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RESUMEN

Las olefinas ligeras, especialmente el etileno y el propileno, son las materias
primas de las que se obtienen productos de alto valor afiadido como plasticos,
disolventes y otros compuestos quimicos. Tradicionalmente estas olefinas se
obtienen a partir de petréleo e hidrocarburos gaseosos licuados, pero existen
otras tecnologias basadas en diferentes materias primas. Una de éstas se basa en
la transformacion del metanol con catalizadores zeoliticos, lo que se conoce como
proceso metanol a olefinas (MTO). La principal desventaja de este proceso es que
el catalizador empleado, la zeolita SAPO-34, es susceptible a la desactivacion, por
lo que se requiere de sucesivas etapas de reaccion — regeneracion para que el

proceso sea viable.

En la presente tesis se ha llevado a cabo un estudio del proceso MTO mediante
el uso de un catalizador preparado a partir de la zeolita SAPO-34, aglomerada con
una arcilla y un 6xido metadlico. Dicho catalizador se ha probado en diferentes
configuraciones de reactor: lecho fijo, lecho fluidizado y lecho fluidizado de dos
zonas. En lecho fijo se ha estudiado la desactivacion del catalizador, como sucede
y cual ha sido la evolucion de las propiedades del mismo durante ésta. En lecho
fluidizado se han estudiado las condiciones de operacidon (temperatura y presion
parcial de metanol en la alimentacion). Por ultimo, se ha utilizado el lecho
fluidizado de dos zonas para contrarrestar la desactivacién que sufre el catalizador,
lo cual se ha hecho mediante un estudio de las variables mas relevantes en éste y

del efecto de la coalimentacion de agua.

En resumen, durante esta tesis se ha aplicado la intensificacion de procesos a la
transformacion de metanol en olefinas y se ha comprobado que, mediante el uso
del reactor de lecho fluidizado de dos zonas, es posible reducir en gran medida la

desactivacion del catalizador preparado.
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CAPITULO 1: INTRODUCCION

En el presente capitulo se realiza la presentacion del proceso Metanol a
Olefinas (MTO por sus siglas en inglés). En él se aborda su descubrimiento,
una descripcion de su evolucion en los Ultimos afios y el fundamento del

mismo.
1. El proceso metanol a hidrocarburos (MTH)

Los procesos Metanol a Hidrocarburos (MTH por sus siglas en inglés)
consisten en la transformacion de la molécula de metanol (CH3OH) en una
amplia variedad de hidrocarburos, desde olefinas ligeras (etileno vy
propileno) y parafinas hasta aromaticos de elevado peso molecular (como
el pireno). Existen dos variantes en funcion de los productos que se desee
obtener: El proceso Metanol a Gasolinas (MTG), si el objetivo es la
obtencién de hidrocarburos en el rango C4 — Ci1, vy el proceso Metanol a

Olefinas (MTO), si el objetivo es obtener etileno, propileno y butenos.

Aunque ambos procesos son de especial interés, en esta tesis el primero
de ellos no se explica en profundidad, sino que se hace alusion a él por
considerarse la base del descubrimiento y desarrollo del segundo, el

proceso MTO, que si es objeto de este trabajo.
1.1. Metanol a gasolina (MTG)

El proceso MTG surge a raiz del descubrimiento realizado por
investigadores de Mobil en 1977 [1], en el que el metanol y el dimetil éter
(DME) se transforman en hidrocarburos en el rango de las gasolinas a través
de la accion de la zeolita ZSM-5. Se ha demostrado que el mecanismo
general en el que se basa dicho proceso consiste en una primera
deshidratacion del metanol (sobre la zeolita ZSM-5) para dar un equilibrio

metanol/ DME /agua, que consecuentemente (y apoyado en el caracter
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autocatalitico de la reaccion) se transforma en una mezcla de olefinas,

alifaticos y aromaticos (hasta Ci1) [1-4].

El proceso MTG resulta atractivo comercialmente porque se producen
hidrocarburos en un concreto rango de composicién, se obtiene elevada
conversion de metanol y alta selectividad a isoparafinas y aromaticos de

elevado octanajey la velocidad de desactivacién de la zeolita ZSM-5 es baja.
1.2. Metanol a olefinas (MTO)

Durante el desarrollo del proceso MTG, investigadores de Mobil
descubrieron que una interrupcion de la reaccidn, a través del control de
las variables de operacién, ocasionaba que se obtuvieran olefinas en lugar
de gasolina como productos principales, lo que se conoce hoy en dia como

proceso MTO.
1.2.1. Desarrollo

En las primeras etapas de desarrollo del proceso MTO, éste se llevaba a
cabo mayoritariamente con la zeolita ZSM-5 y en configuracion de lecho fijo
[5-8]. En 1984, investigadores de Union Carbide presentaron otra zeolita
con la cual se obtenia mayor control en la distribuciéon de productos
olefinicos, la  SAPO-34 [9,10]. El descubrimiento de los
silicoaluminofosfatos, y en concreto de la SAPO-34, supuso un avance
tecnoldgico notable, debido a que su geometria y tamafio de poro le
confieren una selectividad de forma que favorece, en mayor medida, la
formacion de olefinas en el rango C, — C4, comparada con la ZSM-5. Debido
al menor tamafio de poro de la SAPO-34 (en torno a 3,4 A), la difusion de
hidrocarburos pesados y ramificados se ve limitada, lo que aumenta el
rendimiento a olefinas ligeras. Ademas, la SAPO-34 posee mayor acidez que
la ZSM-5, lo que reduce las reacciones de transferencia de hidrogeno y por

tanto disminuye el rendimiento a parafinas. Sin embargo, esto también
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presenta una desventaja, ya que debido a las limitaciones difusionales en el
interior de la SAPO-34, ésta también es mas susceptible a la desactivacion

que la ZSM-5.
1.2.2. Tecnologias comerciales

El proceso MTO ha sido implementado con éxito en la industria durante
varios afios. Actualmente, las cuatro tecnologias de mayor importancia son
(i) D-MTQO/ D-MTO-II, (ii) S-MTO, (iii) MTO por UOP/ Norsk Hydro y (iv) MTP
por Lurgi [11-13].

D-MTO y D-MTO-II

En mayo de 2010, el Dalian Institute of Chemical Physics (DICP), en China,
licencié la primera planta comercial DMTO (dimetil éter o metanol a
olefinas), con una capacidad de produccion de 0,6 Mt/ afio de polietileno y
polipropileno. La instalacion se compone de un reactor, un regenerador,
una unidad de separacion para etileno (Cz) y propileno (C3) y para
hidrocarburos de mayor peso (Cs+), asi como de otros equipos periféricos.
El reactor es un lecho fluidizado con un diametro de 11 m y una altura de
lecho de 3 m, que opera a 400 — 500 °Cy a 1 — 3 atm. En éste se logran
conversiones de metanol cercanas al 100 % y selectividades del 80 %, con
una ratio de consumo de 2,96 toneladas de metanol por tonelada de
olefinas. En términos de produccién, entre 2010 y 2015 la instalacién

produjo 2,1 millones de toneladas de olefinas [12].

Tras la implementacién de la primera unidad, el DICP desarrolld una
segunda tecnologia (DMTO-II) que, aunque muy similar a la primera, incluye
un reactor adicional de craqueo en el que los Ca+ se transforman en etileno
y propileno, aumentando asi el rendimiento global del proceso. La principal
ventaja de esta segunda unidad es que tanto en el reactor principal como
en el reactor de craqueo se utiliza el mismo catalizador, por lo que ambos

pueden compartir unidad de regeneracion. Mediante esta tecnologia, la
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selectividad a olefinas aumenta hasta el 85,7 % para una recirculacion del
60 % de Ca+, asi como se reduce la ratio de consumo hasta las 2,67 toneladas
de metanol por tonelada de olefinas. Esta nueva tecnologia se licencié por

primera vez en 2014, para una primera planta de 0,67 Mt/ afio [12,13].
S-MTO

Esta tecnologia, propiedad de Sinopec, es similar a la descrita
anteriormente, pero con la diferencia de que utiliza como catalizador una
version modificada de SAPO-34. Mediante éste, es posible modificar la ratio
de rendimientos etileno/ propileno desde 0,6 a 1,3. La capacidad de las
instalaciones en las que se aplica esta tecnologia es de 0,2 Mt/ afio, y la
operacion se lleva a cabo entre 400 y 550 °Cy entre 1y 5 atm de presién

[13].
MTO de UOP/ Norsk Hydro

En el proceso de UOP/ Norsk Hydro, el metanol se vaporiza antes de
entrar al reactor, el cual opera entre 400y 550 °Cy a una presion entre 1y
5 atm. En el reactor se alcanzan conversiones préximas al 100 % con
selectividades a olefinas ligeras del 85 %. A |a salida del reactor, el efluente
se enfria y se separa el agua producida en reaccion de la corriente gaseosa,
la cual se alimenta a una unidad de recuperacion que separa etileno y
propileno de olefinas mas pesadas (C4 — Ce). Estas se envian a un reactor de
craqueo donde se transforman en propileno o butadieno. Mientras el
primero se recircula, el segundo se usa como combustible para éste u otros
procesos. La capacidad de estas instalaciones varia desde 0,2 hasta 0,8 Mt/

afio [8,13-16].
MTP de Lurgi

En el proceso de Lurgi, el metanol se precalienta a 260 °C antes de
alimentarlo al reactor de deshidratacion. En éste, en presencia de un

catalizador acido, 75 % del mismo se convierte en DME y agua. La mezcla se
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calienta hasta 470 °C y se alimenta a una serie de tres reactores MTP
(metanol a propileno), donde se convierte en propileno mas del 99 % del
mismo. La capacidad de la las instalaciones en las que se aplica esta

tecnologia es de 0,5 Mt/ afio [8,13].
2. Catalizador

En este apartado se presentan los catalizadores tipicos para el proceso
MTO. De ellos, en el presente trabajo se utiliza el catalizador basado en

SAPO-34, por lo que sera en el que mas se profundice.

Entre los catalizadores mas utilizados para proceso MTO, se encuentran

las zeolitas ZSM-5 y SAPO-34 [17-19].
2.1. Catalizadores basados en ZSM-5

La zeolita ZSM-5 es un aliminosilicato con estructura MFI y poros de
tamafio medio de 5,1 — 5,6 A, los cuales permiten la formacién y obtencion
de hidrocarburos en el rango Ci1 — Cio. De forma general, posee elevada
selectividad a propileno y butileno, pero menor rendimiento a olefinas

ligeras, comparada con la SAPO-34 [17].

La obtencién de olefinas a partir de metanol con la zeolita ZSM-5 ha sido
objeto de amplio estudio a lo largo de los afios. Inicialmente, investigadores
de Mobil estudiaron el proceso MTO con esta zeolita [1], aunque ha sido
tras aflos de investigacion por varios autores que se ha observado que, de
forma general, es posible aumentar la conversion de metanol y la
selectividad a olefinas ligeras al disminuir el tiempo de contacto, la
temperatura y la presion parcial de metanol [17]. Chang y Chu [20]
estudiaron la reaccién MTO vy su cinética sobre la zeolita ZSM-5, mostrando
que para bajos tiempos espaciales se alcanza el equilibrio termodindamico

entre metanol y DME, y al aumentar el tiempo espacial la distribucion de



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 1: Introduccion

olefinas se encuentra dominada por la cinética, debido al caracter

autocatalitico de la reaccién y a la adsorcion competitiva del agua.

El grupo de Bilbao [21-28] modelé las cinéticas de formacion de olefinas
y desactivacion en el proceso MTO con ZSM-5, lo que ha resultado en una
caracterizacién razonablemente precisa de la desactivacion tanto en
funcion del tiempo como de la regeneracion del catalizador. Por dltimo, y
con el objetivo de aumentar la selectividad a olefinas ligeras, varios autores
realizaron modificaciones al catalizador al introducir diferentes compuestos
en la estructura del mismo (Ga, Cr, V, Ni, P, Ca o Na, entre otros), lo que
llevd a la obtencién de una gran variedad de catalizadores con diferente

conversion, selectividad y velocidad de desactivacion [17,29-32].
2.2. Catalizadores basados en SAPO-34

Aungue el proceso MTO surgid inicialmente con ZSM-5, la zeolita SAPO-
34 se presenta como el mejor catalizador en cuanto a la obtencién de

olefinas C; — Cs.

A diferencia de la anterior, la SAPO-34 posee una estructura tipo CHA
(Figura 1), formada por poros estrechos (anillos de 8 miembros) con un
didmetro de 3,7 A (similar al de las moléculas de etileno y propileno), lo que
le confiere la capacidad de tamizar las moléculas producidas a través de la
transformacion del metanol. Su estructura también esta formada por celdas
de mayor tamafio (anillos de 12 miembros), donde se pueden formar
moléculas de hidrocarburos grandes, pero no pueden difundir, lo que hace
que la distribucién de productos obtenidos sea en el rango C1 — Cs. Debido
a esto, dichos hidrocarburos de mayor tamafio quedan atrapados en las
celdas de la zeolita, acumulandose y causando una desactivacion mas

rapida que la que experimenta la zeolita ZSM-5 [33—39].
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Figura 1. Estructura tridimensional de la zeolita SAPO-34.

Ademas de su estructura, la zeolita SAPO-34 posee unas propiedades
acidas diferentes a las de la ZSM-5, causada por la presencia de fésforo en
su estructura y la consecuente modificacion de su electronegatividad

[40,41].
2.2.1. Obtencion por sintesis directa

La produccion de SAPO-34 ha sido objeto de estudio durante afios,
obteniéndose como resultado un gran abanico de técnicas disponibles para
la sintesis directa de la zeolita [42,43]. En este trabajo se ha adquirido una
zeolita SAPO-34 comercial, por lo que dichas técnicas no son objeto de

estudio en el mismo y, por tanto, no seran descritas en detalle.

De las técnicas existentes para la obtencion de SAPO-34, la sintesis
hidrotermal es el método mas comun vy estudiado [12,44-49]. Otras
técnicas incluyen (i) conversion de gel seco, en la que se consigue aumentar
la densidad de nucleacién en las primeras etapas y que el crecimiento de
los cristales se produzca lentamente [44-46,50], (ii) transporte en fase
vapor, en la que se aumenta el rendimiento a zeolita, se genera menos
residuo y se precisa menor volumen de reactor [44,45,51], (iii) sintesis
sonoquimica, la cual es una técnica simple y rapida en la que es posible
controlar en gran medida el tamafio final de las particulas [43,44,52,53] y

(iv) calentamiento por microondas, que destaca por la rapida cristalizacién
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que se produce, la elevada pureza de la fase obtenida, una distribucién
estrecha de particulas y un facil control de la morfologia del sdlido

[44,54,55].
2.2.2. Modificaciones del catalizador

Ademas de la preparaciéon por sintesis directa, otra de las opciones
utilizadas a la hora de obtener un catalizador para el proceso MTO consiste
en la modificacién de la zeolita. Mediante ésta, es posible dotar a la misma
de funciones adicionales o de modificar algunas de sus propiedades. Una de
las técnicas mas extendidas para la modificacion de la zeolita SAPO-34
consiste en la incorporacion de otros elementos a su estructura, ya sea
durante la sintesis o por impregnacion sobre la zeolita [43,56]. Estos
elementos pueden ser metales como Co, Mn, Ni, Fe, Cr, Ag o Au [56—61], no
metales como P, B o K [56,57,61—-64] e incluso tierras raras como La o Y

[59,65].

Por otro lado, es posible modificar las propiedades de la zeolita mediante
otros procesos [42]. Algunos de los métodos mas empleados para lograr
esto son tratamientos térmicos [66,67] o con vapor de agua [68-74],
impregnacion de humedad incipiente [61,75—77], aglomeracidn [58,78-81],
tratamientos con acidos y bases [68,82] o decapado con iones fluoruro o

TEAOH [68,83—-85].
3. Tecnologias de reactor

En este apartado se describen los equipos de reaccion en los que,
mediante el uso de los catalizadores anteriores, se lleva a cabo el proceso

MTO.
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3.1. Reactores convencionales

Estos comprenden los distintos tipos de reactores tradicionales que
surgen de los varios tipos de contacto gas —sdélido, y que pueden clasificarse
como lecho fijo, lecho fluidizado burbujeante y lecho circulante [86]. Cada
uno de los anteriores ha sido objeto de estudio en una amplia gama de
procesos industriales, incluido el proceso MTO, por lo que se describiran

brevemente.
3.1.1. Reactor de lecho fijo

El reactor de lecho fijo es el mas elemental y simple, tanto en el montaje
como en el disefio. Debido a esto, es la configuracidon mas comun a escala

de laboratorio para recabar datos y realizar estudios cinéticos.

En este reactor las particulas del lecho se encuentran empaquetadas y el
movimiento del gas se puede asemejar a un flujo pistén, por lo que realizar
modelos y estudiar la desactivacion del catalizador resulta mas sencillo que
en otros. Sin embargo, esta configuracion de reactor posee limitaciones a
tener en cuenta, como la pérdida de carga, falta de uniformidad térmica vy
la formacién de puntos calientes en el lecho, problemas asociados a
reacciones fuertemente exotérmicas, como la reacciéon MTO sobre SAPO-

34 (-819 ki/kg de metanol a 500 °C [12]).

La obtencidén de olefinas a partir de metanol en reactores de lecho fijo ha
sido objeto de numerosos trabajos. Con este reactor se han realizado
estudios de variables [87-91], modelado cinético [6,47,87,92,93], pruebas
de desempefio de catalizadores modificados [43,47,49,94,95] y estudio y

modelado de la desactivacion del catalizador [93,96,97].
3.1.2. Reactor de lecho fluidizado

Como alternativa al anterior se presenta el reactor de lecho fluidizado

burbujeante sin circulacion de sélidos (o simplemente reactor de lecho
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fluidizado). Este se muestra superior al lecho fijo en cuanto a pérdida de
carga, uniformidad térmicay transferencia de calor, lo que soluciona los dos
problemas anteriormente mencionados. Por otro lado, la configuracién de
lecho fluidizado también acarrea inconvenientes asociados. Debido al
régimen de fluidizaciéon del lecho, las particulas del catalizador se
encuentran en movimiento continuo, lo que origina choques entre ellas y
con las paredes del reactor. A causa de estos, es necesario que el
catalizador, ademas de producir buenos resultados en cuanto a conversién,
selectividad y estabilidad, sea resistente a la atricién, lo que origina otro
desafio en el disefio de sus propiedades. Por otra parte, al alejarse del flujo

piston, el rendimiento alcanzable a productos intermedios disminuye [98].

El proceso MTO se ha llevado a cabo en reactores de lecho fluidizado
durante afios. Algunas de las aplicaciones mas comunes en estos son
estudio de variables [99-101], modelado cinético [92,93,99,102,103],
pruebas de desempefio de catalizadores modificados [104,105], modelado
del reactor [103,106—-109] y estudio de la desactivacion del catalizador

[93,101,110].
3.1.3. Reactor de lecho circulante

Debido a la rapida desactivacion que sufre la zeolita SAPO-34 [111-114],
la operacién con los reactores de lecho fijo y lecho fluidizado puede verse
interrumpida por etapas de regeneracion del mismo. Esto aumenta los
costes y disminuye la rentabilidad del proceso, lo que podria hacer que su
viabilidad fuera cuestionada a escala industrial. Para hacer frente a dicho
problema, algunos autores plantean la aplicacion del reactor de lecho
fluidizado con circulacién de solidos (reactor de lecho circulante) al proceso
MTO [6,115-118], ya que en éste seria posible llevar a cabo las etapas de
reaccion y regeneracion en dos equipos diferentes, pero de forma continua

(86,119].
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Algunas de las ventajas mas relevantes de este tipo de reactores son el
alto grado de mezcla de las particulas sélidas y un contacto gas — solido
efectivo, menor dispersion axial del gas y de las particulas de sdlido
(régimen de flujo pistdn), alta uniformidad de temperatura y posibilidad de
afladir o retirar particulas de sdélido sin necesidad de interrumpir la
operacion. Sin embargo, este reactor también posee sus desventajas como
mayor grado de atricion de las particulas y grandes alturas de reactor. En
concreto esta Ultima hace que dicha configuracién solo suela aplicarse a

sistemas a gran escala.
3.1.4. Reactor de transporte neumatico y lecho movil
descendente

Estos reactores son aplicables en aquellos procesos en los que el
catalizador se desactiva rapidamente, pero se requiere produccién
constante [93,120]. Como ejemplo del primero se encuentra el reactor de
transporte neumatico (Riser) del proceso FCC, en el que tanto el flujo de gas
como de sélido se mueven en la misma direccion y tienen el mismo tiempo
de residencia en el reactor (< 5 s) [12,117]. En el reactor de lecho mdvil
descendente (tipo Downer), el flujo del sélido es descendente y es posible
operar tanto en corriente paralelas como en contracorriente [116,121—

125].
3.2. Reactores no convencionales

Los reactores no convencionales incluyen disefios surgidos en los ultimos
afios que presentan ventajas frente a los descritos anteriormente. La
aplicacion de estos reactores al proceso MTO se debe, tanto a la bdsqueda
de mejora en el rendimiento y la selectividad a olefinas, como a la solucion

de algunos de los problemas que presenta dicho proceso.

11
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3.2.1. Reactor slurry

El reactor de tipo slurry se caracteriza por su bajo coste de montaje,
elevado grado de transferencia de calor y masa, buen control de
temperatura y alta productividad. En éste, el catalizador se dispersa en un
liquido inerte para que la reaccién suceda en un sistema trifasico gas —
liguido — soélido, de forma que sus propiedades se asemejen a las de los

sistemas cataliticos homogéneos [114,126].
3.2.2. Microrreactores

En los Ultimos afios, el desarrollo de microrreactores ha logrado que estos
se sitien como una de las tecnologias mas prometedoras para su aplicacion
en distintos campos, como la quimica, la medicina o la farmacia, y en
diferentes sectores, como la investigacion o la produccion industrial. En el
campo de la quimica, estos nuevos disefios han probado su utilidad en
procesos como la obtencién de gas de sintesis, metanol, dimetil éter (DME)

y sintesis Fischer-Tropsch [127,128].
Las principales ventajas de estos reactores son [129]:

(i) Elevada ratio drea-volumen: Entre 10.000 y 50.000 m?m3, frente a

los 100 m?-m™ tipicos en reactores convencionales.

(ii) Mejor transferencia de materia y calor: Debido a la elevada ratio area-
volumen, que favorece tanto la transferencia de materia como la de
calor. Esto es especialmente util en reacciones altamente exotérmicas
(como los procesos Fischer-Tropsch y MTO), pues se facilita el control

de la temperatura y la isotermicidad del sistema [7,130-133].

(iii) Menor tiempo de residencia: El cual puede ser modificado mediante
un cambio en la longitud del microrreactor, controlando asi la

presencia de intermedios inestables [134].
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(iv) Escalado: Mediante el aumento del nimero de microrreactores en
configuraciones en serie o en paralelo, es posible aumentar la
capacidad de produccion sin disefiar de nuevo el equipo, lo que seria
necesario con un reactor convencional. Ademas, la operacion puede
mantenerse ininterrumpida incluso si  existen problemas
operacionales en alguna de las unidades, ya que el resto podrian

seguir funcionando sin problema [127,135].
3.2.3. Reactor de pulsos

El reactor de pulsos podria considerarse como el mas controvertido de
los reactores propuestos para el proceso MTO, ya que no se considera un
reactor en si, sino una técnica operacional. A pesar de esto, se ha
considerado que los resultados obtenidos mediante este método de trabajo
son relevantes en cuanto al desarrollo del proceso MTO, por lo que se ha

decidido incluirlo.

En un reactor de pulsos, la alimentacion de reactivos se alterna con la de
uninerte, de forma que es posible observar con mayor precisién muchos de
los fendmenos que, mediante una alimentacion convencional, suceden en
intervalos de tiempo demasiado cortos [136]. La aplicacién de éste al
proceso MTO presenta como ventaja la posibilidad de observar la evolucion
con el tiempo tanto del mecanismo de reaccion [132,137,138] como de la
desactivacion del catalizador [34,139], ambos descritos en mayor

profundidad en el apartado 4 del presente capitulo.
3.2.4. Reactor de lecho fluidizado de doble zona

Un reactor de lecho fluidizado de dos zonas (TZFBR por sus siglas en
inglés) es un dispositivo en el cual se llevan a cabo dos reacciones de forma
simultanea, una en la zona superior y la otra en la zona inferior. La
formacién de dos zonas se logra mediante la alimentacion de dos corrientes

de reactivos con composicion diferente, una alimentada por la parte inferior

13
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del reactor y la otra alimentada a un punto intermedio del lecho fluidizado.
Las burbujas de gas, como es normal en lechos fluidizado, transportan el
solido entre zonas, de forma que éste se mantiene en cada una de las zonas

durante un tiempo determinado [140-142].

Aunque existen otros sistemas de reaccién en los que se produce
transporte del sélido (como el lecho mdvil o el lecho con arrastre
neumatico), el TZFBR difiere de estos ya que presenta dos zonas, en las que

se producen dos reacciones diferentes, en un mismo recipiente.

Las reacciones en las que puede aplicarse este reactor pueden dividirse
en dos grupos: (i) Reacciones en las que el catalizador actua como portador
de oxigeno, como el acoplamiento oxidativo de metano, y (ii) reacciones en
las que el catalizador se desactiva por la formaciéon de productos

carbonosos [140,143-145].

El uso del TZFBR presenta ventajas frente a los reactores convencionales.
En algunos casos, es posible contrarrestar la desactivacion del catalizador y
alcanzar un estado estacionario de operacion. Ademas, permite operar con
mayor ratio oxigeno — hidrocarburos, ya que, al no producirse la premezcla

de los reactivos, se evita la generacion de mezclas explosivas.

