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DESCRIPCION
Sistema y método para convertir biomasa en etanol a través del gas de sintesis
Campo técnico

Esta invencion se refiere a procesos para el gas de sintesis y, en particular, un método para producir etanol a partir de
biomasa. Este proceso se refiere a la produccién de etanol (alcohol etilico) a partir de materiales de biomasa. El rendimiento
de etanol se maximiza mediante la seleccion de etapas cataliticas eficientes.

Antecedentes

El gas de sintesis, o abreviado como "syngas" en inglés, es el nombre dado a una mezcla de gases que contiene cantidades
variables de 6xidos de carbono (tales como el monéxido de carbono) e hidrégeno. El nombre proviene de sus usos como
compuestos intermedios en la creaciéon de gas natural sintético, amoniaco, alcohol metilico (metanol), o combustibles.

El gas de sintesis se puede generar de muchas maneras, por ejemplo, mediante la gasificacién de un combustible que
contiene carbono hasta un producto gaseoso con un valor calorifico, por ejemplo, la gasificaciéon de carbén, biomasa o
materiales de desecho municipales. Otros ejemplos incluyen el reformado con vapor de gas natural, metano a partir de
varias fuentes, o hidrocarburos liquidos. El gas de sintesis es combustible y, a menudo utilizado como una fuente de
combustible o como un compuesto intermedio para la produccion de otros productos quimicos. El gas de sintesis también se
usa como un compuesto intermedio en la produccién de petréleo sintético para uso como combustible o lubricante a través
de catalisis utilizando un catalizador de Fisher-Tropsch. El gas de sintesis para su uso como combustible es mas a menudo
producido por gasificacion de carbdn o de residuos municipales.

Cuando se usa como un compuesto intermedio a gran escala, la sintesis industrial de hidrégeno y amoniaco, también se
produce a partir de gas natural (a través de la reaccién de reformado con vapor). El gas de sintesis producido en grandes
instalaciones de gasificacién para conversion de materia organica residual en energia se utiliza como combustible para
generar electricidad. Los procesos de gasificacion de carb6n son razonablemente eficientes y se utilizaron durante muchos
afios para la fabricacion de lo que usualmente se conocié como gas "de alumbrado”, o gas de carbén, para iluminaciéon en
las farolas de la calle y en las casas antes de que la electricidad estuviera ampliamente disponible.

El gas de sintesis se usa ampliamente para producir metanol. El gas de sintesis a partir de carbén también se utiliza para
producir una amplia gama de productos quimicos. Puede ser catalizado para producir una clase de combustibles diesel
llamados "combustibles Fisher-Tropsch".

Recientemente, se han desarrollado bacterias especializadas para convertir gas de sintesis en una mezcla de etanol y 4cido
acético. La ruta quimica hacia el etanol no es eficiente en estos procesos de una sola etapa.

También se han descrito una cantidad de métodos para sintetizar etanol directamente a partir de biomasa utilizando un
proceso de fermentacion u otros procesos biol6gicos. Si bien estos procesos han sido utilizados para producir etanol a partir
de la celulosa contenida en la biomasa, tales procesos estan severamente limitados, entre otras cosas, por su incapacidad
para convertir las ligninas contenidas en la biomasa lignoceluldsica en productos Utiles.

Se describe un proceso mediante el cual se convierte de manera eficiente gas de sintesis en etanol, que requiere poca
purificacion y eliminacién de agua. Este etanol es adecuado como un combustible alternativo, para uso industrial, como un
precursor quimico, o como aditivo en productos farmacéuticos o bebidas.

El alcohol etilico (etanol) es un producto global que se utiliza para bebidas, procesos industriales y mas recientemente como
un combustible para motores de combustiéon que produce una combustion mas limpia que la gasolina. La produccién de
etanol se describe en la patente de los Estados Unidos de Norteamérica No. 5.414.161, la patente de la Gran Bretafia No.
2.162.172 y la patente de los Estados Unidos de Norteamérica No. 4.454.328.

Debido a que la demanda mundial de etanol es tan grande y ahora creciendo increiblemente con el intento de utilizarlo como
un aditivo para el combustible a gran escala aqui en Norte América, un proceso que utiliza biomasa entera aumentaria la
capacidad mundial de etanol.

La presente invencién describe un método por el cual el gas de sintesis que se produce a partir de material de biomasa se
puede convertir de manera eficiente en etanol.

Resumen de la invencién
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La presente invencién es un método para producir etanol a partir de gas de sintesis que comprende las etapas de:
proporcionar gas de sintesis;
convertir el gas de sintesis en metanol para producir metanol y monéxido de carbono e hidrégeno;

hacer reaccionar un catalizador y un promotor con el metanol, el monéxido de carbono y el hidrégeno para producir una
mezcla que comprende acetato de metilo, hidrogeno, metanol, 4cido acético y agua;

separar la mezcla para separar al promotor, una mezcla de acetato de metilo y metanol, y una mezcla de acido acético y
agua;

afladir hidrégeno a la mezcla de acetato de metilo y metanol y hacer reaccionar la mezcla con un catalizador de
hidrogenacion para producir etanol.

