17 20 7 220
H3-06 |55 60 |3 | 6 | 124 0.36 20 15 220
H3-07 55 160 |3 | 6 | 124 0.70 20 29 220
H3-08 55 60 |3 | 6 | 124 1.33 20 55 1220
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Tabla 3.8. Ensayos de hidrogenacion de MA (efecto de la presencia de otros compuestos)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacién

Ensayo :

N: |H: [CO |DME |MA |MeOH |EtOH |EA |CO: |CH: | Total m:“g’)z“o Puia (bar) 1?;71311 (bl;r) TCC)
H3-09 (17 (50 |50 0 2,6 0 0 0 0 6 125,6 0,37 19 18 | 220
H3-10 [12 (50 |50 5 2,6 0 0 0 0 6 125,6 0,37 19 18 | 220
H3-11 |12 |50 |50 5 2,6 0,3 0 0 0 6 125,9 0,37 19 18 | 220
H3-12 |12 |50 |50 5 2,6 0,3 0 0 4 6 129,9 0,37 19 |18,5 | 220
H3-13 |12 |50 |50 5 2,6 2 0 0 0 6 127,6 " 0,37 19 18 | 220
H3-14 |12 |50 |50 | 5 2,6 0 005 (0 | O 6 |125,65 0,37 19 18 | 220
H3-15 |12 |50 |50 | 5 2,6 0 005 [0 | 4 6 |129,65 0,37 19 185 | 220
H3-16 |12 |50 |50 5 2,6 0 2 0 0 6 127,6 0,37 19 18 | 220
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Tabla 3.8. (Continuacion)

Caudales (NmL/min) Condiciones operacién

Ensayo P o 0
N: |H: [CO |DME |MA |MeOH |EtOH |EA [CO: |CH: |Total mig)z“" (b“::) H;M‘; tban | TCO
H3-17 12 {50 |50 5 2,6 0 0 004 | O 6 12564 0,37 19 18 220
H3-18 12 {50 |50 5 2,6 0 0 004 | 4 6 129,64 0,37 19 185 | 220
H3-19 12 {50 |50 5 2,6 0 0 2 0 6 127,6 0,37 19 18 220
H3-20 12 {50 |50 5 2,6 0 0 0 4 6 129,6 1.5 0,37 19 185 | 220
H3-21 12 {50 |50 5 2,6 0 0 0 6 6 131,6 0,37 19 185 | 220
H3-22 12 |50 |50 5 2,6 03 005 (004 | O 6 125,99 0,37 19 18 220
H3-23 12 |50 |50 5 2,6 03 005 (004 | 4 6 129,99 0,37 19 18,5 220
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3.4. Metodologia en hidrocarbonilacion de DME

3.4.1.Materiales y protocolo de preparacion del catalizador

Los ensayos con los dos lechos dispuestos en serie (hidrocarbonilacién de DME) se
realizaron empleando los dos reactores gemelos, en cada uno de los cuales se
emplazaba un lecho catalitico (2 g de H-MOR en el primero y 1.5 g de Cu/ZnO en el
segundo).

La preparacion (granulacion) de cada muestra de catalizador fue idéntica a la
anteriormente descrita. Por lo que respecta a los pretratamientos realizados, éstos
no difirieron en cuanto a condiciones, aunque si desde el punto de vista
operacional. Asi, una vez cargados ambos lechos en sus correspondientes reactores,
se procedié primeramente a secar la muestra de H-MOR siguiendo el protocolo
detallado anteriormente. Una vez finalizado, se procedioé a inertizar el reactor
manteniéndolo en las condiciones de presion del ensayo y a su correspondiente
temperatura de operacion (170 °C) para, seguidamente, proceder a la reduccién del
lecho de Cu/ZnO segun lo visto en la seccién previo. Finalizada la reduccion del
catalizador de hidrogenacién, se pasé a inertizar el reactor manteniéndolo a su
temperatura de operacion (170 6 220 °C segtin el caso) y a la misma presion que el
primero. Con los dos reactores inertizados, se procedié a realizar el bypass
correspondiente antes de iniciar el ensayo.

La temperatura en cada lecho (que, como ya se ha avanzado, en algunos casos fue
diferente en cada uno) se monitorizaba mediante un termopar de tres puntos (igual
al utilizado en carbonilacion).

En este caso, la alimentacién consistia en N2, H2, CO, DME y CHas (proveedores y
purezas iguales a los ya descritos con anterioridad). Esta mezcla gaseosa se
alimentaba al primer reactor, donde se verificaba la reaccion de carbonilacién de
DME. Seguidamente, los gases de salida (MA y MeOH como productos, inertes y
reactivos sin reaccionar) se conducian al segundo reactor donde tenia lugar la
hidrogenacién del MA obtenido en la primera etapa. Finalmente, el efluente del
segundo reactor se analizaba mediante cromatografia, de donde podia obtenerse la
productividad en ambos lechos a partir de los caudales de MA, EtOH, MeOH y EA
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cuantificados a la salida del reactor de hidrogenacién (denotados respectivamente
como 4, b, ¢ y d -expresados en NmL/min-). Asi, teniendo en cuenta esta notaciéon y
el siguiente esquema de reacciones que tienen lugar en cada reactor:

Carbonilacion DME: CO + DME - MA

(Reactor 1)

Entra (NmL/min) 4 -
Reaccion/generacion (NmL/min) a+b+2d at+b+2d

Sale (hacia R2) (NmL/min) 4-a-b-2d a+b+2d
Hidrogenacion MA: 2H> + MA > MeOH + EtOH
(Reactor 2)

Entra (procede de R1) (NmL/min) atb+2d c-(b+2d) -
Reaccidon/generacion (NmL/min) bt+d b+d b+d
Sale (NmL/min) a+d cd b+d
Transesterificacion MA: MA + EtOH > MeOH + EA
(Reactor 2)

Entra (NmL/min) a+d b+d cd -
Reaccion/generacion d d d d
(NmL/min)

Sale (NmL medidos) a b C d
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es posible hallar las productividades y las conversiones a partir de las siguientes
expresiones:

b+2d+¢/, —(b d b c
x.mz(“ 2d+ Sy = (Yt )>.100=<M).100 621

4 4
b + 2d
= (orza) 100 ¢2)
Prod _<a+b+2d) (60)
rod.yari = S 22 4 (3.23)
Prod _(b*2d (60) (3.24)
rod.yeonrz = Ma/zn0 22 4 .
Prod _(c—(b+2d)) (60)
rod.yeonr1 = e — 22 4 (3.25)

donde:
- Xome(%) : es la conversion de DME durante la reaccion de carbonilacionss.
—  Xwma (%): es la conversion de MA en el reactor de hidrogenacién.

— Prodmar: (mmol/g-h): es la produccion de MA durante la reaccién de
carbonilacion.

—  Prod.meconre(mmol/g-h): es la produccion de MeOH durante la reaccion de
hidrogenacion.

—  Prod.meonrt (mmol/g-h): es la produccion de MeOH durante la reaccion de
carbonilacion.

3.4.2.Programa experimental en hidrocarbonilacion de DME

Tal como se expuso en la seccion 1.3, el objetivo especifico 3 marcado en esta tesis

18 Asumiendo, ademas, que 1 mol de DME producen al hidratarse con el agua adsorbida 2 moles de
MeOH, de acuerdo con (3.6).
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perseguia el obtener datos cinéticos relevantes para el proceso global de
hidrocarbonilacién de DME. Para ello, se trabajé con los dos reactores de la planta
de sintesis en serie. En primer lugar, se opt6é por ensayar con la temperatura del
lecho de hidrogenacién a 170 °C (misma temperatura que en el de carbonilacién, lo
que reduciria las necesidades energéticas en el proceso real), siendo el resto de
condiciones las correspondientes a las del caso base (Pco=7.2 bar, CO/DME=10) si
bien, como se vera en el capitulo 4, la actividad catalitica fue muy inferior a la
obtenida a 220 °C. Tras esto, se probd a duplicar la Pco con respecto al valor del caso
base (esto es, de 7.2 a 14.4 bar), trabajando a relaciones H>/CO=1 y CO/DME=10 con
una temperatura del lecho de hidrogenacion de 220 °C. Finalmente, se probo6 a
modificar el ratio CO/DME a valores de 2 y 30 (ya trabajados anteriormente en la
etapa de carbonilacién, segun se vio en la seccién 3.2.6), manteniendo el ratio
H>/CO=1 en todo momento a la entrada del reactor de carbonilaciéon. La Tabla 3.9
recoge el resto de las condiciones de operacion.

Tabla 3.9. Ensayos de hidrocarbonilacién de DME

Caudales (NmL/min) Condiciones operacién

MH-MOR (g)
Ensayo i
y Pco Ratio P Teart/ Thicrog,

Nz H: [CO |DME [CH: |Total + (bar) |CO/DME | (bar) 0y

mcwzno (g)

HC-01 |12 |40 |40 | 4 6 (102 | 2+15 |72 10 184 | 170/170

HC-02 (12 |40 |40 | 4 6 |102 | 2+15 |72 10 184 | 170/220

HC-05 (12 (40 |40 | 4 6 [102 | 2+15 |144 10 36.8 | 170/220

HC-06 (12 (120 (120 | 4 6 262 |2+15 |72 30 15.7 | 170/220

HC-07 |12 |40 |40 | 20 6 |118 | 2+15 |72 2 21.2 | 170/220







4. RESULTADOS Y DISCUSION

experimental seguidos para la realizacion de los ensayos cataliticos, en este
capitulo se presentan y discuten los resultados obtenidos en los mismos.
Para ello, se ha estructurado el capitulo de acuerdo con las dos etapas que
componen el proceso de sintesis: carbonilacion e hidrogenacion. Para la primera, se

Una vez detallados la planta de sintesis, los protocolos y el programa

muestran los resultados de la variacion de diversos parametros como son la
temperatura, la presion parcial de CO, la relacion CO/DME vy la presencia de H2 en
la alimentacion; asi como los derivados del estudio y modelado de la fase de
iniciacion de la carbonilacién, el comportamiento de otras zeolitas bajo condiciones
de operaciéon comparables con las empleadas para la H-MOR y finalmente los
resultados del estudio realizado sobre la capacidad regenerativa de esta tltima (ver
seccion 3.2.6).

A continuacién, para la segunda etapa, se presentan y discuten los resultados
obtenidos en los ensayos orientados al estudio de la influencia de la relacion
H:/MA, de la presion parcial de MA y de la presencia de compuestos procedentes
de corrientes de recirculacion, de acuerdo con la seccién 3.3.2.

Por ultimo, se exponen y discuten los resultados obtenidos para el proceso global
de hidrocarbonilaciéon de DME, donde se oper6 con los dos reactores en serie
variando la temperatura en el reactor de hidrogenacion, la presion parcial de CO y
la relacién H2/CO/DME, seguin se vio en la seccion 3.4.2.

Tras la presentacion y discusion de estos resultados, el capitulo finaliza con un
analisis sobre las implicaciones que éstos tienen sobre el disefio del proceso en que
se basa esta tesis.
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4.1. Carbonilacion de DME

4.1.1.Ensayos variando la temperatura

La Figura 4.1 muestra la productividad de MA con el tiempo de operacién a las
diferentes temperaturas ensayadas en el reactor de carbonilacién (ver condiciones
de operacion en la Tabla 3.1 de la seccion 3.2.6), donde puede apreciarse que la
velocidad de formacion maxima observada del producto disminuye con el
descenso de la temperatura. Asi, se pasé de una produccién maxima de 4 mmol/g-h
de MA cuando se operd a 240 °C a unos 2 mmol/g-h a 220 °C, 1.3 mmol/g-h a 200 °C
y 0.43 mmol/g-h para 170 °C. Sin embargo, la estabilidad exhibida por la H-MOR
presentd6 una tendencia opuesta como consecuencia de la inhibicién de las
reacciones secundarias de formacion de coque. De esta forma, mientras que en las
pruebas a 240 °C la formacion de MA decay¢ a 0.13 mmol/g-h tras apenas 10 h en
operacion, en el ensayo a 170 °C la productividad adin era de 0.33 mmol/g-h tras 25
h en reaccion. Dicho de otro modo, la velocidad de desactivacion del catalizador
disminuy¢ sensiblemente.

Igualmente, en la Figura 4.1 se muestra la evolucion del yield a MA'", donde se
puede ver cémo, a medida que disminuye la temperatura, este parametro se vuelve
mas estable con el tiempo de operacion, de esta manera a partir de las 10 h de
operacion a 170 °C se obtiene un yield superior a los obtenidos a temperaturas
superiores, manteniéndose estable en torno al 5% durante las casi 25 h de duracion
de la prueba.

