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RESUMEN

En el presente Trabajo Fin de Grado se ha llevado a cabo el disenno de una planta
de produccién de metanol verde a partir de la hidrogenacion de diéxido de carbono,
el cual ha sido previamente capturado en la planta de ENCE Energia (Huelva). Se
ha demostrado la viabilidad técnica para el desarrollo de la planta de metanol con
una produccién cercana a las 95.000 toneladas/ano. Esta planta de produccion se
ha simulado en Aspen Plus dividiendo el sistema de produccién en tres etapas,
acondicionamiento de la corriente de entrada, reaccion catalitica y destilacion.
Finalmente se ha logrado una produccién de metanol de 94.200 toneladas/ano con
una pureza de mas del 99 %, con una conversién del diéxido de carbono aportado
del 60 %.

Este trabajo también presenta una parte experimental donde se han sintetizado y
caracterizado dos catalizadores C'u/Zn con soporte de lignina para la hidrogenacién
de diéxido de carbono. Uno de los catalizadores es un catalizador en polvo con una
alta porosidad frente al otro catalizador el cual tiene un estructura fibrilar y contiene
un mayor % en masa de metales en su composicion.

Palabras Clave: Hidrogenacion, metanol, diéxido de carbono, hidrégeno,
lignina, cobre, zinc.
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ABSTRACT

In this project a green methanol production plant has been designed based on the
hydrogenation of carbon dioxide previously captured at the ENCE Energia facility
in Huelva. The study demonstrates the technical feasibility of a plant capable of
producing close to 95.000 tons/year of methanol. Process simulation in Aspen Plus
divides the production train into three stages, feed conditioning, catalytic reaction
and distillation. Under the selected operation conditions, the simulated plant yields
94.200 tons/year of methanol with a purity above 99 %, achieving a 60 % conversion
of the supplied carbon dioxide.

The work alos includes an experimental section in which two Cu/Zn catalyst
supported on lignin were synthesised and characterised for carbon dioxide
hydrogenation step. One catalyst is highly porous powder, whereas the other has a
fibrous morphology and higher metal loading by mass.

Key words: Hydrogenation, methanol, carbon dioxide, hydrogen, lignin, copper,
zinc.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Motivaciéon y antecedentes

Cada vez toma mas importancia la captura y usos de C'O, debido a los problemas
medioambientales que genera [1]. A partir de este gas de efecto invernadero y
mediante reacciones de hidrogenacion se pueden obtener productos quimicos de alto
valor y vectores energéticos, como el metanol. Si el CO, proviene de captura de
bioenergia, y el hidrogeno es obtenido mediante electrolisis con energias renovables
o por gasificacién de biomasa, el metanol obtenido sera de bajas emisiones de C'Os.

En los procesos de hidrogenacién del C'O, se necesita el uso de catalizadores. Los
mas usados comercialmente son los de mezcla de cobre y 6xido de zinc sobre aliimina.
Sin embargo, numerosos estudios han destacado la necesidad de optimizar la
actividad catalitica de estos en términos de actividad y estabilidad. Una publicacion
de ACS Chemical Reviews [2] refleja la importancia de la incorporacién de
promotores y de aleaciones metalicas para modular la interaccion entre dicho metal
y el soporte inerte. También cabe destacar la influencia de parametros operativos
como la temperatura y la presién, aparte de la composicion del catalizador, en la
produccién de metanol. Un estudio reciente [3] analiza cémo estas variables afectan
a la actividad catalitica y subrayan la importancia de la optimizacién de los procesos
para alcanzar una produccién econémicamente viable y ambientalmente sostenible.

Las propiedades y origen del soporte catalitico también pueden ser motivo de
mejora. Por ejemplo, es posible obtener soportes carbonosos partiendo de residuos
agroforestales, mejorando algunas propiedades como la superficie y la estabilidad
ante el agua, y aumentando la sostenibilidad del sistema catalitico. Otro estudio
expresa la poca informacion existente sobre el uso de materiales de carbono de
este tipo como soporte del catalizador, lo que hace evidente la novedad de esta
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metodologia, la cual serd el campo de estudio del trabajo fin de grado que se llevara
a cabo.

Para realizar este trabajo fin de grado se va a mezclar una parte tedrica con
una parte experimental. En la parte experimental, la cual ha durado 4 semanas, se
llevaran a cabo diversas pruebas para intentar confeccionar un catalizador carbonoso
y otro en fibras para mejorar la sintesis de metanol por hidrogenacion de C'O,, esta
experimentacion se llevara a cabo en un laboratorio. Cuando se finalice la parte de
laboratorio, comenzard una parte tedrica realizada con un programa de simulacion,
Aspen Plus, de procesos quimicos. También se calcularan los balances de masa y
energia de la planta de produccién de metanol, asi como de donde se obtendra la
materia prima utilizada en los procesos.

1.2. Objetivos

El objetivo principal de este trabajo fin de grado es disenar una planta de
produccién de metanol a partir de la hidrogenaciéon de C'Os el cual ha sido capturado
previamente trés ser emitido por ENCE ENERGIA (latitud: 37,310089, longitud:
-6,861228) que estd situada en el complejo industrial de Huelva. Segun el Registro
Estatal de Emisiones y Fuentes Contaminantes de Espana, ENCE ENERGfA, emitio
una cantidad de 977.000.000 kg/ano [4] de CO,. La planta de produccién de metanol
se ha disenado para producir cerca de 100.000 toneladas de metanol al ano, donde
el off-taker sera el Puerto de Rotterdam ya que dicho puerto esta conectado con el
puerto de Algeciras para el almacenamiento del metanol producido.

El segundo objetivo es la obtencién en laboratorio de varios tipos de catalizadores

validos para la produccién de metanol a partir del proceso de hidrogenacion catalitica
del COs.

16



B,
Q‘Q UNIVERSIDAD @ @ FSCUELADE
" DE MALAGA INGENIERIAS
INDUSTRIALES

1.3. Organizacién del documento

El presente trabajo se ha dividido en cinco capitulos mas la bibliografia usada
para el desarrollo del trabajo que se muestra al final del documento. A continuacion,
se muestra brevemente el contenido de cada capitulo:

» Capitulo 1: Introduccién. En este primer capitulo se describe de una forma
global el contenido del trabajo incluyendo la motivacién y antecedentes y asi
como los objetivos que se desean lograr con la confeccién de este proyecto.

= Capitulo 2: Fundamentos tedricos. Durante este segundo capitulo se ha
expuesto toda la base tedrica necesaria para la confeccién del trabajo.

» Capitulo 3: Metodologia. En este capitulo se muestra los procedimientos
experimentales llevados a cabo en el laboratorio para la confeccién y
caracterizacion de los catalizadores producidos.

» Capitulo 4: Resultados y analisis. En el capitulo cuatro se muestran los
resultados obtenidos en el laboratorio y el procedimiento llevado a cabo en la
simulacion de la planta de metanol junto con los resultados obtenidos en dicha
simulacion.

= Capitulo 5: Conclusiones. En el iltimo capitulo se ha llevado a cabo una
conclusion final tras haber concluido el proceso experimental. En este capitulo
se ha incluido una seccién para posibles trabajos futuros.

= Bibliografia: Para concluir, en este apartado se muestran las fuentes en las
cuales este trabajo se ha sustentado.
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Capitulo 2

Fundamentos tedricos

2.1. El metanol

El metanol o también conocido como alcohol metilico o carbinol, esta construido
por un grupo metilo unido al grupo funcional hidroxilo. La formula empirica de este
compuesto es C'H,O, aunque normalmente se nombra por su férmula desarrollada,
CH3;OH, donde se muestra el grupo hidroxilo que lo forma. Su estructura es la

mostrada en la Figura 2.1:

|
H—C—OH
H

Figura 2.1: Molécula de metanol

Este compuesto es altamente toxico para el ser humano, ya que si es ingerido
puede producir sordera, ceguera y problemas hepaticos graves como cirrosis y en los
casos mas extremos la muerte. Si se inhala puede producir inflamacién de las vias
respiratorias y en contacto con la piel puede generar dermatitis crénica.
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Respecto a sus propiedades fisicas, es un liquido ligero e incoloro a condiciones
ambientales, presenta una alta polaridad por lo que se usa como disolvente oranico
debido a que puede disolver compuestos con una polaridad menor. Es totalmente
miscible con el agua, alcoholes y otros disolventes organicos e incluso con grasas.

Sus propiedades fisicas se muestran en la Tabla 2.1:

Cuadro 2.1: Propiedades fisicas del metanol

Propiedad Valor

Masa molecular [g/mol] 32,042

Densidad [kg/m?] 786,68
Temperatura de ebullicién [*C| 64,65

Temperatura de fusién [°C] -97,88
Temperatura flash [*C] 15,6
Temperatura de ignicién [°C] 470

Viscosidad [mPas] 0,5513
Presion critica [Mpa)] 8,1

c, 42,59

Conductividad térmica [mW*m™1*K~1] | 190,16
Limite de explosién [ % Vol] 6-36

En relacién con las propiedades quimicas, es el alcohol alifatico mas simple, su
reactividad viene determinada por el grupo funcional hidroxilo. Las reacciones de
este compuesto son regidas por la ruptura de los enlaces C-O 6 O-H.

2.2. Produccion de metanol

El metanol se obtuvo histéricamente a partir de la destilacién de la madera, y
mas recientemente a través de un proceso industrial catalitico donde se usa como
materia prima el gas de sintesis (mezcla de CO, CO2 e H2). La primera opcién que
se empled para la produccién de metanol industrial fue la gasificacion de carbén
mineral, pero debido a los problemas ambientales que genera y al desarrollo de
nuevos catalizadores y reactivos mas eficientes, en el mundo occidental el carbén
mineral ha sido reemplazado por el gas natural, el cual es mas facil de purificar y
obtiene una mayor relacion de hidrégeno a monoxido de carbono. La disminucién
del contenido de impurezas, las cuales son perjudiciales para el catalizador, también
aumentan el rendimiento del proceso.

El proceso para la transformacién del carbén en la materia prima la sintesis
de metanol consiste en la gasificaciéon de este para generar una mezcla rica en

20
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Figura 2.2: Diagrama de la produccion de metanol a partir de la gasificacién de carbén
(6]

monoxido de carbono, C'O, e hidrégeno, H,, y algunos contaminantes como el
sulfuro de hidrégeno, HsS, que es el principal responsable del envenenamiento de
los catalizadores. Para que este proceso se pueda llevar a cabo, se necesita un agente
oxidante, como puede ser el oxigeno puro o el vapor de agua. Las condiciones de este
proceso son bastantes variables, las define el tipo de gasificador, pero suelen estar
entre 1400-1500 °C y 5-6Mpa [5]. En el transcurso del proceso se generan muchos
productos de elevada reactividad, que hacen que el proceso sea bastante peligroso.
Adicionalmente, el principal problema que tiene este tratamiento del carbén es que
es altamente contaminante y posee una huella de carbon muy elevada. Como la
sintesis de metanol requiere de 2 moles de hidrégeno por cada mol de C'O, y la
gasificacion de carbén mineral produce como maximo 1 mol de Hs por mol de CO,
es necesario realizar un proceso adicional de desplazamiento con vapor (water gas
shift, WGS por sus siglas en inglés). Durante dicho proceso se genera un mol de CO,
por mol de H, producido. Ademads, en la gasificacion es necesario sacrificar parte del
carbdén para generar energia por combustion, generando C'Os adicional. Por ultimo,
la gasificacién también produce compuestos aromaticos y alquitranes, que en caso
de ser eliminados por combustién generan mas C'O, adicional. Por tanto, el proceso
global produce mas de dos toneladas de C'O, por cada tonelada de metanol, siendo
mas intensivo que en el caso de usar gas natural.

Una vez se han eliminado los elementos contaminantes del gas de sintesis, que
minimizan la eficacia del catalizador usado para la reaccién del metanol, se procede
a producir el metanol.

En la imagen 2.2 se puede ver el proceso descrito.
Actualmente, el método méas usado es el basado en el gas natural, al que se

le adjudica el 60% [7] de la produccién de metanol mundial. El gas natural estd
formado por cadenas de hidrocarburos de entre a 1 a 7 carbonos, de los cuales, en
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torno al 70 % es volumen de metano, C'Hy, esto depende del yacimiento del cual se
haya extraido el gas. Tras el proceso de desulfuricacién del gas natural, se genera
el gas de sintesis, que de igual forma que en el proceso del carbén, estd formado
principalmente por CO, Hy y COs.