Se divulga otro proceso que convierte gas de sintesis en etanol. Se convierte el gas de sintesis en una mezcla de metanol,
monoxido de carbono e hidrégeno; se hace reaccionar la mezcla de metanol y mondéxido de carbono usando un catalizador
de para producir acido acético y monoéxido de carbono, se hace reaccionar el acido acético con etanol en presencia de un
catalizador para producir una mezcla que comprende acetato de etilo y agua; y se hace reaccionar el acetato de etilo con el
hidrégeno utilizando un catalizador de hidrogenacion para producir etanol.

Se divulga un proceso que convierte el gas de sintesis (syngas) producido a partir de material de biomasa en alcohol etilico.
Se gasifica la biomasa para producir gas de sintesis en un gasificador de vapor, se comprime el gas de sintesis y se lo hace
reaccionar con uno o mas catalizadores para producir etanol. El gasificador de biomasa en esta invencién es un recipiente
en forma de caja que tiene un fondo que es una placa de distribucion y de tubos, en donde los tubos transportan gases
calientes para calentar el lecho fluidizado. Cada etapa catalitica se lograria utilizando el mejor método disponible y es una
etapa catalitica que requiere un catalizador, un recipiente, y el calor y la presion apropiados.

Se divulga un método para producir gas de sintesis a partir de biomasa seca usando gasificacion de vapor con un lecho
fluidizado. El lecho esta en un recipiente en forma de caja con una placa de distribucién para un piso, los gases calientes se
transmiten a través de tubos, y se inyecta la biomasa para gasificar hasta el gas de sintesis. En una realizacion adicional de
esta invencion, se calienta el proceso de gasificaciéon mediante la combustion de gas de sintesis de bajo BTU producido en
un segundo gasificador soplado con aire.

También se divulga un aparato para producir etanol a partir de gas de sintesis, en el que dicho aparato incluye un reactor de
metanol, un reactor de acetato de metilo con un catalizador de metal, un aparato de destilacion para separar el acetato de
metilo, el &cido acético, el hidrégeno y el yoduro de metilo, y un reactor de etanol que produce metanol. En una realizacién
adicional de esta invencion, el aparato para producir etanol recibe el gas de sintesis de un gasificador de vapor con un
lecho fluidizado que tiene biomasa seca como combustible.

También se divulga un método para producir etanol a partir de biomasa, incluyendo dicho método la provision de gas de
sintesis, convertir el gas de sintesis en una mezcla que contiene metanol, hacer reaccionar la mezcla que comprende
metanol para obtener una mezcla que comprende acetato de metilo y metanol; y hacer reaccionar la mezcla que comprende
acetato de metilo y metanol con hidrogeno para producir etanol.

Breve descripcion de los dibujos

Las caracteristicas anteriores de la invencion se entenderan mas facilmente por referencia a la siguiente descripcion
detallada, tomada con referencia a los dibujos adjuntos, en los que:

La Figura 1A es una vista esquematica de una forma de realizacion preferida del proceso para la produccién de gas de
sintesis a partir de biomasa.

La Figura 1B es una vista esquematica de una realizacion preferida del proceso para la compresion y reformado del gas de
sintesis.

La Figura 1C es una vista esquematica de una realizacion preferida del proceso para la produccién de etanol a partir de gas
de sintesis comprimido y reformado.

La Figura 2 es un dibujo que muestra una vista del extremo del gasificador de vapor.
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La Figura 2A es un dibujo que muestra una vista lateral del gasificador de vapor.
La Figura 3 es un dibujo que muestra una vista del gasificador de soplado de aire.

La Figura 4 es un dibujo de una placa de distribucién utilizada en los gasificadores de soplado de aire y de vapor usados en
un proceso de la invencion.

La Figura 5 es un dibujo de un cilindro tapado en la placa de distribucién utilizada en los gasificadores de soplado de aire y
de vapor de esta invencion.

La Figura 6 es una vista esquematica de una realizacion preferida para la produccién de etanol a partir de gas de sintesis,
un proceso de la presente invencion.

La Figura 7 es una vista en corte de un tubo de calentamiento de un gasificador de vapor.

La Figura 8 es una vista esquematica que muestra el uso de un medio liquido de transferencia de calor para distribuir calor
que fluye a través de todo el proceso.

Descripcion detallada de realizaciones especificas

Definiciones. Tal como se utiliza en esta descripcion y las reivindicaciones adjuntas, los siguientes términos tendran los
significados que se indican, a menos que el contexto indique lo contrario:

Tal como se utiliza aqui, los términos "comprende" y "que comprende” deben interpretarse como inclusivos y abiertos en
lugar de exclusivos. Especificamente, cuando se usa en esta memoria descriptiva incluidas las reivindicaciones, los términos
"comprende" y "que comprende" y variaciones de los mismos, significa que las caracteristicas, etapas o componentes
especificados estan incluidos. Los términos no deben interpretarse en el sentido de excluir la presencia de otras
caracteristicas, etapas o componentes.

Como una primera forma de realizacion preferida, se convierte la biomasa en etanol. Haciendo referencia a la Figura 1A, el
equipo 101 de manejo de la biomasa y los secadores 102 son las primeras etapas en el proceso. El equipo 101 de manejo
de la biomasa, por ejemplo, un molino, toma la biomasa cruda y la procesa hasta un tamafio adecuado para la gasificacién.
En la mayoria de los casos, la biomasa debe ser picada, molida, cortada en pequefios pedazos o astillada en cubos que
miden 2 pulgadas o menos.