Adicionalmente y, a la vista de los resultados mostrados en la Figura 4.1, se puede
observar como el hecho de disminuir la temperatura de reaccion provoca un
enlentecimiento del periodo de induccidn. Efectivamente, mientras que a 240 °C no
se observa la caracteristica subida inicial de MA de dicho periodo; sino que decae
desde el inicio (porque el periodo de induccién es tan rapido en este caso que el GC
no es capaz de recogerlo), por debajo de esta temperatura si que se aprecia un
periodo de induccién cada vez mas prolongado (a 220 °C dura algo menos de 1
hora, a 200 °C se extiende hasta alrededor de la hora y media y a 170 °C tiene una
duracién de unas 5 horas).

19 Definido como el producto de la conversion de DME por la selectividad molar a MA.
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Figura 4.1. Productividad de MA con la temperatura

Por su parte, como ya se comento con anterioridad en la seccién 3.2.6, la velocidad
de formacién de MeOH (que tiene un doble origen: por un lado como consecuencia
de la fase de iniciacion de la carbonilacién durante la saturacion de la mordenita en
los primeros estadios de la reaccion y, por otro, debido a la hidratacion de DME con
el agua originada durante la formacién de coque [70,92]) suele presentar un
comportamiento tipico consistente en una primera apariciéon procedente de la
saturacion de la H-MOR que rapidamente decae (durante el periodo de induccion)
hasta un minimo (que coincide, en tiempo, con el maximo de formaciéon de MA)
para, posteriormente, volver a subir como consecuencia de la coquizacién que ya
sufre el catalizador. Finalmente, la productividad de MeOH tiende a decaer
definitivamente como consecuencia de que el catalizador ya estd severamente
desactivado. Este comportamiento en la velocidad de formacién de MeOH sdlo
puede observarse de forma completa en la curva correspondiente al ensayo a 220
°C (ver Figura 4.2). Esto es debido a que a 240 °C, la saturacion de la mordenita
ocurre lo suficientemente rapido como para que el equipo de medida no sea capaz
de detectarla y solo es posible observar la subida correspondiente a la hidratacion
de DME vy la caida final. Por su parte, a 200 °C, se observa la caida inicial de MeOH
y la subida posterior debido a la hidrataciéon de DME, pero no la caida final dado
que, en el tiempo de operacién del ensayo, la zeolita no esta tan coquizada como a
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220 y 240 °C para el mismo tiempo de operacion, debido a la inhibicion de las
reacciones de formacién de coque. Finalmente, a 170 °C apenas es perceptible la
subida de MeOH debido a la hidratacion de DME con el agua procedente de la
coquizacion, lo que sugiere que en este ensayo las reacciones secundarias
responsables de la formacion de coque se encuentran inhibidas en mayor medida
que el resto de muestras que se ensayaron a mayores temperaturas, como puede
apreciarse en la Figura 4.2.

La Figura 4.3 muestra las curvas correspondientes a la selectividad a MA a las
distintas temperaturas ensayadas. En dicha figura se puede ver como al aumentar
la temperatura se observa un ritmo de decaimiento mayor en la selectividad al
producto deseado como consecuencia del correspondiente aumento del MeOH (ver
Figura 4.4). De esta forma, en el ensayo a 170 °C fue donde la selectividad a MA se
mostré mas estable, manteniéndose en alrededor del 80% durante las casi 25 horas
que duré la prueba.

En cuanto a los hidrocarburos detectados (principalmente etileno y propano), se
observa, del mismo modo, una mayor tendencia a su formacién con la subida de la
temperatura, especialmente a 220 y 240 °C (hasta un 3% y un 11% respectivamente),
siendo su presencia a 170 °C muy baja (alrededor del 0.1%), segtin puede verse en la
Figura 4.5.

De la discusion anterior se puede concluir que la temperatura mas idénea para una
operacion donde la formacién del producto sea lo mas estable posible y, al mismo
tiempo, la regeneracion del catalizador mediante combustion del coque formado
sea lo mas eficiente, es la de 170 °C, dado que se minimiza la formacién de coque
duro que, como ya se comentd con anterioridad, es mas dificil de eliminar del
catalizador. Por otro lado, se consigue maximizar la cantidad de MA formada en la
etapa de carbonilacion de DME debido a la mayor selectividad a MA conseguida a
esta temperatura. Es por ello por lo que, para los posteriores experimentos (cuyos
resultados se presentaran en las secciones siguientes), se fijé el valor de 170 °C como
temperatura para el reactor de carbonilacién.
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Figura 4.3. Selectividad de MA con la temperatura



108

—a—240°C ——220°C ——200°C —o—170°C

60
E fijw »
e 40
=
2
am
O 20 O—0—0—0~g .*W
s o
333 (r‘/‘—r‘—‘
0
0 5 10 15 20 25
Tiempo (h)
Figura 4.4. Selectividad de MeOH con la temperatura
—a—240°C —e—220°C —4+—200°C ——170°C
12 I I
_ 038
e =
% % 0,4 *““/‘ ™
g 3 < ‘_,4/ |
EQ Y —a—8—
; E 00 : \ / :ro——-/‘ '\./"
o b 0 2 4 6 8 10
I_ Tiempo (h)
e ‘_‘:;4-/\’—‘ 4 T
0 ﬁmj.‘_‘.-i -.%HH“ le-—9-—8-9 o 0o o 804 o0
0 5 10 15 20 25

Tiempo (h)
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4.1.2.Ensayos variando la Pco y la relacion CO/DME

Antes de pasar a mostrar y discutir los resultados de esta seccidn, y con el objetivo
de facilitar al lector su seguimiento a través de las diferentes graficas que se
mostraran a continuacion, la Tabla 4.1 pretende resumir el cédigo de colores y
marcadores (un mismo marcador para una misma Pco) empleados para las mismas,
correspondientes a cada ensayo realizado.

Tabla 4.1. Cédigo de colores y marcadores para los ensayos variando Pco y

CO/DME
Peo (bar) CO/DME

2 5 10 15 30 50
3.6 L g
7.2 A A
14.4 o o
21.6 —
28.8 [ [ | [ | [ |

Efecto de la variacion de la Pco

Como ya se detall6 en la programacion experimental de la etapa de carbonilacion
de DME (ver seccion 3.2.6), dentro del estudio de la variacion de la presion parcial
de CO y de la relacion de CO/DME, se trabajo a diferentes niveles para cada
pardmetro. A continuacion, se discuten los resultados del primer efecto para cada
relaciéon CO/DME vy, posteriormente, se analizara el efecto de la relacion CO/DME
para cada presion parcial de CO. Las condiciones de operacién empleadas son las
ya presentadas en la Tabla 3.2.

e CO/DME=2

Cuando se trabaj6 a la mayor concentraciéon de DME en la alimentacion (relacion
CO/DME=2) se observo que, al aumentar la Pco, la productividad de MA también
aumentaba. Asi, se pasé de un valor maximo de produccién de alrededor de 0.34
mmol/g-h para 7.2 bar a 0.48 mmol/g-h para una presion parcial de CO de 14.4 bar y
llegd a ser algo superior a 1 mmol/g-h cuando se aument6 a 28.8 bar, tal como
ilustra la Figura 4.6. Sin embargo, este aumento en la velocidad de reacciéon no
sigue un comportamiento proporcional al aumento de la Pco como cabria esperar,
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de acuerdo con los resultados de Iglesia [38]. El motivo radicaria en la masa de
catalizador puesta en juego durante estos ensayos, que fue de 2 g, mientras que en
los experimentos de Iglesia estuvo comprendida entre 0.2 y 0.6 g. Como se vio en el
capitulo 2, un reciente estudio de Jensen [51] confirmé que el MA puede actuar
inhibiendo la reacciéon bajo condiciones de operacion en las cuales la presion parcial
de MA sea significativa, esto es, cuando el reactor no pueda ser considerado como
diferencial. En tales circunstancias, la dependencia de la velocidad de reacciéon con
la presion parcial de CO no sigue una relacion lineal.

CO/DME=2
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Figura 4.6. Productividad de MA en funcién de la Pco a relacion CO/DME=2
(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)

Por lo que respecta a la distribucion de productos (ver Figura 4.7), la evolucion de
la selectividad de MA mostrd un comportamiento mas estable al aumentar la
presion parcial de CO. Asi, era de alrededor del 65% tras 50 h en operacion para
una Pco de 28.8 bar, mientras que era algo inferior a este valor tras unas 40 h del
inicio del ensayo a 14.4 bar. Por su parte, la selectividad al producto deseado
disminuy¢ de forma mads notable (en favor del MeOH) para el caso en el que se
trabajo a la Pco mas baja (7.2 bar), con una selectividad inferior al 50% tras 40 h en
reaccion (Figura 4.7). Asi, se observa que, bajo esta relacion de CO/DME, la subida
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en la produccion de MeOH observada, tras alcanzarse el minimo a la finalizacién
del periodo de induccion, se ve favorecida por las bajas presiones, segin puede
verse en la Figura 4.8.
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Figura 4.7. Selectividad de MA en funcién de la Pco a relacion CO/DME=2

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)
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Figura 4.8. Selectividad de MeOH en funcidn de la Pco a relacion CO/DME=2

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)
o CO/DME=10

Para esta relacion CO/DME, nuevamente se observa un aumento de la velocidad de
formacién de MA al aumentar la presién de operacion como consecuencia del
correspondiente aumento en la presién parcial de CO, pasando de un valor de
aproximadamente 0.26 mmol/g-h para una Pco de 3.6 bar a un valor superior a 1.1
mmol/g-h para 28.8 bar, tal como ilustra la Figura 4.9. Como ocurria con el caso
anterior a relacion CO/DME=2, la velocidad de reaccion no muestra una
dependencia lineal con la Pco, lo cual podria ser debido a la inhibicion que ejerce el
MA sobre la reaccion.
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Figura 4.9. Productividad de MA en funcion de la Pco a relacion CO/DME=10

En cuanto a la selectividad de MA, para esta relacion CO/DME no se observan
diferencias apreciables para los diferentes ensayos realizados, siendo la evolucién
de la misma muy parecida en todos los casos, si bien puede verse una estabilidad
algo mayor en el caso a Pco=21.6 bar, con un valor mantenido de algo mas del 96%
tras 23 h de operacion. Por su parte, los ensayos de mayor duracion, a 14.4 y 28.8
bar, exhibieron una selectividad del 80% tras 60 h en reaccion (ver Figura 4.10),
claramente superior a los experimentos analogos a relacion CO/DME=2.

Por otro lado, la Figura 4.11 muestra la evolucion de la selectividad de MeOH para
los distintos ensayos donde, nuevamente, puede verse que no existen diferencias
apreciables con la presion de operacion. Ademas, para los ensayos de mayor
duracion, la selectividad de MeOH no llega a alcanzar el 20%, mientras que para
CO/DME=2, en todos los casos se sobrepasaba el valor del 30% de selectividad. De
esta forma, se puede decir que, bajo las mismas condiciones, la produccién de
MeOH se ve favorecida por una mayor concentracion de DME (y, por tanto, por
una menor relacion CO/DME).
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Figura 4.10. Selectividad de MA en funcion de la Pco a relacion CO/DME=10
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Figura 4.11. Selectividad de MeOH en funcién de la Pco a relacion CO/DME=10
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e CO/DME=30

Al trabajar con relacion CO/DME=30, se volvié a comprobar que la velocidad de
formacién de MA aumentaba en una proporcion inferior a la lineal con la Pco,
pasandose de los 0.48 mmol/g-h a 7.2 bar, a alrededor de 0.66 mmol/g-h de MA a
14.4 bar y aproximadamente 1.1 mmol/g-h para una presion parcial de CO de 28.8
bar, de acuerdo con las curvas mostradas en la Figura 4.12.

En este caso y, como ya ocurri6 a relacion CO/DME=2, pudieron constatarse ciertas
diferencias en la evolucion de las correspondientes selectividades de MA para cada
caso (ver Figura 4.13) que se pueden resumir en que, a mayor presion de operacion,
mayor selectividad de MA. No obstante, las diferencias son mucho mas sutiles con
respecto al caso de mayor concentracion de DME, de tal manera que en todos los
experimentos realizados con esta relacién, este parametro estuvo por encima del
90% hasta la finalizacién de los ensayos.