Por 1ltimo, existe un proceso que es la produccion de metanol a partir de la
hidrogenaciéon de C'O,, que corresponde con el objeto de trabajo de este proyecto.
Es un método que surge como idea de revalorizar el C'O, capturado en la industria
[8]. Este proceso se lleva a cabo a partir uno o dos pasos. El método de dos pasos
transforma primero el diéxido de carbono a monoéxido de carbono a través del
proceso conocido como Water-Gas shift o WGS. Mientras que el proceso de un
solo paso transforma directamente el COy a metanol. Utilizar diéxido de carbono
como reactivo estd asociado a un mayor consumo de energia ya que es una molécula
termodindmicamente muy estable y tiene una energia de activacién alta, lo que
le hace que sea una molécula la cual no reaccione facilmente. Estas condiciones
también tienen sus ventajas, como, por ejemplo, que su manejo y transporte sea
sencillo y seguro. Otra ventaja es la gran disponibilidad y barato que es debido a
las tecnologias de captura de C'O, disponibles en las industrias.

Las reacciones para la produccién de metanol son las siguientes:

COy + 3Hy == CH30H + H,O AH° = —49.8kJ mol " (2.1)
CO+2Hy, = CH;0H AH° = —-91.0kJmol™*
COy+Hy =—CO+H,0 AH°=—-41.2kJmol™*

Las ecuaciones 2.1 y 2.2 hacen referencia a la hidrogenacién exotérmica de COy y
CO, y la Ecuacién 2.3 representa la reaccién de desplazamiento de agua-gas (WGS)
que es activada por los catalizadores utilizados en la sintesis de metanol.

Como las ecuaciones 2.1 y 2.2 son exotérmicas, la sintesis de metanol permite
trabajar a bajas temperaturas y altas presiones, las condiciones iddneas se
encuentran entre los 200 y 300 °C, ya que si se aumenta dicha temperatura se
produce el proceso denominado como WGS.

Como se ha comentado, la formacion de metanol es un proceso altamente
exotérmico, por lo que el calor excedente del reactor donde se produce el metanol
se podra utilizar para aumentar la eficiencia del proceso.

En este trabajo se busca como objetivo producir cerca de 100.000 toneladas/ano
de metanol. Este objetivo se conseguird empleando la reaccion 2.1, en un reactor de
lecho fijo empleando catalizadores especialmente activos y duraderos sintetizados de
forma experimental en el laboratorio, en el marco de un proyecto de investigacion
del plan nacional sobre hidrogenacién de C'Os.
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2.3. Transporte de metanol

El mercado de metanol depende en gran parte del transporte, ya que el metanol
se produce en algunas regiones del mundo y se usa en otras. Las distancias existentes
entre productores y consumidores obliga a que hasta el 80 % del metanol producido
anualmente en el mundo se tenga que transportar de un continente a otro [9].
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Figura 2.3: Principales puertos de almacenaje y capacidad de produccién de metanol
verde [10]

En la Figura 2.3 se muestran los diez mayores puntos de abastecimiento de
combustible maritimo, que en total suponen un 40 % de la capacidad de almacenaje
del mundo, siendo solamente Singapur el 16 % [10]. Esto es un problema, ya que
los principales productores de metanol verde se encuentran a miles de kilémetros,
lo que implica que el metanol verde quede sujeto a su transporte, lo que implica un
aumento del precio de este metanol y a una huella de carbono asociada, tanto por el
propio transporte como luego el almacenaje del metanol en estos puntos estratégicos.

Por ello, este TFG tiene por objeto traer la produccién a Espana, aprovechando
la disponibilidad de energia eléctrica renovable de bajo coste y de C'O5 capturado.
En este caso, el transporte del metanol generado por la planta objeto de este TFG
serd menos costoso. el consumidor u offtaker de metanol planteado es la empresa
Maersk, que demanda metanol como combustible renovable para cumplir la directiva
Fuel EUmaritime en sus buques de transporte de contenedores transoceanicos.
Dado que el offtaker seleccionado estda en Holanda, el transporte constard de dos
partes. La primera, de la planta de produccion de metanol hasta el puerto de Huelva
donde se almacenara hasta su recogida, donde comienza la segunda etapa, en la cual
se transportara el metanol al Puerto de Rétterdam.

El metanol producido en la planta se podria transportar de dos formas, a través
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de gaseoductos o de camiones cisterna. Se ha elegido la segunda opcién ya que es
mas sencilla debido a que no hay que construir un gaseoducto, el cual debe esquivar
la ciudad de Huelva y al existir unas distancias relativamente cortas entre el puerto
y la planta de produccion, el transporte en camiones cisterna es lo més eficiente.

Una vez el metanol llegue al puerto de Huelva, este se almacenard en las
instalaciones pertinentes en el muelle, donde se encontraran tanques con techos
flotantes especializados para la manipulacién de metanol. Las instalaciones estaran
equipadas con sistemas de deteccion de fugas y alarmas para la supresion
de incendios. Llegado el momento el metanol se bombeard de los tanques de
almacenamiento en el muelle a las bodegas de carga selladas de buques tanque

[9].

El transporte transocednico es similar al de otros hidrocarburos liquidos como
el petréleo crudo, gasolina y diesel. Dichos buques usan recipientes de doble casco.
Entre las disposiciones especiales para el envio en barcos cisterna se encuentran las
siguientes [9]:

Limpieza para no contaminar la carga.

Deteccion de fugas de metanol.

Equipos de control de incendios.

Bombas, tuberias, mangueras y empaquetadoras adecuadas para el servicio del
metanol.

Se deben evitar derrames de metanol en el océano, aun sabiendo que este
combustible presenta un menor riesgo biolégico que otros materiales, como el
petréleo crudo, gasolina o diesel. El metanol puro se solibiliza con rapidez y por
completo haciendo que la concentracion de metanol llegue a un nivel no téxico para
la vida marina en una distancia menor de 1,5 kilémetros [9].

2.4. Captura de CO,

En 2023 se alacanzaron records historicos de emisiones de diéxido de carbono,
a pesar del aumento de las energias renovables, alcanzando los 37.4 mil millones
de toneladas [11], de las cuales, 37.2 mil millones de toneladas provienen de la
produccion energética y los procesos industriales.
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Figura 2.4: Emisiones de CO5 a lo largo del tiempo [11]

Por eso, la captura de C'O, para la sintesis de metanol ha cobrado una relevancia
enorme ya que permite reducir de forma significativa las emisiones de gases de efecto
invernadero.

La Figura 2.4 recoge claramente el descenso puntual de las emisiones de diéxido
de carbono causado por la pandemia de COVID-19.

Los sistemas de captura de COs se clasifican segun el lugar del proceso donde
se separa el gas. A grandes rasgos existen tres grandes vias: post-combustion, pre-
combustion y la oxicombustién.

La tecnologia de postcombustion extrae el C'O, de los gases de escape una vez
finalizada la combustion convencional. El equipo de depuracién se instala aguas
abajo, de modo que la operacién principal apenas sufre cambios: basta con incorporar
la unidad de tratamiento disenada especificamente para el C'O,. Dado que la mayoria
de procesos industriales queman con aire, la tecnologia se integra con relativa
facilidad y ofrece mucha flexibilidad operativa [12]. Ahora bien, su punto débil
es el alto consumo energético que exige la regeneracién del disolvente, unido a la
degradacion acelerada del absorbente, lo que encarece el proceso.

La absorcion quimica es la opcion mas extendida en la industria para separar
CO4 de una corriente gaseosa. El principio es retener de forma selectiva el diéxido
de carbono cuando el gas entra en contacto con un liquido absorbente mediante
interacciones quimicas y/o fisicas. Las tecnologias mas maduras emplean aminas
(derivados del amoniaco) o amoniaco refrigerado. Su grado de desarrollo es tal que se
utilizan rutinariamente tanto en la purificacién de gas natural como en la obtencién
de C'O, para usos comerciales [12].

Con la precombustion el C'O5 se retira antes de que el combustible se queme. El
combustible reacciona primero con aire o con vapor de agua y se genera una corriente
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rica en CO e hidrégeno por gasificacién. Luego se hace pasar por un reactor catalitico
donde el CO reacciona con vapor de agua y produce COy e hidrégeno [12]. El gas
resultante, conocido como gas de sintesis, es altamente valioso y 1til para la sintesis
de CO2 —tal y como se ha explicado en secciones anteriores.

El ultimo método de captura de C'O, que se abordara en este trabajo es la
oxicombustion. Se trata, hoy por hoy, de la alternativa menos madura desde el
punto de vista de la investigacién: aunque ya hay algunas plantas operativas, la
mayor parte son proyectos piloto ain en fase de desarrollo. El principio es sencillo,
en lugar de quemar con aire, se alimenta el quemador uUnicamente con oxigeno.
Cuanto mayor sea la pureza de ese Oy, mayor serd también la concentracion de
COs que podremos recuperar a la salida. Dado que la combustion con oxigeno puro
eleva mucho la temperatura, se hace recircular parte del propio didxido de carbono
como fluido refrigerante, sustituyendo asi al nitrégeno que normalmente aporta el
aire. Esta tecnologia presenta un inconvenientes, ya que el uso de O, puro penaliza
energeticamente el proceso debido a que hay que separar previamnte este Oy del
aire, perdiendo eficiencia en el proceso [13].

El aspecto econdémico que presenta la captura de C'Oy es algo clave, ya que se
reflejara luego en el precio del combustible. La tecnologia de oxicombusitén presenta
un coste por tonelada de didxido de carbono evitado muy parecido al obtenido con
la tecnologia de post-combustion aunque se ha estimado que el coste eléctrico es
sutilmente inferior, permitiendo a esta tecnologia abrirse un hueco en el mercado

13].

En la Figura 2.5 se muestra un resumen de los procesos descritos.
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Figura 2.5: Tecnologias de captura de CO5 [14]

Siguiendo los planes Net Zero de la IEA, la captura de C'Oy sera responsable del
10-20 % de la reduccién de emisiones de didxido de carbono a la atmdsfera para 2050
[15].
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De acuerdo a la Estrategia de Gestion del Carbono Industrial de la Unién Europea
se incentivara las tecnologias de captura y la infraestructura para el transporte
junto con el almacenamiento para 2050, con el objetivo de capturar 50 millones de
toneladas de C'O, al ano hasta 2030 [16].

2.5. Aplicaciones y mercado del metanol

El metanol es uno de los alcoholes que més se producen en la actualidad, en 2023
la produccién de metanol superd los 111 millones de toneladas [17].

El aumento de la produccién de metanol en las tltimas décadas, como en todos los
sectores, se debe en gran parte a China, donde se produce el metanol principalmente
a partir de carbén mineral. Se espera que para 2050 se alcancen las 500 millones de
toneladas.

El uso mas interesante que presenta este alcohol reside en su uso como combustible
en motores de combustién interna, como se puede observar en los combustibles
comerciales de hoy en dia, donde estan disponibles las mezclas gasolina-metanol, ya
que se puede usar en los motores actuales sin modificaciones.
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Figura 2.6: Diagrama de Sankey de la cadena de valor del metanol [18]

Otro uso que se le puede dar la metanol es usarlo como materia prima, es
decir, para producir otros compuestos quimicos derivados del metanol, entre los
que destaca el formaldehido o el acido acético.
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Como se puede ver en en la Figura 2.7 el metanol estd tomando una gran
importancia a nivel mundial, ya que el crecimiento es practicamente exponencial
conviertiéndolo en un activo de gran valor y cada vez es méas importante en el dia a
dia.

Methanol Market Forecast
Size, By Application, 2024-2033 (USD Billion)

UsSD 56.2B
||
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-
-
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I I
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Figura 2.7: Mercado del metanol segiin su uso final [17]

El mercado del metanol verde se encuentra en una etapa temprana de produccion,
por lo que sus precios dependen de muchos factores, como la fuente de obtencién
de las materias primas, precios de la electricidad renovable, tecnologia y demas. El
coste de la produccién del metanol verde es mucho mayor que la produccién a base
de combustibles fésiles [19]. Este precio depende principalmente del coste que tenga
la produccién de hidrégeno verde y la captura de didxido de carbono.

El precio del hidrégeno verde esta estrechamente ligado al de la energia eléctrica
necesaria para producirlo. Para producir una tonelada de metanol verde se necesitan
en torno a 10-11 MWh de electricidad [19], de los cuales de 9 a 10 MWh son para
el electrolizador, y sin tener en cuenta la electricidad necesaria para la captura de

COs.

El coste del diéxido de carbono capturado depende principalmente de su origen,
si proviene de un proceso industrial, biomasa o DAC, y del esfuerzo necesario para
purificarlo y comprimirlo a la presion necesaria para la sintesis del metanol. El
dioxido de carbono de alta concentracién, obtenido de plantas de purifiacion de
gas natural, fertilizantes y bioetanol, posee los precios més econémicos, entre 20-30
USD/t [19], sin embargo, estas fuentes tienen una capacidad limitada. Las centrales
eléctricas, cementeras y siderurgias presentan un precio més elevado, entre 50-100
USD/t de CO,, ya que hay que incluir una unidad de captura de carbono. Y la
maniobra mas cara de captura de carbono es el método DAC, ya que la concentaciéon
de C'O4 en el aire es baja, por lo que los costes de obtencion de didxido de carbono son
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elevados, encontrandose entre 300-600 USD/t en la actualidad, aunque se presentan
condiciones para que estos precios bajen al rango de 50-150 USD/t en el futuro [19].