Esta biomasa se puede secar desde un 30% de humedad hasta un 1% (preferiblemente 20% o menos) usando un secador
102 de vapor a presion, por ejemplo, un secador de vapor suministrado por BMA (Niro). El secador 102 proporciona vapor a
una presion de aproximadamente 275 kPa (con un intervalo entre 225 y 325 kPa). La biomasa seca, con menos de 30% de
humedad, se descarga luego a través de un sistema transportador hasta el recipiente de almacenamiento de la materia
prima seca (no mostrado).

El vapor 104 de agua de la biomasa himeda se recupera de la secadora 102 a vapor a 275 kPa y es sobrecalentado para
suministrar vapor 105 de fluidizacion para el gasificador 106 de vapor. Esto se puede lograr pasandolo a través de un
generador 103 de vapor de recuperacion de calor donde es calentado por los gases 110 de combustién calientes que salen
del gasificador 106 de vapor.

Una porcién de la biomasa seca se alimenta al gasificador 107 aire soplado y se produce un gas de sintesis 107a de bajo
BTU. Este gas de sintesis 107a de bajo BTU se puede limpiar en dos ciclones 108a y 108b para eliminar cualquier material
particulado. El gas de sintesis 107b limpio de bajo BTU se quema luego en un quemador 109 de gas de bajo BTU para
producir gas 110 de combustion a alta temperatura. Este gas de combustion, que sale del quemador aproximadamente a
1.090 grados Celsius (en un intervalo de 1000 a 1200 grados Celsius) proporciona calentamiento al gasificador 106 de vapor
a través de un intercambiador 202 de calor interno. Como una realizacién alternativa, el quemador 109 puede quemar otros
combustibles para producir gas de combustion, incluyendo metano, gas de vertedero, gas natural, 0 metano y otros
hidrocarburos ligeros producidos por la digestién anaerobia de estiércoles o biosélidos.

Una realizaciéon de un gasificador de soplado de aire utilizado aqui, como se ilustra en la Figura 3, ha demostrado su éxito
comercial en una planta de gasificacién de 1.000 toneladas por dia en Quincy, Florida. El gasificador de soplado de aire
puede ser un recipiente 301 construido con un exterior de un metal tal como acero al carbono, con un revestimiento interior
refractario suficiente para soportar las temperaturas generadas dentro. En una realizacion, el recipiente 301 es de forma
cilindrica con paredes 310 verticales y un techo 306. Una realizacién preferida es un techo abovedado. Un recipiente tipico
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seria aproximadamente de 8 pies de diametro y 40 pies de altura, aunque el disefio puede ser escalado hacia arriba o hacia
abajo.

En la realizacion preferida, el recipiente 301 tiene una placa 305 distribuidora como su piso y una salida 304 fijada ya sea en
el techo o en una porcion superior de la pared 310 vertical. El reactor tiene un lecho 303 de arena de silice 0 un mineral
similar en la parte inferior, teniendo tipicamente la arena de silice un tamafio de particula de 300 a 400 micras. La caAmara
del gasificador se carga con material de lecho, dejando un espacio 307 francobordo entre la parte superior de la pila de
combustible y el techo.

La placa 305 distribuidora tiene una serie de agujeros perforados en ella, cada uno de los cuales tiene unidos (por roscado,
soldadura o alguna otra técnica de montaje segura) cilindros 309 de metal tapados. Cada uno de estos cilindros esta
ahuecado en la parte inferior con el fin de retirar el aire 308a presurizado desde una camara 308 de sobrepresion debajo de
la placa 305.

La camara 308 de sobrepresion es una camara en la que se alimenta aire presurizado bajo la placa 305 distribuidora. En
una realizacion tipica, esta sera una camara con forma de una culpula invertida que abarca toda la placa distribuidora, y
tiene una entrada para aire.

El aire 308a presurizado se dirige a la camara de sobrepresion por debajo de la placa de distribucion y es forzado a través
de los cilindros 309 tapados en el lecho, provocando la fluidizacion del lecho. La disposicion de los cilindros en la placa 305
distribuidora esta disefiada con el fin de fluidificar uniformemente el material a través del lecho. Hay una cantidad de
configuraciones que se pueden utilizar para lograr esto. Una forma es instalar cilindros 309 en un patrén de rejilla, que
puede ser un rectilineo, triangular, u otro patrén sobre la placa 305.

El gasificador de soplado de aire también puede presentar quemadores 302a, 302b, y 302c de arranque que calientan el
recipiente hasta aproximadamente 750 a 900 grados Celsius, el rango de operacién del gasificador de soplado de aire. Los
quemadores 302a y 302b de arranque, puede estar orientados fuera de las paredes del gasificador, mientras que el
quemador 302c puede estar localizado directamente en el lecho. Estos quemadores de arranque se apagan cuando el lecho
alcanza su temperatura de funcionamiento, y la temperatura del lecho se mantiene mediante la adicion de biomasa seca y
aire al recipiente. El gasificador de soplado de aire se opera preferiblemente en o alrededor de la presion atmosférica, en el
intervalo de 100 a 175 kPa.