De las tres relaciones estudiadas en este seccion, la de CO/DME=30 fue la que
presentd unos valores de selectividad de MeOH mas bajos, de tal manera que en
ninguno de los ensayos realizados bajo esta relacion se sobrepaso el valor del 10%
de selectividad, tal como puede verse en la Figura 4.14, lo que confirma que cuanto
mayor es la relacion CO/DME (y por tanto, menor es la concentracion de DME),
menor es la formacién de MeOH.
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Figura 4.12. Productividad de MA en funcion de la Pco a relacion CO/DME=30

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)
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Figura 4.13. Selectividad de MA en funcién de la Pco a relacion CO/DME=30

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)
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Figura 4.14. Selectividad de MeOH en funcion de la Pco a relacion CO/DME=30

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)
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Efecto de la variacion de la relacion CO/DME

e Pco=28.8 bar

La Figura 4.15 muestra la productividad de MA para los ensayos donde se fijo la
presion parcial de CO en 28.8 bar a diferentes relaciones CO/DME. De acuerdo con
el mecanismo de Iglesia, por tanto, seria esperable (a priori) que la velocidad de
formacién maxima (esto es, tras el periodo de induccion) por unidad de masa de
catalizador se mantuviera constante entre los diferentes experimentos. Sin
embargo, esto no es lo que se observé. Puede verse, por un lado, como para las
relaciones CO/DME=2 y 5, los valores méaximos de productividad MA obtenidos
tras el periodo de induccién si son muy similares entre si, estando alrededor de 1
mmol/g-h, pero al aumentar este parametro a 10 y 15, la velocidad de formacion del
producto aumenta, respectivamente, a 1.1 y 1.2 mmol/g-h. Ademas, cuando se
aumentd la relacion CO/DME a 30 y 50 se observé una tendencia opuesta,
disminuyendo ahora la productividad hasta 0.9 mmol/g-h para la relacion mas alta,
tal como muestra la Figura 4.15, lo que esta en sintonia con los resultados de
Rasmussen sobre el efecto inhibidor del MA a bajas concentraciones de DME [126].

Por otro lado, si se comparan los periodos de induccién correspondientes a los
ensayos con relaciones CO/DME=2 y 5 con los del resto de ensayos, se observa que
estos son mas cortos (en torno a 4 h; mientras que para el resto, con una relacién
mayor, su duracién estuvo comprendida entre las 10 y las 25 h, ver Figura 4.15).
Adicionalmente, y como ya se ha comentado, puede verse como, a medida que
aumenta la concentracién de DME (menor relacion CO/DME), la desactivacion es
mas aguda. Asi, mientras que a CO/DME=50 la productividad de MA atin era de
alrededor de 0.8 mmol/g-h tras 50 h de operacién, a relacion 2 ésta ya era de 0.2
mmol/g-h para el mismo tiempo en reaccién, tal como se puede ver en la Figura
4.15. Es decir, cuanto mayor es la concentracion de DME, mayor es la velocidad de
desactivacion que experimenta el catalizador.

Una explicaciéon plausible a las variaciones en la productividad de MA observadas
en estos experimentos seria, por un lado, la del efecto desactivador del DME ya
desde una etapa temprana de la reaccion generandose, a partir de éste, especies
hidrocarbonadas precursoras de coque (ver reaccion (2.14)) cuando se encuentra en
suficiente concentracién. Asi, a relaciones CO/DME bajas tiene lugar una mayor
velocidad de desactivacion que se traduce en un periodo de induccién acortado con
una menor productividad méaxima de MA con respecto a otros ensayos donde la
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concentracion de DME es mas baja. Por otro lado, por debajo de una cierta
concentracion de DME, la conversion es lo suficientemente alta como para generar
en el lecho un efecto inhibidor por parte del MA que se traduce en una bajada en la
productividad maxima de éste.
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Figura 4.15. Productividad de MA en funcion de la relacién CO/DME para
Pco=28.8 bar

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)

Por lo que respecta a la selectividad a productos, la de MA supera en todos los
casos el 90% tras el periodo de induccién, pero decae mas rapidamente cuanto
mayor es la concentracion de DME (ver Figura 4.16). De esta manera, mientras que
para el caso a CO/DME=50 la selectividad de MA era algo superior al 97% a las 50 h
del inicio del ensayo, cuando la relacion fue de 2, cayd al 65% transcurrido el
mismo tiempo, todo ello en favor, nuevamente, del MeOH, como puede apreciarse
en la Figura 4.17, lo que viene a corroborar el hecho de que la concentraciéon de
DME favorece la formacién de MeOH.
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Figura 4.16. Selectividad de MA en funcion de la relacién CO/DME para Pco=28.8
bar

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)

P-,=28.8 bar

60
E
o 40
g
Q\c
as 20
o
s
— 0
& 0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo (h)
—&— CO/DME=50 —a— CO/DME=30 —a— CO/DME=15
—— CO/DME=10 —#— CO/DME=5 —— CO/DME=2

Figura 4.17. Selectividad de MeOH en funcion de la relacion CO/DME para
Pco=28.8 bar

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)
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e Pco=14.4 bar

Un efecto similar al descrito para el caso anterior tuvo lugar cuando se trabajo con
una presion parcial de CO de 14.4 bar, observandose para este caso que, para
relaciones CO/DME de 2 y 10, la productividad de MA méxima obtenida en ambos
casos era muy similar, en el entorno de 047 mmol/gh. Ademas, los
correspondientes periodos de induccion tienen de igual modo una duracién similar
de alrededor de 9 horas (Figura 4.18). Sin embargo, al aumentar dicha relacién
hasta 30, aumento la velocidad de reaccién tras el periodo de induccién (que tuvo
una duracién de unas 13 h), pasando a ser de aproximadamente 0.66 mmol/g-h (lo
que representa una subida de alrededor del 40%), pudiéndose explicar,
nuevamente, por una mayor tasa de desactivacion para bajas relaciones CO/DME,
motivo por el cual el valor alcanzado tras el periodo de induccién seria inferior a lo
esperado.

Si se comparan estos resultados con los del caso a Pco=28.8 bar (Figura 4.15), se
puede ver que, ahora, no es hasta pasar a ratio 30 que la productividad de MA sube
como consecuencia de la disminucién del efecto desactivador del DME (antes
ocurria para una relaciéon de 10), lo que se explica por la menor presién de
operacion empleada en estos ensayos que favorece la desactivacion (y, con ello, la
formacién de MeOH, tal como se vio en los ensayos donde se operaba a una
relacion CO/DME fija -ver Figura 4.8-). En otras palabras, cuando la presion de
operacion baja se promueve la coquizacion y se necesita una relacion CO/DME
mayor para conseguir contrarrestar el efecto de la desactivacion del DME durante
el periodo de induccién.
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Figura 4.18. Productividad de MA en funcién de la relacién CO/DME para
Pco=14.4 bar

Por su parte, las selectividades a productos presentan las mismas tendencias que a
Pco=28.8 bar, esto es, al aumentar la concentracion de DME en la alimentacion,
disminuye de forma mas marcada la selectividad de MA (Figura 4.19), pasando de
una selectividad de algo mas del 90% para CO/DME=30 tras 40 h en reaccién a
valores inferiores al 65% para CO/DME=2 tras el mismo tiempo de operaciéon. Todo
ello, en favor del MeOH, que pasa de una selectividad inferior el 7% para la
relacion CO/DME mas alta ensayada a las 40 h de operacién a valores por encima
del 33% para CO/DME=2 para el mismo tiempo de ensayo (Figura 4.20).
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Figura 4.19. Selectividad de MA en funcion de la relacion CO/DME para Pco=14.4
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Figura 4.20. Selectividad de MeOH en funcion de la relacion CO/DME para
Pco=14.4 bar
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e Pco=7.2 bar

En la Figura 4.21 se presentan los resultados de las productividades de MA cuando
se trabaj6 a Pco=7.2 bar y relaciones CO/DME=2, 10 y 30. Comparandolos con los
del caso a Pco=14.4 bar vemos que, de nuevo, para las dos primeras relaciones los
maximos de productividad son practicamente idénticos con un valor de,
aproximadamente, 0.34 mmol/g-h (obviamente inferior a los analogos del caso
anterior debido a la menor Pco a la que se trabajo aqui). Cuando se paso a
CO/DME=30, volvié a verse, como en el caso a Pco=14.4 bar, una subida en la
productividad de MA hasta alcanzar el valor de 0.45 mmol/g-h, lo que representa
una subida de alrededor del 38%, muy similar a la observada en el caso previo.
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Figura 4.21. Productividad de MA en funcién de la relacién CO/DME para
Pco=7.2 bar

Por su parte, la Figura 4.22 muestra que, para esta presién de operacion, las
diferencias observadas en la selectividad de MA para los ensayos a CO/DME=10 y
30 vista en los casos anteriores (ver Figura 4.16 y Figura 4.19) practicamente se
diluyen durante, al menos, las primeras 25 h (tiempo de duracién del ensayo a
relacion 10, Figura 4.22). Ademas, nuevamente se comprueba que, al aumentar la
concentracion de DME, disminuye la selectividad de MA en favor de la de MeOH.
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Asi, la selectividad de MA pasd de ser de alrededor del 90% para el caso a
CO/DME=30 a estar por debajo del 50% para CO/DME=2 tras 40 h de operacion
(Figura 4.22). El MeOH, por su parte, paso de alrededor de un 10% a un 50% para
CO/DME=2, tal como muestra la Figura 4.23.
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Figura 4.22. Selectividad de MA en funcion de la relacién CO/DME para Pco=7.2
bar
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Figura 4.23. Selectividad de MeOH en funcidn de la relacion CO/DME para
Pco=7.2 bar

En la Figura 4.24 se recoge, a modo de resumen, los efectos de la Pco y de la relacion
CO/DME en la productividad maxima de MA obtenida en cada uno de los ensayos
realizados.
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Figura 4.24. Resumen de efectos de la Pco y de la relacion CO/DME
(ver cédigo de colores y marcadores en la Tabla 4.1)

4.1.3. Influencia del H2

En cuanto al efecto de la presencia de Hz en la carbonilaciéon de DME, la Figura 4.25
muestra las productividades de MA para relaciones H2/CO en el rango 0-2 medidas
mediante MS. Puede verse que para los dos valores mas bajos (0.25 y 0.5), la
produccién maxima obtenida tras el periodo de induccién es menor (0.31 y 0.29
mmol/g-h respectivamente) con respecto al caso en ausencia de Hz (0.34 mmol/g-h).
Sin embargo, esta aparente tendencia a disminuir la velocidad de formacién con el
incremento de la concentracion de Hz se invierte al pasar a relaciones H:/CO de 1y
1.5 (0.32 y 0.36 mmol/g-h), obteniéndose incluso una productividad mayor con
respecto al caso sin Hz. Finalmente, a relacion 2 la productividad maxima de MA
observada fue muy parecida a la del ensayo en ausencia de Hz. Por otro lado, las
pendientes descendentes de las curvas correspondientes a cada ensayo fueron muy
similares entre si, por lo que parece que el Hz no influye significativamente en la
velocidad de desactivacion, sino que mas bien afecta al periodo de induccién, como
puede verse para el caso a Hz/CO=0.5, donde la pendiente de subida de MA
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durante las primeras horas es visiblemente menor. De acuerdo con estos resultados,
se puede decir que el H: tiene un efecto ligeramente inhibidor para relaciones
H>/CO iguales o inferiores a 1 y ligeramente beneficioso o nulo para relaciones
superiores a 1.
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Figura 4.25. Efecto del Hz en la productividad de MA

4.1.4.Estudio y modelado de la fase de iniciacion

e Eliminaci6n del periodo de induccion

La Figura 4.26 muestra los resultados de productividad de MA de dos ensayos de
carbonilacién habiéndose practicado en uno de ellos una preadsorciéon de DME en
un intento por eliminar el periodo de induccién. Puede verse como ya en las
primeras horas del ensayo con saturacion previa, la productividad de MA es de
alrededor de 0.25 mmol/gh, consiguiéndose, asi, una velocidad de reaccién
significativa desde los primeros instantes de la reaccion. Sin embargo, este valor es
inferior al obtenido tras el correspondiente transitorio del ensayo sin saturar con
DME (0.34 mmol/g-h), lo que se explicaria por el hecho de que con la saturacion de
DME comienza la desactivacion del catalizador. Asi, tras 25 h de operacion la
productividad es de algo mas de 0.15 mmol/g-h por los 0.25 mmol/g-h del ensayo
sin saturacion (Figura 4.26).
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Figura 4.26. Eliminacion del periodo de induccion (productividad de MA)

En cuanto a las selectividades cabe decir que en el ensayo con saturacién se observo
una mayor tendencia a la formaciéon de MeOH, lo que se refleja en una menor
selectividad maxima al producto deseado (85%) con respecto al ensayo sin saturar
(alrededor del 93%), de acuerdo con lo mostrado en la Figura 4.27. Ademas, se
observa en el caso en que la H-MOR se pretrat6 con DME que la selectividad de
MA cae mas rapidamente (en favor del MeOH) que en el ensayo de referencia. De
esta forma, tras 25 h de operacién, ya era de un 75% (por mas de un 90% del
experimento sin saturacion) mientras que la de MeOH era algo superior al 23%
para el ensayo con preadsorcion de DME por el escaso 8% para el caso de referencia
(ver Figura 4.28).
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Figura 4.27. Eliminacion del periodo de induccion (selectividad de MA)
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Figura 4.28. Eliminacion del periodo de induccidn (selectividad de MeOH)
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¢ Modelado de la dinamica de la planta de sintesis (sin catalizador)