7
&
%
2
500 % .
Yo & 7
% 7 <,
5”‘&70 oy

o 2, &N 0N -

a 7 % %, #
7 D, D, "

3 G O

~ %

~

[o)
(3]
-

o

-

13

[«
(3]

3000 4 000 5000 6000

Cost of hydrogen (USD/1)

Estimated cost of e-methanol in 2050

Figura 2.8: Coste del metanol en funcién del coste del COz y del Hy [19]

Se calcula que el coste de produccién actual del metanol verde oscila entre los 800
y 1.600 USD/t, suponiendo que el CO, se obtenga de BECCS a un coste de 10-50
USD/t. Si el diéxido de carbono se obtiene mediante DAC los costes de produccién
se situardan entre los 1.200-2.400 USD/t. Con la reduccién prevista en la energia

renovable se espera que el coste del metanol verde disminuya hasta niveles del valor
de 250-630 USD/t en 2050 [19].

2.6. Catalizadores para la produccién de metanol

El proceso de catalisis es una técnica por la cual se varia la velocidad de una
reaccién quimica gracias a una sustancia que participia en la reaccién llamada
catalizador.

Los catalizadores, en general, estdn compuestos por varios componentes entre los
cuales destacan los siguientes:

= Agentes activos: son las sustancias cataliticas y las encargadas de producir
la aceleraciéon en la reaccién quimica. Los agentes cataliticos pueden ser
conductores metélicos, aislantes y semiconductores.
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= Soportes: sustancias que sirven como estructura sobre la cual se deposita el
agente activo. Suelen ser sustancias de resistencia mecanica adecuada, pero que
en si misma no poseen ningun efecto catalitico, pero si aportan otras cualidades
al compuesto. Mejora la estabilidad del catalizador evitando la unién o
sinterizacion de las partes activas por efecto de las altas temperaturas, facilita
la transferencia de calor en reacciones fuertemente exotérmicas, evitando la
acumulacion de calor y la elevacion de temperatura en el interior de pastillas
porosas que ponen en peligro la estabilidad del cataliador y mejora las
caracteristicas mecanicas.

= Promotores: aditivos que no poseen propiedades cataliticos en si mismos, pero
aumentan la actividad del catalizador. Pueden evitar la pérdida de superficie
durante el uso del catalizador, acelera una etapa lenta o inhibir una reaccién
desfavorable.

= Inhibidores: aditivos que reducen la actividad del catalizador actuando
generalmente por adsorcién sobre la superficies cataliticas y bloqueando los
centros activos. Suelen utilizarse cuando se desea que el catalizador actie
sobre la selectividad de la reaccién, mas que sobre su velocidad. También
pueden producirse de forma indeseabe durante el transcurso de la reaccién,
provocando la desactivacién del catalizador [20].

La eleccion del catalizador adecuado es crucial, porque acelera la reacciéon sin
consumirse y, por tanto, condiciona la eficiencia global del proceso. En la industria
existe una oferta amplisima de catalizadores, cada uno con rasgos que lo hacen
ventajoso para determinadas reacciones. Entre las cualidades minimas que deben
reunir destacan una alta selectividad, una conversion apreciable y un coste razonable.
En la produccion de metanol los sistemas basados en cobre son los mas extendidos.
Los primeros desarrollos industriales, llevados a cabo a presiones relativamente altas,
se atribuyen a la empresa britdanica Imperial Chemical Industries (ICI), entonces un
referente mundial en quimica, que utilizé6 un catalizador formado por éxidos de
cinc (Zn0O) y de cromo (Cr203). Con el avance de la tecnologia se perfeccionaron
estos materiales y se demostré que los catalizadores de cobre (C'u) ofrecian mayor
actividad y selectividad. En los apartados siguientes se describen los catalizadores
mas relevantes para la sintesis de metanol.

El éxido de zinc reine un conjunto singular de propiedades (area superficial
modulable, vacantes de oxigeno, acidez—basicidad ajustable y elevada estabilidad
térmica) que lo convierten en “pieza bisagra” entre el metal activo y los reactivos.
Como “espaciador” impide la sinterizacién de las nanoparticulas metalicas y, al
mismo tiempo, aporta sitios basicos que facilitan la adsorcion y activacion de C'O,,
mientras que las vacantes de oxigeno favorecen la ruptura de enlaces C—O. Esta
dualidad explica que el ZnO se utilice tanto como soporte (Cu/ZnO, InyO3—Zn0,
Fe;Cy/Zn0O) como promotor en catalizadores ternarios y cuaternarios [21].
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En la hidrogenacién de C'Oy a metanol, el cobre es un componente catalitico
indispensable. Si bien el C'u puede actuar por si solo, su rendimiento aumenta
drasticamente cuando trabaja en intima sinergia con un soporte de escasa actividad
intrinseca como el ZnO. Este 6xido no solo distribuye finamente las particulas de C'u,
lo que incrementa la superficie activa, sino que también aporta estabilidad mecanica
y térmica, reduce la disolucién metdlica y facilita la separacién del catalizador al
concluir el proceso[21].

El propio ZnO contribuye con sitios activos adicionales: en las interfases Cu—2ZnO
se generan defectos y vacantes de oxigeno que favorecen la adsorcion y activacion de
COy y Hy, mejorando la fuerza de enlace entre el sustrato y la superficie catalitica.
Por estas razones, los catalizadores binarios Cu/ZnO se han convertido en plataforma
de referencia, y durante anos se han desarrollado multiples estrategias (tanto de
diseno de soporte como de modificacién superficial) para maximizar su eficiencia en
la sintesis de metanol a partir de COy|[21].

En ambos catalizadores que se desea confeccionar se ha usado lignina como
material estructural del catalizador. La lignina es un biopolimero, el cual es el
segundo més abundante de la biomasa lignoceluldsica representando el 32-50 % de
esta [22]. La aplicacion en la produccién de catalizadores es debido a la alta drea
superficial porosa y la alta capacidad de adsorcién que presenta.
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Capitulo 3

Metodologia

En este capitulo se expondran los procedimientos realizados en el laboratorio para
obtener un catalizador lo mas eficiente posible y que sea una buena opcién para la
producciéon de metanol mediante la hidrogenacién de diéxido de carbono.

En este periodo de laboratorio se han preparado dos catalizadores partiendo de
lignina como materia prima para la obtencién del soporte y usando cobre/6xido de
zinc como fase activa. La diferencia entre uno y otro radica en su morfologia. Uno
de ellos consiste en particulas de tamano milimétrico, que denominaremos como
catalizador en polvo. El otro, preparado mediante la técnica de electrospinning,
es conformado en forma de fibras de tamano micrométrico, denominandose como
catalizador en fibras. A continuacién se explica la metodologia usada en su sintesis.

3.1. Catalizador en polvo

El primer objetivo del trabajo en el laboratorio fue producir el catalizador en
polvo. Este catalizador, al igual que el de fibras, usa lignina AST estabilizada como
materia prima para la obtencién del soporte, y el par Cu/ZnO como fase activa.

El catalizador se prepara mezclando 1,5 g de carbon activo preparado por
activacién con CO2 de un carbonizado de lignina, siendo esta tltima la materia prima
biomaésica que hace de precursora para la obtencién del soporte poroso carbonoso
donde quedara soportada la fase activa. Sobre la superficie interna de este carbén
activo se anadird una cantidad de sales de nitrato de cobre y zinc ajustadas de
forma que se obtenga un 25 % en peso de la suma de ambos en el catalizador final.
Se emplea una reaccién de Cu/ZnO en peso de 3/2, respectivamente. Sabiendo que se
emplea 1,5 g de soporte, y que el objetivo es tener un 25 % en peso de fase metdlica,
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y conociendo las relaciones en peso de los metales, se pueden obtener las cantidades
de Cu y Zn necesarios.

3.0,375

Mew = "5 = 02258 (3.1)
20,375

Mz = —— = 0,15g (3.2)

Como se mencionaba con anterioridad, estos metales no se anaden en estado
metalico, si no que se parte de nitrato de cobre y nitrato de zinc en la mezcla
con el carbon activo, por tanto se necesita calcular la cantidad necesaria de estos
compuestos para que la disolucion tenga las cantidades calculadas en las ecuaciones
3.1y 3.2.

Para calcular la masa de nitrato de cobre y de zinc, se parte de las masas
moleculares de los compuestos, y de las masas deseadas de cobre y 6xido de zinc en
el catalizador final, y por balance molar se establece la cantidad de cada sal a anadir
en la preparacién. Las masas moleculares son las siguientes:

Masa molecular del nitrato de cobre: 241,60 g/mol.

Masa molecular del cobre: 63,546 g/mol.

Masa molecular del nitrato de zinc: 297,49 g/mol.

Masa molecular del zinc: 65,38 g/mol.

Conociendo estas masas se pueden calcular las cantidades necesarias para realizar
la mezcla, estas cantidades es expresan en las ecuaciones 3.3 y 3.4.

1mol 241,6 g Cu(NO3)2
= 0,22 = .
MCu(NOz), = 0,225 g Cu x 635468 Cn X Trool 0,855 ¢ (3.3)
1 mol 297,49 g ZD(N03)2
Mzn(NO): = DD 8 A X e 1 mol 0.683¢8 (3-4)

Con estos tltimos datos tedricos se procede a realizar la mezcla pesando cada
componente. Los pesos de la mezcla se puede ver en la Tabla 3.1.
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Cuadro 3.1: Masas experimento 1

Elemento Masa [g]
Vaso de precipitado | 107,5585
Lignina 1,5028

Nitrato de cobre 0,8753
Nitrato de zinc 0,6924

Con todos los componentes en el vaso de precipitado, se anade 60 ml de agua
destilada, se pasa a calentar (80 °C) y a agitar (110 rpm) hasta que el agua se
evapore para ayudar a fijar los metales de forma uniforme sobre la lignina. Cuando
el 60 % del agua se ha evaporado, el vaso se retira del agitador (ilustracién 3.1). En
ese punto, se introduce el vaso con la mezcla en una estufa a 110 °C hasta el dia
siguiente para retirar por completo la humedad de la mezcla.

Figura 3.1: Agitador magnético [23]

Una vez la mezcla estd seca, se recupera del vaso y se moltura hasta tener
particulas de un tamano de entre 100 y 300 pm. Para conseguir este rango de
tamanos, se emplean dos tamices con las luces adecuadas y se tamiza a mano el
catalizador hasta recuperarlo en el tamano deseado.

Una vez tamizada la muestra, la preparacion se completa mediante una etapa de
tratamiento térmico a temperatura elevada para descomponer los nitratos y generar
los 6xidos de cobre y zinc. Este proceso de descomposicion se realiza mediante
calentamiento bajo atmésfera inerte en el horno tubular de la Figura 3.2 Para
conseguir la atmosfera inerte se impone un caudal constante de nitrégeno (150
Nem?/min) y se deja fluyendo durante 30 minutos previo al calentamiento para
asi purgar el interior del tubo del aire presente.
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Figura 3.2: Horno tubular de laboratorio

Para conseguir lo especificado en el parrafo anterior se debe programar el horno
para que caliente hasta 400 °C. Una vez se enfria la muestra (enfriado libre), esta
solo presenta cobre y zinc oxidados junto con el carbén activo proveniente de la
lignina.

Para el estudio es conveniente que el cobre esté en su forma metdlica (CuP),
mientras que el Zn se debe mantener en su forma oxidada (ZnO) ya que esto
aumenta la selectivad de la reaccion gracias a la interaccion entre ambos. Conseguir
estos estados de oxidacién en la mezcla de fase activa es sencillo, ya que el cobre y
el zinc tienen diferentes temperaturas de reduccién. El 6xido de cobre II se reduce a
cobre metélico a temperaturas de entre 250 y 350 °C. A temperaturas superiores a
400 °C, los atomos de cobre ganan movilidad y las nanoparticulas de cobre metalico
recien generadas pueden comenzar a aglomerar, produciendo la sinterizacién de la
fase activa, lo que perjudica la eficiencia del catalizador ya que se reduce el area
efectiva disponible para la reacciéon de hidrogenacién de CO2. Por otro lado, la
reduccion del 6xido de zinc a zinc metalico comienza a transcurrir a temperaturas
superiores de 500 °C. A raiz de esto, se selecciona una temperatura de 400 °C para
el tratamiento de reduccion.