4. Mecanismos de reaccion y desactivacion

14

Aunque el proceso MTO se conoce desde hace afios, el mecanismo a
través del cual suceden tanto la produccion de olefinas como la
desactivacion del catalizador, sigue siendo causa de debate a dia de hoy.
Debido a esto, en este apartado se presentan los mecanismos propuestos a
lo largo de los afios [8,146,147], primero aquellos que desarrollan la
formacion de olefinas (mecanismos de reaccion) y después los que

describen el proceso de desactivacion del catalizador.
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4.1. Mecanismos de reaccion

La conversion de metanol sobre catalizadores zeoliticos acidos ha sido
objeto de estudio desde su descubrimiento. Aunque inicialmente fue
enfocado a la produccién de gasolina, el proceso MTO cobré relevancia en
la segunda fase del desarrollo. Se cree que el mecanismo por el que se
obtienen las olefinas esta constituido por una serie de etapas, dentro de las

cuales existen varios mecanismos aceptados.
4.1.1. Deshidratacion de metanol

El mecanismo de transformacién de metanol en olefinas comienza con su
deshidratacion sobre catalizadores acidos para formar dimetil éter (DME) y
agua [4,148]. Esto sucede a través de grupos metoxilo (CH3-O) producidos
por la deshidratacién del MeOH, los cuales sufren un ataque nucleofilico de

otra molécula de MeOH para formar DME [103,149].

La mezcla metanol (MeOH), DME y agua (en equilibrio), se transforma en
olefinas ligeras y éstas en parafinas, olefinas pesadas, aromaticos y naftenos
a través de reacciones de transferencia de hidrégeno, alquilacion y

policondensacion.
4.1.2. Formacion del primer enlace C—-C

Tras la deshidratacion de MeOH y la formacion de los grupos metoxilo, la
aparicion del primer enlace C — C es el paso determinante en la formacion
de olefinas, pues se conoce que, una vez formado, se produce un

incremento en la actividad.

El mecanismo por el cual se produce este primer enlace C — C no estaba
claro al principio, ya que se habian propuesto varios, cuyos resultados
concordaban con lo observado experimentalmente [150]. Estos eran el
mecanismo carbeno [1,103,149], el mecanismo oxonio iluro [151-153], el

de radical libre [154—-156], el mecanismo carbocatiénico [157,158], la ruta
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metano-formaldehido [159,160] y la ruta impulsada por impurezas

[161,162].

De todos los mecanismos citados, algunos precisan de la accién acida y
basica del catalizador, mientras que el mecanismo carbeno y el de radical
libre son considerados improbables hoy en dia. Dependiendo de la acidez
del catalizador y de las condiciones de operacion, un mecanismo puede
estar mas favorecido que otros, aunque estos pueden darse en paralelo. El
mecanismo carbocatidnico parece bastante probable, ya que sus barreras

de activacion no son tan altas como las de otros.
4.1.3. Rutas de produccion de olefinas ligeras

La formacion del primer enlace C — C es la etapa limitante en la
transformacion del MeOH a olefinas, ya que, una vez éste se ha formado, la
formacién de olefinas y su consecuente transformacion en parafinas,
aromaticos, naftenos y olefinas pesadas son cinéticamente mas rapidas.
Estas uUltimas, en concreto, pueden fragmentarse mediante craqueo para
formar olefinas ligeras o sufrir una serie de reacciones de transferencia de

hidrogeno para formar aromaticos y parafinas [103].

Segun varios autores [163—165], existen dos rutas principales para la
obtencidn de estos productos. Primero, el “pool” de hidrocarburos (a través
de la alquilacidon/ desalquilaciéon de estos), y segundo, la interconversion de
olefinas (mediante metilacién, oligomerizacion y craqueo). Sin embargo, en
los ultimos afios el concepto de doble ciclo ha cobrado relevancia desde que
Svelle y cols. [166,167] lo plantearan. Este combina caracteristicas de los
dos anteriores y representa el mecanismo mas aceptado en cuanto a la

produccion de olefinas a partir de metanol.
El “pool” de hidrocarburos

Tras una primera aproximacion por Mole y cols. [168,169], y algunas

modificaciones por Chang [4], Dahl y Kolboe formalizaron el concepto de
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“pool” de hidrocarburos [163,164]. En éste, el metanol se adiciona de forma
continua sobre una serie de hidrocarburos adsorbidos (CH»). tal que, sobre
ellos, éste se transforma en olefinas mediante una serie de reacciones de

transalquilacién e intercambio de carbono [170].

Posteriormente, estos hidrocarburos (CHz)n se identificaron como
polymetil bencenos (PMBs), cuya funcion es catalitica, ya que sobre ellos se
adiciona el metanol y de ellos se eliminan las olefinas en un ciclo cerrado

[(162,170].
Ciclo de interconversion de olefinas

Segln este mecanismo, las olefinas C; — Cs son mas propensas a la
metilacion, alquilacién y oligomerizacion que al craqueo, formando olefinas
mayores que Cs [171-174], las cuales si que se craquean facilmente hacia
olefinas ligeras [175-178]. Los productos de la oligomerizacion también
pueden se pueden transformar en precursores de coque (poliolefinicos) o
aromaticos y parafinas, a través de reacciones de transferencia de

hidrogeno [172].
Mecanismo de doble ciclo

El mecanismo de doble ciclo, inicialmente propuesto por Svelle y cols.
como una modificacién del mecanismo del “pool” de hidrocarburos [167],
describe la transformacion de metanol en olefinas a través de dos ciclos

interconectados entre si (Figura 2).
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Figura 2. Representacion esquematica del mecanismo de doble ciclo.
Adaptada de [172].

Por un lado, esta el ciclo de las olefinas, que sucede en los centros acidos
del catalizador y en el que estos productos se forman mediante reacciones
de metilacidn, oligomerizacion y cragueo. Por otro lado, se encuentra el
ciclo de los aromaticos, que se da sobre la superficie “coquizada” del
catalizador y por el que, mediante reacciones de ciclacién, metilacion y
craqueo se producen tanto el etileno como los precursores de las moléculas

gue causan la desactivacion del catalizador.

Ademas de las reacciones ya mencionadas, ambos ciclos estan
conectados entre si a través de reacciones de desalquilacion y transferencia
de hidrogeno, siendo estas Ultimas por las que se forman los alcanos a partir

del ciclo de las olefinas.

El mecanismo de transformacion de olefinas presenta caracter
autocatalitico, es decir, la velocidad a la que se forman los productos de
reaccion aumenta drasticamente tras la formacion del primer enlace C—C.

Este efecto, observable en los primeros minutos de reaccion, se define
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como periodo de induccién, y su duracion puede ser reducida
significativamente mediante la coalimentacién de olefinas junto al metanol,
destacando lo relevante que es el caracter autocatalitico causado por la

presencia de hidrocarburos en el catalizador [12,179-182].
4.2. Desactivacion del catalizador

La desactivacion del catalizador es uno de los principales problemas que
presenta el proceso MTO, sobre todo con zeolitas de poro pequefio como
la SAPO-34. Esta desactivacion hace que la conversion disminuya, la
selectividad a los productos de reaccion cambie y que el proceso no se
pueda llevar a cabo de forma continua. A continuacién, se describen los

aspectos fundamentales de la desactivacion del catalizador.
4.2.1. Mecanismo general de desactivacion

La principal causa de desactivacion del catalizador es la deposicion de
coque, aunque éste también juega un papel fundamental en el mecanismo
de reaccion [183,184]. La naturaleza exacta del coque es incierta, ya que
puede estar formado por multitud de especies diferentes, todas ellas
generadas segun el mecanismo de doble ciclo, descrito anteriormente. Sin

embargo, éstas pueden clasificarse grosso modo en dos tipos.

(i) Coque activo: El coque activo promueve la formacién de olefinas y se
localiza cerca del nucleo de los cristales de la zeolita, actuando como
anclaje para que las moléculas de hidrocarburos reaccionen
[183,185]. Este tipo de coque, formado por aromaticos con multitud
de grupos metilo, es el que se genera en mayor medida durante el
proceso MTO, aunque puede evolucionar hacia especies con dos, tres

y cuatro anillos aromaticos.
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(ii) Cogue inactivo: Se sitUa cerca de la superficie del catalizador,
bloqueando los poros del mismo [185]. Este también contiene
aquellas moléculas de coque activo que crecen tanto en tamafio que
bloquean la estructura de la zeolita, haciendo que se produzcan

restricciones difusionales en la misma.

En estudios recientes [186], se ha logrado clasificar de forma mas precisa
estos dos tipos de coque, de forma que el coque activo contendria
moléculas del tipo polimetil bencénico (PMB) mientras que el coque
inactivo estaria formado por adamantanos, metil naftalenos y otros

hidrocarburos poliaromaticos (como fenantreno y pireno).
4.2.2. Relacion estructura - desactivacion

El mecanismo de desactivacién depende en gran medida de la estructura
de la zeolita, es decir, de su distribucion tridimensional y del tamafio de sus
porosy celdas [8,19,36,187]. Esto puede observarse si se compara la SAPO-
34 con otras zeolitas SAPO (como la 17, 18 o 35), de las cuales la SAPO-34
posee la celda de menor tamafio y el menor nimero de 8-MR en cada celda.
Esto hace que la desactivacion sea mas rapida en dicha zeolita, ya que un
menor tamafio de celda provee mayores restricciones espaciales para la
difusién de las moléculas cuando en ella se ha formado coque [188]. Para la
zeolita SAPO-34, la formacion de coque es un proceso rapido, debido a que
posee grandes celdas y poros estrechos. Sin embargo, debido a la
interconexion tridimensional de estos, permite albergar cierta cantidad de

coque sin bloguear los poros inmediatamente [189,190].
4.2.3. Relacion acidez — desactivacion

La desactivacion de la zeolita también se relaciona con la acidez que
presenta el catalizador. De forma general, ésta es mas rapida cuanto mayor
es la acidez. Dicha acidez, a su vez, depende de la densidad de centros

acidos y de la fuerza de los mismos, ya que estos afectan a la velocidad de
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las reacciones que llevan a la formacion de coque (oligomerizacién,
ciclacién y transferencia de hidrogeno). Estas reacciones se ven favorecidas
por la presencia de centros acidos fuertes, ya que disminuyen la barrera

energética de las mismas [22,182,191,192].
4.2.4. Relacion temperatura - desactivacion

La temperatura afecta a la desactivacion del catalizador, ya que modifica
la velocidad de formacién de coque, su naturaleza y el lugar donde éste se
localiza. Generalmente, mayor temperatura favorece en mayor medida las
reacciones que producen coque que las de formacion de olefinas, lo que
lleva a una desactivacion mas rapida. Sin embargo, en el rango 300 — 400 °C
la velocidad de formacién de coque disminuye con la temperatura, lo que
podria deberse a un incremento de las reacciones de craqueo de los

precursores de coque [185].
5. Objetivos y planteamiento de esta tesis

La presente tesis consta de varias partes bien diferenciadas en las que se
estudia el proceso metanol a olefinas (MTO) con el mismo catalizador, pero
en diferentes configuraciones de reactor: Reactor de lecho fluidizado
burbujeante convencional (CFBR), reactor de lecho fijo (FBR) y reactor de

lecho fluidizado de dos zonas (TZFBR).

Los dos primeros sirven como estudio previo de las condiciones de
operacion y de la desactivacion que sufre el catalizador, y sus resultados se

trasladan al tercero, en el que se espera lograr un proceso estable.
5.1. Objetivo principal

El objetivo principal de esta tesis es la obtencidn de un catalizador basado

en la zeolita SAPO-34 que pueda usarse en reactores de lecho fluidizado y
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comprobar si la desactivacion puede retrasarse mediante el uso del reactor

de dos zonas.
5.2. Objetivos especificos

Para lograr lo anterior, se han planteado objetivos mas especificos que
permitan obtener una visiéon conjunta del proceso MTO vy del
comportamiento de dicho catalizador. Cada objetivo especifico se agrupa

bajo uno de los reactores propuestos, tal y como se describe a continuacion.
5.2.1. Reactor de lecho fluidizado convencional

Se pretende que en el reactor de lecho fluidizado se logren los siguientes
objetivos.

CFBR.O1. Proporcionar el medio para evidenciar las propiedades del
catalizador preparado en cuanto a resistencia mecanica, fluidizacion

y estabilidad se refiere.

CFBR.O2. Conocer la conversién, el rendimiento a productos y la
tendencia a la desactivacion del catalizador en funcién del tiempo, la

temperatura y la coalimentacién o no de agua.
5.2.2. Reactor de lecho fijo

Con el reactor de lecho fijo se espera cumplir con los siguientes objetivos.

FBR.O1. Obtener un perfil de la desactivacion del catalizador con el

tiempo y la posicién en el lecho catalitico.

FBR.O2. Caracterizar dicha desactivacion mediante varias técnicas
analiticas con el fin de conocer como evolucionan las propiedades

del catalizador con el tiempo vy la posicion en el lecho catalitico.
5.2.3. Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Los objetivos del reactor de lecho fluidizado de dos zonas son los

siguientes.
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TZFBR.O1. Estudiar la formacién de coque en la zona superior y la
combustion de coque y la conversion de oxigeno en la zona inferior

del reactor.

TZFBR.O2. Conocer el efecto de la temperatura y la concentracion de
oxigeno alimentada a la zona inferior sobre la evolucion de la
conversion, el rendimiento a productos y la estabilidad. Este objetivo

se plantea tanto cuando se coalimenta agua como cuando no.

TZFBR.03. Comparar entre el desempefio del TZFBR en presencia y

ausencia de coalimentacién de agua a la zona de reaccién.

TZFBR.O4. Comparar los resultados obtenidos en todos los casos

anteriores, entre el CFBR y el TZFBR.
5.3. Estructura de la tesis

Una vez establecidos los objetivos de la presente tesis, se procede a

desarrollar la estructura de la misma.

- El Capitulo 1 sirve como introduccidn. En éste se presenta el proceso
MTO, su historia y desarrollo, las tecnologias comerciales que existen
en la actualidad, los catalizadores mas utilizados en el mismo, las
tecnologias de reactor en los que estos se utilizan y los mecanismos

de reaccion y desactivacion.

- En el Capitulo 2 se presentan los medios materiales y técnicos para
lograr todos los objetivos propuestos anteriormente. En éste, se
describen las instalaciones experimentales, equipos de analisis,
técnicas y reactivos utilizados para ello, y se establecen Ias

condiciones experimentales en las que se desarrollan los ensayos.

- El Capitulo 3 contiene los resultados obtenidos de la caracterizacion
del catalizador preparado y de los ensayos en reactor de lecho

fluidizado (CFBR).
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El Capitulo 4 contiene los resultados del estudio de la desactivacion
del catalizador en lecho fijo (FBR), es decir, la caracterizacién de cada

una de las secciones del lecho para varios tiempos.

Por ultimo, en el Capitulo 5 se presentan los resultados derivados de
los ensayos con el reactor de lecho fluidizado de doble zona (TZFBR).
De forma previa se realiza un estudio de la formacion y combustion
de coque, asi como de la conversion de oxigeno. A continuacion, se
presentan los ensayos cataliticos, con y sin coalimentacion de agua,
en los que se estudian algunas de las variables mas relevantes para
esta configuracion. Por Ultimo, se comparan los resultados obtenidos

en el TZFBR con sus equivalentes en el reactor convencional CFBR.
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CAPITULO 2: MATERIALES Y METODOS

En el presente capitulo se presentan los materiales, procedimientos y
métodos de analisis utilizados en esta tesis doctoral. Estos incluyen los
materiales y el método de preparacion del catalizador utilizado para el
proceso MTO, las instalaciones experimentales utilizadas en los ensayos de

reaccion con dicho catalizador y los métodos de caracterizacion del mismo.
1. El catalizador zeolitico

Una de las tareas llevadas a cabo en este trabajo, ha sido la preparacion
de un catalizador sélido basado en la zeolita SAPO-34, adaptado para su uso
en lecho fluidizado. Se ha elegido esta zeolita como fase activa ya que, tal y
como se ha indicado en el capitulo de introduccién, es la que mejor

comportamiento ofrece en la transformacion de metanol a olefinas [19].

A continuacion, se explican los materiales de los que esta formado el
catalizador utilizado en los ensayos del proceso MTO, y el procedimiento de

preparacion del mismo.
1.1. Materiales que componen el catalizador

Debido a que se trata de un catalizador que va a ser utilizado en un
reactor donde las particulas se encuentran en constante movimiento y
colision, se debe aumentar tanto la resistencia mecanica como el tamafio
que por si solas tienen las particulas de la zeolita. Por ello el catalizador va
a incorporar porcentajes variables de aglomerantes y 6xidos, ademas de Ia

zeolita.
1.1.1. Zeolita SAPO-34

La zeolita SAPO-34 se considera la fase activa del catalizador, ya que

confiere a éste la acidez necesaria para transformar el metanol en olefinas.

25



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 2: Materiales y métodos

Esta se caracteriza por poseer una estructura microporosa tipo chabazita
(CHA), con un tamafio de poro que favorece la selectividad de forma a
hidrocarburos entre C; y Cs. En este trabajo, la zeolita SAPO-34 no se ha
sintetizado, tal y como hacen la mayoria de autores [43,47,78,104], sino que
se ha adquirido una zeolita comercial (ACS Material). Esta zeolita es un
polvo blanco, con tamafio promedio de particula 2 um, tamafio de poro de
3,7y 7,4 A, volumen de poro > 0,27 cm3.g !y drea superficial > 550 m?-g?
(ambos medidos por BET), relacidon Si/Al de 0,25y se presenta directamente

en forma acida (como HSAPO-34).
1.1.2. Aglomerantes

Los aglomerantes son materiales capaces de unir fisicamente particulas
solidas al adquirir plasticidad cuando se mezclan con agua. En este trabajo
se han probado en total cinco tipos de arcillas: atalpulgita (MYTA, dp <100
um), bentonita (Sigma-Aldrich, dp <100 um), bohemita (Sasol, dp <100 um),
montmorillonita (Alfa Aesar, dp <100 um) y sepiolita (MYTA, dp <100 um).

1.1.3. Oxidos

Los 6xidos que se afiaden a la mezcla sdlida le confieren resistencia
mecanica a la abrasién, de forma que se prevé que el catalizador mantenga
su estado aglomerado durante la fluidizacion del lecho. En este trabajo se
han probado dos solidos: alumina (Al203, Puralox, 45 < dp <250 um) y silice

(SiO2, SIPERNAT, 106 < dp <250 pm).

1.2. Preparacion del catalizador

1.2.1. Proceso de aglomeracion

La preparacion del catalizador se ha llevado a cabo mediante
aglomeracion de la zeolita con una arcilla, que actua como aglomerante, y

un oxido metalico [75-77,193], que proporciona una mejor resistencia
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mecanica. El procedimiento se puede resumir de forma general en tres
etapas: i) Mezcla, ii) humectacion y iii) acondicionamiento. La descripcion

de cada una de ellas se muestra a continuacion.
Mezcla

Inicialmente se realiza la mezcla fisica (en seco) de los tres sélidos, con
una composicion en peso de 50% zeolita, 30% aglomerante y 20% o&xido
(salvo que se indique otra proporcién). La mezcla se agita mecdnicamente
durante 5 minutos y se extiende uniformemente en un recipiente plano,

intentando que se forme una capa fina del sélido sobre éste.
Humectacion

A continuacion, se realiza la humectacion de la mezcla sdlida, afiadiendo
agua destilada gota a gota sobre la superficie del sélido hasta llenar los
poros y los espacios entre particulas, formando una pasta humeda. La
cantidad de agua que se adiciona debe ser suficiente para que todo el sélido
se humedezca uniformemente pero no tanta como para que la mezcla
adquiera el caracter de suspension acuosa. Generalmente, en torno a 3 cm?
de agua destilada por gramo de soélido son suficientes para hidratar
completamente la mezcla. Una vez se ha formado la pasta sélida, ésta se

mezcla suavemente y se extiende de nuevo.
Acondicionamiento

Posteriormente, se realiza el secado de la pasta siguiendo un
procedimiento basado en Lasobrasy cols. [79], primero durante 24 horas a
temperatura ambiente y posteriormente durante 12 horas a 120 °C. A
continuacion, el sélido seco se introduce en una mufla, cuya temperatura
aumenta siguiendo una rampa de calentamiento de 1°C-min* hasta 550 °C,

temperatura a la cual se calcina durante 2 horas.

Finalmente, el solido calcinado se muele y tamiza para obtener la

distribucion de tamafio de particula, cuya fraccion de interés en este caso
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es aquella con un tamafio entre 160 y 315 um. Esta se considera la fraccién
Optima ya que permite una fluidizacion suave del sélido en configuracion de
lecho fluidizado [79,194,195] y no genera elevada sobre presion en el caso

de operar en configuracién de lecho fijo (15 kPa en estos ensayos).

En la Tabla 1 se agrupan las composiciones de los distintos catalizadores
ensayados en este trabajo, preparados con proporciones variables de

zeolita, aglomerantes y 6xidos.

Tabla 1. Composicion de los catalizadores preparados.

Zeolita Aglomerantes Oxidos
SAPO-34 | Bent. Atalp. Sep. Mont. Bohe. | Al,O3 SiO;
30 - - - - -
- 30 - - - -
- - 30 - - 20 -
- - - 30 - -
- - - - 30 -
50
30 - - - - -
- 30 - - - -
- - 30 - - - 20
- - - 30 - -
- - - - 30 -
20 60 - - - - -
35 45 - - - - 20 -
65 15 - - - - -

1.2.2. Ensayos de erosion

El proceso de aglomeracion permite obtener un catalizador cuyo tamafio
de particula es mayor al tamafio de sus componentes. Aun con esto, existe

la posibilidad que, tras los ensayos en lecho fluidizado o en lecho de dos
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2. |

zonas, el tamafio de una parte del sélido sea menor al inicial debido a la

erosion.

Esta erosién podria causar que los componentes que forman el
catalizador aglomerado se separen por los choques entre particulas y el
roce con la pared generados en la fluidizacion, lo que ocasionaria la
presencia de “finos” en el lecho. Estos finos, definidos como aquellas
particulas de soélido cuyo tamafio es inferior al deseado (160 - 315 um),
podrian ser arrastrados por la corriente de gas y acceder al sistema de
tuberias, bloqueandolas y generando sobre presion en el sistema, lo que
produciria problemas operacionales. Ademads, podrian llegar a los
condensadores donde quedarian retenidos junto al liquido recogido,

contaminando las muestras.

Por ello, se ha realizado un estudio de erosion del catalizador para
comprobar su resistencia. Asi, se introduce en el reactor el total de la
fraccion 160 - 315 pum y se seleccionan unas condiciones de operacion
similares a las que se tienen en un ensayo tipico en lecho fluidizado, que se
mantienen durante 24 horas. Estas son 500 °C, ur = 2 y N, como gas de
fluidizacion. Tras estos ensayos, se extrae el solido del reactor, se tamiza y

se pesa, obteniéndose la nueva distribucién de tamafio de particula.
nstalaciones experimentales para la reaccion

En este trabajo se han utilizado varias instalaciones experimentales para
estudiar el proceso MTO, las cuales difieren ligeramente entre si en funcion

de la configuracion de reactor que se utiliza.

2.1. Ensayos en reactor de lecho fluidizado

En los primeros ensayos que se han realizado cronolégicamente se uso

una configuracion de reactor de lecho fluidizado. Esta configuracion se
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eligié para realizar un estudio del efecto de la temperatura y la presioén
parcial de metanol en la alimentacion sobre el proceso MTO. Esta Ultima se
ha estudiado diluyendo el metanol con dos gases diferentes, primero con

un gas inerte (nitrégeno), y segundo con un gas no inerte (vapor de agua).
2.1.1. Descripcion del sistema experimental

El sistema experimental en el que se han realizado los ensayos en reactor
de lecho fluidizado se muestra de forma esquematica en la Figura 3.

V4

f % Control de Temperatura
TC ‘ A

N A

1

e oo Medidor de
Depositode  goha HpLC Evaporador caudal
MeOH de MeOH

Ei N, Carrier V10
: Vi
N, Diluyente
okt
V2 .
I Cromatografo
V3 de gases

Controlador de flujo Dgﬂ Valvula de tres vias — [!l
E masico = ~--] ! :

[>T<] Valvula todo o nada [>V<] Valvula de aguja i(:’.
> Termopar ﬁ Condensador -l J

Cromatdgrafo de gases - Ordenador

Espectrometro de masas

Figura 3. Representacién esquematica del montaje experimental para los
ensayos en configuracion de reactor de lecho fluidizado (adaptada de A.

Sanz-Martinez y cols.).

El sistema experimental se puede dividir en tres secciones con diferentes

funciones.
Seccion de alimentacion

En la seccion de alimentacion se situan los equipos necesarios para la
alimentacion de reactivos. Estos incluyen tanto controladores de flujo

masico (marca ALICAT, modelo M-Gas) para la alimentacion de gases
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(nitrogeno, oxigeno y diéxido de carbono almacenados en balas
comerciales), como una bomba HPLC (marca Shimadzu, modelo LC-10AT
VP) para la alimentacion de sustancias liquidas (metanol y agua). Ademas
de la bomba, es necesario un sistema de evaporacién de liquidos (a una
temperatura aproximada de 210 °C) que permita alimentar estos en fase
gas al reactor. El sistema de evaporacién consiste en un bafio de carburo
de silicio calentado por una placa calefactora (marca Stuart, modelo CB
162), por el que circula la tuberia proveniente de la bomba de alimentacion.
Toda la red de tuberias desde el evaporador hasta el reactor esta
calorifugada para evitar la condensacion de los liquidos. Esto se logra
mediante resistencias eléctricas (marca Omega, modelo FG-100)
conectadas a un regulador de potencia que permita mantener
temperaturas proximas a 180 °C, medidas en el exterior de las tuberias.
Ademas de esto, las tuberias se cubren con un aislante térmico (lana de
vidrio) y un elemento de soporte mecanico (papel de aluminio). Finalmente,
existe una linea auxiliar cuyo objetivo es permitir la estabilizacion del flujo
vaporizado antes de comenzar a introducirlo en el reactor. Esta linea opera
através de la conmutacion de la valvula V4, que se encuentra desviada hacia

la campana extractora, previo paso por el condensador C1.
Seccion de reaccion

En segundo lugar, se encuentra la seccidon de reaccién, cuyo elemento
mds representativo es el reactor. Este se describe en profundidad en el
apartado 2.1.2. El control de temperatura se realiza mediante la
introduccion de un termopar tipo K en el interior del lecho de catalizador.
El calor se suministra por medio de un horno eléctrico de bisagra (marca
HOBERSAL), conectado a un sistema automatico de control de temperatura

(controlador marca FUJI, modelo PXR4).
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Los gases que abandonan el reactor, constituidos por una fraccién de
vapores ligeros y otra de condensables a temperatura ambiente, se
conducen por una tuberia metalica calorifugada hasta el sistema de
condensacion. Este sistema esta compuesto por dos condensadores
situados en paralelo, donde el paso del flujo por uno u otro se regula
mediante las valvulas V7 y V8. De esta forma se consigue trabajar de manera
continua, recogiendo las muestras liquidas en viales cada 20 minutos
aproximadamente. La temperatura de operacion de los condensadores se
encuentra por debajo de los -6 °C, valor que se logra gracias a un bafio de
hielo, sal comuny etanol. Tras el paso de los gases por estos, el metanol no

reaccionado y el agua se recogen como fraccion liquida en el condensador.
Seccion de andlisis

Finalmente se encuentra la seccion de analisis. Tras el paso por el sistema
de condensacion, la fraccién de productos no condensables se dirige hacia
un medidor de caudal de burbuja o hacia un cromatégrafo de gases. Los
productos gaseosos se han analizado mediante un cromatégrafo de gases
marca VARIAN (modelo CP 3800), equipado con un detector de
conductividad térmica (o TCD) y con un detector de ionizacién de llama (o
FID). Ademds, este equipo cuenta con una columna capilar FactorFour ™
(modelo VF-624ms, 30 m, 0,32 mm x 1,8um), un tamiz molecular Agilent

(13X, 1,5M, 1/8 y 2 mm) y dos Hayesep Agilent (0,5M, 1/8 y 2 mm).