Tras la realizacion del ensayo Carb_ini_01 en las condiciones reflejadas en la Tabla
34 y, mediante ajuste por minimos cuadrados del modelo de la planta ya
desarrollado y comentado en el anterior seccién 3.2.2.1, se obtuvieron como
resultados del ajuste optimo los mostrados en la Figura 4.29, donde se puede
apreciar un comportamiento muy similar entre las fracciones molares de cada
compuesto en el ensayo experimental llevado a cabo y en las predichas
tedricamente, de tal manera que el modelo recoge razonablemente bien el
desplazamiento del Ar inicialmente confinado en el reactor.
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Figura 4.29. Modelado de la dinamica de la planta
e Modelado de la fase de iniciacion (con catalizador)

Empleando la misma constante de tiempo asociada al equipo analitico obtenida en
el ajuste anterior de la planta y con los resultados del experimento Carb_ini_02 (ver
Tabla 3.4), se procedié a realizar el ajuste por minimos cuadrados empleando el
modelo desarrollado en la seccion 3.2.2.2, tras lo cual se obtuvieron los resultados
mostrados en la Figura 4.30. En ella, se observa que el modelo recoge correctamente
el valle de DME correspondiente al periodo de tiempo durante el cual tiene lugar la
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adsorcion de DME sobre la H-MOR, no asi la formacién de MeOH (compuesto
minoritario en el efluente del reactor), donde se observan importantes desviaciones
entre los datos experimentales y los tedricos. Ademas, el modelo no consigue captar
la aparicion de MeOH en el instante en que realmente se produce
(aproximadamente a los 11 minutos del ensayo, coincidiendo con el momento en
que la fraccion molar de DME ya esta practicamente recuperada tras el valle de
adsorcién); sino que aumenta al mismo tiempo en que el DME comienza su
recuperacion. Estos resultados demuestran que las etapas elementales
generalmente aceptadas del mecanismo de reaccidon no son suficientes para explicar
el comportamiento observado en los primeros estadios de la carbonilacién, por lo
que se necesita seguir profundizando en el estudio de dicho mecanismo.
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Figura 4.30. Modelado de la fase de iniciacién

4.1.5.Ensayos con zeolitas alternativas

El estudio de la carbonilacién con otras zeolitas distintas a la H-MOR (ver
condiciones experimentales en la Tabla 3.5 de la secciéon 3.2.6) empleada como
referencia no dio resultados mejores a los obtenidos con aquélla. En la Figura 4.31



132

se muestran los rendimientos cataliticos mostrados para cada una de ellas, en
términos de velocidad de formacion de MA, donde puede verse como la curva
correspondiente al ensayo HM13-01 (caso base empleando la H-MOR de cabecera)
fue la que se mostré mas activa, con 0.34 mmol/g-h seguida por la HCZM-14 que, a
diferencia de lo que se podria pensar a priori en vista de su mayor acidez (mayor
contenido en Al), mostr6 una actividad inferior con alrededor de 0.3 mmol/g-h. Asi,
las mordenitas con mayor ratio, HCZM-20 y HCZM-40, dieron peores resultados
debido a su menor contenido en Al y, por tanto, de centros acidos activos para la
reacciéon. De esta forma, para la segunda, se obtuvo una productividad de
aproximadamente 0.1 mmol/g-h tras el periodo de induccién; con un
comportamiento muy similar a la ferrierita ensayada en las mismas condiciones
(HCP914-C), tal como puede verse en la Figura 4.31. Finalmente, la HZSM-35
mostré igualmente una productividad baja a 170 °C (ensayo HZSM-35-01), del
orden de 0.13 mmol/g-h tras el periodo de induccién, que aumentd hasta los 0.27
mmol/g-h a 220 °C (ensayo HZSM-35-02), aunque presentando una fuerte caida
como consecuencia de la mayor temperatura de operacion que acelerd la
desactivacion de la muestra.

Asi, pues, se puede concluir que el catalizador mas adecuado para la presente
aplicacion es la H-MOR empleada como referencia, dado que se trata de la zeolita
que ha exhibido una mayor actividad catalitica, ademas de estar disponible
comercialmente a un precio asequible.
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Figura 4.31. Ensayos con otras zeolitas (productividad de MA)

4.1.6.Regeneracion del catalizador

En la Figura 4.32 se presentan los resultados obtenidos tras regenerar en tres
ocasiones sucesivas, con oxigeno al 5% v/v, una muestra de H-MOR en las
condiciones especificadas en la Tabla 3.6. Tras el primer ensayo con muestra fresca,
donde se obtuvo una productividad maxima de MA de 0.36 mmol/g-h, y regenerar
con aire diluido al 5% v/v de Oz, de acuerdo con el procedimiento descrito en la
seccion 3.2.4, se observo que la actividad catalitica no solamente se restauro
completamente, sino que incluso mejord ligeramente, alcanzandose en este ensayo
una productividad de MA de alrededor de 0.39 mmol/g-h. Esta ligera mejoria se
mantuvo tras una segunda regeneracion en las mismas condiciones que la primera.
Tras la tercera reactivacion disminuyo la velocidad de reaccién maxima alcanzada
hasta situarse en aproximadamente 0.36 mmol/g-h, un valor todavia igual al
obtenido con la muestra fresca en el primer ensayo, tal como puede verse en la
Figura 4.32. En dicha figura, puede igualmente verse un periodo de induccién
ligeramente mas prolongado a partir de la primera regeneracion, lo que tendria que
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ver con una mayor estabilidad de la H-MOR.

De cara a confirmar la mayor estabilidad catalitica observada durante el tiempo que
dur6 cada ensayo, la Figura 4.33 muestra la produccion total de MA obtenida con
cada uno de ellos a iguales tiempos de operacion (30 h). Aqui puede verse que, para
el primer experimento, fue de alrededor de 7.8 mmol/g. Tras la primera y segunda
regeneracion, la formacién de MA aumentd hasta situarse en el entorno de los 9
mmol/g (un 15% mas respecto a la obtenida con la muestra fresca), para caer hasta
los 8.7 mmol/g tras la tercera reactivacion. Es decir, tras tres procesos regenerativos,
la muestra de H-MOR presentaba atin una actividad catalitica global un 11%
superior con respecto a su estado original.

Un resultado similar se observd cuando se regenerd con aire sintético en lugar de
con aire diluido (ver procedimiento experimental en la seccién 3.2.4 y condiciones
experimentales en la Tabla 3.6), de tal manera que se pas6é de los 7.9 mmol/g
iniciales para la muestra fresca (Carb_reg-05) a 9 mmol/g para la muestra una vez
regenerada (Carb_reg-06), tal como ilustra la Figura 4.33, resultado importante si se
tiene en cuenta que, en un proceso industrial, este segundo método de reactivacion
de la H-MOR seria preferible al ser mas econémico emplear aire atmosférico.
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Figura 4.32. Regeneracidon de la H-MOR con 5% O: (productividad de MA)
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Figura 4.33. Comparativa de producciéon de MA entre muestras frescas y
regeneradas

Con el animo de intentar comprender el motivo que se esconde tras la mejora en la
actividad catalitica detectada en las muestras regeneradas, se procedi6 a medir la
acidez de las muestras ensayadas y compararlas con las de una muestra fresca de
H-MOR (es decir, sin someterla a la reaccion de carbonilacién) para comprobar si
presentaban diferencias significativas. El método para determinar la acidez de las
muestras se explico en detalle en la seccién 3.2.5 y los resultados de los analisis se
recogen en la Tabla 4.2, donde puede verse que las muestras regeneradas presentan
alrededor de un 25% menos de acidez que la mordenita fresca.

En un reciente estudio, se procedié a desaluminar una H-MOR mediante la
eliminacion de los centros acidos de Bronsted localizados en los 12MR con el fin de
mejorar su estabilidad [75]. A la mejora de la estabilidad le acompafié un periodo
de induccién mas largo y una mayor productividad de MA tras el mismo,
consecuencia de la inhibicion de las reacciones secundarias de formacion de coque.
Un efecto parecido (aunque atenuado) se observd en los ensayos comentados
anteriormente. Dado que la estabilidad observada en las muestras regeneradas fue
mayor que en la fresca y que los centros de Bronsted responsables de la
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carbonilacion de DME son aquellos localizados en los canales 8MR, se excluye la
posibilidad de que la menor acidez obtenida sea debida a una pérdida de centros
activos en los SMR (puesto que en tal caso se hubieran obtenido productividades
inferiores tras el tratamiento). Por lo tanto, dicha disminucién se tiene que deber a
una migracion de los centros acidos de Bronsted localizados en los canales 12MR
hacia posiciones exteriores a la estructura de la H-MOR donde, con la técnica de
analisis empleada, no pueden neutralizarse [121]. Esta pérdida de centros acidos en
los 12MR seria la responsable de una menor tasa de desactivacion, lo que
provocaria que la productividad de MA observada tras el periodo de induccién
fuera superior respecto a la H-MOR fresca.

Tabla 4.2. Comparativa de la acidez entre H-MOR fresca y regeneradas

Procedencia | Masa |Pto. Equivalencia | [H']
muestra (® (mL) (mmol/g)
Fresca 0.4387 5.20 1.19
Carb_reg-04 |0.4750 421 0.89
Carb_reg-06 |0.2513 2.18 0.87

4.2. Hidrogenacion de MA

4.2.1.Ensayos variando la Pua y la relacion Ho/MA

A continuacién, se muestran y discuten los resultados obtenidos de los ensayos de
hidrogenacién de MA correspondientes al estudio del efecto de la presién parcial
de MA y de la relaciéon molar H2/MA en dicha reaccién, segtin el plan experimental
detallado en la seccién 3.3.2 (ver Tabla 3.7).

Efecto de la variacion de la Pma

En el rango de presiones parciales de MA estudiado (0.08-1.33 bar) se observo que,
al aumentar este parametro, la productividad de EtOH aumentaba, pasando de un
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valor de 0.84 mmol/g-h para la Pma mas baja a 3.92 mmol/g-h para 1.33 bar (ver
Figura 4.34). La misma tendencia siguiéo el MeOH, el cual pasé de tener una
velocidad de formacion de alrededor de 2 mmol/g-h para 0.08 bar a 4.5 mmol/g-h
para una presion parcial de MA de 1.33 bar. Por su parte, el EA, que como ya se ha
comentado anteriormente, se produce como consecuencia de la reaccién de
transesterificaciéon entre el MA y el EtOH generado, pasa por un maximo de
productividad cuando Pma es de 0.36 bar, con un valor de 0.76 mmol/g-h. A partir
de dicho valor de presion parcial de MA, la productividad de EA disminuye, como
puede apreciarse en la Figura 4.34. Este comportamiento puede explicarse si se
considera que, como ya se vio en la seccion 2.3, también tiene lugar otra reaccién
secundaria de hidrogenacion de EA a EtOH (ver reaccién (2.42)), la cual se ve
favorecida por la presion. De esta forma, al aumentar la presiéon de operacion, el
aumento en la velocidad de consumo de EA, en su reaccién de hidrogenacion, es
mayor que el aumento de su velocidad de formacién por transesterificacion de MA,
de tal manera que lo que se observa experimentalmente es un aumento de
productividad de EA desacelerada por la reaccién de hidrogenacion de EA, que va
cobrando importancia a medida que aumenta la presion. El hecho de que también
se esté dando paralelamente la reaccion de hidrogenacion de EA explica por qué el
ritmo de aumento en la productividad de EtOH es notablemente mayor que el del
MeOH, dado que la reaccién de hidrogenacion de EA produce dos moléculas de
EtOH como tinico producto.

Por otro lado, también se detectaron pequenas cantidades de CO: de origen
incierto, aunque se piensa que podria tener que ver con la reacciéon del CHs
(coalimentado al reactor como patrén para la cuantificacion de los resultados) con
agua procedente de la alimentacion.
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Figura 4.34. Efecto de la Pma en la hidrogenacion de MA (productividades)

En cuanto a la distribucién de productos, la selectividad de MeOH disminuye a la
vez que la de EtOH aumenta (ver Figura 4.35). Asi, para una presion
correspondiente a una Pma de 0.08 bar, la selectividad de MeOH era de alrededor
del 58% y la de EtOH de aproximadamente un 24%; mientras que para una Pua de
1.33 bar, la selectividad de MeOH fue del 50%, por un 43% de EtOH. La de EA, por
su parte, disminuye progresivamente con el aumento de la presion en el reactor,
pasando de casi un 17% para una Pma de 0.08 bar a estar por debajo del 6% para la
mayor presion ensayada, como puede verse en la Figura 4.35.