Por consiguiente, parar realizar el tratamiento de reduccion, el catalizador se
introduce en el horno y se calienta hasta 400 °C, manteniéndose a esa temperatura
durante 12 horas, también a atmosfera inerte. De esta manera, la lignina se
descompondra de forma pirolitica, transformandose en un sélido carbonoso, a la
vez que las sales precursoras de cobre y 6xido de zin se descomponen en sus 6xidos
mas estables. En la Figura 3.3 se puede ver la rampa programada para este proceso.
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Figura 3.3: Rampa de funcionamiento para la carbonizacion

Tras este tultimo tratamiento se obtiene definitivamente el catalizador, formado
por carbon activo que sirve de soporte, proporcionando una estructura porosa
donde el Cu® estd perfectamente disperso sobre el éxido de zinc que actua como
estabilizador permitiendo al cobre reducirse en caso que lo necesite.

3.2. Catalizador en fibras

La preparacién de este catalizador, el cual se basa en fibras de carbono, se ha
llevado a cabo en tres etapas: i) preparacién de disolucién de lignina y sales metélicas,
ii) electrohilado, iii) termoestabilizacién en aire y carbonizacién en atmdsfera inerte.

La primera etapa trata la preparacién de la disolucién para el electrohilado. Esta
debe presentar un grado de viscosidad adecuado, que de acuerdo a la bibliografia,
se consigue con una concentracion en peso de lignina en disolucion de etanol de
al menos un 30 %. Adicionalmente, para favorecer la generacién de fibras se ha
usado un aglomerante natural, el acetato de celulosa (C76H114049) en un 20 % en
peso sobre la lignina usada (porcentaje més 6ptimo y estable para hilar las fibras,
determinado en un estudio previo del grupo de investigacion TERMA, donde se
ha llevado a cabo esta labor experimental). El rol de este aglomerante es servir de
nucleo generador de la fibra, ya que la lignina organosolv empleada tiene un bajo
peso molecular y baja cristalinidad, mientras que el acetato de celulosa posee una
estructura polimérica lineal, facilmente orientable en haces de polimeros que serviran
de andamiaje para la produccién de la fibra. Como disolvente natural se ha usado
acido acético (CH3COOH) el cual es un 68,2 % de la masa total de la disolucién.
Las masas usadas en la formulacién de la disolucion se reflejan en la Tabla 3.2.
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Una vez completada la mezcla, la disolucién se mantiene en agitacion durante
24 horas a temperatura ambiente para que se mezclen completamente todos los
elementos.

Cuadro 3.2: Masas experimento 2

Elemento Masa [g]

Vaso de precipitado | 88,7536
Lignina 8,05
Acetato de celulosa 1,62
Acido acético 20,61

Esta primera fase de preparacion de la disoluciéon esta seguida del proceso de
electrohilado o también llamado electrospinning. Esta es una técnica muy utilizada
y estudiada para obtener nanofibras a partir de polimeros, aprovechando fuerzas de
tipo electrohidrodinamico. Para formar las fibras, se utiliza una disolucién polimérica
con propiedades adecuadas, como cierta viscosidad y conductividad, lo que permite
lograr diametros inferiores al micrémetro, algo dificil de alcanzar por otros métodos
como la extrusion.

En este procedimiento, la disolucién del polimero se introduce en un capilar que
se encuentra frente a una superficie recolectora. Se aplica un campo eléctrico entre
ambos mediante una fuente de alto voltaje. Al superar cierto umbral de voltaje,
las cargas presentes en la superficie del liquido dentro del capilar son atraidas, lo
que causa una deformacion caracteristica del fluido denominada cono de Taylor.
Si se sigue aumentando la intensidad del campo, se produce la expulsion de un
delgado hilo de solucién (conocido como jet) que se afina progresivamente debido
a fuerzas eléctricas de atraccién y repulsién. Este estrechamiento incrementa su
superficie, facilitando asi la evaporacion del disolvente. Como consecuencia, el chorro
se solidifica mientras desciende, y finalmente se recogen fibras en estado sélido sobre
la superficie colectora.

En concreto, el electrohilado se ha llevado a cabo con una configuracién co-axial
de aguja. Esta configuracién permite anadir disolvente adicional en la punta de
hilado, evitando que el cono de Taylor se solidifique, deteniendo el proceso. Por la
aguja externa circulard por tanto acido acético, con un pequeno valor de flujo de 0,2
ml/h mientras que por la aguja de menor didmetro fluird la disolucién de lignina a
una constancia de 1,6 ml/h. La placa conductora estd a 20 cm del capilar usando
un potencial de +£12 kV.

38



UNIVERSIDAD @ @ ESCUELADE
DE MALAGA INGENIERIAS

INDUSTRIALES

—+———» Disolvente
Solucidn polimérica

Cono de Taylor

— e

Colector

Figura 3.4: Técnica de electrospinning [24]

La ultima etapa para la sintesis de este catalizador consiste en aplicar dos
tratamientos térmicos. El primero es una etapa de estabilizaciéon de las fibras en
una estufa en una atmosfera de aire siguiendo la rampa mostrada en la Figura 3.5
con un enfriamiento libre.
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Figura 3.5: Rampa de funcionamiento para la estabilizacién

Este procedimiento tiene por objetivo generar entrecruzamientos entre las cadenas
poliméricas de la lignina. Estos entrecruzamientos se producen por generacién de
puentes éteres, siendo el oxigeno introducido desde el aire que rodea a la fibra.
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Como consecuencia, la fibra pasa de mostrar compartimiento termoplastico (que
produciria fundido de la misma, perdiendo la morfologia, durante la carbonizacién)
a compartimiento termoestable, permitiendo el paso de carbonizacién posterior.

Para terminar, la muestra se ha carbonizado a 450 °C en atmosfera inerte en un
horno tubular, al igual que en los procesos anteriores, para conseguir las condiciones
que se requieren se deja fluir Ny a 150 ¢cm3ST P/min durante 30 minutos. Se ha
usado una rampa de calentamiento de 10 °C/min. Una vez terminado el proceso se
deja enfriar libremente y se extrae el crisol con la fibra .

Con esto se consigue la descomposicién de los grupos oxigenados que contiene la
lignina emitiendo C'Oy, CO y H50, y se produce la condensacién de la estructura
aromatica de la misma, lo que conduce a un aumento en el contenido de carbono, y
origina una estructura microporosa por la pérdida de estos atomos y moléculas, que
genera huecos en el material carbonoso resultante. Gracias a esta estructura porosa
se obtiene una mayor superficie activa, lo que mejora la efectividad del catalizador
[24].

3.3. Caracterizacion de los catalizadores

3.3.1. Morfologia del catalizador en fibras

Una vez se sintetizan los catalizadores, se han realizado diferentes pruebas para
estudiar su morfologia, propiedades superficiales y distribucién de los metales que
actian de fase activa.

La Figura 3.6 muestra como evoluciona la morfologia de las telas obtenidas tras el
proceso de electrohilado, asi como luego de la termoestabilizacién y la carbonizacion.
Las fibras conservaron su forma caracteristica de tela no hilada y no llegaron
a fundirse durante la etapa de termoestabilizaciéon. Durante dicho tratamiento,
la densidad del material se incrementé y se redujo visiblemente el espacio entre
fibras. Esto dio lugar a una estructura mas densa, menos maleable. Las imagenes
de microscopia electrénica de barrido en la Figura 3.7 respaldan esta observacion,
evidenciando un alto nivel de compactacion tras la carbonizacion. Esta alta densidad
contribuy6 a una mayor rigidez y disminucion en la flexibilidad del material.
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Figura 3.6: Evolucién de las fibras de lignina durante el proceso: (A) Electrospinning,
(B) Termoestabilizacién, (C) Carbonizacién

El microscopio electrénico de barrido (SEM, por sus siglas en inglés) es
un instrumento que permite establecer la morfologia superficial de materiales,
alcanzando magnificaciones de hasta 1000000 aumentos. Esta técnica se basa en
focalizar un haz de electrones contra la muestra en vacio, obteniendo la informacion
superficial de los electrones que se reflejan en la superficie. Las imagenes del SEM
fueron obtenidas de un microscopio JEOL JSM-6490LV, disponible en los servicios
técnicos de apoyo a la investigacién de la Universidad de Mélaga. La Figura 3.7,
tomada con SEM, confirma que las fibras de carbono mantienen la morfologia fibrilar
tras su carbonizacién, y presentan un diametro medio de aproximadamente 1 micra.

Figura 3.7: Fotografia SEM fibra de carbono
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3.3.2. Termogravimetria

En un ensayo termogravimétrico se cuantifica cémo cambia el peso de un material
al variar la temperatura de su atmosfera, la cual puede ser inerte u oxidante
(atmosfera de aire).

En los experimentos llevados a cabo se han colocado 10 mg de cada tipo de
catalizador en un crisol cerdmico dentro de una termobalanza modelo NEXTA
200, de la casa comercial Hitachi. Las muestras se han sometido a una rampa de
calentamiento de 10 °C/min desde 25 °C a 110 °C para retirar la humedad que
puedan presentar estos catalizadores. Tras esta primera etapa se ha empleado una
nueva rampa para calentar la muestra a 20 °C/min hasta alcanzar los 900 °C con
una atmoésfera de aire con un caudal de 200 ml/min.

Segin aumenta la temperatura, se observa cémo la muestra pierde masa debido
al proceso de combustion, ya que el sustrato carbonoso se oxida en aire. Cuando el
proceso de combustion del soporte carbonoso se completa, lo que resta en el crisol
es exclusivamente la parte inorganica del catalizador, esto es, el cobre y el zinc en
estado oxidado, lo que permite calcular la masa de los metales que cada catalizador
presenta.

3.3.3. Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS)

Con la espectroscopia fotoelectronica de rayos X se puede singularizar la
composicion superficial de los catalizadores de forma cuantitativa y cualitativa asi
como conocer el estado de oxidacién de los elementos presentes. Cabe destacar que
esta es una técnica que sélo analiza la capa més externa de un sélido, penetrando
tan solo unos 10 nm en su superficie.

Este ensayo excita los electrones de los atomos gracias a los rayos X, ya que el
impacto de estos excita a los electrones de los orbitales més superficiales, que al
regresar a su orbital emiten cierta energia cuantizada, cuyo valor permite conocer
la naturaleza del dtomo y su estado de oxidacién. Con esta informacién se puede
conocer la fase metalica de los metales presentes en los catalizadores. También se
puede calibrar la senal, permitiendo conocer la cantidad de metales presentes en la
superficie de estos catalizadores.
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3.3.4. Adsorcién-desorcion N, y adsorciéon de C'O,

Los catalizadores planteados presentan una superficie microporosa, la cual ha de
ser estudiada mediante la técnica de isoterma de adsorcién-desorciéon de N, a -196
°C. Esta técnica se basa en rellenar la microporosidad con una molécula sonda (como
el Ny). Mediante un sistema de dosificacién de la molécula sonda con sensores de
presiéon muy sensibles, se va liberando una cierta cantidad de gas sobre el sélido
poroso, disminuyendo la presion en la camara de andlisis segin el gas va quedando
adsorbido en la porosidad de la muestra. Al repetir en varias ocasiones este proceso,
se van generando puntos de equilibrio de adsorcion, que componen la isoterma. Dado
que se emplea una temperatura conocida, es posible determinar la densidad de la
fase adsorbida, lo que permite establecer el volumen de poros. Ademas, dado que se
conoce el diametro crossecional de la molécula sonda, el niimero de moles adsorbidos,
y empleando el nimero de avogrado, es posible determinar también la superficie
equivalente de una monocapa de molécula sonda (mediante las teoria de Langmuir
o Brunauer, Emmert y Teller, BET), que corresponde a la superficie especifica del
solido. Previamente a la determinacion de la isoterma, las muestras se desgasificaron
a 150 C durante 8 horas para eliminar cualquier molécula adsorbida en la porosidad.
Las isotermas de N2 dan informacion sobre el area BET tras aplicar la Ecuacion
BET. También se obtiene el volumen de microporo(Vt). De la adsorcién de CO; a
0 °C se puede obtener el volumen de microporo estrecho (VDR) y el drea superficial
aparente (ADR), este ultimo tras aplicar la Ecuacién de Dubinin-Radushkevich.

3.3.5. Reduccién a temperatura programada (TPR)

Los catalizadores pueden presentar cobre en diferentes estados de oxidacion, pero
solamente el cobre metalico es la especie activa. Para poder conocer la cantidad de
Cu® y saber la temperatura de reduccién necesaria para producir este estado de
oxidacién, se usa el método de reduccion a temperatura programada con Hs.

En cada reduccion se ha usado 400 mg de catalizador ya preparado. El catalizador
se carga en un tubo de cuarzo de 6 mm de didmetro interno, conectado a un sistema
de alimentacion de gas controlado, y con un detector tipo espectrometro de masas
de cuadruplo simple, Balzers QMA200, de la casa Pfeiffer. E1 CuO presente en el
catalizador se ira reduciendo al calentar al mismo bajo una atmosfera reductora
consistente en una mezcla gaseosa de nitrégeno con un 5% H, hidrégeno. Para
tal fin, se alimenta un caudal de 100 mIN/min. El calentamiento se lleva a cabo
hasta una temperatura de 400 °C, ya que, como se detallé en el apartado 3.1, es la
temperatura limite para la sinterizacién del cobre. La rampa usada esta vez es de 5
°C/min, periodo en el cual se ha estudiado los gases de salida con un espectémetro
de masas, controlando las senales de Hy y H5O.
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Este experimento dard a conocer informacién sobe el niimero y tipo de especies
reducibles que la muestra a estudiar tiene. También aportard informacién sobre la
temperatura de reduccion.