La biomasa se puede alimentar al recipiente 301 de gasificacién de aire mediante un alimentador 303 de tornillo conico, que
alimenta biomasa seca en el medio del lecho 302 cuando se fluidiza el lecho, y en la parte superior del lecho cuando el
lecho no es fluidizado. El alimentador 311 de tornillo cénico esté disefiado de tal manera que la biomasa se compacta a
medida que avanza a través del tornillo, lo que resulta en un tapén 311a de madera cerca de su abertura en el recipiente
que impide la contrapresion hacia el recipiente.

El lecho 303, cuando esté fluidizado, se mantiene a un nivel por debajo del techo 306 para mantener suficiente espacio 307
francobordo de tal manera que no escapen materiales del lecho tales como arena de silice, con el gas de sintesis de bajo
BTU a través de la salida 304. Idealmente, se mantienen las condiciones del recipiente de modo que los gases efluentes
producidos tienen al menos un tiempos de residencia de dos segundos en el espacio francobordo antes de que salgan a
través de la salida, con un intervalo entre 1 y 5 segundos. En una realizacion tipica, donde el diametro es de 8 pies y la
altura es de 40 pies, el lecho tendra una altura de menos de 15 pies cuando esté fluidizado, y menos de 6 pies cuando esté
estatico.

Volviendo a la realizacion preferida del sistema, que se muestra en la Figura 1A, el gas 110 de combustion producido por el
quemador 109 se transfiere al intercambiador de 202 calor interno de gasificador 106 de vapor.

Una realizacion preferida de un gasificador 106 de vapor de biomasa es un sistema de lecho fluidizado patentado, como se
ilustra en la Figura 2. El disefio del reactor es un recipiente 201 en forma de caja, que tienen paredes 210 y un techo 206,
una realizacion tipica que tiene una longitud de 20 pies, 10 pies de ancho, y una altura entre 30 y 40 pies, aunque son
posibles muchas otras configuraciones y tamafios. Una placa 205 distribuidora es el piso. En una realizacion tipica, el techo
206 tiene la forma de una culpula o un semicilindro. En la placa 205 de distribucion hay agujeros perforados en los que se
instalan cilindros 209 tapados capaces de extraer vapor de una camara 208 de sobrepresion por debajo de la placa 205
distribuidora en el lecho 203 en una direccion paralela al plano de la placa distribuidora. Al igual que los gasificadores de
soplado de aire, estos cilindros tapados tienen una entrada ahuecada que se comunica con el espacio debajo de la placa
distribuidora, y tiene uno o mas orificios de salida transversales al eje longitudinal del cilindro. En esta realizacion, se fuerza
vapor sobrecalentado en el intervalo de 500 a 600 grados Celsius dentro de la camara 208 de sobrepresion por debajo de la
placa distribuidora y fuera de los cilindros 209 tapados en el lecho 203, en una forma que fluidiza uniformemente el lecho.
En otras realizaciones, se puede usar el vapor no sobrecalentado para fluidificar un lecho y promover la gasificacion. Los
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cilindros tapados pueden ser roscados mediante tornillo, soldados, o bien montados de manera segura en las aberturas de
la placa distribuidora.

La camara 208 de sobrepresion es una camara en la que se alimenta vapor sobrecalentado bajo la placa distribuidora. En
una realizacion tipica, esta serd una cadmara en una forma de cuUpula invertida que abarca toda la placa distribuidora, y tiene
una entrada para el vapor.

Un ejemplo de tal cilindro que se puede utilizar ya sea en un gasificador de soplado de aire o de vapor se puede observar en
la Figura 5, una seccién transversal de una placa de distribucién y una camara de sobrepresion. La placa 503 tiene un
espacio que se llena mediante un cilindro 501 montado en la placa. Tipicamente, el cilindro 501 tiene una longitud de
aproximadamente seis pulgadas, de las cuales 1 a 4 pulgadas estdn montadas por encima de la placa distribuidora. La
placa distribuidora esta generalmente construida de acero al carbono, con un espesor de aproximadamente media pulgada.
El cilindro en esta realizacion estd montado utilizando el roscado 502, aunque se pueden utilizar otros montajes, tales como
soldadura. El cilindro tiene una tapa 506 que esta roscada sobre el cilindro. Debajo de la placa 503 hay una camara 508 de
sobrepresion a través de la cual se distribuye o bien vapor sobrecalentado o aire a los cilindros. El vapor o el aire entran en
el &rea 505 ahuecada a través del cilindro. Esta area ahuecada tiene un diametro interior en el intervalo de ¥4 hasta 1
pulgada, preferiblemente de media pulgada. Este ahuecamiento se dirige a uno o mas orificios 506 de salida pequefios
perforados en forma transversal al eje del cilindro, a fin de permitir el paso de vapor o de aire en el lecho 507 en una
direccion paralela al plano de la placa 505 distribuidora. En esta realizacion, la tapa 509 del cilindro, y por lo tanto los
orificios 506 de salida, se extienden en cualquier sitio desde 1 pulgada hasta 5 pulgadas por encima de la placa 503
distribuidora. Los orificios de salida en una realizacion preferida tienen un diametro interior entre 1/16 y 1/4 de pulgada.
Mediante la reduccién de la salida de gas, el cilindro proporciona fuerza suficiente para fluidificar el material del lecho.