Por lo que respecta a la conversion de MA, ésta aumenté con la presion de
operacion y, asi, se paso de un valor de en torno al 32% para la presién mas baja
ensayada a casi un 82% para el ensayo realizado con una Pma de 1.33 bar, tal como
ilustra la Figura 4.35. Estas tendencias, tanto en las selectividades como en la
conversion de MA, con el aumento de la presién de operacién son analogas a las
obtenidas por Wang y colaboradores [113].
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Efecto de la variacion de la relacion H:/MA

Tras fijar la presion parcial de MA en 0.36 bar, se paso a estudiar el efecto de la
concentracion de H: en la reaccion. La Figura 4.36 recoge los resultados de
productividades para las diferentes relaciones H/MA ensayadas. Para el caso del
MeOH, se tiene que aumentar dicha relaciéon provoca una disminucién en su
velocidad de formacién, de tal manera que baja de unos 6 mmol/g-h cuando se
trabaja con una relacion de 10, a 4 mmol/g-h cuando es de 30, lo que representa una
disminucién de alrededor del 33%. Mas acentuada es la caida que sufre el EA, que
disminuye desde un valor de 1.78 mmol/g-h a 0.68 mmol/g-h para la relacién mas
alta, lo que supone una caida de casi un 62%. En cuanto al EtOH, es el tnico
producto que ve favorecida su velocidad de formacién con la relacion H2/MA. Asi,
pasa de una productividad de 2.66 mmol/g-h para relacion 10 a casi 3 mmol/g-h
para H2/MA=30, acortandose las diferencias entre los dos productos principales,
MeOH y EtOH, tal como puede verse en la Figura 4.36.
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En la Figura 4.37 puede verse la distribucién de productos para las diferentes
relaciones ensayadas, asi como la conversién de MA. Se aprecia claramente como, a
medida que aumenta la concentraciéon de Hz presente en el reactor, las diferencias
de selectividades entre el MeOH y el EtOH se acortan de tal forma que, a la mayor
de las relaciones estudiadas, las selectividades del primero y del segundo son,
respectivamente, de un 52% y un 38% molar. Unos resultados con tendencias
similares al aumentar la presion parcial de Hz han sido recientemente publicados
por Huang y colaboradores [117].

Por otro lado, la conversion de MA aumenta de forma proporcional con la relacion
H:/MA, pasando de un valor de casi el 38% para H:/MA=10 a, aproximadamente,
un 70% para Ho/MA=30.
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Figura 4.37. Efecto de la relacion H/MA en la hidrogenacion de MA (conversion
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(Nota: El caudal alimentado de MA fue diferente para cada ensayo, ver Tabla 3.7)

4.2.2.Presencia de otros compuestos (simulacion de reciclo)

Para la siguiente discusion se considera el ensayo H3-06 (ver Tabla 3.7), donde se
alimentan exclusivamente Hz, MA e inertes (N2 y CHa) y se compara éste con uno
donde se coalimenta CO (ensayo H3-09) y otro donde se anade, ademas de CO,
DME (ensayo H3-10) para comprobar sus efectos individuales sobre la reaccion de
hidrogenaciéon de MA. Con respecto a este tltimo ensayo se comparan los
resultados de los diferentes compuestos introducidos simulando corrientes de
reciclo, tal como se describié en la metodologia experimental (seccion 3.3.2, ver
condiciones de operacién en Tabla 3.8).

Efecto del CO

La Figura 4.38 resume los resultados de las productividades obtenidas para cada
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compuesto en los diferentes ensayos realizados simulando corrientes de reciclo al
reactor de hidrogenacion. En ella, se puede ver que al coalimentar CO al reactor
disminuyen las productividades de los tres productos principales (MeOH, EtOH y
EA). Asi, el MeOH pasa de una productividad de 3.28 a 2.55 mmol/g-h; la de EtOH
de 1.92 a 1.09 mmol/g-h y la de EA de 0.76 a 0.70 mmol/g-h. Ademas, si se observan
las selectividades (Figura 4.39), puede verse que la de MeOH y EA suben en
detrimento de la de EtOH, que pasa de alrededor de un 32% a un 25%. Por otro
lado, la conversién de MA disminuye significativamente con la coalimentacion de
CO, pasando de casi un 56% a un 35% (ver Figura 4.39). Estos resultados sobre el
efecto inhibidor del CO en la reaccién de hidrogenacion de MA estan en sintonia
con los reportados por Wang y colaboradores [55], quienes afirman que el CO
interaccionaria con las especies Cu* activas del catalizador, reduciendo la cantidad
de éstas disponibles para reaccionar, segtin se vio en la seccion 2.3.

Efecto del DME

Cuando se afiadio CO y DME al reactor, si bien la actividad catalitica (ver Figura
4.38) y la distribucion de productos no sufrieron cambios sustanciales, se observéd
una timida recuperacion de la conversiéon de MA llegando a ser ahora de casi un
40% (ver Figura 4.39). Aqui, a diferencia de lo publicado por Wang, no se observa
un efecto negativo del DME cuando esta presente en la corriente de entrada al
reactor.

Efecto del MeOH

Al introducir con la alimentacion MeOH en una concentracion del 0.24% v/v se
observd una importante caida en la productividad de MeOH, pasando de 2.7
mmol/g-h para el caso analogo en ausencia de MeOH a 1.64 mmol/g'h, lo que
representa un 39% de disminucién. A la caida en la productividad de MeOH le
acompanaron, aunque de forma mas ligera, las de EtOH y EA (cayendo ambas un
14%), como ilustra la Figura 4.38. En términos de selectividades, la de MeOH pas6
de un 58% a un 49%; mientras que la de EtOH y EA aumentaron (de un 25% a un
30% y de un 15% a un 18%, respectivamente, ver Figura 4.39).

Al aumentar la concentraciéon de MeOH en la alimentacién al 1.6% v/v, se produjo
un efecto mas intenso, donde se acentud la caida en la actividad catalitica debido a
la inhibicién que este compuesto ejerce tanto en la reaccién principal como en la
secundaria de transesterificacion, haciéndose evidente para el caso del EA, donde la
productividad cae hasta 0.15 mmol/g-h (Figura 4.38). Para este caso, ademas, se
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advirti6 una fuerte subida en la produccion de CO: con una selectividad de
alrededor del 6.5%.

Por lo que respecta a la conversion de MA, en la Figura 4.39 se puede ver que el
MeOH ejerce sobre ella un efecto adverso. Efectivamente, del caso alimentando
solamente CO y DME, donde la conversion era de un 40%, se pas6 a menos del 32%
para el caso de un 0.24% de concentracion de MeOH y a, apenas, un 14% para el
ensayo con un 1.6% de concentracion, siendo este valor el mas bajo registrado en
todos los ensayos realizados en este banco de pruebas.

Efecto del EtOH

Cuando se afiadio un 0.04% v/v de EtOH a la corriente de alimentacion, no se
apreciaron cambios significativos en las productividades de MeOH ni de EA,
aungque si en la del propio EtOH generado en la reaccién de hidrogenacion de MA,
que pas6 de 1.19 mmol/g-h para el caso en ausencia de este compuesto, a 0.57
mmol/g-h, lo que supone una caida de mas del 52% (ver Figura 4.38). Asi, es para
este caso donde se tiene la mayor selectividad a MeOH, con mas de un 67%, por un
14% de EtOH y casi un 18% de EA, mientras que la conversion de MA se mantuvo
sin alteraciones apreciables con respecto al caso sin coalimentar EtOH, con
alrededor de un 41% (ver Figura 4.39).

Al aumentar la concentracién de EtOH al 1.6% v/v, se detectd un aumento en la
productividad de MeOH, pasando de los 2.65 mmol/g-h del ensayo anterior a 2.83
mmol/g-h. Sin embargo, el resultado mas llamativo en este ensayo fue la nula
formacién neta de EtOH (ver Figura 4.38), pasando a comportarse ahora como un
reactivo en lugar de como un producto. Asi, se observé una conversion de EtOH de
alrededor del 25% (Figura 4.39). Esta fraccion de EtOH se convirtid, en parte, en EA
merced a la reaccion de transesterificacion, promovida por la mayor concentraciéon
presente ahora de EtOH, lo que supuso una notable subida en la productividad de
EA, casi duplicAndose con respecto al ensayo con un 0.04% v/v de EtOH (Figura
4.38). Ademas, se detectd una significativa productividad de acetaldehido
(aproximadamente 0.24 mmol/g-h) cuyo origen estaria en la reacciéon de
deshidrogenacion del EtOH, de acuerdo con la reaccion (2.38) [109].

Por su parte, la conversion de MA subio ligeramente con respecto al ensayo a 0.04%
v/v de EtOH, pasando a estar ahora en el entorno del 46%.
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Efecto del EA

Cuando se coalimentd un 0.03% v/v de EA se observdO un aumento en la
productividad de MeOH con respecto al caso coalimentando solamente CO y
DME, pasando de 2.7 a 3 mmol/g-h, mientras que las de EtOH y EA bajaron
ligeramente (de 1.19 a 1.06 mmol/g-h y de 0.69 a 0.56 mmol/g-h, respectivamente),
de acuerdo con la Figura 4.38. Ademas, como ya ocurri6 coalimentando un 1.6% de
EtOH, se generd una significativa cantidad de acetaldehido (mas del doble que en
el caso anterior, alrededor de 0.53 mmol/g-h), cuyo origen podria estar en la
reacciéon de descomposicion del EA (reaccion (4.1)), de acuerdo con Evans y
colaboradores [107].

CH3COOCH,CH; — 2CH;CHO @1

En cuanto a la distribucién de productos, la selectividad de MeOH no se ve alterada
con respecto al caso de referencia, manteniéndose en un 58% (ver Figura 4.39),
mientras que las de EtOH y EA bajan (de un 25% a un 20% y de un 15% a algo mas
de un 10%, respectivamente), completando la distribucién el acetaldehido con
aproximadamente un 10%. Finalmente, la conversiéon de MA en este experimento
fue algo superior a la registrada en el caso de referencia, con un 48%.

Al aumentar la concentracion de EA alimentada a un 1.6% se observd un
comportamiento muy distinto, pasando a ser ahora el EtOH el producto
mayoritario con una productividad de aproximadamente 3.7 mmol/g-h (Figura
4.38), la mas alta registrada en todos los ensayos de este banco de pruebas; mientras
que la de MeOH bajé hasta situarse en 2 mmol/g-h. En este ensayo no se detect6
una formacion neta de EA, sino que pasé a comportarse como reactivo con una
conversion del 16% (ver Figura 4.39). En este nuevo escenario, cobra importancia la
hidrogenacién de EA a partir de la cual se obtiene EtOH, motivo por el cual la
productividad de EtOH sube de forma tan significativa.

Por lo que respecta a las selectividades (Figura 4.39), la de MeOH bajo hasta el 34%
en favor del EtOH (62%), siendo la de acetaldehido ahora de tan sélo un 2%. La
conversion de MA, por su parte, bajo notablemente con respecto al caso
alimentando un 0.03% de EA, pasando a ser ahora de alrededor del 31%. Esta
disminucién en la conversion de MA es congruente con el hecho de que se esté
produciendo, paralelamente, la reaccién competitiva de hidrogenacion de EA.
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Efecto del CO2

Al alimentar CO:z en concentraciones del 3% y 4.5% se observd practicamente lo
mismo en ambos casos: disminuia la productividad de MeOH con respecto al caso
tomado como referencia hasta, aproximadamente, 2.3 y 1.85 mmol/g-h
respectivamente (ver Figura 4.38). Del mismo modo, disminuyd la velocidad de
formacién de EA hasta situarse en los 0.36 mmol/g-h para el caso alimentando un
3% v/v de COz2 y en 0.25 mmol/g-h para el caso al 4.5%. Opuestamente, la
productividad de EtOH aumentd hasta los 1.5 mmol/g-h para el primero y 1.29
mmol/g-h para el segundo.

La distribucién de productos (ver Figura 4.39), por otro lado, fue muy similar para
las dos concentraciones de CO2 ensayadas, con una selectividad de alrededor del
54% para el MeOH, 36% para el EtOH y 8% para el EA. La conversion si que sufrié
una variacion mas acentuada, pasando del 30%, para el ensayo correspondiente a la
menor concentracion de COz, al 23% para el caso de mayor concentracion. Este
hecho, junto con la mayor produccién de EtOH observada, lleva a pensar que en
estos ensayos se produjo la reaccién competitiva de hidrogenaciéon de CO: a EtOH.
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Efecto combinado de MeOH, EtOH vy EA con CO:>
¢ MeOH + CO:

Si se comparan los resultados de productividades correspondientes al ensayo
cuando se alimenté un 0.24% de MeOH, se observa que, al coalimentar CO:2 (3%
v/v), las velocidades de formaciéon de los alcoholes practicamente se igualan
(aproximadamente 1.5 mmol/g-h, ver Figura 4.40), mientras que la de EA baja de
0.59 a 0.3 mmol/g-h.

Las selectividades, por su parte, alcanzan valores en el entorno del 45% para los
alcoholes y un 9% para el EA; mientras que la conversién de MA baja con respecto
al caso alimentando solamente MeOH, pasando de casi un 32% a un 28%, tal como
puede verse en la Figura 4.41.