3.3.6. Cromatografia de gases

Finalmente, los catalizadores han sido probado en la reaccién de hidrogenacion
de COy en un reactor tubular de lecho fijo a presién para examinar la actividad
catalitica que presenta. El reactor es un modelo FR-100 de la casa comercial
Micromeritics. Cuenta con 4 controladores de flujo maésico, separador liquido gas,
bypass con llave de 6 valvulas, regulacién de presion trasero, reactor de aleacion de
inconel para trabajar hasta 700 °C y 100 bar, y va acoplado a un cromatdgrafo de
gases modelo Autosystem XL de la caasa comercial Perkin Elmer.

Para llevar a cabo la reaccion, se introducen 400 mg de catalizador en el reactor
tubular, y se sellan las uniones para evitar pérdidas de gas. Una vez cargado
el catalizador, se realiza la reduccién in situ del mismo usando una rampa de
calentamiento de 2 °C/min hasta 350 °C, mantiendo esta temperatura por 4 horas.
La temperatura se reduce a continuacién a 160 °C, yuna vez se llega a esta
temperatura se da paso a los gases de entrada, que simulan la composicién a usar
en la planta de sintesis de metanol. Se emplea una mezcla de diéxido de carbono
e hidrégeno en relaciéon molar 1/3. Se anade a la salida del reactor nitrégeno con
una relacién molar 1/1 sobre el CO2. Este Ny se usa como patrén interno en el
cromatografo de gases, de forma que sea posible determinar la composicion de los
gases a la salida. El reactor se presuriza en este punto a 30 bar. Una vez alcanzada
la presion, se incrementa la temperatura hasta los 340 °C con incrementos de 20
°C manteniendo cada temperatura durante 3.5 horas. En cada temperatura, los
productos gaseosos son analizados por el cromatografo de gases. Esta técnica es
capaz de separar los gases permanentes (COy, CO, Hy y N) de los hidrocarburos
(CH30H y CH,) y determinar su concentracion, para lo cual se realizé un calibrado
previo con cilindros de concentracién estandarizada de cada gas objeto de analisis.
Para cada temperatura, se genera un cromatograma cuyos picos se corresponden con
los gases presentes a la salida del reactor. El area de estos pico se integra para conocer
la concentracién de los gases ya mencionados y asi poder calcular la selectividad para
la formacién de metanol y por tanto establecer la productividad de los catalizadores.
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Capitulo 4

Resultados y analisis

4.1. Resultados de laboratorio

Una vez se han detallado los procedimientos en el laboratorio, apartado 3.3, se
van a mostrar y discutir brevemente los resultados obtenidos, para asi conseguir una
comparacion entre el comportamiento del catalizador en polvo y en morfologia de

fibras.

El resultado obtenido en la prueba de TPR, resultado valido tanto para las fibras
como para el polvo ya que depende exclusivamente de la reducibilidad del cobre y
el zinc, revalida los procesos explicados en los apartados 3.1 y 3.2, ya que el analisis
verifica que el cobre puede reducirse a 350 °C, mientras que el limite que presentan
los procesos térmicos de reduccién estan marcados por la temperatura tedrica de
sinterizacion del cobre.

— H; — H0 Zn*2+2e > Zn

Cu*2+2e > Cu

H, consumido (u.a.)

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura (°C)

Figura 4.1: Resultado TPR
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Por tanto, como se muestra en la Figura 4.1 la temperatura méaxima a la que se
puede elevar el proceso sin reducir el zinc y sin sinterizar el cobre seria 350 °C.

4.1.1. Resultados obtenidos del catalizador en polvo

La Figura 4.2 muestra la variaciéon de masa, en microgramos (ug), de la muestra
en polvo respecto a la temperatura. En el eje Y se muestra el porcentaje en peso
del catalizador a estudiar, y en el eje X la temperatura. Segin va aumentando
la temperatura, la fase carbonosa del catalizador se oxida, perdiéndose peso al
generarse los gases de combustién. La mayor variaciéon de masa ocurre pasados
los 300 °C hasta llegar a un poco mas de 500 °C, donde ya solamente quedan los
elementos inorganicos, como el C'u y el Zn.

Resultado Termogravimetria
12

08
06

0,4

0,2

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Masa catalizador

Figura 4.2: Resultado termogravimetria catalizador en polvo

Los datos expuestos por la termogravimetria permiten obtener el % en masa que
hay de metales en el catalizador, ya que con la masa inicial y la masa final del
experimento se puede calcular cuanto metal existe en el catalizador.

En este caso la cantidad de% en masa es de un 26 % de cobre y zinc una
vez finalizada la prueba. Lo que cumple con los marcos tedricos establecidos en
el aparado 3.1, donde se estimé un 25 % de metales, encontrandose el valor obtenido
dentro del margen de error de una sintesis de catalizador a escala de laboratorio.

Con la técnica XPS se ha obtenido los porcentajes en concentraciéon mésica
de los metales que estan presentes en la superficie del catalizador, Tabla 4.1. Se
aprecia que la fase activa esta bien distribuido en la superficie del catalizador,
encontrandose ligeramente concentrada en el interior de la particula, ya que la
técnica ha arrojado una concentracion cercana a la determinada de forma masica
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mediante termogravimetria (26 vs 21, respectivamente), y que la relacién Cu/Zn se
acerca a la tedrica 3/2.

Cuadro 4.1: Resultado XPS catalizador en polvo (% en masa)

XPS

Cu Zn
12.9 8.1

Una vez se conoce la cantidad de metal que posee este catalizador de forma
masica y superficial, se van a presentar los resultados obtenidos gracias a la prueba
de isoterma de adsorcion-desorcién de N2. Con esta prueba, como se comento en el
apartado 3.3.4, se puede conocer el area superficial de los poros y el volumen que
tienen. La isoterma se presenta en la Figura 4.3, donde puede verse como la gréfica
comienza con una pendiente elevada y luego alcanza un platé a presiones relativas de
entre 0,1 y 0,9. De acuerdo con la clasificacion de la IUPAC, esto quiere decir que la
muestra presenta microporos (tamanos desde 0.35 a 2 nm), que son los que se llenan
a presiones relativas bajas, y que estos son mayoritarios, ya que luego se observa una
meseta en la regién donde corresponderia el llenado de mesoporos (de 2 a 50 nm). A
presiones relativas superiores a 0,96 se llenan los macroporos (tamanos superiores a
50 nm), presentando una pequena cantidad de estos ultimos, como apunta la ligera
subida final de la isoterma de adsorcién. Estos tipos de catalizadores con microporos
son ideales para la adsorcién de moléculas pequenas como el C'Os.
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Figura 4.3: Resultado isotermas de Ny y C'Oy catalizador en polvo



% UNIVERSIDAD @ @ ESCUELADE
’ DE MALAGA INGENIERIAS
INDUSTRIALES

La isoterma de adsorcién de CO2 a 0 °C se presenta en la Figura 4.4. Esta
técnica permite estudiar los microporos mas estrechos (de tamano de hasta 0.7 nm)
en detalle.
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Figura 4.4: Resultado isotermas de Ny y C'O catalizador en polvo aumentado

La isoterma revela una elevada capacidad para adsorber CO2, apuntando a la
presencia de un gran volumen de microporos estrechos. A partir de ambas isotermas,
se determina el drea superficial especifica BET (ABET), el volumen de microporos
(Vmicro) y mesoporos (Vmeso), y el drea y volumen de microporos estrechos (ADR
y VDR, respectivamente). Estos resultados se exponen en la Tabla 4.2.

Cuadro 4.2: Resultado caracterizacién de la superficie catalizador en polvo

Adsorcion-Desorcion de N, Adsorcion de CO,
ABET Vmicro Vmeso ADR VDR
m?2/g cmd/g cmd/g m?/g cmd/g
670 0.25 0.04 378 0.17

Puede apreciarse una predominancia clara de los microporos en el catalizador en
polvo.

Una vez se conoce la composiciéon y porosidad del catalizador, se pasa a determinar
su comportamiento como catalizador en la producciéon de metanol.

El primer resultado que se ha obtenido es la conversion de C'O, segun la
temperatura de reaccion. Esto es importante ya que es un indicio claro de a qué
temperatura debera estar la reaccion para aprovechar al méaximo la corriente de

entrada de C'Os.
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En la Figura 4.5 se aprecia un incremento inicial en la conversiéon de diéxido de
carbono, teniendo su primer méaximo a una temperatura de 280 °C, siendo el maximo
total a 360 °C. Estos resultados se han calculado viendo la variacion de la corriente
de didxido de carbono en el cromatégrafo de gases.

10
9 |

220 250 280 310 340 370
Temperature (°C)

X CO, (%)
O—_MNWPAR,OON

Figura 4.5: Resultado conversion de C'Os

Otro dato que se ha obtenido es el rendimiento de producciéon de metanol y
metano segun la temperatura, como se muestra en la Figura 4.6.

9,0
80 [ —-cCH4 -4-CH30H
7,0
6,0
50
4,0
3,0
2,0
1,0
0,0 ' : ' '
220 250 280 310 340 370
Temperature (°C)

Yield (%)

Figura 4.6: Resultado rendimiento de producciéon de metanol y metano

Puede verse como hasta 240 °C solamente se produce metanol, y segtin se aumenta
la temperatura la produccién de metano aumenta mientras que la de metanol
disminuye. Esto indica que para la reacciéon de metanol es necesaria una temperatura
maxima a 250 °C, ya que a partir de esta temperatura la produccién de metanol
cae a beneficio de la produccon de metano. Es necesario evitar la produccién de
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metano, ya que implica el consumo del reactivo de la planta, CO2, en la generaciéon
de un subproducto no deseado, CH4, que ademds debera ser retirado de la mezcla
de producto, poniendo en riesgo la viabilidad econémica del proceso.

Esta tendencia a producir metano a elevadas temperaturas se puede ver con
claridad en la figrua 4.7, donde se muestra la selectividad de la reacciéon de diéxido
de carbono a metanol y metano. Se muestra con claridad como hasta 250 °C la

selectividad es cercana a 100 % a metanol, y a partir de este punto se comienza a
generar metano.

100 p
—--CHA4
80 ~A-CH30H
9
> 60 -
2>
B 40 1 A
9
¢ 20 |
0 & < ' : '

220 250 280 310 340 370
Temperature (°C)

Figura 4.7: Resultado selectividad de CO5 a metanol y metano
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4.1.2. Resultados obtenidos del catalizador en fibras

Al igual que en el apartado 4.1.1, se va a comenazar con los resultados obtenidos
en la termogravimetria.

—FC1S

WIW,

04 r

0.2

0 200 400 600 800
Temperatura (°C)

Figura 4.8: Resultado termogravimetria de catalizador en fibras

Como puede verse en la Figura 4.8, la perdida en masa de la fibra es menor que
la del catalizador en polvo, lo que implica que este catalizador contiene un mayor
contenido inorgénico, dejando un 43,8 % de masa de cobre y zinc. Este catalizador
también soporta mayores temperaturas como se ve en la Figura citada anteriormente,
ya que la descomposicion de la materia organica comienza cerca de los 400 °C.

La presencia de cobre y zinc en la superficie del catalizador es la mostrada en la
Tabla 4.3. La siguiente Tabla representa el % en masa.

Cuadro 4.3: Resultado XPS catalizador en fibras (% en masa)

XPS

Cu Zn
22.0 12.0

Este catalizador fibrilar no presenta a penas porosidad como ha reflejado la prueba
de Adsorcion-Desorcion.

Como pude observase en la Figura 4.9, a penas hay volumen adsorbido por el
catalizador, mostrando que es un catalizador muy poco poroso.
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Figura 4.9: Resultado isotermas de Ny y C'Os catalizador en fibras

Como puede verse, las areas de los poros son practicamente nulos, como se refleja
en la Tabla 4.4, dando a entender que claramente la porosidad en este catalizador

es nula.

Cuadro 4.4: Resultado caracterizacién de la superficie catalizador en fibras

ABET Vimeso Vmicro Abr Vbr
(m-g") (cm*-g) (cm*-g") (m*-g") (cm*g")
9 <0.01 < 0.01 359 0.14

Por 1ltimo se han obtenido la conversiéon de C'O, y la selectividad a metanol que
presenta este catalizador en fibras. Figura 4.10.