Volviendo a la Figura 2, el lecho 203 consta de un mineral, por ejemplo, arena de silice granulada y/o dolomita (que inhibe la
formacion de alquitran) u olivino o una combinacion de los mismos, que también puede tener bolas de ceramica en la parte
superior del lecho para mantener la silice en su lugar en los recipientes. La materia prima de biomasa se inyecta en el lecho
203 del gasificador de vapor usando un alimentador 211 de tornillo cénico. Este alimentador de tornillo cénico, por su accién
en la compresion de la biomasa produce un tapon de biomasa 21la en su salida, que evita la entrada de aire en el
recipiente 201 y evita la contrapresion de los gases en el interior del recipiente. Es importante que la biomasa esté
sustancialmente libre de aire para evitar las reacciones quimicas no deseadas que implican la presencia de nitrdgeno
durante todo el proceso. Este alimentador de tornillo esté orientado de modo que la biomasa sea inyectada en el medio del
lecho cuando el lecho esté fluidizado, y en la parte superior del lecho 203 cuando el lecho no esté fluidizado.

El lecho y la materia prima lefiosa se afladen para que el recipiente del gasificador se mantenga en un nivel optimo. La
cantidad de espacio 207 de francobordo entre el lecho 203 y el techo 206 se mantiene en un nivel de modo que, cuando se
fluidiza, ninguno de los minerales del lecho es expulsado fuera del recipiente. Idealmente, el tiempo de residencia de los
gases en el espacio de francobordo esta en el intervalo de uno a cinco segundos, preferiblemente dos segundos. El tiempo
de residencia extendido permite que se produzcan reacciones tales como el desplazamiento del gas del agua (que convierte
en CO en Hy y COy) y la reformacion del vapor, maximizando asi la salida de hidrogeno. Es importante que la biomasa esté
sustancialmente libre de aire para evitar las reacciones quimicas no deseadas que involucran nitrégeno durante todo el
proceso.

El vapor 105 sobrecalentado, se calienta a una temperatura entre 500 y 600 grados Celsius (preferiblemente 550 grados
Celsius), que puede venir desde el generador 103 de vapor de recuperacion de calor, se inyecta en el lecho del gasificador
de vapor a través de la camara 208 de sobrepresion debajo de la placa 205 distribuidora y a través de los cilindros 209
tapados. El vapor se inyecta a una presion suficiente para tornar fluido el lecho en forma uniforme. También se puede utilizar
vapor no sobrecalentado para fluidificar el lecho y fomentar la gasificacion.

Un ejemplo de la orientacion de los cilindros 209 tapados en la placa 205 distribuidora puede observarse en la Figura 4, que
es una vista de arriba hacia abajo de una placa 205 distribuidora. Los pernos 209 estan dispuestos de manera uniforme
alrededor de la placa, en un patrén en forma de gradilla que puede ser rectilineo, como se muestra, o triangular, o alguna
otra disposicion regular. Tipicamente, los cilindros tapados estan a una distancia entre 1 pulgada y 6 pulgadas uno del otro,
preferiblemente 2 pulgadas. De esta forma, toda el area del lecho se torna fluida en forma uniforme. Se puede usar un
patrén similar para la placa 305 distribuidora del gasificador de soplado de aire.

Volviendo a la Figura 2, el lecho 203 se calienta a través de un intercambiador 202 de calor interno, que consta de una
pluralidad de tubos de acero inoxidable que corren a través del eje del lecho fluidizado para transferir calor desde el gas 110
de combustiéon caliente, que sale del quemador a una temperatura de alrededor de 1090 grados Celsius (en un intervalo de
1000 a 1200 grados Celsius), al lecho 203 fluido del gasificador de vapor. En esta forma, el lecho se mantiene a una
temperatura de aproximadamente 815 grados Celsius, con un intervalo entre 750 y 900 grados Celsius. En la Figura 2 (vista
lateral), se puede observar que los tubos 202 del intercambiador de calor extienden la longitud del gasificador y trasportan
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los gases de combustion calientes del quemador 109.

La Figura 2A, una vista de extremo del gasificador de vapor, muestra cédmo los tubos estan dispuestos en el lecho. Los
tubos 202 estan dispuestos en haces 202a que se extienden a través del ancho del recipiente 201. Estos haces, se
mantienen unidos por soportes 202b que estan anclados en las paredes o el techo y que mantienen los tubos en posicion.
Los tubos se mantienen juntos con los soportes de tal manera que se pueden quitar faciimente del gasificador como un
grupo para limpieza y mantenimiento. Los tubos tipicamente se componen de acero inoxidable o materiales similares. Los
tubos tienen un diametro interior entre la mitad y 4 pulgadas, preferiblemente de 1,5 a 3 pulgadas.