¢ EtOH + CO:

En este caso, las productividades de MeOH y EA cayeron significativamente (de
2.65 a 1.95 mmol/g-h para el primero y de 0.70 a 0.31 mmol/g-h para el segundo)
con respecto al experimento analogo sin alimentar CO2, mientras que la de EtOH
(como ya ocurrio en el punto anterior) aumenta, aunque mas levemente, pasando
de 0.57 a 0.65 mmol/g'h (Figura 4.40).

En la Figura 4.41 puede verse, ademas, que la selectividad a MeOH permanece
invariable cuando se afiade COz a la corriente de alimentacién mientras que, por el
contrario, la de EtOH sube (de un 14% a un 22%) y la de EA baja
(aproximadamente de un 18% a un 11%). La conversion de MA, por su parte, se ve
disminuida de forma notable con la presencia simultanea de EtOH y CO;, pasando
de un 41% a un 26%).

e EA + CO2

Con la alimentacion simultdnea, al reactor de hidrogenacion, de EA y CO: se
observa (al contrario que en los dos casos anteriores ya analizados) una fuerte
subida en la velocidad de formacién de MeOH, pasando de unos 3 mmol/g-h a
alrededor de 5.4 mmol/g-h, tal como muestra la Figura 4.40. Igualmente, se observa
un notable aumento en la productividad de EtOH, llegandose a triplicar, cuando se
anade CO: a la corriente de entrada. Ademas, la formacién de acetaldehido también
se ve ligeramente favorecida por la presencia de este compuesto, aumentando su
velocidad de formacion en un 10%. Por contra y, como ya ocurriera en los dos casos
anteriores, la presencia de CO2 perjudica la formacién de EA, pasando de un valor
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de 0.56 a 0.38 mmol/gh.

Por lo que respecta a las selectividades (Figura 4.41) se mantiene la misma
tendencia que en los dos casos anteriores, esto es, al afiadir COz, se produce un
descenso en las selectividades de MeOH y EA (mas ligero en el primero) mientras
que aumenta la de EtOH. Sin embargo, algo que no ocurre en este caso es que la
conversion de MA disminuya cuando se anade CO:. Al contrario, esta aumenta
notablemente pasando de un 48% a un 74%.

¢ Efecto combinado con CO:

Lo que se observa cuando se alimentan todos los compuestos a la vez, incluido el
CO;, es muy similar a lo ya visto para el caso anterior coalimentando EA y COs.
Asi, la productividad de MeOH y EtOH aumentan significativamente (de hecho, es
en este caso y en el anteriormente analizado donde se obtienen las mayores
productividades de estos compuestos en este banco de pruebas, ver Figura 4.40),
mientras que la de EA disminuye cuando hay presente CO.. Ademads, como ya
pasara en el caso previo, la velocidad de formacion de acetaldehido aumenta
cuando se coalimenta COx.

Al analizar la distribucion de productos obtenida en este caso (ver Figura 4.41) se
vuelven a observar los mismos efectos que en el caso anterior, es decir, las
selectividades de MeOH y EA disminuyen (de forma mas acentuada en el caso del
segundo), mientras que la de EtOH aumenta. También como en el caso anterior, la
conversion de MA sube drasticamente cuando hay presente COz, pasando de un
44% a un 71%.

Este aumento de conversién que se dio solamente en estos dos ultimos casos al
afnadir COz (cuyo punto en comun es la presencia simultanea de EA y COz), y que
se tradujo en un importante aumento de las productividades de los alcoholes,
sugiere la existencia de un efecto sinérgico de ambos compuestos que promueve la
reaccion de hidrogenacion de MA.
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4.3. Hidrocarbonilacion de DME

4.3.1.Efecto de la temperatura en el reactor de hidrogenacion

Tal como se comentd en la descripcion del programa experimental seguido para el
estudio del proceso global de hidrocarbonilacién de DME (ver seccion 3.4.2), se
analizo, en primer lugar, cdmo afecta la temperatura del reactor de hidrogenacion
en los resultados obtenidos.

En la Figura 4.42 se muestran las conversiones de DME (en el primer reactor) y de
MA (en el segundo reactor) cuando se operd a 170 °C en ambos reactores. Puede
verse como, mientras la conversion de MA es méaxima (con alrededor de un 83%) al
comienzo del ensayo (donde la conversiéon de DME y, por tanto, la formacion de
MA, es muy baja con respecto a la cantidad de H: alimentada), ésta tiende a
disminuir con el tiempo de operacion, de tal manera que a las 60 h del inicio del
ensayo la conversion de MA ya era de alrededor del 10%. Sin embargo, en el
ensayo donde la temperatura en el reactor de hidrogenacion fue de 220 °C (Figura
4.43), la conversion de MA tuvo un comportamiento distinto, comenzando con una
conversion completa al inicio del experimento, tras lo cual disminuy6
paulatinamente hasta alcanzar un minimo del 84%, coincidiendo con la finalizacién
del periodo de induccién en el reactor de carbonilacién, donde la relacion H2/MA a
la entrada del segundo reactor es la minima de todo el ensayo. A partir de aqui, la
conversion de MA volvié a aumentar progresivamente hasta situarse en un 91% al
final del ensayo, lo que responderia al aumento de la relaciéon Ho/MA a la entrada
del segundo reactor como consecuencia de la desactivacion de la H-MOR.

152
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Figura 4.42. Conversiones obtenidas con los dos reactores en serie (1701170 °C)
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Figura 4.43. Conversiones obtenidas con los dos reactores en serie (1701220 °C)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)
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Por lo que respecta a las productividades?, existen claras diferencias entre operar
en el reactor de hidrogenacion de MA a 170 °C (Figura 4.44) y a 220 °C (Figura 4.45).
Asi, a 170 °C la evolucion del MeOH, EtOH y EA detectados a la salida del segundo
reactor presentan un periodo de induccién distinto con respecto al exhibido por el
MA generado en el reactor de carbonilacion, de tal forma que sus correspondientes
velocidades de formacion comienzan a decaer antes de que lo haga el MA, tal como
puede verse en la Figura 4.44. Esto no ocurre cuando se trabajé a 220 °C (Figura
4.45), donde todos los compuestos presentan un perfil de productividades similar,
comenzando todas a decaer a partir del momento en que el reactor de carbonilaciéon
supera la fase de meseta tras el periodo de induccién.

Adicionalmente, se observa cémo a 220 °C las productividades de MeOH y EtOH
son muy similares entre si y significativamente mayores (0.43 y 0.39 mmol/gh,
respectivamente, en la fase de meseta) que en el caso a 170 °C (0.20 y 0.15 mmol/g-h,
respectivamente). Ello, unido a la baja velocidad de formacion de EA (alrededor de
un orden de magnitud menor que los alcoholes) sugiere que la reaccién secundaria
de transesterificacion esta poco favorecida bajo estas condiciones de operacion.
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Figura 4.44. Productividades obtenidas con los dos reactores en serie (1701170 °C)

20 Como nota aclaratoria para el lector, en adelante, cuando se mencione la productividad de MeOH, se
estara haciendo referencia a la estimada en el reactor de hidrogenacidn; esto es, descontando la cantidad
formada en el primer reactor de carbonilacion (ver expresion (3.24)).
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Figura 4.45. Productividades obtenidas con los dos reactores en serie (1701220 °C)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)

En cuanto a la selectividad a productos?' se observa cémo, operando a 170 °C en el
reactor de hidrogenacién, a partir de las 15 h del ensayo, el MA se vuelve el
producto mayoritario, llegando a ser de hasta el 60% a la finalizacién del mismo
(ver Figura 4.46) debido a la baja conversiéon de MA comentada anteriormente, lo
que viene a confirmar que la segunda reaccion tuvo una escasa repercusion debido
a la baja temperatura seleccionada para el catalizador de Cu/ZnO.

Por otro lado, cuando la temperatura del segundo reactor fue de 220 °C, el MA pas6
a ser un producto minoritario como consecuencia de que la mayor parte se estaba
consumiendo en dicho reactor, con lo que su selectividad global fue de alrededor
de un 6.5% tras el periodo de induccion. El MeOH y el EtOH, por su parte, tuvieron
unas selectividades sostenidas, entre las 20 y las 30 h del ensayo, de un 53% y 34%
respectivamente, como puede verse en la Figura 4.47; mientras que el EA, cuya
formacion fue minima en este ensayo, se situ6 en el entorno del 2% para dicho
periodo de tiempo, cerrando la distribucion de productos el CO2 que aparecio a esta
temperatura de operacion con una selectividad de alrededor del 5%. En la fase final
del experimento, la tendencia de la selectividad de MeOH fue de aumentar en

21 En adelante, al hablar de selectividades se hard alusién a la distribucion global de productos, esto es,
teniendo en cuenta el proceso completo con los dos reactores en serie como si fueran uno solo.
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detrimento de las de EtOH y EA, como consecuencia de la creciente productividad
en el reactor de carbonilacién durante la fase de desactivacion de la H-MOR,
llegando a la finalizacién de la prueba al 60%, por algo mas de un 28% para el
EtOH.
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Figura 4.46. Selectividades obtenidas con los dos reactores en serie (1701170 °C)
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Figura 4.47. Selectividades obtenidas con los dos reactores en serie (1701220 °C)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)
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4.3.2.Efecto de la Pco

La Figura 4.43 y la Figura 4.48 permiten comparar las conversiones de DME y MA
cuando se operd con una presion parcial de CO a la entrada del reactor de
carbonilacion de 7.2 y 14.4 bar respectivamente. Mientras que el primer caso
corresponde a lo ya discutido en la seccion 4.3.1 para el caso en el que se ensayé con
una temperatura para la reaccién de hidrogenacion de 220 °C, en el caso a 14.4 bar
se observa (como era de esperar segun lo visto ya para la reaccion de carbonilacion
en la seccion 4.1.2) una mayor conversion de DME en el primer reactor, llegando a
un valor maximo de alrededor del 13% (por el 8% del caso a 7.2 bar). Por su parte,
la de MA presenta un perfil similar al mostrado en la Figura 4.43, con un valor
inicial de practicamente el 100% para ir disminuyendo progresivamente hasta
llegar a un minimo muy similar al ensayo a 7.2 bar de un 86%, coincidiendo,
nuevamente, con la finalizacion del periodo de induccion en la carbonilacion, tal
como puede apreciarse en la Figura 4.48. A partir de este punto, la conversion de
MA vuelve a subir hasta situarse ligeramente por encima del 90% a la finalizacién
del ensayo como consecuencia de la cada vez menor concentraciéon de MA a la
entrada del segundo reactor debido a la desactivaciéon de la H-MOR. En otras
palabras, al duplicar la Pco no se ha observado ningtin cambio en la evolucién
temporal de la conversion de MA en la reaccion de hidrogenacion.
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Figura 4.48. Conversiones obtenidas con los dos reactores en serie (Pco=14.4 bar)
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En cuanto a las productividades a 14.4 bar (ver Figura 4.49) puede verse que las de
MeOH y EtOH son, nuevamente, muy similares entre si (y de mayor valor que en
el caso a 7.2 bar, con valores maximos en el entorno de 0.5 mmol/g-h), mientras que
la de EA no supera los 0.017 mmol/gh, lo que indica que la reaccién de
transesterificacion esta poco favorecida bajo estas condiciones de operacion. La
mayor velocidad de formacién de los productos principales obedece a la mayor
concentracion de MA que hay ahora presente a la entrada del segundo reactor (la
productividad maxima en la carbonilacién es ahora de unos 0.45 mmol/g-h frente a
los 0.35 mmol/g-h a Pco=7.2 bar) bajo condiciones de isoconversion de MA. Asi, se
puede decir que al aumentar la presién parcial de CO de 7.2 a 14.4 bar en el reactor
de carbonilacién, se produce un aumento en las velocidades de formacion de los

alcoholes.
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Figura 4.49. Productividades obtenidas con los dos reactores en serie (Pco=14.4
bar)

Lo discutido anteriormente se traduce, en términos de distribucién de productos,
en una mayor selectividad global a MeOH (ver Figura 4.50), siendo superior al 60%
en todo momento, debido a una mayor formacién en el reactor de carbonilacién, lo
que hace que la de EtOH disminuya desde el 34% del caso a Pco=7.2 bar, a un 28% a
14.4 bar. Finalmente, la de EA sigue siendo una fraccion marginal del total de
productos, con una selectividad inferior al 1%.
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Figura 4.50. Selectividades obtenidas con los dos reactores en serie (Pco=14.4 bar)

4.3.3.Efecto de la relacion Ho/CO/DME

La siguiente discusion se centra en comparar los resultados en términos de
conversiones, productividades y selectividades para los ensayos de
hidrocarbonilacién realizados a relaciones H2/CO/DME de 2/2/1, 10/10/1 y 30/30/1
(ensayos HC-07, HC-02 y HC-06, respectivamente, ver Tabla 3.9). Los resultados
del ensayo a relacion 10/10/1 no se muestran aqui puesto que sus resultados ya se
han presentado anteriormente en la seccion 4.3.1 (ver Figura 4.43, Figura 4.45 y
Figura 4.47).