25 920

Conversion de CO, (%)

220 240 260 280 300 320 340
Temperatura (°C)

Selectividad a metanol (%)

Figura 4.10: Resultado conversién C'O, y selectividad catalizador en fibras

Se obverva como la conversién (curva azul) del didéxido de carbono cae segin
aumenta la temperatura, mientras que la selectividad aumenta.
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La alta conversion de C'O; a bajas temperaturas junto con la baja selectividad
indica que el C'O, se estd convirtiendo a otros elementos distintos al MeOH, como
puede ser el monodxido de carbono o el metano. El punto ideal se situa en torno a 270
°C. Con esta grafica se puede conocer a que temperatura se podria trabajar, ya que
si la reaccion se reproduce a bajas temperaturas se aumenta el volumen producido
de metanol pero si se aumenta la temperatura la pureza de la mezcla resultante es
mayor en lo que a metanol se refiere.

Usando la Figura 4.10 se puede calcular el rendimiento de reaccién que presenta
el catalizador en fibras debido a que el rendimiento es el resultado del producto entre
la conversién y la selectividad.

20
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=
N

Yield (%)
=
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220 240 260 280 300 320 340

Temperatura (°C)

Figura 4.11: Resultado rendimientos de produccién de metanol catalizador en fibras

Se puede apreciar como el rendimiento para la produccién de metanol usando
el catalizador en fibras es alto en comparacién con el de en polvo. Con este
catalizador se realizé un ensayo adicional a 250 °C donde se determiné la conversion
y rendimiento a metanol durante 48 horas. Este ensayo revel6 que la conversiéon y
rendimiento se mantuvieron constantes, poniendo de manifiesto que el catalizador
puede operar en condiciones de reacciéon durante periodos de tiempo muy largos.

Para llevar este catalizador a la planta de produccién habria que realizar otra

prueba parecida pero de mayor duracion, ya que el catalizador en el proceso llevado
a cabo en la planta de produccién operaria durante unos periodos mas largos.

4.2. Diagrama de bloques

Una vez conocida la eficiencia que tiene el catalizador que se usard para la
produccion de metanol, se procede a generar un diagrama de bloques para explicar
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de forma resumida el proceso de produccién que se va a llevar a cabo.

La planta a disenar se va a dividir en tres fases principales como se puede apreciar
en la Figura 4.12.

[ 0

DE REACTOR J Fask ,| TORREDE
MEZCLADO DESTILACION

Preparacion del gas Reaccién Separaciény purificacion
de sintesis

Figura 4.12: Diagrama de bloques del proceso

Como se puede ver en la Figura 4.12 la primera etapa se encarga del proceso de
mezcla, en el cual se acondicionan las materias primas necesarias para el proceso
para que las condiciones que presenten sean las adecuadas para su tratamiento. Las
operaciones que encontramos en este proceso son, los procedimientos para el cambio
de presion del hidrégeno y didéxido de carbono entrantes para poder mezclarlos en
la siguiente operacién, en la cual se forma el gas de sintesis.

La segunda etapa trata el gas de sintesis procedente de la etapa descrita
anteriormente, en esta etapa entra en juego el catalizador elegido en el apartado 4.1,
ya que es el que le otorga la eficiencia al reactor en el que se produce la interaccién
catalizador-gas de sintesis para la produccion de metanol junto a otras sustancias.

Por 1ltimo, la tercera etapa tiene la funcion de separar el metanol del resto
de gases a través de diferentes procesos como la condensacién, la destilaciéon o un
separador de fases. Dejando como resultado de todo el proceso metanol y agua.

4.3. Diagrama de flujo

Una vez ya se conocen las etapas principales que describen el proceso de
generacion de metanol, se desarrollara el equipo necesario para que el Hy y el C'Os
se transformen en MeOH junto con los balances de masa y energia que demanda el
proceso. Tanto para la generacion del diagrama de flujo como para los balances de
masa y energia se ha usado el software Aspen Plus V14.

El diagrama resultante para la produccion de metanol a partir de la hidrogenacion

o4
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Figura 4.13: Diagrama de flujo del proceso

Para nombrar las corriente de flujo se ha seguido la siguiente nomenclatura,
OnDnNN, donde On hace referencia a la unidad de origen y Dn es la unidad de
destino. Seguido ird la numeracién de las corrientes de forma secuencial, NN. Por
ejemplo, si existe una corriente que proviene de un mezclador (M1) y se dirige a
un reactor (R1), su nomenclatura serd la siguiente; M1R103 si es el tercer flujo del
proceso.

En la Tabla 4.5 se explican los simbolos referentes al equipamiento que hay en el
diagrama de flujo.

Se va a seguir la misma estructura que en el apartado 4.3.1, es decir, se va a
explicar primero la parte de preparacién del gas de sintesis, seguido de la fase de
reaccion y separacion y purificacion, segun la Figura 4.12.
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Cuadro 4.5: Simbolos usados en el diagrama de flujo y su significado

Simbolo Descripcién

Heater/Cooler - Intercambiador de calor que
anade o retira energia térmica al sistema

@

Reactor - Equipamiento donde se lleva a cabo la
reaccion.

Flash - Separador de corrientes bifasicas.

h Mixer - Equipamiento donde se mezclan varias
4 corrientes.

Torre de destilacién/ Condensador/Desgasificador
- Unidades donde se separan mediante diferentes
métodos dos sustancias mezcladas.

’—‘ Tanque de almacenamiento - Unidades donde se
—— almacenan los recuros necesarios o producidos.
Wﬂﬂﬂ]ﬂ Electrolizador - Elemento para producir Hs.

4.3.1. Preparacion del gas de sintesis

Esta primera etapa estd encargada de tratar las materias primas que entran al
sistema, representada en la Figura 4.14.

C2M118

TH2

- :

TH2C102

M1

CIM104 | }D [ M1R106 | >‘

TCO2

—
— ﬁ@ | H1T103
TCO2H101

™

L T1M105 |

Figura 4.14: Diagrama de flujo de la preparacién del gas de sintesis
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En este caso para la produccion de metanol se ha usado COy y Hs. El diéxido
de carbono (CO2H101), el cual proviene de la empresa ENCE ENERGIA, como
se explicé en el apartado 1.2, es transportado por un pequeno gaseoducto debido
a la cercania entre ambos complejos. Este diéxido de carbono se transporta a una
presién de 110 bar teniendo una temperatura de 51 °C a razén de 564,44 kmol/h. La
corriente de hidrégeno (H2C102) entra a la central de produccién con una presién
de 20 bar y 21 °C con un caudal mésico de 1.693,33 kmol/h.

Los datos introducidos en Aspen para los flujos de CO, y Hs se observan en las
Figuras 4.15 y 4.16, respectivamente.

Flash Type Temperature ~ Pressure
State variables
Temperature 51 C
Pressure 110 bar
Vapor fraction
Total flow basis Mole v

Total flow rate 564,444 kmol/hr

Solvent

Reference Temperature
Volume flow reference temperature
C
Component concentration reference temperature

C

v

Composition

Mass-Frac v

Component Value
C
Cco
Co2 1
H20
S
N2
02
CL2
METHANO
METHANOL

Total 1

Figura 4.15: Especificaciones del flujo de entrada del diéxido de carbono (CO2H101)
a la planta de metanol

Flash Type Temperature ~ Pressure
State variables
Temperature 25 C
Pressure 20 bar
Vapor fraction
Total flow basis Mole -

Total flow rate 1693,33  kmol/hr

Solvent

Reference Temperature
Volume flow reference temperature
C
Component concentration reference temperature

C

v

Composition

Mass-Frac v

Component Value
H20
S
N2
02
CL2
METHANO
METHANOL
H2 1
ETANO

ol

Total 1

Figura 4.16: Especificaciones del flujo de entrada del hidrégeno (H2C102) a la planta
de metanol

Una vez entra el diéxido de carbono a la planta se calienta, ya que en la turbina
se prevé una enfriamiento importante debido a que es una turbina ideal, y seria
fatal para el proceso que este C'O, se congelase. Por tanto se hace pasar por un
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intercambiador de calor de placas (H1) que aprovecha el flujo de calor expulsado en
el cooler (CR1) que enfria la corriente saliente del reactor. Este intercambiador se
ha disenado segin la Figura 4.17.

~Flash specifications

Flash Type Temperature -

Pressure v

Temperature 180
Temperature change

Degrees of superheating

0O 0ln N

Degrees of subcooling
Pressure 0 bar -
Duty Geal/hr

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter

[ Always calculate pressure drop correlation parameter

-Valid phases

Vapor-Liquid hd

Figura 4.17: Especificaciones del intercambiador de calor (H1)

Para poder mezclar ambas corrientes es necesario igualar las presiones de ambos
flujos, para eso el diéxido de carbono se hace pasar por una turbina (T1) y el
hidrégeno por un compresor (C1) para llevar ambos fluidos a 50 bar. Como se aprecia
en las Figuras 4.18 y 4.19, ambos equipamientos se han supuesto isentrépicos por lo
que sus rendimientos seran infinamente cercanos a 1.

Model and type

Model ©) Compressor @ Turbine

Type Isentropic -

-Qutlet specification

@ Discharge pressure 50 bar -
©) Pressure decrease bar

©) Pressure ratio

=)

©) Power produced kw

() Use performance curves to determine discharge conditions

- Efficiencies

Isentropic 0,99  Polytropic Mechanical 0,99

Figura 4.18: Especificaciones turbina 1 (T1)
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Model and type

Model @ Compressor © Turbine

Type Isentropic A

Qutlet specification

@ Discharge pressure 50 bar -
() Pressure increase bar

() Pressure ratio

(©) Power required kW

() Use performance curves to determine discharge conditions

Efficiencies

Isentropic 0,99  Polytropic Mechanical 0,99

Figura 4.19: Especificaciones compresor 1 (C1)

Una vez se consigue que ambas corrientes tengan las mismas presiones se envian
al mixer (M1) junto con la corriente C2M117, la cual proviene de la recirculacién
de los elementos no reaccionados.

4.3.2. Reaccién quimica del proceso

Al reactor llegan 28.300 kg /h en la corriente M1R106 después de salir del mixer.
El reactor usado es un reactor multitubolar catalitico de lecho fijo poroso con camisa
de intercambio de calor (R1) isotérmico, que es ideal para reacciénes exotérmicas.

En la Figura 4.20 se muestra la etapa en la que se produce la reaccion quimica
del proceso.

R1CR107

CR1

Figura 4.20: Diagrama de la etapa de reaccién

En este tipo de reactores, de lecho fijo, el catalizador estd inmovil dentro del
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reactor. Este catalizador se reparte por el tubo del reactor que esta envuelto por
una camisa que controla la temperatura de la reaccion exotérmica.

El reactor se ha disenado como se muestra en las Figuras 4.21 y 4.22, usando la
Ecuaciéon 2.1.

Operating conditions

Flash Type Temperature ¥ Pressure A
Temperature 250 C hd
Pressure 50 bar hd
Duty Geal/hr

Vapor fraction

Valid phases
Vapor-Liquid -

Figura 4.21: Especificaciones de operacién del reactor (R1)

Specification type Molar extent Units Fractional conversion  Fractional Conversion of Stoichiometry
Component
Frac. conversion kmol/hr 0.6 CO2 CO2 +3H2 --> METHANOL(MIXED) + H20(MIXED)
] J»

[ New ‘[ Edit [ Delete J[ Copy ]

Figura 4.22: Reaccién llevada a cabo en el reactor (R1)

Una vez sale la corriente del reactor, el flujo RICR107 se debe enfriar, por lo
que se ha instalado después de dicho reactor un intercambiador de calor (CR1),
para asi condensar todo lo posible esta corriente (creando una mezcla bifésica
principalmente formada por vapor de agua y metanol liquido) antes de entrar en
la etapa de purifiacién, consiguiendo asi una eficiencia mayor en el proceso.

En esta etapa de enfriamiento se consigue una cantidad de calor importante la
cual se utilizara para los procesos que demanden semejante calor.

4.3.2.1. Dimensionamiento del reactor

Una vez se conoce la etapa de reaccion se ha dimensionado el reactor necesario

para producir 95.000 toneladas/ano, que pasandolo a kmol/afio se obtiene un valor
de 2.968.750 kmol/ano.

Por estequiometria de la Ecuacién 2.1 y para una conversién del 60 % del diéxido
de carbono se necesitan las siguientes cantidades de CO, y Hs entrantes a la planta:
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1 kmol CO»
0,6 x 1kmol MeOH

nco, = 2.968.750 kmol/afio MeOH x = 4.947.917 kmol/ano (4.1)

3kmol Hy

= 2.968.750 kmol /ano MeOH
Mt mol/afio MeOH x 0,6 x 1kmol MeOH

= 14.843.750 kmol/ano (4.2)

A estos valores hay que sumarles las corrientes de recirculacion, que viendo la
conversién, se puede conocer que por cada mol entrante de C'Oy se recirculan seis
moles del componente, por tanto las corriente finales de cada componente son las
siguientes:

nco, = 4.947.917kmol/ano CO2 x 6 = 29.6875.00 kmol/ano (4.3)

np, = 14.843.750 kmol/ano Hy x 6 = 89.062.500 kmol/ano (4.4)

Una vez se conocen los valores de las corrientes necesarias, para el
dimensionamiento del reactor es necesario calcular el tiempo de residencia de los
componentes. Para calcular este valor, necesario para calcular la velocidad de del
flujo por el lecho, es neceario hacer una aproximacion con el reactor utilizado en el
laboratorio, con el que se calculé la conversion y selectividad de diéxido de carbono
para ambos catalizadores.