El analisis de los productos condensables se realiza mediante un pinchazo
de liquidos (muestra de 1 plL) en un equipo de cromatografia de gases y
espectrometria de masas (marca Shimadzu, modelo GCMS-QP2010), que
posee una columna capilar Teknokroma ™ (TRB-50.2 PONA, 50 m, 0,2 mm
x 0,5 mm). La calibracién del CG-MS se ha realizado mediante pinchazos por
triplicado de muestras con un 2, 6 y 10 % en peso de metanol en agua

destilada. A partir de éstas se ha obtenido la curva de calibrado: porcentaje
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en peso frente a area, con la que luego se ha calculado el porcentaje de
metanol en las muestras experimentales. La calibracién se ha realizado
hasta el 10 % en peso de metanol y no el 100 % ya que la curva de calibrado
posee tendencia no lineal por encima del 10 % en peso, tal y como muestra

la Figura 4, para una de las calibraciones realizadas.
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Figura 4. Curva de calibracion completa (0 - 100% en peso de MeOH) para

el analisis de productos liquidos en el GCMS.
Debido a esto, de forma previa al analisis, todas las muestras
experimentales obtenidas se han diluido 10 veces en peso con agua
destilada para asegurar que se los valores de concentraciéon/ area se

encuentra en el rango lineal de la calibracion.

Los controladores de flujo, la bomba HPLC y el cromatégrafo de gases se
calibraron periddicamente (cada 3 meses) a lo largo del desarrollo

experimental. En el caso del GC-MS, la calibracidn se realizé diariamente.

Todos los equipos se encuentran conectados con tuberias de acero

inoxidable de 1/8” 0 1/4”, tuberias de nylon y tuberias de silicona.
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2.1.2. Reactor en configuracién de lecho fluidizado

El reactor que se ha utilizado en el
estudio de variables de operacion en
configuracion de lecho fluidizado es un
reactor de cuarzo, de 3 cm de didmetro
interno y 30 cm de altura. Este posee una
placa porosa de cuarzo sinterizado
(tamafio de poro < 90 um) en su seccion
inferior para soportar el lecho de
catalizador y permitir el paso de los gases.
En configuracién de lecho fluidizado, los
gases se introducen por el acceso inferior
del reactor, y ascienden atravesando el
lecho de catalizador hasta la salida lateral
del mismo. El acceso superior se bloquea

con un tapdén de silicona que esta

__ Control de
! temperatura

(ji Salida de
%j m gases

Lecho
catalftico

55cm

Entrada de
gases

Figura 5. Esquema de
reactor en configuracion

de lecho fluidizado.

atravesado por un termopar, cuyo extremo se situa en la seccién central del

lecho catalitico y que esta conectado al control de temperatura del horno.

En la Figura 5 se muestra una representacion esquematica del reactor en

configuracién de lecho fluidizado. El lecho catalitico esta constituido por

13,0 g de catalizador zeolitico aglomerado con bentonita y alimina que

ocupa 5,5 cm de altura en el reactor.

2.1.3. Descripcion de la metodologia experimental

En el presente apartado se describe la metodologia de los ensayos en

configuracion de lecho fluidizado, asi como se plantean las condiciones de

reaccion y regeneracion que se han seleccionado para los ensayos.
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Etapa de reaccion

En esta etapa se produce la transformacion de metanol en hidrocarburos.
Entre las tareas realizadas, de forma previa a la reaccion, se encuentran las

siguientes.

- Carga del catalizador en el reactor. Se introduce al reactor 13,0 £ 0,05
g de catalizador (5,5 + 0,1 cm de altura de lecho empaquetado). Esta
cantidad se introduce por el acceso superior del reactor, que se cierra
con un tapoén de silicona. Finalmente, se introduce el reactor en el
horno y se conectan las tuberias de entrada y salida de gases (cuya
unién cuarzo-acero se hace a través de unos 5 cm de VITON®, lo que
otorga flexibilidad y reduce tensiones en el montaje. Todas las uniones
entre el reactor y las tuberias, asi como los espacios huecos entre el

reactory el horno, van recubiertos de lana de vidrio (aislante térmico).

- Calentamiento. Una vez el reactor ha sido introducido en el horno, se
procede a realizar el calentamiento, tanto del horno y la placa
calefactora como de las resistencias eléctricas que aportan calor a las
tuberias calorifugadas (rampas de 5 °C-min'). Desde que se comienza
con éste, un flujo continuo de gas inerte (N2) se hace pasar a través de
tuberias y lecho catalitico para evitar, en este ultimo, la formacién de

puntos calientes (hot-spots).

- Estabilizacion del flujo de metanol. Esta se realiza con el objetivo de
obtener un flujo estable y continuo procedente del evaporador, y
consiste en conducir el liquido vaporizado por una tuberia auxiliar
dirigida a la campana de extraccion (previa condensacion). En estos
ensayos, la cantidad de metanol adicionada (que se mantiene

constante) corresponde a un W/Fmeon de 11,35 gcarrmolveon-h™.

- Preparacion del bafio para los condensadores. Como ya se ha indicado

anteriormente, las temperaturas a las que se encuentran los
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condensadores estdn por debajo de los -6 °C. Estas se logran gracias a
la accion de un bafio de hielo, sal comun y etanol (relacion 60/20/20

en peso).

- Enrasado de la probeta de alimentacion liquida y anotaciones iniciales.
En esta Ultima tarea, se enrasa la probeta de alimentacion liquida para
corroborar al final del ensayo que la cantidad alimentada coincide con
la esperada. Ademas, se anotan las condiciones ambientales (presion
y temperatura) y se pesan en vacio los condensadores en los que se

recogeran, posteriormente, las muestras liquidas.

Tras completar todas las tareas anteriores, se inicia la etapa de reaccion
desviando el flujo procedente del evaporador (mediante el giro de la valvula
V4 en la Figura 3), y se establece tiempo cero. Durante la reaccion, los
productos gaseosos se analizan mediante el cromatdgrafo de gases cada 20
min aproximadamente (15 min de duracion del método, mas 5 min de
barrido del loop para asegurar su homogeneizacion). Los productos liquidos
recogidos en los condensadores (principalmente metanol y agua, aunque
pueden existir trazas de otros hidrocarburos) se almacenan cada 20 min en
viales refrigerados. Una vez concluido el ensayo, todas las muestras se
analizan en el cromatografo gases-masas (cada muestra se analiza por
triplicado para calcular un valor promedio de su composicion). Siguiendo
esta frecuencia de muestreo, se logra obtener una evolucion temporal

analoga tanto de gases como de liquidos.

Por otro lado, se realiza un seguimiento del caudal de salida (a través del
medidor de caudal de burbuja), la masa recogida en los condensadores, la
temperatura de cada uno de los termopares y la medicion de nivel en la
probeta de alimentacion. Esto, junto a las composiciones de la corriente
gaseosa (obtenida en el cromatdgrafo) y de la corriente liquida (obtenida

en el gases-masas) para el mismo intervalo de tiempo, permite el calculo de
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los balances parciales de carbono (en masa) a cada tiempo. Para el balance
global sera necesario tener en cuenta el carbono que ha quedado
depositado en las particulas de catalizador, que se determina en la etapa

siguiente.
Etapa de regeneracion

Al finalizar la etapa de reaccion, es necesario llevar a cabo una etapa de
regeneracion que elimine el carbono depositado sobre el catalizador y lo
devuelva a su estado original. En esta etapa, se eliminan los productos
carbonosos (en forma de coque depositado o de hidrocarburos bloqueando
los poros de la zeolita) mediante la accién de un agente oxidante (O3). La

temperatura de regeneracion ha sido de 550 °C.

La etapa de regeneracion se ha llevado a cabo con el mismo caudal total
que la etapa de reaccion, pero con una corriente con un 2 % vol. de O, y un
98 % vol. de Ny. Este porcentaje de oxigeno se ha seleccionado para evitar
aumentos bruscos de temperatura, que podrian producirse para mayores
porcentajes dado el fuerte caracter exotérmico de las reacciones de

combustion.

La regeneracion del catalizador se sigue a través del cromatografo de
gases, de forma que la adicion del agente regenerante se mantiene
constante hasta que no se observan en el cromatograma los picos
correspondientes a CO y CO2 (productos directos de la combustion), sefial

inequivoca de que la regeneracién ha concluido.
2.1.4. Condiciones experimentales

Una vez detallados los aspectos comunes a cualquier experimento, se
procede a describir las peculiaridades de los distintos grupos de ensayos
realizados. La Tabla 2 resume el conjunto de ensayos realizados con reactor

en configuracion de lecho fluidizado.
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Tabla 2. Resumen de ensayos con reactor de lecho fluidizado.

MeOH:N2 MeOH:H,0

Variable . , . Caudal total
. ° t t .
estudiada Ensayo ur(adim.) T(°C) (ratio (ratio (cm3(STP)-min )
molar) molar)
1 2,0 400 2:1 -
Efecto de la 2 2,0 450 2:1 - 645 9
temperatura 3 20 500 2:1 _ '
4 2,0 550 2:1 -
Efecto de la 5 1,7 500 9:1 - 476,8
dilucion
(con N>) 6 3,1 500 1:1 - 858,5
8 2,0 500 - 9:1 577,7
Efecto de la
coalimentacion 9 2,3 500 - 2:1 757,1
(de HZO)
10 3,4 500 - 1:1 1001,7

2.2. Ensayos en reactor de lecho fijo

Los ensayos en reactor de lecho fijo se han realizado con el objetivo de
estudiar como sucede la desactivacion que se produce en el catalizador.
Para ello, se ha seleccionado la configuracion de reactor de lecho fijo ya que
permite caracterizar la desactivacion del lecho catalitico en funcién de la
posicion longitudinal del mismo. Ademas, se ha elegido trabajar de forma
semicontinua mediante el uso de una alimentacién “en pulsos”, ya que esta
permite controlar la cantidad de metanol que se adiciona incluso a tiempos

cortos.
2.2.1. Descripcion del sistema experimental

El sistema experimental en el que se han realizado los ensayos en lecho

fijo (Figura 6) difiere significativamente de su equivalente en los ensayos en
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lecho fluidizado. En este apartado, por tanto, se presentan las diferencias
entre ambos.
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Figura 6. Representacion esquematica del montaje experimental para

los ensayos en reactor de lecho fijo.

En este caso, el sistema experimental consta de dos secciones segun la

funciéon que desempefien.
Seccidn de alimentacion

A diferencia de la instalacion para los ensayos en lecho fluidizado, en la
seccion de alimentacion se sustituye la bomba HPLC por una bomba
peristaltica (marca DINKO, modelo V25) para la alimentacién de metanol.
Ademas, solo se tienen dos controladores de flujo masico (ambos para
nitrégeno). El sistema de evaporacion de liquidos se mantiene, pero estd
calentado por una placa calefactora (marca Stuart, modelo CB 162). El
sistema de aislamiento térmico de tuberias y la linea auxiliar de
homogeneizacién del flujo se mantienen. Esta Ultima opera a través de la
conmutacion de la valvula V2, que se encuentra desviada hacia la campana

extractora, previo paso por el condensador C1.
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Debido a que la alimentaciéon de metanol se realiza en pulsos, el sistema
de tuberias previo al reactor funciona por conmutacion de dos lineas. La
primera linea incluye la alimentacion a la bomba, el evaporador y la
alimentacion de nitrogeno carrier, mientras que la segunda linea incluye la
alimentacion de nitrégeno auxiliar. Estas dos lineas se dirigen de forma
alterna al reactor, mientras una de ellas alimenta al reactor la otra se dirige
a la campana de extraccion y viceversa. Esto se logra mediante el uso de las

valvulas V2, V3 y V4.
Seccion de reaccion

En cuanto a la seccién de reaccion, el cambio mas relevante es la
modificacidn del reactor, que se describe en profundidad en el apartado
2.2.2. El calor se suministra al reactor por medio de un horno eléctrico de
bisagra (marca HOBERSAL), conectado a un sistema automatico de control

de temperatura (controlador marca FUJI, modelo PXR4).

Se mantiene el sistema de condensacion tras el reactor, compuesto por
dos condensadores situados en paralelo, donde el paso del flujo se regula

mediante las valvulas V5 y V6.
Seccion de andlisis

En los ensayos con reactor de lecho fijo no se realiza el analisis de los
productos de reaccion, ya que el objetivo es estudiar la desactivacion del
catalizador. Para conocer cémo se produce la desactivacién, se extrae el
catalizador del reactor por secciones de 2 cm de altura de lecho, y se guarda

cada muestra en viales para su posterior caracterizacion offline.
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2.2.2. Reactor en configuracion de lecho fijo

El reactor que se ha utilizado en los Controlder
temperatura |
ensayos de estudio de la desactivacion es un i
reactor de cuarzo, de 1 cm de didmetro Entrada s
de gases
interno y 30 cm de altura, el cual se muestra
de forma esquematica en la Figura 7. El ]
-~ . N Lecho £
lecho catalitico esta constituido por 6,0 g de catalitico S
—
catalizador zeolitico aglomerado con

bentonita y alimina que ocupa 12,0 cm de

altura en el reactor. En configuracion de

Salida de

lecho fijo, los gases se introducen por el o

acceso lateral del reactor, y descienden

atravesando el lecho de catalizador hasta )
Figura 7. Esquema del

salir por el acceso inferior del mismo. El reactor en configuracién
acceso superior se bloquea con un tapén de de lecho fijo.
silicona.

Al tratarse de un lecho fijo, el control de la temperatura es un factor
fundamental a temer en cuenta. Para corroborar que el calor suministrado
por el horno al reactor es homogéneo, se realizé un estudio de temperatura
alolargo dellecho mediante un termopar movil auxiliar. En éste, se observo

gue existia un perfil de temperatura, el cual se muestra en la Figura 8.
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Figura 8. Perfil de temperatura por calentamiento del horno en el reactor

de lecho fijo (consigna: 500 °C, z= 6 cm).
El perfil observado no es uniforme, pero como la variacién de
temperatura maxima es baja (1 °C por encimay 9 °C por debajo del valor de

consigna), es posible considerar el lecho como isotermo.
2.2.3. Descripcion de la metodologia experimental

En el presente apartado se describe la metodologia que se ha seguido a
la hora de realizar los ensayos en configuracion de lecho fijo, asi como se
plantean las condiciones de reaccidon que se han seleccionado. A diferencia
de los ensayos en configuracion de lecho fluidizado, cuando se trabaja con
lecho fijo no se realiza la regeneracion del catalizador. Esto se debe a que
se trata de un estudio fundamentalmente de caracterizacién, por lo que las
muestras obtenidas son secciones del lecho fijo (en funcion de la posicion

longitudinal en éste).
Entre las tareas realizadas, de forma previa a la reaccion se encuentran

las siguientes.

- Carga del catalizador en el reactor. En este caso se introducen en el
reactor 6,0 + 0,05 g de catalizador (12,0 £ 0,1 cm de altura de lecho

empaquetado) por el acceso superior del reactor, el cual se sella con
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un tapoén de silicona. El resto de las tareas incluidas en la carga del

catalizador se mantienen con respecto al apartado 2.1.
- Calentamiento. La etapa de calentamiento se ha mantenido.

- Estabilizacion del flujo de metanol. Esta etapa es similar a la que se
realiza en los ensayos en lecho fluidizado (apartado 2.1), incluida la
cantidad de metanol adicionada (W/Fmeon de 11,35 gearrmolmeon-h™?).
La diferencia es que ahora la cantidad de nitrogeno carrier es aquella
para mantener una relacion molar MeOH: N, de 2:1, mientras que la
de nitrégeno auxiliar es equimolar a la suma de metanol y nitrogeno

carrier.

- Preparacion del bafio para los condensadores, enrasado de la probeta
de alimentacidn liquida y anotaciones iniciales. En los ensayos con

lecho fijo, estas tareas se mantienen.

Tras completar todas las tareas anteriores, se inicia la etapa de reaccién
desviando el flujo procedente del evaporador (mediante el giro de las
valvulas V2, V3 'y V4 en la Figura 6), y se establece tiempo cero. Durante la
reaccion, la valvula V4 envia la corriente de nitrégeno auxiliar hacia la
campana de extraccion. Una vez finaliza el ensayo, se apaga el horno y se
giran de nuevo las valvulas V2, V3 y V4 para que la alimentaciéon de metanol
sea dirigida hacia la campana extractoray el nitrogeno auxiliar pase a través

del reactor mientras en este disminuye su temperatura.
2.2.4. Condiciones experimentales

La Tabla 3 resume el conjunto de ensayos realizados con reactor en
configuracién de lecho fijo. En estos, se fijan las condiciones experimentales
descritas anteriormente (apartado 2.2.3) y se realizan experimentos

modificando el tiempo de reaccién (time on stream).
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Tabla 3. Resumen de ensayos con reactor de lecho fijo.

Ensayo 1 2 3 4 5 6

Time on stream (s) 100 200 300 600 900 3600

2.3. Ensayos en reactor de lecho fluidizado de dos

Z0Nas

La aplicacidon al proceso MTO de la configuracién de reactor en lecho
fluidizado de dos zonas es una estrategia que se plantea para afrontar la
desactivacion del catalizador. Tal y como se ha comentado anteriormente,
el lecho de dos zonas permite Ilevar a cabo la reaccién y la regeneracion del
catalizador de manera simultanea, por lo que, podria permitir operar de
forma continua sin que sea necesario detener el proceso para regenerar el

lecho catalitico.

El desempefio del reactor fluidizado de dos zonas se ha evaluado
mediante un estudio de la desactivacién del catalizador y mediante un
estudio paramétrico de variables. Ademas de estos, se ha realizado una
comparacion entre la configuracion de dos zonas y la configuracion de lecho
fluidizado convencional, tanto desde el punto de vista de la produccion de

olefinas como de la desactivacion del catalizador.
2.3.1. Descripcion del sistema experimental

El sistema experimental en el que se han realizado los ensayos en
configuracion de reactor con lecho fluidizado de dos zonas es muy similar al
presentado en el apartado 2.1 y se muestra de forma esquematica en la

Figura 9.



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 2: Materiales y métodos

V4

§ % Control de Temperatura
TC e - A

=N e Y o
} ﬁ %2; Ciclon .
e | AR i Medidor de
Deposito de Bomba HPLC Evaporador g9 % caudal
MeOH | demeon TR
Ei N, Carrier L..,tg V8 V9 V10 Vil
g B T “
= >t | B 4 1
N, Diluyente TC L
g eléctrico -
N ok Y U
. V2 E. i Cromatdgrafo
© | i de gases :

§V<] Valvula todo o nada qu Valvula de aguja i(:’,
> Termopar ﬁ Condensador - j—

Cromatdgrafo de gases -
Espectrometro de masas

Controlador de flujo Vélvula de tres vias = é ’
masico Dg:] = | .E

Ordenador

Figura 9. Representacion esquematica del montaje experimental para los

ensayos en reactor de lecho fluidizado de dos zonas.

La instalacion es muy similar a la utilizada en los en los ensayos en lecho
fluidizado convencional (Figura 3), con la peculiaridad de que existen dos
lineas de alimentacion al reactor. En este caso, la alimentacién del metanol
vaporizado se realiza mediante conmutacion de la valvula V5, mientras que
la alimentacién de los gases de regeneracion (02 + Ny) se introduce a través
de la apertura de la valvula V7. Adicionalmente, la valvula V6 realiza

funciones de seguridad, impidiendo que ambas corrientes se mezclen.

2.3.2. Reactor en configuracién de lecho fluidizado de dos

Z0Nnas
El reactor que se ha utilizado en los ensayos de lecho fluidizado de dos

zonas (TZFBR) es el mismo que para los ensayos en lecho fluidizado

convencional (CFBR).

En configuracién de lecho fluidizado de dos zonas, los gases se introducen

por dos accesos. Por el acceso inferior del reactor se alimentan los gases de
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regeneracion (O, como agente
Entrada de gases

regenerante y Nz como agente de reaccién

fluidizante y diluyente), mientras

Control de
que por el acceso Superior se temperatura
alimentan los gases de reaccion Salida de

, : S gases
(metanol vaporizado como reactivo,
N> como carrier y, en algunos
Zona de
ensayos, vapor de agua como reaccion
. ., (3,5cm)
coalimentacion). Lecho
catalitico Zona de
Esto se hace a través de una varilla DIgry nE
(5,5 cm)

distribuidora de gases que atraviesa

el tapon de silicona, hecha de

cuarzo con salidaenformade Tyde
Entrada de gases de

2 mm de didmetro interno. Dicha regeneracién

varilla, alimenta la mezcla reactiva

hasta una altura modificable en el Figura 10.  Esquema de reactor

_ . _ en configuracion de lecho
interior del lecho catalitico. Este

fluidizado de dos zonas.
punto de alimentacién de la varilla
se considera la interzona, es decir, la seccidn trasversal que separa (de

forma ficticia) las zonas de reaccidén y regeneracion.

Los gases alimentados en la zona de regeneracién ascienden hasta llegar
a la zona de reaccion, donde se mezclan con los alimentados por la varilla y
contindan ascendiendo hasta salir por el acceso lateral del reactor. A la
salida de éste se encuentra un ciclon, cuya funcion principal evitar que las
particulas arrastradas del lecho lleguen a las tuberias, ocasionando
problemas operacionales. Esto puede suceder como resultado de que, en

los ensayos en configuracion de lecho de dos zonas, el caudal de gas que
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abandona el reactor es la suma de los dos caudales alimentados (a las zonas

de reaccién + regeneracion).

En la Figura 10 se muestra una representacion esquematica del reactor
en configuracion de lecho fluidizado de dos zonas. El lecho catalitico esta
constituido por 21,0 g de catalizador zeolitico aglomerado con bentonita y
alimina que ocupa 9,0 cm de altura de lecho. De la misma forma que en
otras configuraciones, el tapdn de silicona estd atravesado (ademas de por

la varilla) por un termopar conectado al control de temperatura del horno.
2.3.3.Descripcién de la metodologia experimental

En estos ensayos, la etapa de reaccion y regeneracion se realiza de forma
simultanea. Aun con esto, se debe asegurar que el catalizador regresa a las
condiciones originales antes de realizar nuevos ensayos, por lo que tras la

etapa de reaccion se realiza una etapa de regeneracion posterior.

Etapa de reaccion

La etapa de reaccion es similar a la descrita en el apartado 2.1.3, y al igual
gue en este, se realizan una serie de tareas previas a la reaccion.

- Carga del catalizador en el reactor. En estos ensayos, se cargan 21,0 +
0,05 g de catalizador, dividido entre 8,0 + 0,05 g (3,5+ 0,1 cm) para la
zona de reaccion y 13,0 + 0,05 g (5,5 £ 0,1 cm) para la zona de

regeneracion. El resto de tareas se mantienen.

- Calentamiento. El calentamiento se mantiene con respecto a otras

configuraciones.

- Estabilizacion del flujo de metanol. En estos ensayos, la estabilizacion
también se realiza, pero la cantidad de metanol adicionada

corresponde a un W/FMeOH de 22,17 gcatrmolmeon-h™.
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- Preparacion del bafio para los condensadores, enrasado de la probeta
de alimentacion liquida y anotaciones iniciales. Se mantienen igual a

las descrita en los ensayos para otras configuraciones.

Tras completar todas las tareas anteriores, se inicia la etapa de reaccién
desviando el flujo procedente del evaporador (mediante el giro de la valvula
V4 en la Figura 9), se comienza a introducir el caudal de O; a la zona de
regeneracion y se establece tiempo cero. El procedimiento de cada ensayo,
asi como el muestreo, se realiza de forma similar al descrito en el apartado

2.1.3.
Etapa de regeneracion

Aunque la regeneracion se realiza de forma simultanea a la reaccion, al
final de estos ensayos el catalizador presenta un alto grado de
desactivacion, por lo que es necesario realizar una etapa de regeneracion
para devolver a éste a su estado inicial y contabilizar la cantidad de
productos carbonosos acumulados en el mismo. En esta etapa, se eliminan
los productos carbonosos (en forma de coque depositado o de
hidrocarburos bloqueando los poros de la zeolita) mediante la accidon de O,.
Como temperatura de regeneracién se ha seleccionado 550 °C. La etapa de
regeneracion se ha llevado a cabo con el mismo caudal total que la etapa
de reaccion, pero con una corriente cuya composicion esta formada por un
2 % vol. de Oz y un 98 % vol. de Na. La regeneracion del catalizador se sigue

de la misma forma que en apartados anteriores.
2.3.4.Condiciones experimentales

Las condiciones experimentales que se han seleccionado para estos
ensayos se presentan a continuacion, divididas en dos tipos de estudio

principalmente.
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Estudio de formacion y combustion de productos carbonosos

Estos ensayos se han realizado para estudiar la formacién y combustiéon
de productos carbonosos en ausencia de coalimentacién de agua. Para ello,
se replican las condiciones experimentales en las zonas de reaccion y
regeneracion, pero se opera con cada una de ellas individualmente (3,5 cm
0 5,5 cm de altura de lecho respectivamente), lo que equivaldria a un lecho
fluidizado convencional. El conjunto de ensayos realizados se recoge en la

Tabla 4.