En la realizacién preferida, los haces 202a de tubos se componen de filas de tubos en donde las filas estan dispuestas en
forma escalonada entre si de modo que, mirando hacia abajo los extremos de los tubos, los tubos forman arreglos
triangulares entre si. En esta configuracion, los tubos ayudan no sélo en el calentamiento del lecho fluidizado, sino en el flujo
de los gases a través del lecho. Esto se logra por el hecho de que los gases que se producen deben golpear
constantemente las superficies de los tubos a medida que viajan hacia arriba, rompiendo de ese modo grandes burbujas de
gas y formando burbujas méas pequefias, lo que mejora la mezcla de gases con los materiales del lecho a través del lecho.

En una disposicion preferida, el primer haz de tubos esta configurado aproximadamente con desde dos hasta cuatro pies de
la parte inferior del lecho, de acuerdo a lo marcado por la placa distribuidora. Se coloca un segundo haz, si es necesario, de
dos a cuatro pies por encima del primer haz, y un tercero (si es necesario), dos a cuatro pies por encima del segundo haz. El
nimero de haces necesarios depende de muchos factores, incluyendo el tamafio del recipiente, el coeficiente de
transferencia de calor, la temperatura del gas de combustion. De esta manera, el lecho fluido se calienta en toda su
profundidad. En una disposicion tipica, las filas estdn espaciadas de modo que los centros de los tubos estan
aproximadamente a 6 pulgadas de distancia, de modo que en 10 pies de ancho el recipiente del gasificador tendria filas de
20 tubos. Los haces de tubos pueden tener en cualquier lugar de 2 a 6 de estas filas, escalonadas entre si como se
describié anteriormente a fin de maximizar la superficie de contacto de los gases emergentes.

El nimero de tubos requeridos depende en gran medida de la temperatura del gas de combustiéon que ingresa, asi como de
la naturaleza de la biomasa, los coeficientes de transferencia de calor de los tubos y el materia del lecho, y la temperatura
deseada del lecho. El nimero de tubos requeridos puede reducirse mediante la insercion de tiras en los tubos, como se
ilustra en la Figura 7. En esta figura, se puede observar que el tubo 701, cortado contiene una tira 702 que esté retorcido en
un patrén tipo hélice a todo lo largo de la longitud del tubo. Esta tira insertada puede estar hecha de cualquier metal
conductor del calor, y puede aumentar el coeficiente de transferencia de calor del tubo por un factor entre 2 y 10,
disminuyendo asi el nUmero de tubos necesarios para la transferencia de calor adecuada.

El recipiente se mantiene aproximadamente a presion atmosférica, con un intervalo entre 100 y 175 kPa. Muchas calderas
de vapor encendidas con carbon fluidizado tales como aquellas fabricadas por Babcock & Wilcox y ABB/Combustion
Engineering utilizan tubos de transferencia de calor en el lecho para producir vapor. Cualquiera de los compuestos
orgéanicos volatiles presentes se convierte en componentes ambientalmente seguros en el gasificador de vapor. Volviendo a
la Figura 2, el gas 114 de sintesis producido por el gasificador de vapor sale a través de una salida 206 en el techo 206 a
815 grados Celsius (intervalo de 750 a 900 grados Celsius).

Volviendo ahora a la Figura 1, el gas 110 de combustion que sale del intercambiador 202 de calor interno del gasificador 106
de vapor, aproximadamente a 815 grados Celsius (en un intervalo de 750 a 900 grados Celsius), se alimenta a un generador
103 de vapor de recuperacién, como se muestra en la figura 1A. Este generador 103 produce y calienta vapor utilizando el
calor proporcionado por los gases de combustién. Este vapor puede ser utilizado para producir vapor 105 sobrecalentado
para el gasificador de vapor usando el vapor 104 procedente del secador, o puede producir vapor 113 de presion media
para uso en el secador 102. Alternativamente o ademas, el vapor formado puede ser utilizado para uso externo, o para
etapas de sintesis posteriores, tales como el reformador 117 de vapor o el reactor 120 de metanol.

El gas de sintesis 114 sale del gasificador de vapor a través de la salida 206 y pasa a través de dos separadores 111a, 111b
de ciclén para remover esencialmente toda la materia particulada. El gas de sintesis libre de particulas se enfria en un
segundo generador 112 de vapor de recuperacion de calor para producir vapor de proceso adicional. Este vapor de proceso
puede ser utilizado como vapor para el secador 113, para el gasificador 106 de vapor, vapor de reformado para el
reformador 117 de vapor, o vapor de desplazamiento del gas de agua para el reactor 120 de metanol, o puede ser utilizado
para procesos externos a la planta. En una realizacion preferida, el vapor 112a producido por el segundo generador 112 se
envia al primer generador 103 para ser calentado adicionalmente hasta vapor sobrecalentado para el gasificador 106 de
vapor.

El gas de sintesis caliente es luego limpiado adicionalmente a través de un aparato 113 de depuracion. Esto se puede lograr

utilizando un depurador en hiimedo tipo Venturi o lecho de protecciéon o alguna combinacién de los mismos. la depuracién
se realiza en una forma que deja al gas de sintesis libre de material particulado y de compuestos potencialmente venenosos
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para el catalizador que se utilizan en las secuencias sintéticas. En particular, el gas de sintesis debe estar libre de
compuestos azufrados, metalicos y nitrogenados. También es deseable que la composicion del gas de sintesis contenga
una alta proporciéon de monoxido de carbono e hidrégeno, y tan poco diéxido de carbono, metano y otros hidrocarburos
como sea posible. Si es necesario, el gas de sintesis también puede haber sido secado para remover el contenido de agua.
Por ultimo, el gas de sintesis puede ser tratado en un depurador 113a caustico para remover mas contaminantes.