Para conocer este tiempo de residencia, se ha impuesto un caudal de 75 ml/min,
que es igual a 1,25 cm/s, el cual se ha hecho pasar por el reactor de seccién 0,79 cm?
y longitud 0,03 metros. Con la secciéon y el caudal se ha calculado la velocidad, con
un valor de 1,59 cm/s, que usando el Sistema Internacional de Medida, se obtiene
un valor de 0,0159 m/s. Por tanto, el tiempo de residencia es igual a la longitud
dividido de la velocidad, dando un tiempo final de 1,88 segundos.

Con el tiempo de residencia calculado para el experimento del laboratorio, se
porcede a calcular este mismo tiempo pero para el reactor de la simulacién. Este
tiempo se ha calculado usando, junto con el tiempo calculado en el laboratorio, el
rendimiento de la reaccién que presentan las fibras (5 %)y el rendimiento buscado

(10%).

Por tanto, se obtiene el siguiente tiempo de residencia en el reactor:
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0,1
tr=1 L = 4.
R ,88s><0’05 3,77s (4.5)

Para calcular la velocidad axial, velocidad del flujo a lo largo del eje de los tubos
del reactor, se ha fijado la longuitud de los tubos a 12 metros y por tanto, distancia
entre tiempo nos da la velocidad buscada, teniendo el valor del tiempo de residencia
se obtiene una velocidad axial de 3,18 m/s.

Por 1ltimo para dimensionar los tubos del reactor, se necesita obtener primero el
cuadal molar, siendo necesario sumar los resultados obtenidos en las ecuaciones 4.3
y 4.4.

nr = ((29.687.500 + 89.062.500)/365/24/3600) x 1000 = 3.765,54mol/s  (4.6)

Que mediante la Ecuacién de los gases ideales, operando a 265 °C (538 °K),
temperatura de operacién del reactor, se calcula el caudal volumétrico, necesario
para calcular la seccién del reactor.

3.765, 54 x 0,0082 x 538
vp = 2002 X3(’) X990 5.537,31/s (4.7)

Y paséndolo a SI obtenemos el caudal volumétrico calculado en la 4.8.

2.537,3 3
— 4.
UT 1000 5,537m" /s (4.8)

Por tanto, teniendo calculado la velocidad axial (u) y el caudal volumétrico (Q),
y usando una de las formulas bésicas de la dinamica de fluidos, 4.9, se puede obtener
la seccién (A) buscada del reactor.

Q(m*/s) = A(m?) x u(m?/s) (4.9)

Tras usar esta Ecuacién y despejar A, se obtiene un valor para la seccién de 2m?.
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Para dimensionar los tubos por los cuales pasa el fluidos y en los que se encuentra
el catalizador se ha cogido un didmetro (d) de tubo estandar para estos casos de 27,

lo que es igual a 0,0508 metros. Con este valor el area de los tubos tiene una seccién
(Ay) de 0,00202 m?.

Para continuar con este dimensionamiento, se ha disenado el niimero de tubos
(N) necesarios para cubrir un drea de 2 m?, unicamente es necesario dividir esta
seccién total entre la seccion de 1 tubo, siendo necesarios 858 tubos para cumplir
con la estequiometria de la reaccion.

Una vez se conoce la geometria de los tubos en los que se instala el catalizador, se
determina el volumen de estos tubos y por tanto el volumen necesario de catalizador
usando la Ecuacion 4.10.

Vo= Ay x L x N (4.10)

Consiguiendo un valor de 20,87 m?3 de catalizador. Por lo tanto el volumen del
reactor es de 41,74 m? ya que es el doble que el del catalizador, ya que la porosidad
de la cama de catalizador es del 50 %, por tanto usando la Ecuacién 4.11 se consigue
el volumen del reactor usado en la reaccion.

Vg = (4.11)

Una vez se tiene el volumen de lecho se puede calcular la masa necesaria,
multiplicando este volumen por la densidad del catalizador en fibras que presenta
un valor de 200 kg/m3.

Asi para el diseno llevado a cabo son necesarios 4.174 kg para la produccion de
las 95.000 toneladas/ano de metanol.

4.3.2.2. Fluidodinamica del reactor

Después de disenar el reactor, se ha estudiado como se mueve el flujo por dentro
de los tubos, ya que este movimiento afecta a la conversion a metanol.

Una de las ventajas de usar el catalizador en fibras es que la porosidad del lecho es
mayor mejorando la eficiencia del proceso. En estas fibras se ha visto en un estudio
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de microscopio de barrido que presentan un didmetro (ds) de 1 pm, este didmetro
es necesario obtenerlo para obtener el niimero de Reynolds del fluido.

Para realizar los célculos necesarios se ha elegido la viscosidad dinamica y
densidad del hidrégeno a condiciones de reacion, 265 °C y 30 atm, ya que al ser
el flujo con mayor presencia en la mezcla se asume el error que pueda existir.

» Viscosidad dindmica (u): 2,18 x 107° %

» Densidad (p): 1,36 %

Con estos valores es posible calcular el nimeo de Reynolds (Re).

d
_ ey (4.12)

De donde se obtiene un valor para el Re igual a 1,99, dejando ver que es un
flujo claramente laminar. Una vez se tiene calculado el Re, se calcula el nimero de
Schmidt (Sc), que esté represetado por la Ecuacién 4.13.

Se= L1 (4.13)

El valor de D; en la Ecuacion 4.13 hace referencia a la difusividad que presenta
en el hidrégeno en diéxido de carbono.

Una vez se conocen todos los valores necesarios, se calcula el Sc y se consigue un
valor de 0,28. Este valor se usard para calcular el nimero de Peclet (Pe).

El ntimero de Pe es la multiplicacién entre el niimero de Sc y el nimero de Re,
el valor obtenido es de 0,557.
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Figura 4.23: Dispersion de fluidos que fluyen con una velocidad axial media u en lechos
empaquetados [25]

El niimero de Peclet también se puede calcular con la Figura 4.23, donde a partir
del nimero de Reynolds y el inverso del nimero de Peclet.

Para terminar este apartado dedicado a la fluidodinamica del reactor, se calcula el
coeficiente de difusividad axial (D,za). La porosidad del lecho () para el catalizador
en fibras, dato necesario para calcular D, es igual a 0,8, y teniendo el valor del
numero de Pe, se obtiene el resultado buscado.

Pedfu
15

Dogiar = (414)

Tras aplicar la Ecuacién 4.14, se consigue un valor de 2,22 x 1075, el cual es
mucho mas pequeno que 1, lo que nos indica que el flujo se comporta de forma ideal
aumentenado la conversién a metanol.

4.3.2.3. Pérdida de carga en el reactor

Para terminar el estudio del reactor, se ha calculado la pérdida de carga que
sufre el flujo al pasar por los tubos de dicho reactor que se encuentras rellenos del
catalizador, lo que provoca una resistencia para el flujo. Para calcular esta pérdida
de carga se ha usado el coeficiente de resistencia de gas de fibras electrohilado por
4 horas, que tiene un valor de 1,67 x 103 Pa x s x m™! [26].

4 CD /,LO[UOL
AP = — [ — N, — = 4.1
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Donde cada término representa lo siguiente.

= AP: Caida de presién total a lo largo del lecho fibroso.

Cp: Coeficiente de arrastre de una fibra cilindrica.

Nge: Numero de Reynolds de la fibra, Nge = pUpd;/p.

p: Viscosidad dinamica del fluido.

a: Solidez del lecho (fraccién de drea ocupada por las fibras); o =1 —¢.

Uy: Velocidad superficial del fluido que incide sobre el velo.

L: Espesor (longitud efectiva) del lecho de fibras.

(1 — «): Porosidad del lecho fibroso.

ds: Didmetro medio de las fibras.

B: Coeficiente lineal de pérdida de carga, definido por g = %(CTD NRe> %,
f
de modo que AP = g U,.

Segun la Ecuacion 4.15 [26] para calcular la pérdida de presién se necesita el
coeficiente de resistencia y la velocidad del flujo, por tanto, operando se obtiene un
resultado para la pérdida de carga de 5.315,78 Pa.

4.3.3. Separacion y purificacion del metanol

Una vez la coriente CR1F107 sale del intercambiador, CR1, este se dirige a la
etapa de separacion del metanol, ya que la corriente de salida del reactor es una
mezcla de MeOH, HyO y restos de los reactivos que no hay participado en el
proceso de conversion. Esta tltima etapa se ha disenado en Aspen Plus como se
muestra en la Figura 4.24.
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Figura 4.24: Diagrama de la etapa de separacion y purificacién
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Como se comentd anteriormente la etapa CR1F107 es una corriente con un flujo
bifasico haciendo necesario la instalacién de un separador de fases. Este separador de
fases se representa como F1 en la Figura 4.24. Este separador es un evaporador flash
que aprovecha la diferencia de peso entre el liquido y el vapor de la mezcla, haciendo
que el liquido quede en la parte inferior del tanque mientras que la parte gaseosa
asciende a la parte superior. En la Figura 4.25 se expone como se ha configurado
este equipo.

Flash spedifications

Flash Type Pressure ¥ Duty v
Temperature 40 C

Pressure 45 bar v
Duty 0 Gcal/hr h

Vapor fraction

Valid phases
Vapor-Liguid -

Figura 4.25: Especificaciones de la etapa flash (F1)

Como se ve en la Figura 4.24, de F1 salen dos corrientes, F1S5108 y F15211. La
primera corriente es principalmente una mezcla de CO, y Hy con cierta cantidad de
metanol. Esta corriente gaseosa se dirige al separador, S1, que usa un condensador
para separar el metanol de esta corriente. De S1 salen dos corrientes, STH209 es
una mezcla de hidrégeno y diéxido de carbono La corriente S1IM211, sin embargo,
es metanol y agua en estado liquido que se dirigen a la etapa de destilacion para asi
obtener el metanol puro.

El separador S1 se ha disenado de la siguiente forma, para que por la corriente
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S1M211 salga solamente metanol y agua, como se refleja en la Figura 4.26.

Substream MIXED v Outlet stream  S1H209 v
Stream spec  Split fraction -
Component ID 1st Spec 2nd Spec B

H20 Split fraction 0 Mole frac
s split fraction 0 Mole frac
N2 Split fraction 1 Mole frac
02 Split fraction 1 Mole frac
fer) Split fraction 1 Mole frac
METHANO Split fraction 1 Mole frac
METHANOL Split fraction o Mole frac
H2 Split fraction 1 Mole frac
ETANO Split fraction 1 Mole frac

4

Figura 4.26: Especificaciones del separador 1 (S1)

La segunda corriente, F15211, la cual se encuentra en estado liquido, se dirige
desde el flash hasta el separador 2 (S2). S2 es una desgasificadora siendo su funcién
la de separar el gas que haya en la corriente liquida. Se ha configurado igual que S1,
para que en una de las corrientes, en este caso S2M213, solo exista metanol y agua.

La configuracion de S2 se describe en la Figura 4.27.

Substream MIXED v Outlet stream DES v
Stream spec  Split fraction v
Component ID 1st Spec 2nd Spec B
coz2 Split fraction 1 Mole frac
H20 Split fraction 0 Mole frac
S Split fraction 0 Mole frac
N2 Split fraction 1 Mole frac
02 Split fraction 1 Mole frac
a2 Split fraction 1 Mole frac
METHANO Split fraction 1 Mole frac
METHANOL Split fraction o Mole frac
H2 Split fraction 1 Mole frac
ETANO Split fraction 1 Mole frac e

Figura 4.27: Especificaciones del separador 2 (52)

La corriente DES estéd formada principalmente por diéxido de carbono, lo que nos
deja dos corrientes, DES y STH209, ricas en C'O, e Hs, respectivamente. Por lo tanto
estas corrientes se recirculan pasando primero por un mixer ya que se encuentran
a la misma presion, y seguidamente se comprimen para pasar de 45 bar a 50 bar
necesarios poder mezclar estas corrientes con los flujos de entrada al reactor.

Una vez se tiene solamente dos corrientes con metanol y agua, SIM211 y S2M213,
se mezclan en el mixer 2 (M2) creando una corriente conjunta denominada M2D113

que llega a la torre de destilacién (D1).