Tabla 4. Resumen de ensayos para el estudio de formacion y combustion

de coque con reactor de lecho fluidizado convencional.

h Temperatura Caudal
Grupo Ensayo (cm) F()°C) total 2 (cm®* % 01!
(STP)-mint)
F ion d
ormacionae 3,5 500 3921 ;
coque
2 394,4 4,0
Combustion de 55 500 409,3 75
coque
4 4246 10,8

L Contribucion volumétrica de oxigeno al caudal alimentado a la zona de regeneracion.
% La relacion molar es MeOH: N2 de 2:1, salvo que se indique lo contrario.

Estos ensayos, ademas, permiten comparar el lecho fluidizado de dos
zonas con el lecho fluidizado convencional. Pues en ellos también se analiza

la evolucién de los productos obtenidos con el tiempo.
Efecto de las variables de operacion

Ademas de la formacion y combustién de coque, existen multitud de
variables que afectan al desempefio del reactor de dos zonas en el proceso
MTO. A la hora de seleccionar las variables de estudio en el lecho de dos
zonas, se debe tener en cuenta que, existe una fuerte dependencia entre

muchas de las variables de operacion. Por ejemplo, la velocidad reducida de
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la zona de reaccion depende de su equivalente en la zona de regeneracion

(puesto que los gases que se introducen en esta Ultima, ascienden a la

primera). Esta relacion entre variables eleva el grado de dificultad del

estudio, ya que al modificar algunas variables otras quedan sujetas a

cambios.

Dicho esto, se ha considerado estudiar el efecto de las siguientes

variables:

i)

jii)

Presencia o ausencia de coalimentacion de agua. La presencia de
agua en el medio de reaccién, que no procedente de la
deshidrataciéon del metanol, afecta a la desactivacion del
catalizador. Debido a esto, su estudio se ha considerado
fundamental en un proceso en el que la desactivacién es uno de

los fendmenos mas importantes.

Temperatura. La temperatura no solo afecta al proceso en la zona
de reaccion (distribucion de los productos y desactivacién), sino
gue también lo hace en la zona de regeneracién (velocidad de
combustion de coque). Ademas, al no existir una frontera fisica
entre ambas zonas, la temperatura a la que se encuentran éstas es

la misma.

Caudal de oxigeno alimentado a la zona de regeneracion. Se
considera uno de los parametros mas relevantes pues afecta de
forma directa a la velocidad de combustién de coque en la zona de
regeneracion. Ademas, si el oxigeno alimentado no se consume
completamente, puede ascender a la zona de reaccion vy

reaccionar con los hidrocarburos producidos.

La Tabla 5 resume el conjunto de ensayos realizados para el estudio de

variables con reactor en configuracion de lecho fluidizado de dos zonas.
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Tabla 5. Resumen de ensayos para el estudio de variables con reactor de

lecho fluidizado de dos zonas.

Caudal total

MeOH:H;0
reac reg 3 . L1
Grupo Ensayo _ ur OT (em*(STP)min™) o4 g, 1 (ratio
(adim.) (adim.) (°C) |
Reac. Rege. molar)
1 500
. 801,4 409,3 7,5
Sin 2 550
coalimentacion 2,5 1,5 -
de H,O 3 500
816,8 424,6 10,8
4 550
8 350
9 400
10 450
4.1 1,5 1136,7 409,3 7,5 1:1
11 500
Con
coalimentacion 12 550
de HzO
13 600
14 500
15 4.1 1,5 550 1152,0 424,6 10,8 1:1
16 600

I Contribucién volumétrica de oxigeno al caudal alimentado a la zona de regeneracion.

3. Métodos de caracterizacion del catalizador

La caracterizacion del catalizador es fundamental en un trabajo de

Catalisis, pues ofrece informacion diversa y permite comprender como

sucede el

proceso en presencia del

mismo.

En este trabajo, Ia

caracterizacién cobra especial interés por un doble motivo. Primero,

permite conocer las propiedades y el estado inicial del catalizador v,

segundo, ofrece informacion sobre el fendmeno de desactivaciéon, de

especial importancia en el proceso MTO.
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3.1. Tamafo de particula: Tamizado del catalizador

La caracterizacion del tamafio de particula del catalizador se realiza por
tamizado a través de una serie de mallas de distinto tamafo. Esto se hace
con la finalidad de comprobar que la aglomeracién de zeolita, aglomerante
y 0xido ha sido efectiva y que el tamafio del catalizador final es el adecuado
para su uso en reactores de lecho fijo y fluidizado. Ademas, tras los ensayos
de erosion se vuelve a tamizar la fraccién de solido introducida en el
catalizador. De esta forma, es posible conocer el rendimiento obtenido en

el proceso de aglomeracion a cada tamafio de particula.

3.2. Morfologia y composicion superficial: Microscopia

electrénica de barrido con emision de campo

La microscopia electrénica de barrido con emision de campo (Field
emission scattering electron microscopy, SEM) es una técnica capaz de
producir imagenes de alta resolucién de la superficie de una muestra por
medio de la interaccidon electron-materia. Ademas, la emisiéon de campo
permite conocer, de forma semicuantitativa, la composicion superficial de

la muestra por medio del analisis en determinadas zonas de la misma.

Para que el uso de la técnica sea posible, la muestra a analizar requiere
de un pretratamiento. Si esta es no conductora, se recomienda recubrirla
con una pelicula conductora metalica o de carbono para evitar que se

cargue cuando se irradia con los electrones.

El equipo utilizado es un microscopio marca MERLIN™, modelo Carl Zeiss
perteneciente al Servicio de Apoyo a la Investigacidn (SAl) de la Universidad
de Zaragoza, localizado en el edificio Torres Quevedo del Campus Rio Ebro.
Este permite observar hasta 0,8 nm de resolucion espacial y cuenta con

detector EDS para el analisis de la energia de rayos X.
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Mediante la aplicacién de esta técnica es posible observar la morfologia
del catalizador y, debido a que el proceso de aglomeracion es de naturaleza
fisica, la que poseen cada uno de los componentes que forman el

aglomerado.
3.3. Ensayos de fluidizacion

Cuando se trabaja con reactores donde se pretende que el sélido
adquiera comportamiento de fluido (reactores de lecho fluidizado), uno de
los parametros de mayor importancia es la velocidad minima de fluidizacion
(ums). En estas condiciones, la velocidad del gas alimentado es tan elevada
que su fuerza de empuje sobre el sélido se iguala al peso de éste por unidad

de seccion trasversal del lecho.

En este trabajo, la velocidad minima de fluidizacion se ha determinado
por el método grafico mediante ensayos a una temperatura intermedia (450
°C) de entre todas las probadas, con N2 como agente fluidizante y con el

reactor descrito en el apartado 2.1.2.

En los ensayos de fluidizacidon, partiendo de un lecho completamente
fluidizado, se ha disminuido de forma gradual el caudal de gas alimentadoy
se ha determinado la pérdida de carga por el sélido (AP) frente a la
velocidad superficial del gas (uo). El punto de corte de la parte lineal de la
curva anterior (zona de lecho fijo) con el valor maximo tedrico de la perdida
de carga (peso del lecho dividido por area trasversal) es la velocidad minima
de fluidizacion. La velocidad se ha expresado como caudal de gas medido

en condiciones estdndar por unidad de drea (cm? (STP)-cm?mint).
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3.4. Superficie y estructura porosa: Adsorcion de CO, y

porosimetria de mercurio

El analisis de superficie y estructura porosa es una parte fundamental en
la caracterizacion del catalizador, ya que es ésta la que proporciona la
selectividad de forma a la zeolita. La técnica mas comun para este tipo de
analisis es la adsorcidn de nitrégeno a 77 K, sin embargo, en este trabajo se
ha realizado adsorcién de CO; a 0 °C, ya que la difusion del N2 a 77 K en los
poros de la zeolita es demasiado lenta. EI CO; posee menor didmetro
cinético que el N» (3,3 vy 3,64 A respectivamente [196,197]), lo que permite
gue se introduzca mejor en algunos de los microporos de la zeolita SAPO-
34 (3,7 y 7,4 A). El andlisis de los datos se ha realizado por el método DFT
(Density Functional Theory). El analisis se ha realizado en un equipo marca
Quantachrome, modelo Autosorb iQ3 TPX con un desgasificador acoplado.
Este equipo se localiza en el Laboratorio de Ingenieria de Reactores
Quimicos perteneciente al Instituto de Investigacion en Ingenieria de
Aragon (13A). Todas las muestras se desgasifican previamente a 120 °C

durante 8 horas tras una rampa de calentamiento de 10 °C-min.

Adicionalmente, la porosimetria de mercurio permite caracterizar
aquellos poros mayores a 3,5 nm, que podrian estar presentes en los
aglomerantesy los 6xidos con los que se prepara el catalizador. Esta técnica
se basa enintroducir mercurio en los poros de una muestra sélida mediante
incrementos de presidn, de forma que es posible calcular el tamafio de los
poros en funcion de la presion que se ejerce por medio de la ecuacion de

Washburn.

El equipo utilizado es un porosimetro de mercurio marca Micrometrics®,
modelo Autopore IV localizado en el Laboratorio de Ingenieria de Reactores

Quimicos perteneciente al Instituto de Investigacion en Ingenieria de
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Aragon (13A). Las muestras a analizar se desgasifican mediante el

procedimiento descrito para el analisis por adsorcion de CO..
3.5. Composicion quimica: Fluorescencia de rayos X

La fluorescencia de rayos X (X ray fluorescence, XRF) consiste en la medida
de la emision fluorescente de rayos X generada al excitar una muestra con

una fuente de este tipo de radiacién.

Los analisis de fluorescencia se han realizado sobre el catalizador
aglomerado mediante un espectrémetro secuencial de fluorescencia de
rayos X con tubo de rodio (marca Thermo Electron, serie ARL, modelo
ADVANT/XP), perteneciente al Servicio de Apoyo a la Investigacion (SAl) de
la Universidad de Zaragoza, localizado en la Facultad de Ciencias del Campus

de Plaza San Francisco.

Esta técnica proporciona un analisis semicuantitativo de la composicion

quimica del catalizador.
3.6. Cuantificacion de carbono: Termogravimetria

La termogravimetria permite la cuantificacién de las especies carbonosas
contenidas en el catalizador tras los ensayos. Debido a que dichas especies
son de diferente naturaleza (carbono molecular e hidrocarburos ligeros y
pesados) el analisis se realiza en tres etapas bien diferenciadas. Primero, las
muestras se someten a una corriente de gas inerte (N2) mientras se eleva la
temperatura a 10 °C:min™t hasta 200 °C, con lo que se consigue eliminar del
catalizador el agua retenida. Segundo, se mantiene tanto la rampa de
calentamiento como la corriente de inerte hasta 750 °C, eliminandose las
especies mas volatiles. Finalmente, a la misma temperatura se alimenta una
corriente de aire al 50 % (90 % N2 y 10 % O,), mediante lo cual se consigue

eliminar del catalizador las especies carbonosas restantes.
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El procedimiento seguido en el analisis por termogravimetria se muestra

en la Figura 11.

0 °C-min”’ 0°C-min”
N, 10% O, +90% N,

gool” T '
700
600
500
400
300
200
100

Temperatura (°C)

0 10 20 30 40 S0 60 70 80 90
Tiempo (min)
Figura 11. Método aplicado en los analisis de termogravimetria (caudal de

gas total de 100 cm3-min?).

El equipo utilizado para este analisis es de la marca Netzsch, modelo Libra

F1, y esta situado en el Instituto de Carboquimica (ICB).

3.7. Centros acidos: Desorcion de NHsz a temperatura

programada

La adsorcion — desorcion de amoniaco a temperatura programada se
utiliza para determinar las propiedades acidas de los solidos, asi como la
fuerza y distribucién de centros acidos [37,80,198,199]. Cabe destacar que
para este analisis se ha utilizado amoniaco y no piridina como adsorbato,
debido al tamafio de algunos de los poros de la zeolita (aquellos con tamafio
cercano a 3,7 A). Esta eleccién radica en que el primero posee menor
didmetro cinético (2,6 A), por lo que puede penetrar con mayor facilidad y
no sufre de los problemas difusionales que si sufre la segunda (5,7 A) [199—

203].
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El sistema experimental utilizado para llevar a cabo los ensayos de
adsorcién — desorcién esta conformado por un controlador de flujo masico
para la alimentacion de helio, dos borboteadores en serie que contienen
una disolucion de amoniaco en agua al 25% y se encuentran introducidos
en un bafio isotérmico a 0°C, un horno con control de temperatura y un
espectrometro de masas (marca ThermoOnix Prolab) para seguir la masa 16

en continuo. La Figura 12 muestra un esquema del sistema experimental.

g B Control de Temperatura -
Borboteadores prommeeeees {E i —

con NH, al 25%

V3

% —*jil’—fj.—og V2

He Carrier Horno

eléctrico

E! Controlador de flujo Dg:] Valvula de tres vias
o masico

- Extractor de gases % Borboteador
> Termopar

l
Espectrémetro de masas —

Ordenador

Figura 12. Representacion esquematica del montaje experimental para los

ensayos de adsorcion — desorcion de NH3 a temperatura programada.

El método de analisis consiste en varias etapas consecutivas, cuyas fases

se detallan a continuacion.

- Calentamiento. En una etapa previa de calentamiento, se cargan 0,2
g de muestra en un reactor cilindrico de cuarzo (1 cm de didmetro
interior y 30 cm de altura) que opera en configuracién de lecho fijo,
se alimentan al reactor 15 cm? (STP)-min! de He y se aumenta la

temperatura hasta 100°C durante 15 min.
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Sefial de NH, (u.a)

Etapa de adsorcion. En ésta se desvia la alimentacidon anterior hacia
los borboteadores para que ésta se sature de amoniaco y atraviese la
muestra, que se encuentra a 100°C. De esta forma, el amoniaco se
adsorbe en los centros acidos de la misma durante 25 min. A la salida
del reactor, el espectrometro de masas esta calibrado para seguir la
masa 16 (NH2) y no la 17 (NH3) ya que ésta ultima podria confundirse
con la 18 (agua), aunque la saturacion de helio con amoniaco se lleva

a cabo a 0°C para minimizar este efecto.

Estabilizacion. En esta etapa, la corriente de helio dirigida a los
borboteadores se desvia de nuevo hacia el reactor durante 55 min,
manteniéndose la temperatura a 100°C. El objetivo es eliminar el NHz
fisisorbido en la muestra, asegurando que la concentracién de centros
acidos calculada posteriormente corresponde a aquellos en los que el

NHs se quimisorbe.

Desorcidn. Por ultimo, se mantiene la alimentacion de helio al reactor
y se aumenta la temperatura desde 100°C hasta 500°C por medio de

una rampa de 2°C-min.

Un ejemplo del procedimiento anterior se representa de forma conjunta

en la Figura 13. En ella se puede calcular el area para cada etapa.

Adsorciéon
Estabilizaciéon |
Desorcion

S I L R R
2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000
Tiempo (s)

Figura 13. Sefial de NH; frente a tiempo en las etapas de adsorcion,

estabilizacion y desorcion de amoniaco.
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El drea bajo la curva para las etapas de estabilizacion (Ay) y desorcidn (Aq)
corresponde a la contribucion de la fisisorcion y la quimisorcion
respectivamente, ambas calculadas  por integracion  grafica.
Adicionalmente, en la Figura 14 se representan las areas utilizadas para el

calculo de la concentracion de centros acidos.

T
Atotal Aref

Adsorcioén
Estabilizacion
Desorcion

Sefial de NH, (u.a)

0 1000 2000 3000 4000 5000
Tiempo (s)

Figura 14. Sefal de NH, frente a tiempo y obtencidn de las dreas en las

etapas de adsorcion y estabilizacion.
De la etapa de adsorcion se obtiene Aswrar (sefial maxima, correspondiente
a la corriente de helio saturado con NHs, multiplicada por el tiempo en el
que se alcanza la misma), el drea bajo la curva A; (obtenida mediante

integracién) y el drea de amoniaco adsorbido Aqgs (como diferencia entre

éstas).
Aiotar (W.a) = Sefial maxima (u.a) - tiempo en el que se alcanza (Ec. 1)
Agas = Atotar — A1 (Ec. 2)

Esta drea Aqgs corresponde a una cantidad de amoniaco adsorbido, cuyo
valor se debe calcular mediante un factor de respuesta obtenido a través

del drea de referencia (Aref).
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mmolNH3) _ mmol NH3; en 500 s

Factor de respuesta = FR ( u.a ~ Sefial maxima (w.a) - 500 (s)

(Ec. 3)

Una vez conocidos los mmol de NH3 adsorbidos, y la relacion quimisorcion
/fisisorcion, es posible calcular la concentracion de centros acidos de la
siguiente forma.

. Aq
Aq+Af

Concentracion total de centros acidos = Aggs - FR (Ec. 4)

Adicionalmente, en la Figura 15 se representan la sefial y la temperatura

frente al tiempo para la etapa de desorcion.

T T T T T T T 600

Adsorcion

& | —  Estabilizacién 280
= B ——— Desorcion 400
= Rampade T _
s 3009
= =
% =
o 200
[l =
®

100

0
4000 6000  BOOOD 10000 12000 14000 16000 18000

Tiempo (s)

Figura 15. Sefial de NH2"y rampa de temperatura frente a tiempo en la

etapa de desorcion de amoniaco.

A partir de la curva de desorcion frente a tiempo se pueden clasificar los
centros acidos que posee el solido, segun los picos de dicha curva aparezcan
entre 100 y 300 °C (débiles) o entre 300 y 500 °C (fuertes). En el caso de Ia
Figura 15, los centros acidos débiles se encuentran entre 100 y 200°Cy los
fuertes entre 325 y 475 °C, siendo la concentracion de los primeros mayor

que la de los ultimos.

Para cuantificar cada uno de estos centros acidos es necesario

descomponer cada pico en picos individuales que se asume tienen
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distribucion normal, es decir, deconvolucionar. Un ejemplo se muestra en

la Figura 16.

Sefial Original
Pico 1

Pico 2 7
Pico 3 |
Sumatorio de picos

Senal de NHQ' (u. a)

Y T T T T T T T T T T T
100 150 250 300 350 400 450 500

Temperatura (°C)

T
200

Figura 16. Sefial de NH; frente a la temperatura. Representacién de la

deconvolucion de picos en la desorcion de amoniaco.

En este caso, el primer pico obtenido en la curva original es composicion
de dos centros acidos débiles, uno a 130 °Cy otro a 155 °C, mientras que el
segundo consta de un unico centro acido fuerte obtenido a 405 °C.
Mediante los calculos descritos anteriormente, es posible calcular las areas
y la concentracion de centros acidos de cada tipo. Estos resultados se

agrupan en la Tabla 6.

Tabla 6. Identificacion y cuantificacion de los centros acidos.

Concentracion de CA

T|p0 de CA T (oc) ArEa (U.a) (mm0| NH3 _g-l)

Débil 130 9,4-10°8 0,52
Débil 155 1,3-107 0,70
Fuerte 405 8,9-108 0,49
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En el ejemplo anterior, el factor de respuesta obtenido es 4,06:10% y la
contribucion de la fisisorcion es del 64%, mientras que la quimisorcion

corresponde al 36% del NH3 adsorbido.
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CAPITULO 3: REACTOR DE LECHO

FLUIDIZADO — ESTUDIO DE VARIABLES

Este capitulo contiene los resultados derivados de los ensayos con reactor
de lecho fluidizado convencional (CFBR). Se presenta también la
caracterizacion inicial de catalizador utilizado en este reactor y en los que

se describiran en los siguientes capitulos.
1. Caracterizacion inicial del catalizador

El catalizador se ha caracterizado por medio de las técnicas descritas en
el apartado 3 del capitulo anterior. Los resultados de esta caracterizacion se
agrupan en el presente apartado, divididos entre resultados de la

aglomeracion y resultados fisico — quimicos.
1.1. Resultados de aglomeracién

Los resultados obtenidos en el estudio de aglomeracién se muestran a
continuacion, tanto lo referente a la seleccion de aglomerantes y oxidos

como los ensayos de erosion sobre el catalizador seleccionado.
1.1.1. Seleccidn de aglomerante y 6xido

Se ha considerado que la aglomeracidon entre la zeolita, cada aglomerante
y cada oxido es efectiva si se obtiene un catalizador con un tamafio de
particula entre 160 y 315 um. La fraccién de catalizador obtenida en dicho
intervalo de tamafio de particula tras la aglomeracién con cada una de las

composiciones estudiadas se muestra en la Tabla 7.
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Tabla 7. Fraccidon de catalizador obtenida en el intervalo de tamafio de

particula deseado tras el proceso de aglomeracién.

Zeolita Aglomerantes Oxidos % Masa

SAPO-34 | Bent. Atalp. Sep. Mont. Bohe. | AbOs  SiO2 | (160-315 um)

30 - - - - - 75,3
- 30 - - - - 0
- - 30 - - 20 - 0

50

20 60 - - - - - 65,8
35 45 - - - - 20 - 58,6
65 15 - - - - - 62,1

La aglomeracion solo resulta efectiva con bentonita como aglomerante,
obteniéndose en todos los casos mas del 50 % de la masa del catalizador en
el intervalo de tamafio de particulas deseado. Respecto a los oxidos
estudiados, la aglomeracion es efectiva tanto con alimina como con silice,
aungue con la primera se obtiene mayor porcentaje de sélido en el tamafio
deseado. De todas las composiciones con las que se consigue aglomerar el
catalizador, la que mayor fraccién proporciona para un tamafio de 160 —
315 pum es 50 % SAPO-34, 30 % bentonita y 20 % Al,03. Dicha composicion
se selecciona como 6ptima y sobre ella se realiza el ensayo de erosion del

catalizador.
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1.1.2. Ensayos de resistencia mecanica y erosion

El ensayo de erosién se realiza a 500 °C, con N como gas de fluidizacion,
Ur = 2 y durante 24 horas. La Tabla 8 muestra la distribucion de tamafio de
particula obtenida tras la aglomeracion vy tras el ensayo de erosién. Este

ultimo se ha realizado solo sobre la fraccion 160 — 315 pum del catalizador.

Tabla 8. Distribucion de tamafio de particula del catalizador antesy

después del ensayo de erosion.

Tamafio de particula <45 45-106 106 - 160 160 - 315
Tras la aglomeracién 0,6% 6,5 % 17,6 % 75,3 %
Tras el ensayo de erosion 3,7% 8,0% 19,8 % 68,5 %

La distribucién de tamafio de particula se modifica durante la fluidizacion.
Tras 24 horas, el porcentaje de particulas por debajo de 160 um se ha
incrementado un 6,8 %. Sin embargo, para tiempos superiores no se
observa reduccion adicional en el resto del catalizador (menos del 0,1 % en

las siguientes 48 horas de operacion).
1.2. Caracterizacion de propiedades fisico-quimicas

A continuacién, se detalla la caracterizacion fisico — quimica de las
propiedades del catalizador. Estas son: comportamiento fluidodindmico,

estructura porosa, morfologia, composicion quimica y acidez.
1.2.1. Comportamiento fluidodinamico

El comportamiento fluidodinamico del catalizador en el lecho se describe
por medio del calculo de la velocidad minima de fluidizacion. Esta se ha

obtenido de forma grafica segin se muestra en la Figura 17 para el
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catalizador aglomerado (izquierda) y para el catalizador tras el ensayo de

erosion (derecha).
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Figura 17. Caida de presidn vs velocidad del gas para el catalizador

aglomerado (izquierda) y tras el ensayo de erosion (derecha).

Al disminuir la velocidad del gas, la velocidad de minima fluidizacion que
se obtiene corresponde a 45,7 cm3(STP)-cm?min™ para el catalizador
aglomerado. Tras el ensayo de erosion, esta velocidad disminuye a 38,6
cm3(STP)-cm™?-min~como resultado del redondeo de las particulas tras los

choques entre ellas y con la pared del reactor.
1.2.2. Estructura porosa

La caracterizacion de la estructura porosa, tanto del catalizador como de
sus componentes, se hace a través de adsorcion de CO», tal y como se ha

descrito en el capitulo 2.

La Tabla 9 recoge los resultados obtenidos en la caracterizacion del area
superficial y volumen de microporo para el catalizador y sus componentes,
asi como una comparacion con los que tendria tedricamente, como suma
ponderada de sus compuestos, para la proporcion zeolita /bentonita

/alimina seleccionada.
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Tabla 9. Area superficial y estructura porosa de las muestras.

Catalizador Teorico

Muestra HSAPO-34  Bentonita  Alumina fresco 50/30/20

Scoz (M*g?) 1272 93 193 663 702
Vpp (cm3-g?) 0,38 0,04 0,05 0,18 0,21

Como se puede observar, la zeolita SAPO-34 posee elevada area
superficial (1272 m?-g!), a diferencia de la bentonita o la alimina (93 y 193
m2-g! respectivamente). Tras la aglomeracion, el catalizador resultante de
la mezcla fisica de estos tres materiales presenta un drea de 663 m?g?,
valor muy cercano al tedrico para la relacion masica 50/30/20 de los mismos
(702 m?-g1). Respecto al volumen de microporo, la tendencia es similar a la
observada para el area superficial. En este caso, la zeolita cuenta con 0,38
cm3-g* de microporos, mientras que la bentonita y la alimina poseen 0,04
y 0,05 cm3-g ! respectivamente. Esto hace que el catalizador aglomerado
tenga un volumen de microporos de 0,18 cm3-g’%, similar a los 0,21 cm3g*

teodricos.

Adicionalmente, y debido a que la selectividad de forma es una de las
cualidades mas importantes de las zeolitas, es relevante conocer el tamafio
de los poros del catalizador aglomerado. Para ello, en la Figura 18 se

muestra su distribucion del tamafio de poro, obtenida por adsorcién de CO..
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Figura 18. Distribucion de tamafio de poro para el catalizador aglomerado

por adsorcion de CO».

Como se puede observar, los microporos del catalizador se distribuyen en
tres intervalos, centrados en 0,35, 0,5y 0,79 nm. Tanto los poros de 0,35
nm como los de 0,79 nm coinciden en tamafio con el esperado para una
zeolita con estructura tipo chabazita (CHA) [204,205]. Los poros de tamafio
intermedio (0,5 nm) podrian corresponder a microporos presentes en la
alimina o en la bentonita, ya que ambas poseen cierto volumen de
microporos (Tabla 9). Sin embargo, de la primera se espera que tenga una
estructura mesoporosa bien definida mientras que la segunda podria estar
formada por una estructura amorfa con poros que podrian incluir micro,

meso y macroporos.