Cuando ya esté limpio, el gas de sintesis, que se compone principalmente de monodxido de carbono e hidrégeno, con
cantidades menores de dioxido de carbono y de hidrocarburos pequefios tales como metano, es adecuado para uso como
combustible o como material de partida para una serie de rutas sintéticas.

El gas de sintesis producido de este modo se puede utilizar para sintetizar etanol utilizando una cantidad de rutas sintéticas
conocidas. En una realizacion, el gas de sintesis producido por este proceso de gasificacion de biomasa se pone en
contacto con un catalizador de tipo Fischer-Tropsch para producir mezclas de etanol y de productos hidrocarbonados, de los
cuales se separa el etanol usando técnicas conocidas. Los catalizadores que pueden utilizarse en esta realizacién incluyen
los catalizadores bien conocidos de cobalto y de hierro, pero también incluyen otros compuestos tales como sulfuro de
molibdeno, sulfuro de tungsteno, sulfuro de renio, carburo de molibdeno.

En otra realizacion, el gas de sintesis producido por este proceso de gasificacion de la biomasa se pone en contacto con un
catalizador para producir una mezcla de metanol, mondéxido de carbono, e hidrégeno. Esta mezcla de metanol, mondéxido de
carbono e hidrégeno reacciona a continuacion en presencia de un catalizador de homologacion de metanol, tal como
acetato de rutenio, para producir una mezcla que contiene etanol. Son indicadas las patentes de Estados Unidos Nos.
4.954.665, 4.133.966, 4,111.837, 4.233.466 y 4.239.924.

Algunos ejemplos de catalizadores que pueden utilizarse en este proceso son Ir4(CO)12, IrCls, dicarbonildiyoduro de rodio,
RhCl3, Rhls, Rhiz(CO)..

Como una alternativa a esta realizacion adicional, la mezcla de metanol, monéxido de carbono e hidrégeno reacciona en
presencia de un catalizador de carbonilacién para producir una mezcla que comprende, en parte, acido acético e hidrégeno.
El catalizador de carbonilacién puede ser un catalizador heterogéneo u homogéneo con base en metales del Grupo VIII.
Esta indicada la patente de los Estados Unidos No. 5.488,143. Reaccionan luego acido acético e hidrégeno en presencia de
un catalizador de hidrogenacion, tal como un catalizador Degussa, para producir etanol.

En otra alternativa, la mezcla de gas de sintesis puede reaccionar con un catalizador de haluro de rodio a una temperatura
entre 150 y 300 grados Celsius y a una presion de 6.900 y 17.000 kPa para producir acetaldehido, que puede luego ponerse
en contactado cataliticamente con un catalizador de hidrogenacion para producir etanol. Est4 indicada la patente de Estados
Unidos No. 4.482.647.

En una realizacién preferida, como se ilustra en la Figura 1B y 1C, se reforma el gas de sintesis producido por la
gasificacion de biomasa usando vapor, se lo convierte en metanol, luego se lo convierte por carbonilacion en acetato de
metilo (con una cantidad mas pequefia de acido acético). Este acetato de metilo reacciona con hidrégeno en presencia de
un catalizador de hidrogenacion para producir metanol y etanol.

La corriente 115 de gas de sintesis limpia (predominantemente CO y H,, con cantidades menores de CO; y metano) se
procesa adicionalmente para maximizar el rendimiento de etanol en el proceso. Se comprime el gas de sintesis usando la
unidad 116 de compresion a una presion entre 2.400 - 3500 kPa, preferiblemente 3.200 kPa y se calienta a una temperatura
entre 220 y 450 grados Celsius (preferiblemente 225 grados C) usando un intercambiador 116b de calor. Este compresor es
un compresor de piston de cuatro etapas con enfriamiento entre etapas en todas las etapas. Cada etapa esta equipada con
un separador de agua para remover el agua condensada en cada etapa. Dos motores eléctricos de 2.240 kW nominales
suministran la potencia para el movimiento de los compresores. Este proceso produce liquidos 116a condensados que se
remueven de la corriente de reciclaje, procesamiento posterior, o descarga.