En la Figura 4.51 y Figura 4.52 se presentan las conversiones de DME y MA cuando
se operd con unas relaciones de 2/2/1 y 30/30/1 respectivamente. Puede verse, por
un lado, que la conversiéon de DME alcanza, en el primer caso, practicamente el
mismo valor maximo que para 10/10/1, en el entorno del 8% para decaer al final de
los ensayos a aproximadamente el 5%, algo muy parecido a lo que ocurria a
relacién 10/10/1 (Figura 4.43). La principal diferencia observada en el perfil de
conversion de DME radica en la diferente duracién del periodo de induccién, que
se acortd visiblemente para el caso a relacién 2/2/1 (siendo de alrededor de 5 h)
como consecuencia de la mayor velocidad de desactivacion motivada por la
también mayor concentraciéon de DME presente. Este efecto de la concentracion de
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DME ya se discuti6 en la seccion 4.1.2. A relaciones 10/10/1 y 30/30/1, dicho periodo
tuvo una duracién similar, en el entorno de las 15 h.

Por lo que respecta a la conversion de MA, las tres relaciones Hz/CO/DME
ensayadas presentan un perfil similar, partiendo de un valor inicial que difiere en
funcién del exceso de Hz presente a la entrada del segundo reactor. Asi, para
relacion 2/2/1 se tiene la conversion inicial de MA mas baja de los tres ensayos, con
un 84% (Figura 4.51, dado que es el experimento donde la relacion H2/MA es mas
baja en este punto del ensayo); para 10/10/1 ya es de mas del 98% (Figura 4.47) y
para 30/30/1 se tiene una conversion de MA inicial del 100% (Figura 4.52).
Posteriormente, y como ya se vio en la seccion 4.3.1, decae hasta llegar a un minimo
que coincide en tiempo con la finalizacién del periodo de induccién y el inicio de la
desactivacion de la H-MOR en el primer reactor, debido a que aqui la
productividad de MA es maxima. A partir de aqui, la conversion de MA se vuelve
de nuevo ascendente en los tres casos acercandose o incluso superandose el 90%, en
funcién, nuevamente, del exceso de Hz con el que se operd, si bien las diferencias
entre el caso a 10/10/1 y 30/30/1 son minimas.
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Figura 4.51. Conversiones obtenidas con los dos reactores en serie
(H/CO/DME=2/2/1)
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Figura 4.52. Conversiones obtenidas con los dos reactores en serie
(H2/CO/DME=30/30/1)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacion en ausencia de puntos experimentales)

La Figura 4.53 y la Figura 4.54 muestran las productividades registradas durante
los ensayos a relaciones H:/CO/DME 2/2/1 y 30/30/1, respectivamente. Las
correspondientes a Hz/CO/DME=10/10/1 se mostraron anteriormente en la seccién
4.3.1 (ver Figura 4.45). En la primera de ellas puede verse que las productividades
de MeOH y EtOH son, como en casos anteriores, muy similares entre si (del orden
de 0.35 mmol/g-h tras el periodo de induccion). Ello, junto con la pequefa
velocidad de formacion de EA detectada, indica que, nuevamente, la reacciéon de
transesterificacion tiene poca trascendencia en el reactor de hidrogenacion bajo las
condiciones empleadas. Sin embargo, cuando se analiza la distribucion de
productos, se observa que para esta relacion de 2/2/1 se obtiene una selectividad de
MeOH notablemente mayor que la de EtOH, llegando a ser del 80% al final del
ensayo, por un 13% para el EtOH (Figura 4.55) lo que indica que se formé una
cantidad apreciable de MeOH en el primer reactor debido a la mayor concentracion
de DME presente en él. El efecto de la concentraciéon de DME en la formacion de
MeOH durante la carbonilacion fue anteriormente discutido en la secciéon 4.1.2.

Por su parte, las productividades de MeOH y EtOH cuando se oper6 a relacién
30/30/1 (Figura 4.54) fueron también muy similares entre si, aunque mayores con
respecto al caso 2/2/1, en el entorno de 0.4 mmol/g-h debido a la mayor conversion
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de MA registrada. Estos valores son muy parecidos a los obtenidos a relacién
10/10/1 dado que en ambos casos la conversion de MA es muy similar. También
como en casos anteriores, la productividad de EA es de un orden de magnitud
inferior a la de los alcoholes.

La distribucion de productos en este caso arroja una selectividad de alrededor del
60% para el MeOH, por un 30% de EtOH, tal como muestra la Figura 4.56. La
menor concentraciéon de DME que hubo en este ensayo con respecto al caso a
H:/CO/DME=2/2/1 podria haber inhibido, en parte, la formacion de MeOH en el
reactor de carbonilacién.
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Figura 4.53. Productividades obtenidas con los dos reactores en serie
(H/CO/DME=2/2/1)
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Figura 4.54. Productividades obtenidas con los dos reactores en serie

(H2/CO/DME=30/30/1)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)
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Figura 4.56. Selectividades obtenidas con los dos reactores en serie
(H/CO/DME=30/30/1)

(Nota: Los trazos discontinuos representan extrapolacién en ausencia de puntos experimentales)

A modo de resumen de los efectos de la presion parcial de CO y de la relacién
H:/CO/DME analizados en esta seccién, la Figura 4.57 y la Figura 4.58 recogen,
respectivamente, la distribuciéon de productos obtenida en cada caso a la
finalizacion del periodo de induccién en el reactor de carbonilacion.
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Figura 4.57. Distribucion de productos segun la Pco en la hidrocarbonilacion
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Figura 4.58. Distribucion de productos segiin la relaciéon H/CO/DME en la
hidrocarbonilacién
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4.4. Implicaciones para el diseio de proceso

Los resultados presentados en las secciones 4.1, 4.2 y 4.3 deben ser discutidos, mas
alla de las tendencias observadas, atendiendo al disefio conceptual previo del
proceso [2,11] con el objetivo de comprobar sus posibles implicaciones en el mismo.
En esta seccion se trata de dar respuesta a diversas cuestiones que surgen en torno a
posibles mejoras a introducir en el proceso y/o posibles efectos (tanto beneficiosos
como perjudiciales) que pueden tener lugar y que en el disefio original no se
tuvieron en cuenta por no disponer de datos suficientes.

Una primera cuestion atafie a la seccion de conversion de gas de sintesis a MeOH,
donde en el proceso original se asumia un ahorro del 50% de gas necesario en la
unidad de sintesis de DME una vez arrancada la planta [2]. Este ahorro seria
consecuencia de la recirculacién del MeOH generado en el proceso a dicha unidad.
Los resultados obtenidos en el presente trabajo cuando se alimenté al reactor de
hidrogenacién una corriente tipica de reciclo conteniendo pequefias cantidades de
todos los productos generados, donde se obtuvo una selectividad a MeOH de
alrededor del 60% (ver Figura 4.41, Ef. conjunto sin CO:, seccion 4.2.2), permiten
confirmar que, por cada mol de MeOH generado a partir de gas de sintesis, se
obtienen unos 0.6 moles procedentes de la hidrocarbonilacion de DME, lo que
mejora las estimaciones previas de ahorro de gas de sintesis en 10 puntos
porcentuales. Esto permite ahorrar en los costes asociados al tamafio de los equipos
en la seccion de sintesis de DME.

Por otro lado, el limitado efecto que presenta el Hz en la reaccién de carbonilacién
(ver Figura 4.25) permite la alimentacion del gas de sintesis en esta primera etapa
sin necesidad de tener que separar el Hz del CO (ver Figura 4.60), lo que evita un
importante coste de separacion. De la misma forma, aunque se ha visto que el CO
provoca una disminucion en la conversiéon por paso de MA, esto no supone un
mayor problema puesto que el reactivo sin convertir se recircula al reactor de
hidrogenacién con el objetivo de conseguir una conversion global de MA completa,
por lo que tampoco seria preciso separar el CO del Hz a la entrada del reactor de
hidrogenacién. Otra consecuencia de lo observado en la seccion 4.1.3 es que es
posible trabajar con una relacion Hz/CO en el gas de sintesis flexible, lo que supone
una ventaja frente a otros procesos que permiten un escaso o nulo margen de
variabilidad en la composicion del gas de sintesis.

Si bien en el disefio original del proceso (ver Figura 1.2) no se tuvo en cuenta por no
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haber en la literatura menciones destacables, la significativa productividad de EA
(producto de alto valor afiadido), advertida en los ensayos experimentales de
hidrogenacién, llevo a pensar en él como una alternativa interesante a considerar
dentro del portfolio de una biorrefineria basada en hidrocarbonilacion de DME. Sin
embargo, en el escenario de maxima selectividad de EA, donde se obtiene una
selectividad a este compuesto de alrededor del 30% (ensayo 1.6% EtOH, ver Figura
4.39, seccion 4.2.2), éste viene acompanado de una significativa formaciéon de
acetaldehido (superior al 5%). Dado que el acetaldehido se separaria, junto con el
MeOH, del resto de productos a la salida de la seccion de hidrocarbonilacidn,
acabaria llegando con la corriente de reciclo de MeOH a la unidad de sintesis de
DME vy, posteriormente, a la de hidrocarbonilacién, lo que acarrearia, con la
configuracion original del proceso, problemas asociados al envenenamiento de los
catalizadores y a reacciones de coquizacion dada su alta reactividad. Ademas, las
posibles modificaciones que se podrian realizar al disefio para su separacién no
resultarian ventajosas para la rentabilidad de la planta, habida cuenta del escaso
valor afiadido del acetaldehido.

En cuanto a la separacion del EtOH del resto de compuestos del proceso y,
teniendo en cuenta que el EA (compuesto que se ha detectado en todas las
condiciones ensayadas de hidrogenacién) forma azeétropo con €l, se haria ahora
mas costosa su purificacion dado que en el disefio previo, al no considerarse el EA
como un producto de la hidrocarbonilacién, era facilmente separable el MA (mas
ligero) del EtOH y el MeOH (mads pesados). La incorporaciéon de EA a la corriente
de los pesados en esta seccion de separacion dificultaria, por tanto, la obtencion de
EtOH con el grado de pureza requerido para su uso como combustible de
automocion. Por su parte, el EA separado podria ser recirculado al reactor de
hidrogenacién para su transformacion a EtOH adicional o, alternativamente, ser
vendido directamente, tal como ilustra la Figura 4.60.

Desde el punto de vista de la dinamica del proceso, se ha visto en la seccion 4.1.4
que es posible eliminar el periodo de induccién mediante la preadsorcion de DME
en la H-MOR previo a arrancar el reactor de carbonilaciéon. Sin embargo, este
pretratamiento se ha comprobado que provoca una pérdida de produccion de MA,
como puede inferirse al comparar las areas debajo de las curvas con y sin
saturacion de la Figura 4.26. Por lo tanto, no parece razonable (teniendo en cuenta
la limitada duracién del periodo de induccién) el incluir en el disefio del proceso de
hidrocarbonilacién la saturaciéon previa de la mordenita. Por su parte, se ha
comprobado que es posible regenerarla con aire atmosférico, lo que lleva a pensar
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en una disposicion de varios reactores de carbonilacién de lecho fijo trabajando en
paralelo, de tal manera que se pueda conseguir una produccién en continuo sin
paradas debidas a la regeneracion del catalizador. Como propuesta de disefio, se
presenta en la Figura 4.59 un esquema de operacion basado en una disposicion de 4
reactores operando secuencialmente, donde se puede ver que se mantiene, a
excepcion del momento del arranque de la planta y de los acoples entre reactores,
una productividad de MA en el entorno de los 0.3 mmol/g-h. Para tal disposicién,
se han tenido en cuenta los resultados de productividad de MA del ensayo de
carbonilacion HM13-01 (ensayo de referencia, ver condiciones de operacion en la
Tabla 3.2 y resultados en la Figura 4.9)
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Figura 4.59. Productividad de MA con 4 reactores de lecho fijo en paralelo

Finalmente, cabe destacar que se ha confirmado experimentalmente que no se
produce agua en ninguna de las dos etapas del proceso (ni en carbonilacién ni en
hidrogenacién), lo que le confiere a esta ruta de obtencion de EtOH un gran
atractivo. En cuanto a la formacién de CO: en la carbonilaciéon de DME que otros
autores han reportado [6] y que se incluy¢ en el disefio de proceso previo, ésta no
ha sido detectada en los ensayos de carbonilacion realizados en este trabajo, donde
hubo total ausencia de este compuesto. Ademas, la cantidad de CO: detectada
durante la hidrogenacion de MA (del orden de un 4% del total de productos, ver
Figura 4.41) esta dentro de lo asumible en el disefio previo.
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5. CONCLUSIONES Y
TRABAJO FUTURO

ras presentarse los resultados obtenidos en carbonilacion de DME (seccién
T4.1), en hidrogenacién de MA (secciéon 4.2) y en hidrocarbonilacién de DME
(seccidn 4.3) y habiéndose analizado sus implicaciones mas significativas de
cara al redisefio del proceso (seccidn 4.4), este capitulo recoge las conclusiones mas
relevantes de este trabajo en relacion con el desarrollo de una biorrefineria

termoquimica basada en hidrocarbonilacién de DME.