Debido a que rango de trabajo de la adsorcion de CO; esta limitado a los
microporos, para conocer si existen poros mayores a 2 nm se precisa de
técnicas adicionales. Se ha utilizado la porosimetria de mercurio para
complementar la distribucién de tamafio de poros, ya que ésta permite

conocer la distribucién en el rango de los mesoporos y los macroporos.
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Los resultados de caracterizacién por porosimetria de mercurio se

muestran en la Figura 19.
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Figura 19. Distribucion de tamafio de poro para el catalizador aglomerado y

sus componentes por porosimetria de mercurio.

Segun estos resultados, la zeolita no presenta poros mayores a 3,5 nm
(limite inferior de la técnica), algo que era de esperar por el tipo de
estructura CHA que posee. Por su parte, la bentonita tiene una estructura
amorfa y con gran dispersion de tamafios de poro, desde mesoporos (7 —
50 nm) hasta macroporos (50 nm =5 um). Por ultimo, la alumina cuenta
con cierta contribucion microporosa, pero la mayoria de sus poros se

encuentran en el rango de los mesoporos (9 nm).
1.2.3. Morfologia y composicion

Una vez conocida la estructura interior del catalizador, se realiza la
caracterizacién de la morfologia y del aspecto macroscopico por SEM. Estos

resultados se muestran agrupados en la Figura 20.
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Figura 20. Imagenes por SEM del catalizador aglomerado (A, By C) y tras el

ensayo de erosion (D).

Las imagenes por SEM de la Figura 20 muestran la aglomeracion fisica de
los tres componentes que forman el catalizador. En éstas, es posible
diferenciar las particulas de zeolita por su forma de prisma rectangular
(Figura 20 B, zona 1) y las particulas de bentonita por su forma de sabana
(Figura 20 B, zona 2). Ambos materiales se unen fisicamente entre ellos,
formando aglomerados, y con esferas de alumina de entre 50 y 250 pum

(Figura 20 C, zona 3) dando lugar a las particulas del catalizador.

Adicionalmente, es posible comparar las particulas de catalizador
aglomerado (Figura 20 A, By C) con las del catalizador sometido al ensayo
de erosiodn (Figura 20 D). En dicha comparacion se puede observar que no
existe un cambio fisico entre aglomerados, ya que las uniones zeolita —
bentonita con alimina se mantienen. Sin embargo, tras la preparacion de

las muestras para SEM, aquella del catalizador aglomerado (Figura 20 A)
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sufre el desprendimiento de las fracciones mas finas, mientras que la
sometida al ensayo de erosion (Figura 20 D) mantiene intactas sus

particulas.

La caracterizacion por FESEM permite, ademas de observar la morfologia
de las particulas, realizar un analisis de composicion superficial. Para ello, se
seleccionan las zonas marcadas en la Figura 20 y se analiza su composicion

quimica. Los resultados obtenidos se presentan agrupados en la Tabla 10.

Tabla 10. Composicion superficial elemental de las muestras por FESEM

(valores expresados en porcentaje en peso).

Referencia
Figura 20

SAPO-34 B(zonal) 54,4 17,7 10,0 14,7 1,2 2,0

Muestra Al Si P Fe Otros

Bentonita B(zona2) 29,3 12,9 32,0 3,0 20,8 2,0

Al;,03 C(zona3) 43,9 540 2,1 0,0 0,0 0,0

Catalizador
aglomerado
Catalizador  Tedrico
aglomerado 50/30/20

A(zonad) 43,4 22,8 146 10,8 6,6 1,8

44,8 235 150 82 68 16

El analisis de cada una de las zonas observadas permite conocer la
composicion de cada uno de los componentes que forman el catalizador.
Asi, la zeolita SAPO-34 esta formada por dxidos de silicio, aluminio y fésforo,
y posee una relacion Si/Al superficial de 0,56, la bentonita estd formada por
oxidos de silicio, aluminio y hierro y la aliumina por 6xido de aluminio.
Respecto al catalizador aglomerado, su composicion esta formada por
oxidos de silicio, aluminio, fésforo y hierro, ya que es resultado de un
proceso de unidn fisica entre los tres sélidos anteriores. Ademas, es posible
calcular la composicion tedrica para una relacién en peso 50/30/20 de sus

componentes, la cual se encuentra proxima a la obtenida por FESEM.
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El andlisis de composicién superficial se puede complementar con la

caracterizacion por XRF, cuyos resultados se muestran en la Tabla 11.

Tabla 11. Composicion elemental del catalizador aglomerado obtenida por

XRF (valores expresados en porcentaje en peso).

0) Na Mg Al Si P Fe  Otros

51,0 04 OS5 232 125 11,1 10 O3

El catalizador esta formado por oxidos de silicio, aluminio y fdsforo
principalmente. Esta composicion obtenida por XRF se puede comparar con
la obtenida superficialmente por FESEM, y cuyas discrepancias principales
se encuentran en el oxigeno (51,0 vs 43,4) y en el hierro (1,0 vs 6,6). Estas
diferencias podrian atribuirse a la limitacidon de las técnicas, pues el analisis
por FESEM se limita a la superficie de las particulas y el analisis por XRF es

de caracter semicuantitativo.
1.2.4. Propiedades acidas

Taly como se ha comentado anteriormente, la capacidad de transformar
el metanol en hidrocarburos esta fuertemente relacionada con la acidez del
catalizador [114,198,206—208]. Esta se analiza a través de la desorcién de
amoniaco a temperatura programada [48,209,210]. La Figura 21 muestra el
espectro de TPD de NHs de la acidez del catalizador y de cada uno de sus

componentes.



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 3: Reactor de lecho fluidizado

T T T

’g = (Catalizador aglomerado
= SAPO-34
o Bentonita
T r o 8
= = === Alimina
v
o
©
I
q) — -
(%]
i~
v
o
o
[} - 4
T
(%]
c
U
3
= JL. ‘

VL A . o~ S —

100 200 300 400 500
Temperatura (°C)

Figura 21. Intensidad de la sefial de NH;™ vs temperatura en el analisis por

TPD de NHs para el catalizador y sus componentes.

Como era de esperar, la zeolita HSAPO-34 presenta elevada acidez tanto
débil como fuerte, con picos bien definidosa 175y a 425 °C. En cuanto a la
bentonita y a la alumina, ambas muestran acidez de tipo débil, con centros
acidos a 130y 250 °C para la primera y a 130 °C para la segunda, y algo de

acidez fuerte, con picos a 350y 315 °C, respectivamente.

Al realizarse la aglomeracion, se obtiene un catalizador cuya acidez
resultante proviene de la contribucién de cada uno de sus componentes.
Por ello el catalizador aglomerado muestra centros acidos débiles, entre
150y 250 °C, y centros acidos fuertes, entre 325 y 450 °C. Adicionalmente,
es posible observar cierta acidez intermedia (en torno a 300 °C), lo que
podria deberse a fendmenos de intercambio idnico entre la zeolita y la

bentonita, tal y como algunos autores sugieren [211-213].

A partir de los espectros de TPD se ha calculado la concentracién de
centros acidos, mediante el procedimiento descrito en el apartado 3.1.7 del

capitulo 2. Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 12.
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Tabla 12. Concentracion de centros acidos del catalizador aglomerado y

sus componentes por TPD de NHs.

Acidez Catalizador Tedrica
SAPO-34 Bentonita AlUumina
(mmol NH3-g1) aglomerado  50/30/20
Débil (< 300 °C) 6,53 2,61 0,31 5,31 412
Fuerte (> 300 °C) 8,97 0,08 0,07 3,61 4,49

La concentracién medida de centros acidos del catalizador aglomerado
difiere de la calculada tedricamente (para una relacion en peso de
50/30/20), siendo la primera mayor para los centros acidos débiles y la

segunda mayor para los centros acidos fuertes.

Esta discrepancia podria deberse la neutralizacion de los centros acidos
de la zeolita por intercambio idnico con los iones del aglomerante,
generando asi centros acidos débiles en la bentonita. Sin embargo, si se
tiene en cuenta la acidez total, los valores medidos y calculados son

proximos entre si (8,92 y 8,61 respectivamente).
2. Estudio del efecto de variables de operacion

Una vez caracterizado el catalizador, se comprueba cual es su desempefio
en reaccién para el proceso MTO con reactor de lecho fluidizado.
Adicionalmente, se estudiara el efecto que la temperatura y la dilucién del
metanol tienen sobre el rendimiento a los productos de reaccion vy la

desactivacion.
2.1. Efecto de la temperatura

Se han realizado ensayos a cuatro temperaturas: 400, 450, 500 y 550 °C,
en los cuales se analiza la distribucion de productos inicial, la evolucion del

rendimiento a los principales productos y la estabilidad del catalizador.
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Cuando el catalizador es activo para el proceso MTO (tiempos de reaccion
de 3 min), se obtienen olefinas, otros hidrocarburos y coque. La distribucion

de estos en funcion de la temperatura se muestra en la Figura 22.
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Figura 22. Distribucion inicial de productos vs temperatura (TOS = 3 min,
MeOH: N, = 2:1).

En los primeros 3 minutos de reaccién los principales productos que se
obtienen son olefinas, con rendimientos entre 41,1y 51,1 %, y coque, entre
32,1y 46,8 %. Al aumentar la temperatura, se produce un aumento en los
rendimientos a propileno, COyxy C4’s, los cuales muestran un maximo a 500
°Cy luego disminuyen. Por otra parte, los rendimientos a etileno, metanoy
etano aumentan con la temperatura. El rendimiento a coque presenta una
tendencia diferente, pues se obtiene un minimo en su rendimiento (32,1 %)
a 500 °C. Este efecto puede atribuirse a dos mecanismos competitivos de
desactivacion: i) bloqueo de poros, favorecido a temperaturas inferiores y
ii) formacién de carbono sobre los centros dcidos, favorecido a
temperaturas superiores [34,36,112,214,215]. La tendencia que tiene el
catalizador estudiado a formar coque es elevada, lo que podria explicarse

como resultado de que la acidez del catalizador preparado también lo es.
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La distribucion de productos obtenida a tiempos cortos no se mantiene
constante, sino que evoluciona durante los siguientes minutos. Esta
evolucion se muestra en la Figura 23 a través del cambio en el rendimiento

a los principales productos de reaccion (olefinas y CHa + CO).
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Figura 23. Evolucion de rendimiento vs temperatura (MeOH: N, = 2:1).

Conforme la reaccion progresa, la fuerte tendencia del catalizador a
formar coque hace que éste se desactive y pierda la capacidad de
transformar el metanol en olefinas, lo que conlleva una caida en su
rendimiento del 40 % a menos del 5 % en 20 min, para todas las
temperaturas estudiadas. Simultdaneamente, el rendimiento a CHs y CO
aumenta con el tiempo, fruto de un mecanismo secundario, favorecido a

temperaturas superiores, que transforma el metanol y el DME en estos.

Experimentos adicionales revelaron que el citado mecanismo secundario
no es observable si no se dan simultaneamente temperatura superior a 400
°C y que el catalizador se encuentre desactivado [88,216—218]. En estos
ensayos, se replicaron las condiciones descritas anteriormente (500 °C,

MeOH: N, =2:1, ur=2) pero no se trabajo con el catalizador preparado, sino
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con SiC en configuracion de lecho fluidizado. Los resultados obtenidos en

estos ensayos se agrupan en la Tabla 13.

Tabla 13. Conversion y rendimiento a CH4, CO, DME y MeOH vs temperatura

para un catalizador totalmente desactivado (TOS > 120 min) y un inerte (SiC).

sélido T Conversion Rendimiento (%)
(°C) (%) CHa, co DME  MeOH
400 12,3 <1 <1 52,4 35,3
450 35,4 18,8 7,5 33,0 31,6
Catalizador

500 49,8 30,2 17,9 27,5 22,8
550 82,4 48,0 17,8 1,8 15,8

SiC 500 <1 <1 <1 <1 >99

La evolucidn de los rendimientos se debe a un cambio en la actividad del
catalizador, lo que también se traduce en la evolucion de la conversion. Esta

evolucion se muestra en la Figura 24,

T(°C) [Conversion Coque (balance)
400 —— - O=
450 —o— -0-
550 | —4— -
’6100— T T T T T T
Q |
e
o o 80-
2 d 1
5 S 60-
E < 0l
29 ]
Q U |
© g 20-
S B
8 O— C ‘"“-ﬂb’-‘-‘-’-’-a?}“&:@“@,;;%_’*0
0 20 40 60 80 100 120

Time on stream (min)

Figura 24. Evolucion de conversion y rendimiento a coque vs temperatura
(MeOH: N =2:1).
Debido a que existen dos mecanismos involucrados, la distribucion de
productos cambia con el estado de desactivacion del catalizador. Mientras

el catalizador es activo para la produccién de olefinas (tiempos cortos de
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reaccion), la conversion es cercana al 100 % y no se ve afectada por la
temperatura. Conforme el catalizador se desactiva, la conversién cae y se
estabiliza en valores inferiores (debidos al mecanismo secundario), muy
dependientes de la temperatura: son cercanos al 10 % a 400 °Cy estan por
encima del 80 % a 550 °C. Por otro lado, el rendimiento a coque también
evoluciona con el tiempo de operacidon, disminuyendo a causa de la
saturacion de coque en el catalizador. Esta evolucién, sin embargo, no
depende de la temperatura o es tan rapida que no es posible observar

diferencias para un muestreo cada 20 min.
2.2. Efecto de la dilucion con nitrogeno

El efecto de la dilucion con nitrogeno se estudia manteniendo 500 °C
como temperatura de trabajo y modificando la ratio molar MeOH: N, en |a
alimentacion. La Figura 25 muestra la distribucion de productos obtenidos

a tiempos cortos de reaccion (3 min).
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Figura 25. Distribucion inicial de productos vs ratio MeOH: N2 en |a
alimentacién (TOS = 3 min, 500 °C).

Al comenzar la reaccion, los principales productos que se obtienen son

olefinas, con rendimientos entre 45,5y 51,1 %, y coque, entre 27,8 y 35,1
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%. Al aumentar la dilucion de metanol, se produce un aumento en los
rendimientos a propileno, COx y C4’s, los cuales muestran un maximo para
2:1 vy luego disminuyen. Por otro lado, el rendimiento a etileno, metano y
etano muestran un minimo para la ratio 2:1. El rendimiento a coque no
sigue esta tendencia, pues su rendimiento aumenta con la dilucion. Esto
podria atribuirse a la existencia de dos mecanismos diferentes de formacion
de hidrocarburos, tal y como sugiere el mecanismo de doble ciclo propuesto

por otros autores [167,186,219-225].

La distribucién de productos se ve modificada conforme el catalizador se
desactiva. Esta evolucion se muestra en la Figura 26 para los principales

productos de reaccion.
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Figura 26. Evolucion de rendimiento vs ratio MeOH: N2 (a 500 °C).

Conforme la reaccién avanza, el elevado rendimiento inicial a coque hace
que el catalizador se desactive, lo que resulta en una caida en el
rendimiento a olefinas desde cerca del 50 % a menos del 5 % en 20 min.
Esta tendencia se observa independientemente de la relacion MeOH: N3
con la que se trabaja. Simultaneamente, el rendimiento a CHs y CO

aumentan como resultado de la aparicion del mecanismo secundario citado
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anteriormente. Cuando el catalizador se desactiva, estos rendimientos no
presentan diferencias relevantes para las ratios 9:1 y 2:1 (para los cuales
alcanzan el 50 % del rendimiento), sin embargo, para ratio 1:1 se alcanza

hasta un 65 % de rendimiento.

Esta diferencia en los rendimientos en funcion de la ratio MeOH: N» se
debe a una diferencia en la conversion, cuya evolucion se muestra en la

Figura 27 (junto a la evolucion del rendimiento a coque).
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Figura 27. Evolucidn de conversion y rendimiento a coque vs ratio MeOH:

N2 (a 500 °C).

Cuando el catalizador se encuentra activo para la transformacion de
olefinas (tiempos de reaccién cortos), la conversién se encuentra proxima a
100 %, independientemente de la ratio MeOH: N,. Conforme avanza la
reaccion, la conversion cae hasta estabilizarse cerca del 50 % para las ratios
9:1y 2:1ydel 80 % para la ratio 1:1. Asi pues, cuanto mayor es la dilucién
con nitrégeno, mayor es la conversion, y mas CHa y CO se produce mediante
la ruta secundaria de reaccidn sobre el catalizador desactivado. Ademas, si

se comparan los resultados obtenidos a partir de diferentes diluciones con
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nitrogeno, es posible observar como el rendimiento a coque es superior

para la ratio 1:1 a cada tiempo.
2.3. Efecto de la dilucion con vapor de agua

De la misma forma que en el apartado anterior, el efecto de la dilucion
con vapor de agua se estudia manteniendo 500 °C como temperatura de
trabajo. En este caso, la dilucion con agua se realiza mediante la
coalimentacion de ésta junto al metanol, previo paso de la mezcla por el
sistema de evaporacion, y su efecto se estudia modificando la ratio molar
MeOH: H,O en la alimentacion. La Figura 28 muestra la distribucion de

productos obtenidos a tiempos cortos de reaccion (3 min).
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Figura 28. Distribucion inicial de productos vs ratio MeOH: H,0 en la
alimentacion (TOS = 3 min, 500 °C).

Inicialmente, la conversion de metanol y DME da como resultado Ia
produccion de olefinas, con rendimientos de 23,5, 69,5y 70 % para las ratios
MeOH: H.O 9:1, 2:1 y 1:1 respectivamente. El rendimiento a coque es
menor que el obtenido al diluir con nitrégeno, siendo de 16,7, 6,4y 10,1 %.
Esta disminuciéon concuerda con la observada por otros autores [39,226—

230], en el sentido de que la presencia de agua coalimentada (adicional a la
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formada en reaccion) reduce la tendencia a formar coque en el catalizador.
Ademas, el rendimiento a propileno, etilenoy C4’s aumenta con la dilucion,
mientras a metano y COx disminuye. Para la ratio 9:1, el efecto del agua no
es relevante y el catalizador se desactiva incluso en mayor medida que con
la misma ratio MeOH: N,. Para las ratios 2:1 y 1:1, la desactivacion se ve
reducida, ya que existe mayor cantidad de agua disponible para adsorberse

en los centros acidos del catalizador.

La distribucion de productos obtenida a tiempos cortos se ve modificada

a lo largo del tiempo de operacidn. Esta evolucion se muestra en la Figura

29.
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Figura 29. Evolucion de rendimiento con el tiempo de operacion en funcién

de la ratio MeOH: H,0 (a 500 °C).

Con la atenuacion de la formacion de coque producida por el agua, se
consigue aumentar el tiempo de actividad del catalizador vy, por
consiguiente, el tiempo en el que se producen olefinas. Si se comparan
estos rendimientos a olefinas con los obtenidos al diluir con nitrégeno, se
obtiene lo siguiente. Para la ratio 9:1 no se observa un cambio apreciable

en la evolucion, e incluso se obtiene un punto de partida mas desfavorable
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(menor rendimiento inicial). Para la ratio 2:1 se obtiene una mejora, aunque
esta se traduce en un mayor rendimiento inicial (préximo al 70 %) y no en
una caida mas paulatina del rendimiento, que también sucede a los 23 min.
Por ultimo, alimentar una relacién equimolar MeOH: H,0 se traduce tanto
en un mayor rendimiento inicial (cercano al 70 %) como en un aumento del

tiempo que tarda éste en caer (de 23 a 46 min).

Cuando el catalizador se desactiva, el rendimiento a CH4 y CO aumenta,
al igual que sucedia al diluir con nitrégeno. Para la ratio 9:1, comienza en un
54 % y aumenta hasta el 90 %, mientras que para las ratios 2:1 y 1:1 parte
por debajo del 5 % y aumenta hasta 60 %. Esta diferencia en el rendimiento
final a CHs y CO podria ser atribuida a un cambio en el equilibrio MeOH/
DME/ H;0, ya que el agua es un producto secundario de la deshidratacion
de metanol. Esta hipdtesis concuerda con la evolucion en la conversion, que

se muestra en la Figura 30 junto a la evolucion del coque.
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Figura 30. Evolucion de conversion y rendimiento a coque con el tiempo de

operacion en funcién de la ratio MeOH: H,O (a 500 °C).

En los primeros minutos de reaccion, la conversion de MeOH y DME se

encuentra cerca del 100 % para todas las ratios estudiadas. Sin embargo,
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para la ratio 9:1 pasa del 96,7 al 98,6 %, mientras que para las ratios 2:1y
1:1 disminuye desde 99,5 hasta 61,3 y 60,3 % respectivamente. El
rendimiento a coque se ve reducido en gran medida cuando se coalimenta
agua con el metanol. Este comienza en 16,7 % para la ratio 9:1 y por debajo
del 10 % para las ratios 2:1 y 1:1, cayendo rapidamente a cerca del 0 % en

todos los casos.

3. Conclusiones obtenidas de los ensayos en

reactor de lecho fluidizado

84

A continuacion, se presentan las principales conclusiones de la
preparacion y caracterizacion del catalizador aglomerado, asi como las

obtenidas de los ensayos con éste en configuracion de lecho fluidizado.

La aglomeracion de zeolita solo ha sido efectiva con bentonita como
aglomerante y alumina o silice como o6xido, ya que para el resto de
combinaciones no se ha obtenido catalizador en el rango de tamafio de
particula deseado (160 — 315 um). Tras la aglomeracion, el catalizador que
contiene un 50 % de SAPO-34, un 30 % de bentonita y un 20 % de aliumina
(en peso) tiene un rendimiento al tamafio de particula deseado del 75,3 %.
Dicha fraccién se lleva a fluidizacion durante 24 horas, erosionandose vy
haciendo que un 9,1 % de la fraccion inicial se obtenga con un tamafio de

particula menor.

En reaccion, el catalizador preparado transforma el metanol (y el DME)
en olefinas, metano y C4’s principalmente, aunque presenta una fuerte
tendencia a formar depdsitos carbonosos que desactivan rapidamente el
catalizador. Adicionalmente, se ha observado un mecanismo secundario
gue convierte los reactivos en metano y CO. Sin embargo, este mecanismo

parece ser mas lento que la transformacion a olefinas y requiere
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simultaneamente de alta temperatura (superior a 400 °C) y de que el

catalizador presente cierto grado de desactivacion.

Se ha observado que la temperatura afecta a la evolucion del proceso en
gran medida. Por un lado, bajas temperaturas (400 °C) favorecen la
desactivacion del catalizador por blogueo de poros, mientras que a altas
temperaturas (550 °C) ésta sucede por deposicién de carbono molecular
sobre los centros activos del catalizador. En el rango estudiado existe un
optimo a 500 °C en el cual se reduce la formacién de coque, con un
rendimiento a éste del 32,1 % comparado con el 46,7 y 48,1 % obtenidos a
400y 550 °C respectivamente. Respecto al mecanismo secundario, éste se
ha observado para temperaturas a partir de 450 °C y su efecto ha sido

directamente proporcional a la temperatura.

La dilucién del metanol alimentado con un gas inerte (nitrégeno) presenta
un efecto menor que la temperatura, pues no se han observado diferencias
apreciables en la evolucién de rendimientos a olefinas para las ratios 9:1,
2:1 y 1:1 MeOH: Nj. Sin embargo, se ha observado un efecto en el
mecanismo secundario, ya que los rendimientos a CHs y CO aumentan con
el grado de dilucion. Esta tendencia también se ha observado con el

rendimiento a coque.

Por ultimo, diluir el metanol con agua afecta en gran medida al proceso.
Por una parte, se reduce la formacion de coque (y por tanto la desactivacion
del catalizador), de forma que se obtiene mayor rendimiento inicial a
olefinas (para las ratios 2:1 y 1:1 MeOH: H,0) y mayor tiempo de actividad
del catalizador (para la ratio 1:1 MeOH: H;0). Por otro lado, la
coalimentacién de agua afecta al mecanismo secundario. Esto puede
deberse a que el agua es uno de los productos de la deshidratacion de
metanol, de forma que al coalimentar ésta se modifica el equilibrio MeOH/

DME/ H0.

85



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 3: Reactor de lecho fluidizado

A la hora de plantear futuros ensayos y segun los resultados anteriores,
un enfoque interesante para reducir la desactivacion seria operar a
temperaturas intermedias (en concreto 500 °C) y con coalimentacion de

agua (con relacion equimolar MeOH: H,0).
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CAPITULO 4: REACTOR DE LECHO FlJO -

ESTUDIO DE LA DESACTIVACION

En el presente capitulo se agrupan los resultados obtenidos en los
ensayos en configuracion de lecho fijo. Estos se realizan para conocer cémo
sucede la desactivacion del catalizador en funcion del tiempo de reaccion,
ya que en el capitulo anterior se ha observado que ésta es uno de los
principales problemas del proceso MTO. Para ello se replican las
condiciones experimentales con las que se opera en lecho fluidizado, pero
se trabaja mediante alimentacion en pulsos, lo que permite observar la

evolucién del catalizador con el tiempo a lo largo del lecho fijo.
1. Evolucion macroscopica del perfil de
desactivacion

Cuando el metanol es alimentado y a medida que transcurre la reaccién,
el catalizador sufre una evolucién con el tiempo. Esta modificacién es el
resultado de cambios en la estructura, acidez y composicién del mismo, y
puede observarse incluso visualmente, por el cambio de color en cada
punto del lecho. La Figura 31 muestra la evolucion de la coloracion del

catalizador a lo largo del lecho catalitico en funcién del tiempo.
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Figura 31. Evolucidon macroscépica del lecho catalitico tras (A) 100 s, (B)

200's, (C) 300's, (D) 600's, (E) 900 s, (F) 3600 s.