Esta torre de destilacion estd encargada de separar el metanol del agua que
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coexisten en la corriente M1D114. La torre presenta un condensador en la parte
superior y un calderin en la parte inferior para aprovechar la diferencia de los puntos
de ebullicién del metanol (65 °C) y del agua (100 °C), el agua sale condensado y el
metanol se evapora. Entre el calderin y el condensador hay una etapa intermedia,
la cual se divide en diferentes platos de equilibrio teérico que hacen la funcién
de mezclar el liquido que baja con el vapor que sube hasta alcanzar el equilibrio
termodindmico, una vez se alcanza este equilibrio ambos fluidos continuan sus
caminos para repetir lo mismo en el siguiente plato, permitiendo que en cada etapa
haya una separacién progesiva. Para este proceso es clave elegir los platos necesarios,
ya que si se instalan muchos platos aumenta la eficiencia energéticamente pero
aumenta el precio de la torre en el mercado. En el caso de estudio se han utilizado
15 platos ya que es una cantidad que baja el consumo eléctrico de la torre sin ser
un nimero de platos excesivo. Con 50 platos se conseguia un consumo aiin menor,
pero no lo suficientemente rentable para la diferencia que existe en el tamaifo de la
torre.

Column specifications Pressure
© Number of stages 15 c Condenser 1 bar A
©) Reflux ratio Reboiler 1,5 bar v
Key component recoveries Condenser specifications
Light key @ Total condenser
Comp METHANOL - (©) Partial condenser with all

vapor distillate
Recov 0,99 .

() Partial condenser with vapor

and liquid distillate
Heavy key q
Comp  H20 - Distillate vapor fraction 0
Recov 0,01

Figura 4.28: Especificaciones de la torre de destilacién (D1)

Como se aprecia en la Figura 4.28, se ha definido el metanol como el compuesto
ligero, consiguiendo un caudal mésico de 10.811,5 kg/h saliendo por la corriente
DIMET16.

4.4. Balance de masa

Una vez explicado el funcionamiento del sistema se van a exponer los resultados
de los balances de masa obtenidos.

En la Tabla 4.6 se expresan los caudales mésicos en tons/ano para las corrientes
de entrada de CO2 y Hs,, la corriente que sale del enfriador y para las corrientes
finales de metanol y agua.
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Cuadro 4.6: Caudales masicos (1)
L TCO2H101  ~ TH2C102 -  H1T103 ¥ C1M104 ~  TIM105 -  M1R106 A
» = Mass Flows tonne/year 217757 29923,2 217757 29923,2 217757 247680
C tonne/year 0 0 0 0 0 0
co tonne/year 0 0 0 0 0 0
co2 tonne/year 217757 0 217757 0 217757 217757
H20 tonne/year 0 0 0 0 0 0
S tonne/year 0 0 0 0 0 0
N2 tonne/year 0 0 0 0 0 0
02 tonne/year 0 0 0 0 0 0
CL2 tonne/year 0 0 0 0 0 0
METHANO tonne/year 0 0 0 0 0 0
METHANOL tonne/year 0 0 0 0 0 0
H2 tonne/year 0 299232 0 299232 0 299232
Cuadro 4.7: Caudales masicos (2)
Lt R1CR107 ~ CR1F108 v F15109 v STH2010 v S1IM211 ~ Fi1s212 -
> = Mass Flows tonne/year 247680 247680 100054 96280,3 3773,56 147626
C tonne/year 0 0 0 0 0 0
co tonne/year 0 0 0 0 0 0
co2 tonne/year 87102,7 87102,7 843173 843173 0 27854
H20 tonne/year 534829 534829 445,41 0 445,41 53037,5
S tonne/year 0 0 0 0 0 0
N2 tonne/year 0 0 0 0 0 0
02 tonne/year 0 0 0 0 0 0
CL2 tonne/year 0 0 0 0 0 0
METHANO tonne/year 0 0 0 0 0 0
METHANOL tonne/year 95125,2 95125,2 332815 0 3328,15 91797
H2 tonne/year 11969.3 119693 11963 11963 0 6,30519
Cuadro 4.8: Caudales madsicos (3)
A DES v S2M213 > M2D114 ~ D1H2015 ~ DIMET16 -
» = Mass Flows tonne/year 27917 144834 148608 538993 94708,7
C tonne/year 0 0 0 0 0
Cco tonne/year 0 0 0 0 0
co2 tonne/year 27854 0 0 0 0
H20 tonne/year 0 530375 534829 52948 534,829
S tonne/year 0 0 0 0 0
N2 tonne/year 0 0 0 0 0
02 tonne/year 0 0 0 0 0
cL2 tonne/year 0 0 0 0 0
METHANO tonne/year 0 0 0 0 0
METHANOL tonne/year 0 91797 951252 951,252 941739
H2 tonne/year 6,30519 0 0 0 0

Como puede observarse, la corriente final tiene un caudal masico de 94.708,7
ton/ano, un valor muy cercano al buscando. Se puede apreciar que la corriente tiene
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una pureza mayor al 99 %.

4.5. Balance de energia

A continuacion, se muestra el balance térmico de los componentes que transfieren
o necesitan cierta potencia térmica. Estas potencias son positivas si el calor sale del
sistema, como puede ser en el cooler (PTCOOLER) o en el reactor (HEAT-REA), ya
que se trabaja con una reaccion exotérmica, y al contrario, si la potencia es negativa
significa que el proceso necesita calor, como puede ser en el calentador 1 (H1) de la
corriente de C'O, entrante.

Cuadro 4.9: Balance de energia (1)

> HEAT-REA PTCOOLER Qc QF1
QCALC MW 3,378016294 10,345957402 5,4755594931 0
TBEGIN K 523,15 523,15 333,15
TEND K 406,206108 333,15 332,9249802

Cuadro 4.10: Balance de energfa (2)

» QH1 QREB Qs1 Qsz2
QCALC MW -1,6083638371 -5,8180218578 0,15096821125  9,9035340013E-05
TBEGIN K 324,15
TEND K 453,15

QC es la potencia que el condensador de la torre de refrigeracién expulsa al
condensar el metanol, mientras que QREB es el calor que necesita el reboiler de la
torre para condensar el agua que se encuentra mezclada con el metanol.

QS1 y QS2 son las potencias que expulsan los separadores S1 y S2 y QF es el
calor que necesita la torre flash, que como era de preveer tiene un valor nulo ya que
estas torres de separacion utilizan la diferente densidad de los componentes para su
separacién, como en una decantacion.

Por tanto el balance de la potencia témica de la planta es el mostrado en la
Ecuacién 4.16.
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Qr = HEATRpa + PTcoorer +Qc + Qr1 + Qi1 + Qres + Qs1 + Qs2  (4.16)

Esta Ecuacion nos da un valor igual a 21,81 MW de potencia térmica. Esta
potencia se puede usar para generar electricidad a partir de vapor de agua.

4.6. Balance econdémico

Una vez se conocen los valores de los flujos de entrada y salida de la planta de
produccion y la masa de catalizador, se va a proceder a realizar un balance econémico
del proceso, en el que se vea el beneficio obtenido por tonelada de metanol producido.

Actualmente el precio del hidrégeno verde se situa al rededor de los 5,3 €/kg,
muy por encima del precio que presentan el hidrégeno azul (producido a partir de
gas natural) y el hidrégeno gris (producido a partir de carbén) que tienen un precio
de 2,12 €/kg y de 1,16 €/kg, respectivamente.

El coste actual del diéxido de carbono se situa en torno a los 75 €/ton y el
precio del catalizador usado es de 80 €/kg. Se ha supuesto un precio de venta para
el metanol de 1.500 €/ton, ya que puede estar a acorde con el precio descrito en el
la Figura 2.8.

Con los precios descritos se comienza el andlisis econémico convirtiendo el flujo
maésico del hidrégeno (Tabla 4.6) de ton/ano a kg/ano consiguiendo un valor de
29.923.200 kg/ano, permitiendo calcular el precio que tiene el Hy para la produccion
anual.

kg euros euros

Cy, = mpg,—— X Pp, = 29.923.200 x 5,3 = 158.592.960 — (4.17)
ano g ano
Se realiza el mismo célculo con el C'Os,.
t
Ceo, = MC0y— % Poo, %% = 917.757 x 75 = 16.331.775 oo (4.18)
ano ton ano

Una vez se conocen los precios de compra de las materias primas se calcula el
precio que presenta el catalizador. Dado que se ha demostrado su elevada estabilidad,
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se considera que solo ha de sustituirse una vez al ano. El coste aproximado del
catalizador fibrilar es de 80 € /kg, el cual es unas cinco veces mayor que el de un
catalizador tipo CZA habitual,como los suministrados por empresas de preparacion
de catalizadores de la categoria de Johnson-Mattey.

k
Cout = Mear—9- % P, 2% — 4200 x 80 = 336.000 2%
ano kg

(4.19)

ano

Por lo tanto, haciendo un sumatorio de estos costes, se obtiene el gasto en materias
primas que se necesitan para la produccion del metanol de la planta.

Crot = Cry + Cco, + Coar = 175.260.000 ~2%° (4.20)

ano

Por otro lado, se ha calculado el ingreso obtenido en consecuencia del metanol
producido.

¢
I = mareon—2 % Pyeon - — 94.173 x 1.500 = 141.259.500 “22 (4.21)
ano ton ano
Por lo tanto, el beneficio conseguido es el mostrado en la ecuacion ?77.
B = I — Cyy = 141.259.500 — 175.260.00 = —34.001.235 — (4.22)
ano

El resultado obtenido indica que el precio estipulado es demasiado bajo
consiguiendo un beneficio de -361 €/tony.on. Por lo tanto para solamente cubrir
la demanda de materias primas se deberia vender al precio mostrado en la 4.23.

. Ciot _ 175.260.00 1862 euros
MMeOH 94.173 ton

Cupyeon = (4.23)

Quedando un coste de 1.862 €/ton para el metanol, un coste muy elevado y muy
poco competitivo con los precios que puede ofertar el metanol producido a partir de
gas natural o metanol que ha sido obtenido mediante hidrégeno azul o gris.
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El precio obtenido de venta no tiene en cuenta otro tipo de capital involucrado
y que debe considerarse, como puede ser el coste de los equipos y mano de
obra. También este precio de venta se podria bajar anadiendo un electrolizador
y generando la electricidad necesaria para la electrolisis mediante fuentes de energia
renovable, que aunque que estas medidas aumenten el coste de inversion de la planta
a largo plazo puede ser beneficioso.
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Capitulo 5

Conclusiones

5.1. Conclusiones sobre el trabajo realizado

En el presente Trabajo Fin de Grado se ha simulado el proceso de produccién de
metanol a partir de didxido de carbono capturado e hidrégeno verde, obteniéndose
95.000 toneladas al ano. Esta planta aunque viable tecnolégicamente no es tan viable
econémicamente ya que el precio del metanol producido depende del precio que
presenta el C'O, capturado, que varia segin la tecnologia de captura y del precio del
mercado eléctrico, ya que el precio de produccién de H, esta altamente ligado con
este mercado, debido a la alta demanda de electricidad que presenta el electrolizador.
El precio del hidrégeno supone el 90 % del precio de las materias primas, en este
caso de estudio se ha usado hidrégeno verde, el cual es el més caro en comparacion
con el hidrogeno azul o gris. Es normal que hoy en dia la produccion de metanol esté
dominada por el gas natural, ya que presenta unos precios de mercado mucho més
competitivos. Segun se vaya investigando y mejorando las tecnologias de captura de
carbono y los precios de la produccion de hidrégeno verde se normalicen, el metanol
verde podra hacer frente al mercado del metanol producido a través de gas natural.

Los resultados obtenidos tras la sintesis de los catalizadores manifiestan una baja
selectividad de metanol, esto es debido a la poca porosidad que presentan y la baja
concentracion de metales en la superficie de los catalizadores. Por tanto mejorar el
area especifica BET y la dispersion metéalica es una linea de trabajo en la que se
debe mejorar. El catalizador en fibras presenta una mayor eficiencia y un mayor
aguante a las altas temperaturas, lo que lo convierte en un componente interesante
de aplicar en los procesos reales.
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5.2. Trabajos futuros

La planta de metanol simulada en Aspen Plus muestra un calor desechado el
cual podria ser interesante para la produccion eléctrica de la planta por lo que se
podria estudiar el balance de energia eléctrica de la planta y conocer cuanto se cubre
con el calor producido. Otra ruta de posible estudio futuro es la aplicacién de un
electrolizador en la planta y ver el impacto en el precio del metanol produciendo el
hidrégeno mediante energias renovables en vez de comprarlo.

Una vez se obtienen los resultados del laboratorio es de interés mirar a posibles
investigaciones futuras con la idea de mejorar la conversion de didxido de carbono
a metanol verde. Un posible paso para mejorar la conversiéon de estos catalizadores
es la introduccion de diferentes promotores como el potasio o el bario. Debido a
la baja porosidad seria interesante reproducir los catalizadores usando otro tipo
de masa lignoceluldsica que pueda presentar una mayor porosidad y asi facilitar la
conversion de diéxido de carbono a metanol.
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