Adicionalmente, se exponen las lineas de trabajo futuro hacia donde deberian
encaminarse los esfuerzos de investigacion en este campo, que seran,
mayoritariamente, en carbonilacion de DME, debido al mayor reto que supone esta
etapa del proceso.

5.1. Conclusiones

En esta seccidn se recogen, tanto las conclusiones inferidas del analisis del estado
del arte como de los ensayos experimentales que contribuyen a consolidar un
Technology Readiness Level (TRL) del proceso de 3. Igualmente, se recogen las
conclusiones acerca de las implicaciones que los resultados experimentales tienen
sobre el disefio del proceso.

El estudio del estado del arte permite concluir lo siguiente:

e La zeolita que ha demostrado ser mas activa para la reacciéon de
carbonilacion de DME es la H-MOR debido a su particular estructura
interna. Sin embargo, sufre una rapida desactivacién con el tiempo de
operacién debido a reacciones secundarias de formacion de coque.
Aunque, a dia de hoy, atin no esta claro el mecanismo a través del cual se
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desactiva la H-MOR, esta ampliamente aceptada la idea de que el DME
tiene un papel importante como precursor del coque. Igualmente, se
sospecha que el CO podria tener implicaciéon en la coquizacion de la
zeolita.

Se sabe que la velocidad de reaccién en carbonilacion es proporcional a la
Pco e independiente de la Pome. Ademas, se ha demostrado que el
producto de la reaccién (MA) causa un efecto inhibidor sobre la misma, lo
que puede llegar a ser problematico en condiciones de alta conversion de
DME (y, por tanto, alta relacion CO/DME y Pco).

La carbonilacion de DME esta afectada por fendmenos de régimen
transitorio (periodo de induccién y desactivacién) que dificultan su
modelado, de tal manera que solamente se ha conseguido, hasta ahora,
desarrollar expresiones analiticas para determinar la velocidad de
formacion de MA tras el periodo de induccién (es decir, en régimen
permanente), pero no su evolucion a lo largo del tiempo de reaccion.

Aunque se ha demostrado que es posible, son escasos los trabajos que han
estudiado la regeneracion de la H-MOR, particularmente en condiciones
abordables a escala industrial.

Los catalizadores mas empleados en hidrogenaciéon de MA son los
basados en cobre, particularmente con soporte de 6xido de cinc (Cu/ZnO),
los cuales exhiben una alta actividad y estabilidad.

La reaccién de hidrogenacion viene acompafiada por otras reacciones
secundarias que se producen secuencial y competitivamente con la
principal, a saber: la transesterificaciéon de MA a EA y la hidrogenacién de
EA a EtOH, estando todas ellas (incluida la principal) limitadas por el
equilibrio. Por lo tanto, la extension de una u otra dependera de las
condiciones de operacion. Asi, se sabe que la temperatura favorece estas
dos reacciones secundarias; mientras que la Pr2 promueve la reaccion de
hidrogenaciéon de EA. Ademads, es posible, que también se forme
acetaldehido, bien como consecuencia de la deshidrogenacion de EtOH,
bien por la descomposicion de EA.

La Pua influye en la conversion de MA lograda dependiendo de la relacién
Hz/MA con que se opere. De esta manera, para relaciones menores de 20,
su aumento inhibe la conversién; mientras que, para relaciones a partir de
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20, la conversién de reactivo se ve favorecida, como consecuencia del
desplazamiento del equilibrio.

Se ha observado un efecto inhibidor del CO y el DME en la hidrogenacién
de MA, de tal manera que, en presencia de estos compuestos, tanto la
conversion de MA como la selectividad a EtOH disminuyen.

De los resultados experimentales obtenidos en esta tesis se puede inferir lo
siguiente:

En carbonilacion de DME, la temperatura que se ha visto que permite
mantener un mayor yield de MA a lo largo del tiempo de operacién ha sido
170 °C, debido a la inhibicién de reacciones secundarias de formacion de
coque. Ademas, de acuerdo con otros autores, la menor temperatura
facilita la regeneracion del catalizador puesto que el coque que se forma en
estas condiciones (coque blando) tiene una relacion H/C mayor y, por
tanto, es mas facil que se oxide en un proceso regenerativo.

Se ha visto que, para una relacion CO/DME fija, la velocidad de reaccién
no aumenta proporcionalmente al aumentar la presién de operacién, como
indican varios estudios de la bibliografia, sino que este ritmo de aumento
es menor, lo que se puede explicar por la inhibicién que ejerce el MA en las
condiciones de operacién ensayadas, donde no es posible asumir que el
reactor sea diferencial por la conversion de DME alcanzada debido a la
masa de catalizador puesta en juego.

Se ha observado que, para una misma Pco, la disminucién de la relacién
CO/DME conlleva una mayor tasa de desactivacion, acompafada de una
mayor caida en la selectividad de MA (en favor del MeOH) con el tiempo
de operacion, lo que es debido a la mayor concentracion de DME presente
en el medio de reaccién, en linea con lo que otros autores refieren. Por otro
lado, al aumentar la relacion CO/DME a partir de cierto valor, disminuye
la velocidad de formacién maxima de MA como consecuencia de la
inhibicién que produce el propio producto de la reaccién.

Al contrario de lo que afirman algunos autores, no se ha observado un
efecto significativo del Hz en la carbonilacién de DME.

No se ha detectado agua en ninguno de los ensayos realizados.

Se ha tratado, en base al mecanismo de reaccién generalmente aceptado,
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de modelar la fase de iniciacién de la carbonilacion de DME (esto es,
cuando la H-MOR esta saturandose) con el objetivo de contribuir al
desarrollo de un modelo cinético para esta reaccion. A pesar de que se ha
logrado reproducir razonablemente bien el comportamiento del DME
durante este periodo, no ha sido el caso de la evoluciéon del MeOH, lo que
sugiere que el mecanismo generalmente aceptado necesita ser revisado
para poder explicar el comportamiento experimental observado de este
subproducto de la reaccién.

Se ha comprobado que, mediante preadsorcion de DME en la H-MOR, es
posible eliminar el periodo de induccién que tipicamente presenta la
carbonilacion de DME y que puede llegar a durar varias horas, lo que
podria ser, en principio, ventajoso para el proceso industrial. Sin embargo,
se ha detectado en los ensayos realizados que, tras este pretratamiento, la
produccion de MA es menor con respecto a una H-MOR no pretratada.

Se han analizado otras zeolitas que pudieran presentar una mayor
actividad y estabilidad en la carbonilacion de DME. Sin embargo, los
ensayos cataliticos con zeolitas alternativas a la H-MOR inicialmente
empleada (H-MOR con diferentes ratios Si/Al, H-FER y H-ZSM35) han
confirmado que la H-MOR de referencia es la mas activa y selectiva para la
carbonilacion de DME, por lo que es la que se ha seguido empleando para
el resto de ensayos.

Se ha logrado regenerar completamente la H-MOR hasta en tres ciclos de
reaccion-regeneracion con aire diluido (5% v/v O2), observandose, incluso,
una mayor estabilidad del catalizador. Este comportamiento se ha repetido
tras regenerarse con aire atmosférico.

Se ha observado que, para la etapa de hidrogenacion, y a relacion H2/MA
constante, el aumento de la presién de operacion favorece la selectividad a
EtOH en detrimento de la de MeOH y EA, como consecuencia de la
promocion de la reaccion de hidrogenacion de EA, con un aumento en la
conversion de MA.

A Pwma constante se observa que, al aumentar la relacion H2/MA, aumenta
la selectividad a EtOH, mientras que las de MeOH y EA disminuyen.

Por su parte, las conclusiones acerca de las implicaciones que tienen sobre el disefio
de proceso los resultados obtenidos en este trabajo son las siguientes:
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e Eliminar el periodo de induccion en la carbonilacion mediante
pretratamiento con DME no parece recomendable debido a que disminuye
la productividad de MA obtenida.

e El hecho de que sea posible regenerar completamente la H-MOR
empleando aire atmosférico como agente regenerativo permite la
aplicacion de este tratamiento a escala industrial, lo que redunda en una
mayor rentabilidad de la planta.

e En esta tesis se realiza una propuesta de disefio del sistema de reaccion
para esta etapa del proceso basado en el empleo de cuatro reactores
dispuestos en paralelo operando alternativamente para permitir la
regeneracion de cada uno de ellos cuando sea preciso, de tal manera que es
posible mantener una productividad de MA minimizando los efectos
transitorios de la carbonilacion de DME (periodo de induccién y
desactivacion).

e La mayor selectividad global de MeOH obtenida, bajo condiciones tipicas
de operacion, con respecto al disefio de proceso original, permite un
ahorro en los costes de los equipos de la seccion de sintesis de DME.

e Latotal ausencia de agua en las dos etapas del proceso supone una ventaja
de cara a la separacion (upgrading) del EtOH.

¢ Se ha confirmado el papel inhibidor que ejerce el CO en la hidrogenacion
de MA, provocando una disminucion en la conversion de reactivo y en la
selectividad a EtOH, aunque no se ha observado un efecto significativo del
DME, tal como apunta un estudio previo. No obstante, la inhibicién por
CO no supone un mayor problema para el proceso, mas alld de tener que
recircular mayores cantidades de MA al reactor de hidrogenacion, lo que
se compensa con no tener que separar el CO del Hz del gas de sintesis
antes del reactor de hidrogenacién, con el correspondiente coste de
separacion que llevaria aparejado.

e La presencia de EA como subproducto de la reacciéon de hidrogenacion de
MA bajo todas las condiciones ensayadas, supone una dificultad anadida a
la purificacion de EtOH, puesto que ambos compuestos forman azeotropo,
a diferencia de la separacion EtOH-MeOH.

e La simulacibon de wuna corriente de recirculacion al reactor de
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hidrogenaciéon con todos los productos procedentes de la
hidrocarbonilacién en concentraciones de disefio, da como resultado una
distribuciéon de productos enriquecida en MeOH (alrededor de un 60%
molar), siendo el segundo producto mayoritario el EtOH
(aproximadamente 25% molar) y formandose cantidades significativas de
EA (algo mas de un 10% molar), con una limitada formaciéon de CO2
(aproximadamente 5% molar), que entra dentro de lo aceptable por el
disefio previo. De esta manera, el EA podria separarse del EtOH (aunque
no sin dificultad) y ser vendido directamente, dado que se trata de un
producto de alto valor afadido o, alternativamente, ser recirculado al
reactor de hidrogenacion para su conversion a EtOH adicional. Esta opcién
no estaba contemplada en el disefio original de proceso y supone abrir atin
mas el abanico de posibilidades de la multiproduccion.

e En el escenario de maxima formacién de EA, éste viene acomparfiado de
una significativa producciéon de acetaldehido (producto de bajo valor
afladido), cuya separaciéon es dificil y su recirculacién afectaria
negativamente a la vida util de los catalizadores por su tendencia a
coquizar, por lo que no se recomienda operar en las condiciones que
maximizan la produccion de EA.

5.2. Trabajo futuro

En el estado actual del proceso, se puede concluir que el TRL es de 3, es decir, el
concepto de proceso ha sido comprobado en laboratorio. Sin embargo y, pesar de
lo prometedor de esta ruta de hidrocarbonilacion de DME, es evidente que atn
quedan importantes esfuerzos que realizar para poderse llevar a cabo
industrialmente e integrarla en el seno de una biorrefineria termoquimica orientada
a la produccion multiple. De esta manera, se consideran las siguientes lineas
futuras de investigacion en este campo para poder avanzar hacia un TRL de 4
(validacion completa del proceso en laboratorio, tipicamente a escala bench). La
mayoria de estas lineas propuestas estan enfocadas a la carbonilacion de DME
dado que se trata de la etapa que plantea un mayor reto:

e Comprender completamente el mecanismo de reaccion involucrado en la
carbonilacion de DME catalizada con zeolitas (en particular, con H-MOR).



Conclusiones y Trabajo Futuro 177

e Investigar posibles opciones de cara a mejorar la actividad y/o estabilidad
de las zeolitas (en particular, de la H-MOR) sin que repercuta de forma
excesiva en su precio.

¢ Desarrollar un modelo cinético para la carbonilaciéon de DME que permita
predecir la evolucién de la velocidad de formacién de MA con el tiempo
de operacién. De esta manera, seria posible abordar de forma precisa el
problema del disefio de los reactores de esta seccion.

e Desarrollar un modelo cinético para la hidrogenaciéon de MA que permita
el disefio del correspondiente reactor.

e Evaluar las repercusiones econémicas que tendria sobre el proceso la
purificacion de EtOH en presencia de EA.
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