A medida que el metanol se adiciona y la reaccién sucede, el color gris
que inicialmente posee el catalizador se reemplaza por un tono verde
oscuro. El cambio en el color del lecho catalitico se puede atribuir a la
formacién, evolucién y depdsito de especies carbonosas de diferente
naturaleza y reactividad. Inicialmente, estas especies son mas activas, pero
conforme la reaccién sucede y el perfil de desactivaciéon desciende,
evolucionan a otras menos activas y de mayor peso molecular. Este
mecanismo concuerda con el “modelo de cigarro”, generalmente
visualizado como analogo a un reactor de flujo piston [36,114,215]. A los
3600 s, el catalizador se supone totalmente desactivado, pues todo el lecho

presenta un aspecto oscuro uniforme.

A partir del perfil de desactivacién, es posible obtener informacion

adicional. La Figura 32 A muestra la posicion vertical (o masa) del catalizador
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que ha sufrido un cambio visual con el tiempo. Adicionalmente, la Figura 32

B representa su derivada con el tiempo.
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Figura 32. Posicidn (A) y velocidad (B) del perfil de desactivacién en el lecho

catalitico vs time on stream (como posicion y masa de catalizador).

De la Figura 32 B es posible observar que la velocidad de avance del perfil
de desactivacion no es constante. Inicialmente, ésta parte de 1,4 cm-min*
(0,69 geat's) hasta 300 s, pero disminuye rdpidamente a 0,45 cm-min™t (0,24
geat's) a 10s 600 sy a 0,24 cm-min (0,12 geat's) a los 900 s. Finalmente, a
3600 s la velocidad disminuye hasta 1-10° cm'min™ (1:10° geats), la cual
puede considerarse cero. La evolucién de la velocidad de desactivacion
puede ser atribuida al mecanismo secundario observado también en los
ensayos en lecho fluidizado (capitulo 3) y por otros autores [88,216—-218].
Segln éste, el metanol que se alimenta a un catalizador desactivado
reacciona para transformarse en metano y monoxido de carbono, lo cual
implica que incluso cuando el catalizador no es capaz de transformar el
metanol en olefinas, todavia es activo para este proceso secundario. Dicho
mecanismo involucrado en las reacciones secundarias no se entiende
completamente, pero se cree que es causado por la acidez residual que
presenta el catalizador cuando ya no puede producir olefinas a partir de

metanol o por la presencia de hierro en la bentonita. Debido a este
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mecanismo, no todo el metanol alimentado alcanzaria las secciones
inferiores, por lo que la velocidad de avance del perfil de desactivacion no

seria constante.

2. Evolucidén de la estructura porosa

90

La deposicién de materiales carbonosos en el lecho catalitico implica un
cambio en la estructura microporosa del catalizador, la cual es fundamental
para la selectividad de forma de la zeolita en el proceso MTO. Este cambio
puede ser descrito mediante la evolucion en el volumen de microporos con
el tiempo (Figura 33), aunque se ha observado una tendencia similar para

el drea especifica, ya que existe una relacién proporcional entre ambos

parametros.
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Figura 33. Evolucion del volumen de microporos vs time on stream.

Como la reaccion tiene lugar primero en las secciones superiores del
lecho, es de esperar que el volumen de microporos en éstas disminuya
antes que en las secciones inferiores. Tal y como puede verse en la Figura
33, el catalizador en la seccién 0 — 2 cm pierde el 70 % de su volumen de

microporos inicial tras 300 s de reaccion, mientras que en la seccion 4 — 6
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cm pierde un 30 % y en la seccién 10 — 12 cm solo un 5 %. Esta tendencia
puede trasladarse a todas las secciones del lecho catalitico para cada

tiempo.

Tras 3600 s, el catalizador se supone completamente desactivado,
aungue a este tiempo no todas las secciones del lecho presentan un
volumen de microporos similar. La secciéon 0 — 2 cm presenta 0,026 cm3-g?,
la seccion 2 —4 cm 0,045 cm3-gty las secciones inferiores en torno a 0,072
cm3-gL. Esto podria deberse a dos causas: i) 3600 s no es suficiente tiempo
para lograr un estado homogéneo de desactivacion o ii) no todas las
secciones del lecho catalitico se desactivan de igual forma. Cabe pensar que
en la parte inferior del lecho la desactivacion es mas lenta porque: a) a
tiempos cortos no llega metanol, porque se ha convertido en olefinas en la
zona superior y b) a tiempos largos no llega todo el metanol alimentado
porque se ha convertido por el mecanismo secundario en CO y CHs en la

zona superior.

3. Evolucidén de las especies contenidas en el
catalizador

La evolucion del volumen de microporos se debe principalmente a la
formacidén de especies carbonosas. La identificacion de todas estas especies
es una tarea compleja, ya que podrian ser hidrocarburos entre C1y Ci6, cOn
enlaces simples o dobles y morfologia lineal o ciclicas. Debido a esto, se ha
decidido clasificar dichas especies segln su volatilidad, ya sean capaces de
abandonar la estructura del catalizador entre 30 y 750 °C en atmosfera

inerte (volatiles) o a 750 °C en presencia de oxigeno (no volatiles).
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3.1. Especies volatiles

La evolucion de las especies volatiles se muestra en la Figura 34.

310 T T T 1 T /III/ T
"
2
O o~ 1
L O
O un
g &
L c -r_(azg
3 () = ,.":_A/
5 8 ;
KSI)
©
5 g 0-2cm n
o= *4('_6 2-4cm
8 o « 4-6cm
8 = 0,54 ¢ 6-8cm s
&) . —@— 8-10cm
- %= 10-12cm
0,04 Y ]
T T T

0 200 400 600 800 350036003700
Time on stream (s)

Figura 34. Evolucidn de las especies volatiles vs time on stream.

En la Figura 34 es posible observar una rapida formacién de especies
volatiles (en todo el lecho a tiempos cortos de reaccidon). La concentracion
es inicialmente mas alta en la parte superior del lecho y tiende a igualarse
en todo el lecho con el tiempo. La formacion de especies volatiles
corresponde probablemente a la formacion de grupos metoxilo en los
centros acidos del catalizador, como resultado de la adsorcion — reaccién
del metanol y del dimetil éter. El mecanismo por el cual sucede este

fendmeno se muestra en la Figura 35.
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Figura 35. Formacién de grupos metoxilo por reaccién de metanol (A) o
dimetil éter (B). Adaptada de [206].

Una vez se han formado estos grupos, se producen una serie de
reacciones consecutivas sobre ellos, de forma que se alarga la cadena de
hidrocarburos hasta que se alcanza un tamafio molecular especifico, en el
cual (si es estéricamente posible) se produce la desorcion del producto, tal

y como se muestra en la Figura 36.

CHS\:‘ Metanol
g
' + 0
\H .~ CH;
0 0

P Al Si

Centros acidos ocupados

CH \' s
propagacicn

- CH;} Metanol

[ eI M
‘H -~ CH,
(0] (o]
P Al si

Centros acidos ocupados

! adsorbido

! adsorbido

__/ Etileno

H desorbido

Al Si

Centros acidos libres

4 cu, CH- cn-l3

__/ Propileno

H desorbido

0 (0]

Centros acidos libres

Figura 36. Mecanismos de propagacion y desorcion de productos.
Adaptada de [206].

93



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 4: Reactor de lecho fijo

94

Conforme sucede la reaccion, se alcanza un equilibrio en las velocidades
de formacion y desorcion de especies volatiles, lo que supone que la
concentracion de éstas se mantenga aproximadamente constante, tal y
como se observa en la Figura 34. A tiempos de reaccion altos la
concentracién de especies volatiles en todas las secciones del lecho se
encuentra entre el 1,75y el 2,0 % en peso, incluidas aquellas secciones a las
que el frente de desactivacion no ha llegado. En este caso, la presencia de
especies volatiles podria ser atribuida a la adsorcion de los productos
resultantes de las secciones superiores que, a su paso por las secciones

inferiores, se adsorben parcialmente en los centros acidos del catalizador.
3.2. Especies no volatiles

La evolucion de las especies no volatiles se muestra en la Figura 37.
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Figura 37. Evolucion de las especies no volatiles vs time on stream.

La evolucion de las especies no volatiles difiere de la observada para las
volatiles. Se estima que éstas incluyen hidrocarburos de mas de 5 atomos
de carbono y carbono molecular. Por su tamafio o naturaleza, dichas
especies no son capaces de desorberse, por lo que se retienen en los

centros acidos donde se forman, y su concentracion aumenta con el tiempo.
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Este efecto es mas pronunciado en las secciones superiores del lecho, ya

gue a éstas es a las que mayor cantidad de metanol se alimenta.

Cuando el catalizador se supone desactivado (3600 s de reaccion), la
concentracién de especies no volatiles es similar para todas las secciones
del lecho, lo que podria indicar que existe una concentracion maxima
admisible de éstas por el catalizador, a partir de la cual se entiende que éste
se encuentra totalmente desactivado o saturado. Segun los resultados
obtenidos, dicha concentracion maxima podria encontrarse entre el 6,5y el

7,5 % en peso.

De esta seccion se puede concluir que, a partir de los resultados de TGA,
es posible clasificar las especies que causan la desactivacion como volatiles
y no volatiles. Las primeras se forman rapidamente cuando el metanol entra
en contacto con los centros acidos del catalizador y son responsables de la
formacién de hidrocarburos de bajo peso molecular (hasta 5 dtomos de
carbono), asi como las olefinas ligeras. Ademas de esto, estas especies
alcanzan un equilibrio entre las velocidades a las que se forman y se
desorben, lo que hace que su concentracién en el catalizador se mantenga
aproximadamente constante (entre un 1,75 y un 2,0 % en peso). Por el
contrario, las especies no volatiles se forman a partir de las anteriores
[231,232], y se acumulan en los centros acidos del catalizador al no poder
desorberse. Esto causa el bloqueo de los poros y la consecuente
desactivacion del catalizador cuando alcanzan una concentracion maxima,

entre 6,5y 7,5 % en peso.
4. Evolucion de las propiedades acidas

Tal y como se ha comentado anteriormente, los centros acidos del
catalizador son los lugares de mayor importancia para el proceso MTO, ya

gue en ellos se forman los productos de reaccion y las especies causantes
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de la desactivacion. Debido a esto, el cambio que sufre la acidez del
catalizador durante la reaccién puede considerarse un parametro
fundamental para conocer cémo sucede el fendmeno de desactivacion. Sin
embargo, no todos los centros acidos presentes en el catalizador son
iguales, por lo que es conveniente clasificarlos segln su fuerza acida. Esta
clasificacion se realiza a través del analisis por desorcion de amoniaco a
temperatura programada (TPD), segun la desorcidn se produzca entre 100
y 300 °C (centros acidos débiles) o entre 300 y 500 °C (centros acidos

fuertes).

4.1. Centros acidos débiles

En la Figura 38 se muestra la evolucién de la concentracién de centros

acidos débiles con el tiempo para cada seccion del lecho catalitico.
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Figura 38. Evolucién de la concentracion de los centros acidos débiles vs

time on stream.

La evolucion de la concentraciéon de centros acidos débiles muestra una
tendencia clara con el tiempo, que ademas es similar para todas las
secciones del lecho. Durante los primeros 100 s, se produce la formacién de

una serie de hidrocarburos de bajo peso molecular, que se generan
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principalmente en la seccion 0 — 2 cm donde sucede la reaccién. Los
hidrocarburos que se encuentran en el catalizador son, principalmente,
grupos metoxilo (X-OH-CH>, donde X puede ser Si, Al o P) en la secciones
superiores y productos (olefinas ligeras) en las inferiores [215,233]. Debido
a que algunos de estos se adsorben en los centros acidos, la acidez débil del

catalizador es inferior a la original.

Durante los siguientes minutos, la acidez débil de todas las secciones del
lecho se incrementa hasta un maximo a los 300 s aproximadamente. Esto
puede deberse al avance del perfil de reaccion, el cual alcanza la seccién 6
— 8 cm a ese tiempo. Para las secciones superiores, los centros acidos
débiles quedan ocupados por una mezcla de grupos metoxilo e
hidrocarburos de elevada acidez débil, lo que causa que la acidez del
catalizador sea mayor que la original. A partir de los 300 s de reaccion, la
acidez débil del catalizador disminuye en todas las secciones del lecho
debido a la evolucion de las especies iniciales, de bajo peso molecular, hacia
otras de mayor numero de carbonos y peso molecular, que son menos
acidas. A los 3600 s, todos los centros acidos débiles quedan bloqueados, lo
gue causa que la concentracion de estos se aproxime a cero para todas las

secciones del lecho.
4.2. Centros acidos fuertes

En la Figura 39 se muestra la evolucion de la concentracion de centros

acidos fuertes con el tiempo para cada seccion del lecho catalitico.
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Figura 39. Evolucién de la concentracién de los centros acidos fuertes vs

time on stream.

La evolucion de la concentracion de centros acidos fuertes presenta una
tendencia diferente a la obtenida para los centros acidos débiles. En este
caso, la acidez del catalizador a los 100 s es menor que la original para todas
las secciones del lecho catalitico, y tanto menor cuanto mas arriba se

encuentre la secciéon en el lecho.

Tras los primeros minutos de reaccion, la concentracion de centros acidos
fuertes disminuye hasta un minimo, que se alcanza entre 600 y 900 s. Esto
podria deberse a la formacion o adsorcion de especies menos acidas, que
no intervienen en la obtencion de los productos de interés pero que ocupan
este tipo de centros acidos. Ademas, esta disminucién de la acidez fuerte es
mayor en las secciones superiores del lecho por lo que podria estar

relacionada con el avance del perfil de reaccién.

A tiempos de reaccién mas largos (3600 s), las especies adsorbidas en los
centros acidos fuertes evolucionan hacia otras mas acidas o simplemente
se desorben, dejando libres los centros acidos, lo que incrementa la

concentracion de estos.
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4.3. Contribucion de la quimisorcion

Adicionalmente al cdlculo de la concentracion de centros acidos, el
analisis por TPD permite estimar la relacién entre el amoniaco fisisorbido y
quimisorbido durante el ensayo de cada muestra. Esto se realiza segun el
procedimiento descrito en el capitulo 2 (apartado 3.7) y los resultados

obtenidos se muestran en la Figura 40.
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Figura 40. Evolucion de la contribucion de la quimisorcion vs time on

stream.

La contribucion de la quimisorcion de amoniaco presenta una tendencia
descendente con el tiempo. A los 100 s, el frente de reaccidon alcanza la
seccion 0 — 2 cm del lecho catalitico y parte de los productos obtenidos son
adsorbidos en secciones inferiores, ocupando algunos de los centros acidos
del catalizador y disminuyendo la contribuciéon de la quimisorcién. A
tiempos mayores, el catalizador se desactiva, pero conserva parte de su
acidez fuerte y por tanto en torno a un 20 % de capacidad para la
guimisorcion.

Dada la evolucién de la acidez débil y fuerte del catalizador con el tiempo

de adicién de metanol, se puede concluir lo siguiente. La transformacion de
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metanol en olefinas sucede en los centros acidos débiles, pues son estos los
que presentan actividad en los primeros minutos de reaccion, cuando las
olefinas se obtienen como productos mayoritarios. Por otro lado, el
mecanismo secundario descrito anteriormente sucede en los centros acidos
fuertes, ya que son estos los Unicos que presentan acidez cuando el
catalizador se desactiva y los productos que se obtienen son metano vy

monoxido de carbono.

5. Conclusiones obtenidas de los ensayos en

reactor de lecho fijo

100

A continuacidn, se presentan las principales conclusiones obtenidas como
resultado del estudio de la desactivacion del catalizador con reactor en

configuracién de lecho fijo.

Los ensayos de desactivacion del catalizador muestran que el avance del
frente de desactivacion supone un cambio visible en la coloracién del lecho
catalitico. Este cambio permite obtener la velocidad de avance del frente,
la cual no es constante, sino que es mayor a tiempos cortos (100 — 300 s de
reaccion) como resultado de la rapida formacidon de especies activas en la
estructura del catalizador. Tras 300 s de adicion de metanol, la velocidad de
avance del perfil disminuye drasticamente, efecto que puede atribuirse al
mecanismo secundario. Este aparece en otros trabajos y puede atribuirse a
la acidez residual que presenta el catalizador cuando se desactiva para la
produccion de olefinas. La transformacion parcial del metanol en metanoy
monoxido de carbono, a su paso por las secciones desactivadas del lecho,
implica que éste no alcanza las secciones activas del catalizador, lo cual

reduce la velocidad de avance del perfil.
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Ademds de un cambio de color, el avance del frente de desactivacion
también supone un cambio en otras propiedades del catalizador, como su

estructura microporosa, las especies retenidas en ésta o su acidez.

El volumen de microporos del catalizador, cuantificado por adsorciéon de
CO,, se ve modificado conforme sucede la desactivacion. Este volumen
disminuye rapidamente en las secciones superiores del lecho, pero lo hace
con mavyor lentitud en las inferiores. Dicha disminucién del volumen de
microporos puede atribuirse a la formacién y acumulacién de especies en
la estructura del catalizador, de forma que el CO, no puede adsorberse.
Adicionalmente, cuando se alcanza el estado estacionario (a 3600 s) el
catalizador presenta un aspecto homogéneo, aunque el volumen de
microporos de las secciones superiores es menor que el de las secciones

inferiores.

Las especies contenidas en el catalizador incluyen moléculas de distinta
naturaleza que han sido clasificadas por TGA como volatiles o no volatiles,
segln la temperatura a la cual se eliminan y si, para ello, requieren de
combustion con oxigeno o no. Los resultados muestran que las especies
volatiles se forman rapidamente y se estabilizan en una concentracion
constante. Por otro lado, las especies no volatiles se forman gradualmente
en la estructura del catalizador, pero se acumulan progresivamente hasta

alcanzar una concentracion maxima, haciendo que éste se desactive.

El cambio en el perfil de desactivacion se relaciona con un cambio en Ia
acidez del catalizador, la cual presenta diferente tendencia en funcion de si
se trata de acidez débil o fuerte. Para los centros acidos débiles, su
concentracién se incrementa inicialmente por la rapida formacion de
especies que presentan elevada acidez, lo cual a su vez incrementa la
velocidad de reaccion. Este incremento se produce hasta un maximo en

torno a los 300 s de adicién de metanol, tras lo cual cae progresivamente

101



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 4: Reactor de lecho fijo

102

hasta cero. Para los centros acidos fuertes, la tendencia es la opuesta.
Inicialmente, su concentracion disminuye hasta un minimo entre 300 y 900
s, tras lo cual aumenta hasta alcanzar un valor diferente de cero. Segun esto,
la existencia de acidez fuerte a tiempos largos de reaccion podria ser la
causa del mecanismo secundario citado anteriormente, pues son los Unicos
centros acidos que se mantienen cuando el catalizador lleva un tiempo largo

(3600 s) en operacion.
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CAPITULO 5: REACTOR DE LECHO

FLUIDIZADO DE DOS ZONAS — ESTRATEGIAS
PARA COMBATIR LA DESACTIVACION

Este capitulo contiene los resultados derivados de los ensayos con reactor
de lecho fluidizado de dos zonas (TZFBR). Se presenta también el estudio de
la formacién y la combustiéon de coque y se plantean estrategias para

reducir la desactivacion del catalizador.

1. Estudio de la formacion y combustion de coque

1.1. Formacion y combustion de coque en lecho

fluidizado convencional

De forma previa a la implementacion del reactor de dos zonas, se ha
realizado un estudio de la formacion de coque. Esto se hace en
configuracién de lecho fluidizado convencional para un lecho catalitico de
3,5 cm de altura (8 g de catalizador, equivalente a la zona de reaccién del
reactor de dos zonas). Adicionalmente, también se ha estudiado la
combustion de coque, lo que se hace en configuracion de lecho fluidizado
convencional para un lecho catalitico totalmente desactivado, cuyo coque
se obtiene tras 130 min en reaccion, de 5,5 cm de altura y 13 g de

catalizador. Ambos estudios se realizan a 500 °C.

Las alturas de lecho se han fijado por ser las que se utilizan en los ensayos
en el lecho fluidizado de dos zonas, de forma que los resultados obtenidos
en lecho fluidizado convencional sean comparables a éste, y proporcionen
una idea de las velocidades maximas alcanzables en cada una de las zonas

del reactor.
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Los resultados obtenidos se muestran de forma conjunta en la Figura 41.
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Figura 41. Velocidades de formacion y combustién de coque en funcién del
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tiempo de adicion de metanol y del porcentaje de oxigeno alimentado

(configuracion de lecho fluidizado convencional).

La velocidad de formacion de coque parte de un valor alto, que concuerda
con la alta tendencia inicial a formar coque que presenta el catalizador
utilizado. Esta velocidad inicialmente es de 4,32 mgc-geat *minty disminuye
rapidamente conforme el catalizador se desactiva. A los 45 min
aproximadamente, la velocidad de formacion alcanza los 0,18
mgc-geat --mint.

Por otra parte, la velocidad de combustion de coque depende de la
concentracién de oxigeno alimentado, en estos ensayos un 4,0, 7,5y 10,8
% en volumen del caudal total, aunque la tendencia observada en la
combustion de coque es similar para todos ellos. Inicialmente se produce
un aumento en la velocidad de combustién de coque, alcanzandose un
maximo alos 20 min (1,44 y 1,2 mgc-geat *mint) para 7,5y 10,8 % de oxigeno

y alos 38 min (0,73 mgc-geat *mint) para un 4 % de éste. Este maximo inicial
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puede explicarse a través de la presencia de hidrogeno en el coque, cuya
velocidad de combustién es mayor a la de éste y hace que parte del oxigeno
se utilice en quemarlo, aumentando la velocidad de formacién de CO;

cuando ya no existe hidréogeno [234-241].

Ademas, existe una diferencia relevante entre las velocidades maximas
de formacién y de combustion de coque. Incluso en el caso mas favorable
(conun 10,8 % de oxigeno) la primera alcanza mas de dos veces la segunda.
La evolucidn de éstas es diferente, mientras que la velocidad de formacion
de coque parte de un valor elevado que disminuye rapidamente, al
encontrarse disponible todo el volumen de los poros para formar coque, la

segunda evoluciona de forma mas paulatina.

Mediante los resultados obtenidos es posible calcular la cantidad total de
coque formado o reaccionado a partir del area bajo las curvas de la Figura
41. De esta forma, se ha obtenido que la cantidad de coque formado
corresponde a 60,4 mgc-geat * Mientras que la cantidad de coque eliminado
por combustion es de 68,9, 64,4y 72,2 mgc-8eat * (para un 4,0, 7,5y 10,8 %
de O respectivamente). Las discrepancias obtenidas entre la formacién y
combustion de coque pueden deberse al método de obtencién de los
mismos, ya que el carbono formado se ha obtenido como diferencia en el
balance del muestreo a cada tiempo mientras que el carbono reaccionado
se ha obtenido como suma del carbono en CO y CO; durante la
regeneracion. En dicha suma se tiene en cuenta tanto la contribucién de CO
como de CO,, aunque durante la mayor parte del proceso de regeneracién
el producto mayoritario sea el primero, y no es hasta bajas concentraciones

de coque (< 5 mgcgeat) que la contribucidn de CO; se hace relevante.

Casitodo el coque formado a 500 °C (un 94,7 %) se genera en los primeros
20 min de reaccién, mientras que en ese tiempo y a esa temperatura se

consigue regenerar un 36,6, 57,9 y 63,2 % del carbono total regenerado
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(paraun 4,0, 7,5y 10,8 % de O; respectivamente). Esto implica que en ese

periodo se produce acumulacién de coque en el catalizador.

Adicionalmente, es posible observar que a 500 °C la velocidad de
combustion de coque no es suficiente para eliminar éste conforme se
genera, y mantener el catalizador con una baja concentracién del mismo.
Debido a esto, es necesario aumentar dicha velocidad de combustion hasta
equipararla con la velocidad de formacién. Esto podria lograrse de dos
formas: aumentando la temperatura en la zona de regeneracién o
aumentando el caudal de oxigeno alimentado a la misma. La primera opcidn
se ha desestimado debido a que el reactor es de lecho fluidizado y por tanto
se considera isotermo. Aunque ésto podria lograrse mediante un sistema
de calentamiento de doble zona, el movimiento del lecho haria que no
existieran dos temperaturas bien diferenciadas entre ambas zonas, sino que
presumiblemente se tendria un perfil gradual de temperatura. En cuanto a
la segunda opcion, se debe tener en cuenta que al tratarse de un Unico
equipo sin frontera fisica que separe las dos zonas, el oxigeno que se
alimenta a la zona de regeneracion debe reaccionar totalmente en ésta, ya

que podria quemar los productos de reaccién si alcanzara la zona superior.

Es de esperar que en el TZFBR se alcance el equilibrio cuando la velocidad
de formacion de coque en la zona superior sea igual a la de combustion de
coque en la zona inferior. La Figura 42 muestra ambas velocidades, frente a
la concentracién de coque, y permite estimar el valor de concentracién de

coque en que se alcanzaria ese equilibrio.
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Figura 42. Velocidades de formacion y combustién de coque en funcién de
la concentracion de coque y del porcentaje de oxigeno alimentado

(configuracion de lecho fluidizado convencional).

La concentracién de coque a la que se alcanza el equilibrio entre la
velocidad de formacion y combustion depende de la concentracién de
oxigeno alimentado. Sin embargo, para las tres concentraciones estudiadas,
la tendencia es similar, obteniéndose una concentracion de coque de 45,5,
41,3y 38,1 mgcgat tparad, 7,5y 10,8 % respectivamente, que corresponde

a un estado muy avanzado de desactivacion del catalizador.

1.2. Estudio de la conversion de oxigeno en la zona de
regeneracion

Para corroborar lo anterior, se ha realizado un estudio de la conversion
de oxigeno en la zona inferior del reactor, el cual se lleva a cabo en
configuracion de lecho fluidizado convencional para un lecho catalitico de

5,5 cm de altura que parte de un estado de desactivacion completa (al igual
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que en el estudio de la velocidad de combustion de coque del apartado

anterior). Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 43.
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Figura 43. Conversion de oxigeno en la zona de regeneracién (partiendo de
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un catalizador desactivado).

Al alimentar oxigeno al lecho de catalizador desactivado, se produce su
conversién por reaccion con las especies carbonosas. La velocidad de esta
reaccion depende de la temperatura, el caudal, la concentracién de coque
y la concentracion de oxigeno en la alimentacién. Como las dos primeras
variables se han fijado, la conversién de oxigeno depende de su
concentracién en la alimentacién (invariable con el tiempo) y de la

concentracion de coque (variable con el tiempo).

Al alimentar un 4,0 % en volumen de oxigeno, se produce conversién
completa del mismo. Esto sucede hasta que la concentracion de coque en
el lecho disminuye lo suficiente para que no se observe conversion
completa, fendmeno que se da a partir de 75 min. Si la concentracion de
oxigeno en la alimentacién aumenta (hasta 7,5y 10,8 %), no se produce

conversion completa, lo que supone que parte del oxigeno alimentado
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atraviesa el lecho catalitico sin reaccionar. Esto sucede desde el inicio, e
implica que en el reactor de dos zonas el oxigeno accederia a la zona de
reaccion incluso cuando la concentraciéon de coque en la parte inferior es
maxima.

Ademas de la conversion con el coque, en los primeros minutos el oxigeno
reacciona con el hidrogeno presente en éste, lo que supone la formacion de
agua. La presencia de agua en la corriente de salida no se ha contabilizado,
aunque solo se observa durante los 20 primeros minutos, lo que podria
indicar que dicho hidrégeno se encuentra en baja proporcion y es mas

reactivo que el carbono depositado.

Segun estos resultados, la regeneracion se encuentra limitada por la
temperatura o por la altura de lecho. Modificar estas variables en el reactor
de dos zonas podria ser posible, sin embargo, un aumento de la
temperatura en la zona de regeneracion supondria que también aumente
la temperatura en la zona de reaccién y un aumento de la altura de lecho
implicaria costes adicionales, pues al tener mucho mas catalizador
regenerando que reaccionando se pasaria a tener un reactor de combustién

en lugar de un reactor MTO.

De todo esto se puede concluir que, ante la elevada tendencia a formar
coque del catalizador, no solo basta con aumentar la velocidad a la que se
regenera éste, sino que es necesario buscar alternativas que disminuyan su
velocidad de formacion simultdaneamente, hasta que ambas queden

equilibradas.
1.3. Comparacion entre CFBRy TZFBR

Se ha comparado la velocidad de formacion de coque en el reactor de
lecho fluidizado convencional (CFBR) con la que se produce en el reactor de

dos zonas (TZFBR), los resultados obtenidos se muestran en la Figura 44.
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Figura 44. Velocidad neta de formacién de coque en funcién del tiempo de

alimentacion de metanol y del tipo de reactor utilizado.

En el CFBR se parte de una velocidad de formacion elevada que disminuye
rapidamente debido a que en los poros del catalizador se forma el coque,
con lo que éste satura. En el TZFBR, al existir combustion de los productos
carbonosos, la velocidad neta de formacion de coque es menor a tiempos
cortos y la desactivacion es mas lenta. A tiempos largos, esta velocidad
disminuye a causa de la continua acumulacion de productos carbonosos ya
qgue la velocidad de combustidén no es suficiente para equilibrar a la de

formacion.

2. Reactor de lecho fluidizado de dos zonas:

Ensayos sin coalimentacion de agua

110

La aplicacion del reactor fluidizado de dos zonas al proceso MTO se ha
llevado a cabo mediante el estudio de dos de las variables que mas afectan
al proceso: temperatura y concentracion de oxigeno en la regeneracion. En
este estudio se ha observado el efecto que tienen éstas sobre la conversion,

el rendimiento a productos y la evolucion de la desactivacion, para
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posteriormente comparar estos resultados con los obtenidos en el reactor

de lecho fluidizado convencional.
2.1. Efecto de temperatura y caudal de oxigeno

Se ha estudiado el efecto de la temperatura (500 y 550 °C) y de la
concentracién de oxigeno alimentado a la zona de regeneracion (7,5 y 10,8
% en volumen) sobre la conversion, el rendimiento a productos vy la
desactivacion. Los resultados obtenidos para la conversion y el rendimiento

a olefinas se muestran en la Figura 45.
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Figura 45. Evolucion de la conversion y el rendimiento a olefinas en funcion
del tiempo, de la temperatura y de la concentracién de oxigeno en el reactor

de dos zonas.

Inicialmente la conversion se encuentra por encima del 95 % en todos los
casos. Sin embargo, ésta disminuye mas rapido a 550 °C, lo que puede
atribuirse a que a esta temperatura el catalizador posea mayor tendencia a
formar coque (capitulo 3). Ademas, tras la desactivacion, la conversion se

estabiliza en valores mas altos a 550 °C, efecto que puede ser atribuido a la

111



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

112

accion del mecanismo secundario, que se ve favorecido a mayor
temperatura. Alimentar mayor concentracién de oxigeno también afecta
a la conversion, siendo menor para los ensayos con 10,8 % de O,. Este
efecto se puede explicar considerando que la conversion alcanzada en el
catalizador desactivado es principalmente debida al mecanismo secundario
de transformacion del metanol por acciéon del coque. Cabe esperar que la
concentracién de coque en el equilibrio sea menor con una alimentacién

mas rica en oxigeno, y eso reduciria la conversion por este mecanismo.

El rendimiento inicial a olefinas es mayor a 550 °C (65 % frente a 40 %).
Conforme la reaccién avanza, éste evoluciona de forma similar para ambas
temperaturas, aumentando hasta un 75 % a 550 °Cy hasta 43 — 50 % a 500
°C, ambos a los 23 min. Como se ha observado que la desactivacion es mas
rapida a mayor temperatura, para 550 °C el rendimiento a olefinas cae
proximo a cero a los 60 min aproximadamente, mientras que lo hace a los
90 min para 500 °C. Este efecto se ve acelerado cuando se alimenta una
mayor concentracion de oxigeno, y lo hace en mayor medida a 500 °C,
cuando el oxigeno no reaccionado asciende a la zona de reaccion y quema

parte de las olefinas producidas.

El mecanismo secundario citado anteriormente también se ve afectado
por la temperatura y la concentracion de oxigeno. En la Figura 46 se
muestra la evolucion temporal del rendimiento a CHa y CO, y el efecto de

estas variables sobre dicha evolucion.
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Figura 46. Evolucion del rendimiento a CHa y CO en funcién del tiempo, de

la temperatura y de la concentracidn de oxigeno en el reactor de dos zonas.

La evolucion de los rendimientos a CHa y CO sigue la tendencia observada
en el reactor convencional. Inicialmente éstos parten proximos al 5 % y se
incrementan conforme se produce la desactivacién del catalizador. Sin
embargo, al existir reaccion y regeneracion de forma simultanea, el CO a la
salida del reactor sera la suma del producido por combustion del coque y el
obtenido por el mecanismo de reaccién secundario. Debido a esto, asignar
la contribucién de uno u otro a un cambio en el rendimiento observado es
una tarea compleja y cuando se hable de ello se hara desde un punto de
vista hipotético, pues no se tienen analisis del gas en la transicion entre las

dos zonas del reactor, que podrian confirmar esta hipotesis.

Como la desactivacion es mas rapida a 550 °C, el incremento en los
rendimientos a CHa y CO también lo es, asi como el valor final que alcanzan
éstos cuando el catalizador se encuentra totalmente desactivado. Esto

ultimo se debe a que la conversion también es mayor a 550 °C.
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El aumento en la concentracion de oxigeno también afecta a la evolucion
de los rendimientos, pero lo hace de diferente forma en funcién de la
temperatura. A 500 °C existen dos periodos bien diferenciados, cuya
transicion se da a los 75 min aproximadamente. En el primero, el
rendimiento a CHs y CO es mayor cuando mas oxigeno se alimenta. Esto se
puede explicar suponiendo que alimentar mayor concentracién de oxigeno
implica que mayor parte de éste llegue a la zona de reaccidon, guemando los
productos mas reactivos (olefinas), aumentando asi los rendimientos a CHa
(que es menos reactivo) y CO (que proviene de la combustion de éstas). En
la segunda etapa, mayor concentracion de oxigeno disminuye los
rendimientos a CHa (ya que éste es el que reacciona al no existir produccion
de olefinas) y a CO. Este ultimo debido a que al consumirse CHa, se produce
menor cantidad de CO por mol de oxigeno que si lo hacen otras moléculas
con mayor relacion C/H. A 550 °C la tendencia es similar, aunque se debe
tener en cuenta que ésta se ve desplazada en el tiempo debido a que el
catalizador se desactiva antes. Ademas, a esta temperatura los
rendimientos obtenidos cuando el catalizador se desactiva son mayores
para mayor concentracién de oxigeno, lo que puede atribuirse a que a esta
temperatura la conversion de oxigeno en la zona de regeneracién es mayor,

y por tanto asciende menor cantidad de oxigeno a la zona de reaccidn.

Adicionalmente, se ha analizado la evolucidn en los rendimientos de CO»
y coque. Estos se ven afectados por la temperatura y la concentracion de
oxigeno alimentada a la zona de regeneracion, y el cambio que se observa

en ellos se muestra en la Figura 47.
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Figura 47. Evolucion del rendimiento a CO2 y coque en funcion del tiempo,

de la temperatura y del caudal de oxigeno en el reactor de dos zonas.

La evolucién en el rendimiento a coque presenta una tendencia similar
independientemente de la temperatura y la concentracion de oxigeno en el

rango estudiado.

Inicialmente, se parte de rendimientos altos a coque, que disminuyen con
el tiempo. Estos rendimientos son mas altos para 500 °C que para 550 °C, lo
que puede atribuirse a un cambio en la naturaleza del coque formado. A
menor temperatura, se cree que las especies carbonosas que se forman son
principalmente carbocationes de benceno muy metilados, que debido a su
mayor tamafio bloquean los poros de la zeolita. A mayor temperatura, las
principales especies que se forman son poliaromaticos neutros, cuya menor
relacion C/H hace que sean menos reactivas [34,36,114,242]. Segun esto, el
coque formado a 500 °C contiene mas atomos de carbono por molécula, lo
que explica que a esta temperatura se contabilice mayor rendimiento a C
qgue a 550 °C, donde se ha observado un rendimiento menor. El rendimiento

a CO; mantiene la tendencia observada para el coque. Al aumentar la
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temperatura disminuye éste porque, aunque la velocidad de regeneracion
se ve favorecida, las especies que se forman a 550 °C son menos reactivas,
se consigue eliminar menor cantidad de éstas, y por tanto se obtiene menor

rendimiento a COs.

La concentracion de oxigeno alimentada también afecta a los
rendimientos a coque y a CO,. Sobre el primero lo hace de forma inversa,
disminuyendo el rendimiento a coque al alimentar mayor concentracion de
Oy, puesto que el catalizador se regenera en mayor medida. El efecto sobre
el segundo es directo, pues mayor concentracién de oxigeno hace que se

regenere mas coque y por tanto que aumente el rendimiento a CO..

2.2. Comparacion entre el CFBR y el TZFBR

En este apartado se comparan los resultados anteriores con los obtenidos
en el reactor de lecho fluidizado convencional. Para ello se trabaja a 500 °C,
con un 7,5 % O; alimentado a la zona de regeneracion y con una ratio
MeOH: N; = 2:1 alimentado a la zona de reaccion. En la Figura 48 se

presenta la distribucion inicial de productos para ambos reactores.

Y/ TZFBR |

CFBR

Figura 48. Distribucion inicial de productos en funcién del tipo de reactor

utilizado (TOS = 3 min).
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La distribucion de productos obtenida en los primeros minutos de
reaccion es similar para ambas configuraciones de reactor. Sin embargo,

existen diferencias entre los rendimientos a hidrocarburos, y a CO y CO».

La discrepancia observada entre los rendimientos a hidrocarburos (en
suma, un 12,7 % menores para el TZFBR) se debe a la combustion de éstos
con el oxigeno no reaccionado en la zona inferior, que al llegar a la zona
superior los quema produciendo CO y CO; (que, en suma, aumentan su
rendimiento un 10,7 % frente al obtenido en el CFBR). Este fendmeno de
combustion de algunos productos se ha observado con anterioridad en el
estudio de combustion de coque, donde se alimentaba oxigeno a un lecho
completamente coquizado y la conversién del mismo no era del 100 % con

un 7,5 % de Oa.

Por ultimo, el rendimiento a coque es similar con ambos reactores. Esto
se debe a que, a pesar de existir mas de un 30 % de éste, la velocidad de
regeneracion se ve limitada por la temperaturay la concentracion de coque

en el lecho, siendo ésta ultima baja en los primeros minutos de reaccion.

La distribucién de productos cambia con el tiempo. Esta evolucion se

presenta, para la conversion y el rendimiento a olefinas, en la Figura 49.
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Figura 49. Evolucion de la conversion y el rendimiento a olefinas en funcion
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del tiempo y del tipo de reactor utilizado.

La evolucion de la conversion se debe a la desactivacion del catalizador.
Con el CFBR, ésta se produce en torno a los 23 min de reaccion, lo que se
traduce en una caida de la conversion hasta estabilizarse en un 50 %. Con
el TZFBR la tendencia es similar, aunque la caida de la conversion se ve
retrasada hasta los 90 min aproximadamente, momento en el que ésta se

estabiliza en un 70 % aproximadamente.

Cabe destacar que entre ambos reactores existen discrepancias
observadas para la conversion final. Estas se deben a que en el TZFBR se
produce la regeneracién continua del catalizador (incluso cuando éste se
encuentra saturado de coque), por lo que la fraccion de éste que se
regenera en cada minuto permite que mayor parte del metanol se

convierta. Es por esto que con el TZFBR se obtiene mayor conversion final.

Con el reactor de dos zonas es posible observar un cambio en el
rendimiento a olefinas que no se observa en el reactor convencional. En

éste, se parte de un rendimiento del 40 % que aumenta hasta un 51 % a los
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23 min para caer progresivamente hasta un 5 % a los 90 min. Con el CFBR,
se parte de un rendimiento del 51% que cae préximo a cero a los 23 min.
Esto podria indicar que, durante la reaccién, existe un cambio en el
mecanismo de reaccion que no es posible observar con el reactor

convencional debido a la rapida desactivacion del catalizador en éste.

La evolucion del rendimiento a olefinas presentada en la Figura 49 se
debe a un cambio en la distribucién individual de cada una de éstas: etileno

y propileno. Este se muestra en la Figura 50.
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Figura 50. Evolucion del rendimiento a propileno y etileno en funcion del

tiempo y del tipo de reactor utilizado.

La evolucidn del rendimiento a cada de las olefinas difiere en funcion de
si se opera con un reactor u otro. En el reactor CFBR predomina la
produccion de etileno sobre la de propileno (30 % frente 21 % inicialmente)
aungue ambos rendimientos disminuyen rapidamente debido a la
desactivacion del catalizador. Con el TZFBR se observa una evolucion
diferente a la anterior. Inicialmente el producto predominante es el

propileno (con un rendimiento del 25 % frente al 15 % del etileno). Con el
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tiempo, el rendimiento a éste se mantiene (e incluso aumenta ligeramente)
hastalos 23 min, momento en el que comienza a disminuir progresivamente
hasta un valor proximo a cero a los 90 min. El rendimiento a etileno
evoluciona de otra forma, aumentando con el tiempo hasta un 25 % a los
23 min, y manteniéndose durante otros 20 min. A partir de los 43 min
comienza a disminuir, siguiendo la tendencia que se observaba en el

propileno, y se estabiliza cerca del 5 % a los 90 min.

Aungue ambos rendimientos presentan una tendencia similar pero
desplazada con el tiempo, existe la posibilidad de que el mecanismo de
formacién de cada una de las olefinas obedezca a un mecanismo diferente.
Esta hipotesis ha sido propuesta por otros autores, que sugieren que cada
una de las olefinas sigue una ruta de formacion diferente, aunque ambas se
encuentren englobadas dentro del mecanismo de doble ciclo [167,220—-
225,243,244]. Segun éste, el propileno se obtiene a partir del ciclo de las
olefinas, mientras el etileno se produce mediante el ciclo de los aromdticos.
Ademas de los productos que se obtienen de ellos, cada ciclo se ve
favorecido de forma diferente segun el estado de desactivacién del
catalizador. Asi, el primero domina el proceso mientras el catalizador es
activo, mientras que el segundo es el que predomina cuando el catalizador
adquiere cierto grado de desactivacién. Este mecanismo explicaria por qué
se observa diferente tendencia en la evoluciéon de los rendimientos a
propileno y etileno, siendo el primero favorecido en los primeros minutos
de reaccion (cuando el catalizador no posee coque) mientras el segundo

aumenta su rendimiento cuando el catalizador se va desactivando.

Ademas del cambio en el rendimiento a olefinas, la desactivacion del
catalizador se asocia, como se ha visto anteriormente, con el aumento en

los rendimientos a CHs4 y CO. Adicionalmente, al operar en reactor de dos
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zonas, se produce CO y CO, como consecuencia de la regeneracion. La

evolucion de estos productos se muestra en la Figura 51.
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Figura 51. Evolucion del rendimiento a CH4, CO, CO2 y coque en funcion del

tiempo y del tipo de reactor utilizado.

La evolucion de CHa y CO (resultado de la transformacion de metanol por
el mecanismo secundario) se ha observado con anterioridad en el CFBR. En
éste, su rendimiento parte del 5 % y del 0 %, respectivamente, y aumentan
hasta los 23 min cuando el catalizador se desactiva. A partir de ese tiempo
se mantienen constantes en torno al 30 % y al 18 % respectivamente. En el
TZFBR la evolucion de estos rendimientos es similar, aunque el aumento se
produce de forma mas paulatina debido a que la desactivacion el catalizador
también lo es. Tras esto, a los 90 min los rendimientos a CHa y CO alcanzan

el 35 %y el 21 % respectivamente.

Por otro lado, la regeneracion que sucede en la zona inferior produce CO
y CO2, que ascienden a la zona superior y abandonan el reactor. Ademas, si
parte del oxigeno alimentado Ilega a la zona de reaccion, se consumira para

quemar parte de los hidrocarburos producidos, lo que también generara CO
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y COz. Si se compara la evolucion del rendimiento a CO; entre ambos
reactores, es posible observar que en el CFBR no se produce éste
(rendimiento inferior al 1 %), mientras que el TZFBR se obtiene un
rendimiento inicial del 6,5 % que aumenta progresivamente hasta un 8,5 %.
El hecho de que se obtenga CO, como producto, podria indicar que existe
exceso de oxigeno alimentado, lo que podria favorecer la regeneracion si

ésta no se viera limitada por la temperaturay la altura de lecho.

Por ultimo, la evolucién del coque que se genera en la reaccion también
difiere entre ambos reactores. En el CFBR se parte de un rendimiento inicial
cercano al 30 %, que disminuye rapidamente hasta cero a los 23 min, debido
a la rapida saturacion del catalizador. En el TZFBR, se parte de un
rendimiento inicial similar, que desciende entre los 3 y los 23 min hasta el
25 %. Este rendimiento se mantiene durante 42 min y posteriormente cae
de nuevo hasta el 10 % a los 90 min, momento en el que el catalizador se
satura de coque. En esta evolucion es posible observar tres etapas bien
diferenciadas, que concuerdan con el mecanismo de doble ciclo descrito
anteriormente. Una etapa inicial entre los O y los 23 min, que
corresponderia con el periodo en el que el ciclo de las olefinas se ve
favorecido (baja cantidad de coque en el catalizador y produccién de
olefinas, propileno sobre etileno), una segunda etapa entre los 23 y los 66
min, en la que domina el ciclo de los aromdticos (cierta cantidad de coque
en el catalizador y produccién de etileno) y finalmente, una tercera etapa a
partir de los 90 min en la que el catalizador se encuentra saturado de coque.
En esta Ultima etapa la cantidad de coque se mantiene constante
(rendimiento proximo a cero) debido a que se alcanza un equilibrio entre
las velocidades de formacion y regeneracion del mismo, de forma que la
misma cantidad de coque que se produce se regenera, obteniéndose como

CO, vy CO.
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Al realizarse la regeneracion del catalizador tras los ensayos en el TZFBR,
se obtuvo que la masa de coque al final del experimento esta proxima al 10
% del peso de éste, la misma que se obtiene en la regeneracion tras los
ensayos en el CFBR (capitulo 3) y la que se obtiene como suma de las
especies volatiles y no volatiles (del andlisis por TGA) en el reactor de lecho
fijo (capitulo 4). Esto podria indicar que la cantidad de coque necesaria para
desactivar totalmente el catalizador es independiente del tipo de reactor

que se utilice.

3. Reactor de lecho fluidizado de dos zonas:
Ensayos con coalimentacion de agua

La implementacion del reactor de lecho fluidizado de dos zonas en el
proceso MTO parece una alternativa prometedora para combatir el proceso
de desactivacién del catalizador. Sin embargo, a pesar de triplicar el tiempo
en el que se producen olefinas antes de que la desactivacion disminuya
demasiado el rendimiento a éstas, este tiempo sigue sin ser suficiente para

proponer un escalado de dicha tecnologia.

Como via adicional de mejora, se propone la coalimentacién de agua
junto con el metanol, la cual arrojo resultados prometedores en los ensayos
en lecho fluidizado convencional (CFBR), en el capitulo 3. De las tres ratios
molares estudiadas en éste, se ha seleccionado 1:1 MeOH: H,0, ya que es

la que en mayor medida retrasa la desactivacion del catalizador.
3.1. Efecto de |la temperatura

El agua, al adsorberse sobre los centros acidos del catalizador, compite
con las moléculas precursoras del coque haciendo que se reduzca en gran

medida la formacion de éste [39,226—230]. Al tratarse de un proceso
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dominado por fendmenos de adsorcion, dependientes de la temperatura,

sera necesario un estudio del efecto que ésta tiene.

En la Figura 52 se presenta la evolucion de la conversion con el tiempo de
alimentacion de metanol para cada una de las temperaturas estudiadas

(350 — 600 °C).
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Figura 52. Evolucién de la conversion en funcion del tiempo y de la

temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion de agua.
La evolucion de la conversion se ve afectada por la temperatura, siendo
este efecto diferente en funcién de en qué etapa del proceso se encuentre

la reaccion.

Para tiempos cortos, cuando el catalizador posee baja concentracién de
coque y los productos principales son las olefinas, la conversién aumenta
con la temperatura. Este aumento es brusco entre 350 y 400 °C (donde se
pasa de un 50,1 a un 89,5 %) y menos relevante para mayores temperaturas

(para las cuales el aumento de conversion no es superior al 5 %).
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Conforme se produce la saturacion del catalizador por coque, la
conversion disminuye. Dicha disminucion es mayor para temperaturas
intermedias, como 400y 450 °C (donde se pasa de un 89,5y un 95,4 % a un
25,3y un 46,4 % respectivamente), que para temperaturas bajas (350 °C) o
altas (500, 550y 600 °C), donde la conversion pasa de un 50,1, 96,3, 97,2 v
98,2 % a un 25,4, 79,8, 89,2 y 96,1 % respectivamente.

Cuando el catalizador se encuentra desactivado y el mecanismo que
domina la reaccion es la produccion de CH4 y CO, la conversion aumenta
con la temperatura. Esto se debe principalmente a que el mecanismo de
reaccion secundario esta fuertemente influenciado por ésta, tal y como se

observaba en el CFBR (capitulo 3).

La temperatura también afecta a la evolucion del rendimiento a olefinas.

Este efecto se muestra en la Figura 53.
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Figura 53. Evolucién del rendimiento a olefinas en funcion del tiempo y de

la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion de agua.
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El rendimiento a olefinas se ve afectado por la temperatura debido a que
ésta afecta tanto a la cinética de la reaccion principal como a la
desactivacion del catalizador. Como ya se ha observado en ensayos con
otros reactores, existen dos mecanismos de desactivacion para la zeolita
SAPO-34: la desactivacién por blogqueo de poros (favorecida a bajas
temperaturas, 300 — 500 °C) y la desactivacion por formaciéon de moléculas
poco reactivas (favorecida a altas temperaturas, 500 — 700 °C)
[34,36,112,214,215]. Debido a esto, el rendimiento inicial a olefinas
aumenta con la temperatura entre 350 y 500 °C, alcanza un maximo a 500
°C y disminuye con ésta entre 500 y 600 °C. Conforme avanza la reaccion,
se produce la desactivacion del catalizador y el rendimiento a olefinas

disminuye.

La reduccion de la desactivacion es el resultado de dos efectos que se
producen simultdneamente durante la reaccion. Por un lado, la accién del
agua, que al ser un fendmeno basado en la adsorcion se ve favorecida a
temperaturas bajas. Por otro lado, la regeneracion del catalizador en la zona
inferior, que al ser un proceso de combustion se ve favorecido a altas
temperaturas. Esta combinacion de efectos favorecidos a temperaturas
contrapuestas hace que la reduccion de la desactivacion se incremente a

temperaturas intermedias (400 — 550 °C), siendo maxima a 500 °C.

Las curvas de evolucion de rendimiento a olefinas se obtienen como suma
de las correspondientes curvas individuales de éstas, las cuales se muestran

en la Figura 54 para el propileno y en la Figura 55 para el etileno.
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Figura 54. Evolucion del rendimiento a propileno en funcion del tiempo'y

de la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacién de agua.

El rendimiento inicial a propileno aumenta con la temperatura desde 350
°C (6,5 %) hasta 500 °C, temperatura para la cual alcanza un maximo del
36,9 %. A partir de ésta el rendimiento disminuye con la temperatura hasta
600 °C (11,1 %). Conforme la reaccidon avanza, el rendimiento a propileno
disminuye para todas las temperaturas, aunque esta disminucién es mas
paulatina a 400 y 450 °C ya que la desactivacidén a estas temperaturas
también lo es. Cuando el catalizador se desactiva completamente, el
rendimiento a propileno es inferior al 5 % a cualquier temperatura. Esta
evolucion corresponde a un mecanismo de formacién basado en el ciclo de

las olefinas, tal y como se ha comentado anteriormente.
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Figura 55. Evolucién del rendimiento a etileno en funcion del tiempo y de

la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion de agua.
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Para el etileno, se parte de un rendimiento inicial que también presenta
una tendencia similar. Aumenta desde 350 °C (10 %) hasta 500 °C,
alcanzando un maximo del 27,9 %, para posteriormente disminuir con la

temperatura hasta un 19,2 % a los 600 °C.

Como el mecanismo de formacion del etileno se basa en el ciclo de los
aromdticos, su rendimiento inicial aumenta temporalmente con el
transcurso de la reaccion. Este aumento es observable entre 400 y 550 °Cy
se hace maximo para 450 °C, donde el rendimiento aumenta de un 18,2 %
a los 3 min hasta un 29,7 % a los 43 min. Ademas, la evolucidon de los
rendimientos en este intervalo no es igual, puesto que no alcanzan un
maximo en el mismo tiempo, lo que podria deberse a que la desactivacion
del catalizador no sucede de igual forma para todas las temperaturas
(desactivacion por bloqueo de poros y/o por formacion de moléculas poco

reactivas).
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Finalmente, cuando el catalizador se satura, los rendimientos a etileno
caen, aunque su valor final es superior a los obtenidos para el propileno. En
concreto a 500 y 550 °C, donde se estabilizan en valores de 7,5y 11,1 %
respectivamente. Esto Ultimo podria deberse a dos cosas: i) el mecanismo
de formacién del etileno (que sucede cuando la superficie del catalizador se
encuentra parcialmente desactivada) o /i) el menor diametro cinético del
etileno le permite difundir por los poros del catalizador parcialmente

ocluidos.

Adicionalmente, si se representa de forma conjunta las curvas de
rendimiento anteriores para cada temperatura, existe un TOS para el que la
evolucion del rendimiento a etileno se cruza con la de rendimiento a
propileno. Si se repite este proceso para todas las temperaturas, es posible

obtener la curva de cruce de rendimientos con la temperatura (Figura 56).
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Figura 56. Cruce entre los rendimientos a etileno y propileno en funcion de

la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion de agua.

Este cruce de rendimientos indica el instante en el que la olefina principal
que se obtiene cambia, fendmeno que podria indicar un cambio en el

mecanismo que domina la reaccion. Este cambio, consistiria en la transicion
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desde el ciclo de las olefinas hacia el ciclo de los aromdticos, ya que el

primero se ve favorecido para baja concentracion de coque en el catalizador

mientras que el segundo lo hace para mayor concentracion de éste.

Segun esto, para las condiciones de reaccion seleccionadas existiria un

maximo en torno a 425 °C en el cual la desactivacion se veria retrasada lo

suficiente para permitir que el propileno fuese el producto principal durante

casi 70 min. Para temperaturas inferiores o superiores a ésta, la

desactivacion se veria acelerada y la transicion entre los ciclos olefinico y

aromatico sucederia antes.

Al igual que ocurre con el rendimiento a olefinas, el rendimiento a CHay

CO también se ve afectado por la temperatura. Este efecto se presenta en

la Figura 57 A para el CHay en la Figura 57 B para el CO.

Time on stream (min)

Time on stream (min)

Figura 57. Evolucion del rendimiento a CHa (A) y CO (B) en funcién del

tiempo y de la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion

de agua.

La evolucion temporal del rendimiento a CHs y CO depende de dos

factores: el estado de desactivacion y la temperatura, tal y como se ha

observado en los ensayos con el CFBR (capitulo 3).
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De forma general, se puede observar que el rendimiento a CHs aumenta
con la temperatura. Este se mantiene constante a para 350 y 400 °C durante
todo el transcurso de la reaccién, pero aumenta para temperaturas
mayores. Entre 450 y 600 °C el rendimiento aumenta con la temperatura,
tanto al inicio de la reaccion como al final. Cabe desatacar el rendimiento
final @ 600 °C es inferior al obtenido a 500 °C, lo que puede deberse a que
el coque formado a 600 °C es menos reactivo [34,36,114,242] vy, al no
reaccionar con todo el oxigeno alimentado, se produce la combustién de

CHa4 en la zona de reaccion.

El rendimiento a CO presenta una tendencia similar a la observada para
el CHa. Este parte de valores proximos entre s para temperaturas entre 350
y 500 °C, y de valores cada vez mayores para 550 y 600 °C. Conforme el
catalizador se desactiva, se produce un aumento en el rendimiento a CO
hasta que se éste se estabiliza, alcanzando valores mayores para mayor
temperatura. Ademas, el incremento en el rendimiento que se produce
cuando el catalizador se desactiva (diferencia entre el rendimiento inicial y
final) es mayor cuanto mayor es la temperatura, lo que podria deberse a
qgue la obtenciéon de CO es el resultado de la combustion con el oxigeno
alimentado y del mecanismo secundario de reaccion, ambas favorecidas a

mayor temperatura.

De la misma forma, los rendimientos a CO, y coque también se ven
afectados por la temperatura. En la Figura 58 A se muestra la evolucion del

rendimiento a CO,, mientras que en la Figura 58 B se muestra la del coque.
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El rendimiento a CO, aumenta con la temperatura. Ademas, éste se
mantiene constante a lo largo de todo el tiempo de reaccién entre 350 y
450 °C, lo que no sucede para temperaturas mayores. A 500 °C el
rendimiento aumenta con el tiempo, ya que conforme el catalizador se
desactiva, el oxigeno alimentado reacciona en mayor medida con el coque,
produciéndose mas CO,. A 550 y 600 °C el rendimiento parte de valores
mayores, ya que por la baja concentracién de coque se produce la
combustion de los productos de reaccion, para disminuir posteriormente.
La disminucion del rendimiento a CO; concuerda con el aumento observado
en el CO. Esto se debe a que, al aumentar la concentracién de coque, la
combustion que se produce en la zona de regeneracion produce CO en lugar

de CO:s.

Por ultimo, el rendimiento a coque también se ve afectado por la
temperatura. A 350 °C la conversion de metanol es baja (en torno al 50 %),
por lo que la formacion de coque también lo es. A 400 °C la conversién

aumenta (a un 89,5 %), por lo que también lo hace la formacién de coque.
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Figura 58. Evolucion del rendimiento a CO; (A) y a coque (B) en funcion del
tiempo y de la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion de



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

Ademas, a esta temperatura el mecanismo de desactivaciéon dominante es
la formacion de moléculas grandes (con mas de 5 atomos de carbono) que
bloquean los poros del catalizador. Entre 400 y 600 °C, el rendimiento a
coque disminuye con el aumento de la temperatura, lo que se debe a dos
efectos. Por un lado, existe un cambio en el mecanismo de desactivaciéon
por el cual se pasa del blogqueo de poros a la formacion de moléculas poco
reactivas que ocupan los centros acidos [34,36,114,242], siendo estas
ultimas de menor tamano. Por otro lado, la velocidad de combustion de

cogue aumenta, por lo que la acumulacion de coque disminuye.

3.2. Efecto del caudal de oxigeno en la zona de
regeneracion

Como se ha observado con anterioridad, la temperatura afecta no solo al
proceso de formacién de coque que se lleva a cabo en la zona superior del
reactor, sino también al de combustion de éste que se produce en la zona

inferior, donde se alimenta el oxigeno necesario para la regeneracion.

Debido a esto, ademas de estudiar el efecto de la temperatura sobre el
proceso, es necesario realizar un estudio del efecto que tiene la
concentracién de oxigeno. Para esto, se han seleccionado tres
temperaturas de las estudiadas en el apartado anterior (500, 550 y 600 °C)
y para cada una de ellas se ha alimentado dos concentraciones de oxigeno
a la zona de reaccion (7,5 y 10,8 % en volumen). La seleccion de las
temperaturas se ha realizado en base a los resultados de conversion,
rendimiento y formacién de coque, asi como al criterio de que la
combustion de coque se ve favorecida con la temperatura. En todos los

ensayos se ha mantenido la ratio molar 1:1 MeOH: H,0.

133



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

En la Figura 59 se presenta la evolucion de la conversion con el tiempo de

alimentacion de metanol en funcion de la temperatura y la concentracion

de oxigeno.
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Figura 59. Evolucion de la conversion en funcion del tiempo, de la
temperatura y de la concentracion de oxigeno en el reactor de dos zonas

con coalimentacion de agua.

Para tiempos cortos de reaccion, no existe diferencia apreciable en la
conversion obtenida, ya que en todos los casos es superior al 95 %.
Conforme avanza la reaccion, la conversion cae, y lo hace antes para mayor
concentracién de oxigeno. Sin embargo, esta diferencia entre las curvas de
conversion a 7,5 y 10,8 % de oxigeno disminuye para temperaturas

mayores, siendo practicamente nula para 600 °C.

La concentracion de oxigeno alimentado a la zona inferior del TZFBR
también afecta al rendimiento a los productos de reaccién. De estos, la

evolucion del rendimiento a olefinas se muestra en la Figura 60.
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Figura 60. Evolucion del rendimiento a olefinas en funcién del tiempo, de la
temperatura y de la concentracion de oxigeno en el reactor de dos zonas con

coalimentacion de agua.

De forma general, la evolucién de las curvas de rendimiento a olefinas
presenta una tendencia clara. Al alimentar mayor concentracion de oxigeno
a la zona de regeneracion, su conversion disminuye. Este efecto es mayor
en los primeros minutos de reaccion, en los cuales, al existir menor
concentracién de coque, mayor cantidad de oxigeno asciende a la zona
superior, reacciona con las olefinas (que a este tiempo son los productos
mayoritarios) y hace que su rendimiento caiga. A tiempos de reaccion
mayores, dicho efecto se ve reducido por la ausencia de olefinas en el

medio.

Adicionalmente, la diferencia entre los rendimientos iniciales obtenidos
con 7,5y 10,8 % de oxigeno disminuye con la temperatura. Esta diferencia
esdeun 19,7 % a 500 °C, de un 13,4 % a 550 °Cy de un 3 % a 600 °C, lo que
podria deberse a que con el aumento de la temperatura disminuye la

adsorcién de agua y, por tanto, aumenta la formacion de coque. Esto a su
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vez favorece la conversion de oxigeno en la zona de regeneracion (tanto por
el aumento de la temperatura como por el aumento de la concentracion de
coque), lo que hace que menor cantidad de éste alcance la zona de reaccién

y queme los productos.

Las curvas de rendimiento obtenidas en la Figura 60 son el resultado de
la combinacién de las curvas individuales de rendimiento a propileno y

etileno, las cuales se muestran en la Figura 61 Ay B respectivamente.
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Figura 61. Evolucion del rendimiento a propileno (A) y a etileno (B) en

funcion del tiempo, de la temperatura y de la concentracion de oxigeno en el
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reactor de dos zonas con coalimentacién de agua.

La evolucién de los rendimientos a propileno y etileno sigue la tendencia
observada para los ensayos sin coalimentacion de agua (Figura 54 y Figura
55 del apartado 3.1). El rendimiento a propileno es menor para mayor
concentraciéon de oxigeno alimentada para las tres temperaturas
estudiadas. Esta tendencia también se observa para el rendimiento a
etileno. En ambos casos, las diferencias entre los rendimientosa 7,5y 10,8
% de O; se deben a la combustion de las olefinas con el exceso de oxigeno

que alcanza la zona de reaccién, fendmeno que se ha descrito en mayor

detalle anteriormente (Figura 60).
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Ademas de a las olefinas, la concentraciéon de oxigeno alimentado a la
zona de regeneracion también afecta a la evolucion de los rendimientos de

CHay CO. Este efecto se muestra en la Figura 62 Ay B, respectivamente.
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Figura 62. Evolucion del rendimiento a CHa (A) y CO (B) en funcién del
tiempo y de la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion

de agua.

La evolucién en el rendimiento a CH4 presenta una tendencia similar a |a
observada en otros reactores. Su rendimiento aumenta con la temperatura,
inicialmente porque el catalizador se desactiva antes y posteriormente
porgue su mecanismo de formacion se ve favorecido con ésta. En el TZFBR,
una mayor concentracion de oxigeno alimentado aumenta el rendimiento a
metano, aunque esta tendencia se invierte cuando el catalizador se
desactiva totalmente por coque, ya que en este punto el oxigeno que
alcanza la zona superior reacciona con el metano (que es el producto
mayoritario).

El rendimiento a CO presenta una evolucion creciente con el tiempo de
alimentacion de metanol, con la temperatura y con la concentracion de
oxigeno alimentada. El aumento del rendimiento con el tiempo se debe a

un aumento de la concentracion de coque en el catalizador, de forma que

137



Rendimiento (% peso de C)

30

25

20

15

10

Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

se favorece tanto el mecanismo secundario como la regeneracion en la zona
inferior. Por otro lado, la temperatura favorece tanto dicho mecanismo
secundario, como la regeneracion, aunque esta Ultima se ve limitada
porque las especies carbonosas que se forman son menos reactivas
[238,240]. Por Uultimo, este cambio en la naturaleza de las especies
causantes de la desactivacion explicaria la diferencia entre el rendimiento
obtenido con 10,8 y 7,5 % de Oy, siendo éste menor con el aumento de la

temperatura (18,2 % para 500 °C, 17,1 % para 550 °Cy 2,3 % para 600 °C).

Finalmente, en la Figura 63 se muestra la evolucion del rendimiento a CO;

(A) y a coque (B).
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Figura 63. Evolucion del rendimiento a CO2 (A) y cogque (B) en funcion del
tiempo y de la temperatura en el reactor de dos zonas con coalimentacion

de agua.

Para el rendimiento a CO;, la tendencia observada cambia con el tiempo,
con la temperatura y con la concentracién de oxigeno. A tiempos cortos de
reaccion, tanto el aumento en la temperatura como el aumento de la
concentracién de oxigeno producen un aumento en el rendimiento a COa.

Sin embargo, a tiempos largos éste se estabiliza entre un 10 y un 15 %,

138



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol
Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

excepto para 600 °Cy 10,8 % de O, donde es algo mayor ya que en estas

condiciones la regeneracion se ve favorecida.
3.3. Comparacion entre el CFBR y el TZFBR

En este apartado se presentan los resultados obtenidos de Ia
comparacioén entre el CBFRy el TZFBR cuando en ambos se coalimenta agua
junto al metanol. Esta comparacion se ha realizado para 500 °C, con una
ratio MeOH: H,O de 1:1 en la alimentacion y con un 7,5 % de oxigeno

alimentado a la zona de regeneracion del TZFBR.

En la Figura 64 se presenta el rendimiento inicial a productos (para un

tiempo de alimentacion de metanol de 3 min).
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Figura 64. Distribucion inicial de productos en funcién del tipo de reactor

utilizado (TOS = 3 min). Ensayos con coalimentacion de agua.

Es posible observar que en el CFBR se ha obtenido un 11,7 % mas de
rendimiento inicial a hidrocarburos, mientras que en el TZFBR se ha
obtenido un 11,7 % mas de rendimiento inicial a CO y CO,. Esta diferencia

concuerda con los resultados observados anteriormente, y se puede
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explicar a través de la reaccién entre los hidrocarburos y el oxigeno no
reaccionado que sucede en la zona superior del TZFBR para tiempos cortos.
Por otro lado, cabe destacar que, en éste, parte del coque que se forma
durante 3 min, se regenera en la zona inferior, lo que explicaria la diferencia

entre los rendimientos iniciales a coque obtenidos en ambos reactores.

El rendimiento inicial observado no se mantiene constante con el tiempo,
sino que evoluciona de forma diferente para las dos configuraciones de
reactor estudiadas. Esta evolucion se muestra para el rendimiento a olefinas

y para la conversion en la Figura 65.
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Figura 65. Evolucion de la conversion y el rendimiento a olefinas en funcion

del tiempo y del tipo de reactor utilizado. Ensayos con coalimentacién de
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agua.

Aungue el rendimiento inicial a olefinas es similar con ambos reactores,
su evolucién no lo es. Cuando se opera en configuracion CFBR, el
rendimiento a olefinas pasa de un 70 % a los 3 min a estar proximo al 0 %
entre a los 44 min, lo que es indicativo de la rapida desactivacion que sufre

el catalizador (incluso con coalimentacién de agua). En el TZFBR, el
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rendimiento a olefinas también cae con el tiempo, pero esta disminucién es
mas paulatina ya que la desactivacion del catalizador se ve retrasada por el
proceso regenerante que se lleva a cabo en la zona inferior del reactor. De
esta forma, se pasa de un rendimiento a olefinas del 65 % a los 3 min, a un

60 % a los 44 miny a un 10 % a los 134 min.

La conversion sigue una tendencia similar. Con ambos reactores parte por
encima del 95 %, sin embargo, en el CFBR disminuye rapidamente hasta un
60 % a los 44 min. Por el contrario, en el TZFBR, la caida de la conversidén es

mas lenta y no es hasta los 134 min que se alcanza un 80 % de conversion.

El cambio en la tendencia observada para la conversién puede atribuirse
a dos factores. Primero, su evolucion depende del estado de desactivacion
del catalizador, ya que éste influye directamente en el mecanismo
dominante de reaccidn (produccion de olefinas o de CHs y CO). Y segundo,
el valor final de la conversion depende de la presion parcial de agua en el
medio, ya que ésta influye de forma directa sobre el equilibrio MeOH/ DME/
H20 vy, por tanto, sobre el mecanismo secundario de reaccion (dominante
cuando el catalizador se desactiva). Esto se ha observado anteriormente
para el CFBR (capitulo 3) y cobra especial importancia en el TZFBR, donde la
corriente de la zona inferior se mezcla con la de alimentacion,

disminuyendo la presion parcial de agua.

La evolucién en el rendimiento a olefinas se debe a la evolucién de las
curvas de propileno y etileno, que es el resultado de un cambio en la ratio
propileno/ etileno. En la Figura 66 se muestra la evolucion de las curvas de

rendimiento para el propileno y el etileno en ambos reactores.
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Figura 66. Evolucion del rendimiento a propileno y etileno en funcion del

tiempo y del tipo de reactor utilizado. Ensayos con coalimentacion de agua.

La evolucién de las curvas de rendimiento a cada olefina presenta una
tendencia similar a la observada anteriormente para la suma de las dos. El
rendimiento a propileno decrece con el tiempo para ambos reactores,
aunque esta disminucién es mas rapida en el CFBR que en el TZFBR, ya que
la desactivacion también lo es. En el caso del etileno, la tendencia observada
difiere con la anterior. Inicialmente se produce un aumento en el
rendimiento, seguido de una disminucion del mismo. Esta tendencia se
corresponde con el mecanismo de doble ciclo propuesto anteriormente
(apartado 2.2 del presente capitulo) y se observa para ambos reactores,
aunque su evolucion es mas lenta en el caso del TZFBR, ya que en éste la

desactivacion también lo es.

El rendimiento a otros productos del proceso MTO también sufre una
evolucion con el tiempo. Esta se muestra para el CHs, CO, CO, y coque en la

Figura 67.
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Figura 67. Evolucion del rendimiento a CH4, CO, CO2 y coque en funcion del

tiempo y del tipo de reactor utilizado. Ensayos con coalimentacion de agua.

Los rendimientos a CHs y CO presentan una tendencia similar con el
tiempo entre ambos reactores, con la Unica diferencia de que su evolucién
es mas rapida en el CFBR, donde la desactivacion también lo es, que en el
TZFBR, donde ésta se ve retrasada debido a la regeneracién in-situ del
catalizador. El rendimiento a CO2 muestra una diferencia clara entre ambas
configuraciones de reactor. En el TZFBR se obtiene CO, como resultado de
la combustion con el oxigeno alimentado a la zona inferior, con un
rendimiento que va desde el 9 hasta 12,5 %, creciente con el tiempo. En el
CFBR no se obtiene CO; (rendimiento inferior al 1 %) ya que no existe
alimentacion de oxigeno al reactor. Por ultimo, el rendimiento a coque
también cambia en funcion del reactor utilizado. En el CFBR se tiene un
rendimiento inicial a coque del 10 %, que disminuye rapidamente, mientras
que en el TZFBR se mantiene en torno al 7 % durante 52 min hasta que

disminuye paulatinamente.
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4. Efecto de |la coalimentacion de agua en el

reactor de lecho fluidizado dos zonas

La aplicacion del reactor de lecho fluidizado de doble zona supone una
mejora en el proceso MTO, pues se ha observado que retrasa la
desactivacion y aumenta el rendimiento inicial a olefinas. Ademas, este
efecto se ve potenciado en aquellos ensayos en los que se coalimenta agua
junto con el metanol, aunque dicha mejora puede no resultar evidente
cuando se presentan cada uno de éstas de forma individual. Por ello, en este
apartado se presenta una comparacion entre los resultados obtenidos con
y sin coalimentacion de agua en el TZFBR. Esta se hace para 500 °C, con un
7,5 % de oxigeno alimentado a la zona inferior y para 1:1 y 1:0 ratio de

MeOH: H,0 en la alimentacion a la zona superior.

La presencia de agua en la alimentacion supone una modificacion de la
distribucion inicial de productos, obtenida a 3 min de tiempo de

alimentacién. Esta se muestra en la Figura 68 para ambas ratios MeOH: H,0.
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Figura 68. Distribucion inicial de productos en funcion de la presencia o no
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La coalimentacién de agua afecta a la reaccidon disminuyendo la tendencia
del catalizador a formar coque, lo que supone un mayor rendimiento inicial
a olefinas. Esta reduccion puede observarse en el rendimiento inicial al
mismo, que pasa de un 31,8 % con una ratio 1:0 a un 6,7 % con una ratio

1:1 MeOH: H,O0.

La evolucion de los rendimientos también se ve modificada, tal y como se
muestra en la Figura 69. En ésta, se ha decidido representar unicamente el
rendimiento a olefinas y a coque, ya que los rendimientos a CHa, CO y CO;
mantienen la tendencia observada anteriormente y su evolucién se recoge
en el presente capitulo, en el apartado 2 para alimentacion sin agua y en el

apartado 3 para alimentacion con ella.
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Figura 69. Evolucion del rendimiento a olefinas en funcién del tiempo y de

la presencia de agua o no en la alimentacion.

Mediante la reduccién en la formacién de coque causada por el agua, el
rendimiento a olefinas disminuye de forma mas lenta que cuando no se
coalimenta ésta. Esto supone que dicho rendimiento sea mayor tanto en los
primeros minutos de reaccion (65 % frente a 40%) como a lo largo de todo

el tiempo de ensayo. La maxima diferencia entre rendimientos (del 39,2 %)
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se alcanza alos 75 min, y no es sino hasta los 110 min donde dicha diferencia

disminuye por debajo del 10 %.

5. Conclusiones obtenidas de los ensayos en

reactor de lecho fluidizado de dos zonas
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El reactor de lecho fluidizado de doble zona (TZFBR) se presenta como
alternativa al reactor convencional (CFBR) en el proceso MTO. Su
funcionalidad hace que sea apropiado para éste, ya que en él es posible

realizar de forma simultanea la reaccion y la regeneracion del catalizador.

Para corroborar la viabilidad de dicho reactor, se ha realizado un estudio
previo de la formacion y la combustion de coque en configuracién de lecho
fluidizado convencional, en el que se ha trabajado a 500 °C, con tres
concentraciones de oxigeno alimentadas en la combustién (4, 7,5y 10,8 %)
y con cada una de las zonas del TZFBR de forma independiente. A partir de
este estudio se ha comprobado que la velocidad de formacién de coque (4,3
mgcgeat - mint) es mayor que la de combustion (0,7, 1,2 y 1,44
mgc-geat :-mint). Esto sucede incluso para la situacién més favorable, en la
gue se parte de un catalizador saturado de coque y se alimenta la mayor de

las concentraciones de oxigeno estudiadas.

Adicionalmente se ha estudiado la conversion de oxigeno en la zona de
regeneracion a lo largo del tiempo, y se ha observado que éste ya accede a
la zona de reaccion desde el inicio cuando se alimenta un 7,5y un 10,8 %
del mismo, aunque la diferencia en el balance de oxigeno podria deberse a
la formacién de agua por combustion de hidréogeno. Esto implica que,
incluso partiendo de un lecho saturado de coque, la combustion de éste se
ve limitada por la temperatura y/o la altura de lecho. Dichas variables
podrian ser modificadas, pero, de hacerse, afectarian directa e

indirectamente al proceso.
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El estudio del reactor de dos zonas se ha dividido en dos partes en funcién
de si a éste se coalimenta agua o no. Cuando no se alimenta agua junto con
el metanol, los resultados indican que a 500 °C el rendimiento a olefinas es
menor, aungue la desactivacién se reduce. Por el contrario, al trabajar a 550
°C el efecto es el opuesto, se obtiene mayor rendimiento a olefinas, pero
durante menor tiempo. Ademads, un aumento en la concentracién de
oxigeno alimentado (10,8 frente a 7,5 %) disminuye el rendimiento a
olefinas, aunque este efecto es mas pronunciado cuando se trabaja a 500
qgue a 550 °C. Esto se debe a que, como la conversion de oxigeno se ve
limitada, el exceso de éste que accede a la zona de reaccién quema los
hidrocarburos producidos. Al comparar el desempefio del TZFBR con el del
CFBR, se ha observado que la desactivacion se ve retrasada de 23 a 90 min.
Ademas, durante ese tiempo la olefina mayoritaria que se produce cambia,
lo que concuerda con los resultados obtenidos por otros autores y se cree
derivado del mecanismo de formacién de éstas, el mecanismo de doble

ciclo.

Cuando se coalimenta agua junto con el metanol, la formacién de coque
se ve reduciday el rendimiento a olefinas aumenta. Este efecto es resultado
de dos procesos que suceden en el TZFBR y que se ven favorecidos en
intervalos de temperaturas diferentes. Por un lado, la adsorcion de agua en
los centros acidos del catalizador reduce la formacion de coque, fendmeno
gue, por su naturaleza, se ve favorecido a bajas temperaturas. Por otro lado,
la regeneracion del catalizador en la zona inferior aumenta la combustion
de coque, lo cual se ve favorecido a altas temperaturas. Debido a que ambos
procesos suceden de forma simultanea, pero se potencian a temperaturas
contrapuestas, el proceso global se ve mejorado a temperaturas
intermedias (450 — 550 °C). En estos ensayos, no se han observado

diferencias apreciables en funcién de la concentracion de oxigeno

147



Intensificacion de procesos en la obtencion de olefinas ligeras a partir de metanol

Capitulo 5: Reactor de lecho fluidizado de dos zonas

148

alimentada, aunque, de forma general, se ha mantenido la tendencia

observada en los ensayos sin coalimentacion de agua.

De forma general, es posible concluir que el reactor de dos zonas se
presenta como una alternativa de interés para optimizar el proceso MTO.
Mediante su aplicacion es posible aumentar tanto el rendimiento a olefinas
como el tiempo de actividad del catalizador, si se comparan con los que se
logran en el reactor fluidizado convencional. Esto se consigue para
temperaturas intermedias (450 — 550 °C), alimentando una concentracién
de oxigeno del 7,5 % a la zona inferior y, en mayor medida, mediante la

coalimentaciéon de agua con una ratio MeOH: H,O de 1:1.
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