El gas de sintesis entra entonces en un reformador 117 de vapor, que convierte el metano y otros hidrocarburos ligeros
presentes en el gas de sintesis en monéxido de carbono e hidrégeno adicionales, con la adicién de vapor. El reformado con
vapor se lleva a cabo en presencia de un catalizador metalico base, y opera a una presién de 3200 kPa [rango: 2.900 - 3500
kPa] y 225C [rango de 220 a 450C]. La reformacion de vapor es una tecnologia conocida, se puede seleccionar a partir de
una cantidad de disefios comerciales conocidos, y se puede adquirir a través de un constructor conocido de tales unidades
como Haldor Topsoe A/S, Lurgi AG, o ICI. Los catalizadores adecuados para este proposito comprenden los catalizadores
de reformado bien conocidos del Grupo VIl de la Tabla Periddica, incluyendo niquel y/o cobalto, 6xidos de circonio y
manganeso. Son indicadas las patentes de los Estados Unidos Nos. 7.090.789 y 7.074.347. En otras realizaciones, el
reformador de vapor que no se necesita utilizar, depende de la composicion del gas de sintesis producido por una materia
prima particular de biomasa.
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En esta etapa, dependiendo de la composicion del gas de sintesis, el gas de sintesis puede ser sometido a remocion del
dioxido de carbono, usando un sistema 119 de remocién de dioxido de carbono, tal como el sistema de remocién de
etanolamina Praxair. En esta etapa se remueve tanto dioxido de carbono 119a como se puede lograr, por el equipo del
estado de la técnica, a partir del gas de sintesis, y se envia a almacenamiento, que se utiliza en otra parte en el proceso, o0
se purga hacia la atmosfera, dependiendo de las circunstancias. En otra realizacion, esta etapa de remocion del didxido de
carbono se lleva a cabo después de la segunda etapa 118 de compresion.

Cuando sale del reformador 117 de vapor, se comprime aun mas el gas de sintesis a una presion entre 4.700 y 5.500 kPa
(preferentemente 4.900 kPa) y se calienta a una temperatura entre 220 y 300 grados Celsius (preferiblemente 225 grados
C), y se remueve cualquiera de los liquidos 118a condensados para su reciclaje, posterior procesamiento, o descarga. Al
igual que el compresor 116, este compresor 118 es un compresor de piston de cuatro etapas con enfriamiento entre etapas
en todas las etapas. Cada etapa esté equipada con un separador de agua para remover el agua condensada en cada etapa.
Dos motores eléctricos de 2.240 kW nominales suministran una potencia de movimiento para los compresores. Se usa un
intercambiador 118a de calor para calentar el gas a la temperatura de operacién.

En este punto, el gas de sintesis 116a comprimido que sale del compresor 116 esta a una presion de 4900 kPa [rango:
4.700 - 5.500 kPa] y 225C [rango de 220 - 300 grados C], el gas de sintesis se encuentra ahora en una temperatura y
presidn éptimos para la primera etapa catalitica. Luego se alimenta el gas de sintesis a la primera etapa en la secuencia de
reaccion quimica, que es la conversion del gas de sintesis en metanol 120. La conversién del gas de sintesis en metanol es
un proceso bien establecido, y se puede lograr ya sea a través de reacciones en fase gaseosa o en fase liquida. El metanol
se produce normalmente a partir del gas de sintesis producido por el reformado con vapor del gas natural y muchas
instalaciones comerciales estan en funcionamiento en la actualidad.

En esta forma de realizaciéon de un reactor de metanol, se combinan monéxido de carbono e hidrégeno para formar metanol
en una proporcién de 1:2, respectivamente. En la realizacion preferida, se utiliza un reactor de suspensién. En la realizaciéon
de suspension, el reactor 120 de metanol es un reactor de metanol comercialmente disponible a través de Air Products, que
proporcionaria el beneficio adicional de tener el ingeniero productor comercial y garantizar su desempefio. El proceso del
reactor de Air Products es extremadamente eficiente y se utiliza en la instalacién mas grande del mundo de produccién de
metanol a partir de carbon en Kingsport, Tennessee. En la realizacion preferida, el reactor 120 es un recipiente vertical con
tubos verticales internos. El catalizador en el reactor de metanol se compone de metales base, y opera a una presion de
4.900 kPa [rango: 4.700 - 5.500 kPa] y 225 grados C [rango de 220 a 300 grados C]. Una realizacién comprende 6xidos de
cobre y zinc sobre alimina, suspendidos en un aceite mineral inerte. El gas de sintesis a presion se burbujea a través del
recipiente que contiene el catalizador de aceite mineral y se escapa a través de la parte superior del recipiente vertical. En la
realizacion preferida, el gas de sintesis que entra en el recipiente contendra algo de metanol. Este metanol adicional se
proporciona mediante el reciclaje del metanol recuperado del reactor de etanol. Son indicadas las patentes de los Estados
Unidos Nos. 3.888.896, 4.031.123, 4.639.470, 4.910.227, 4.628.066, 4.567.204, y 4.628.066. Debido a que la reaccién es
exotérmica, se proporciona agua de refrigeracion para la generacion de vapor en los tubos.

La informacion publicada de Air Products describe que se puede utilizar una relacion de hidrogeno con respecto a monoxido
de carbono de 0,6 a 4,0 para producir metanol. El reactor de metanol es capaz de rendimientos de conversion de 20 a 90%
del monéxido de carbono en metanol en el reactor, aunque tipicamente cae en el rango de 40 a 70%.

En esta realizacion del reactor de metanol, durante el tiempo en que el gas de sintesis se encuentra en el reactor de
metanol, la concentracién requerida de hidrogeno puede ser ajustada mediante la adicion de vapor a los gases que entran al
reactor de metanol y también mediante la remocion del didxido de carbono. Esta etapa puede ser deseable debido a que la
relacion de hidrogeno con respecto al diéxido de carbono en el gas de sintesis puede no ser 6ptima para el alto rendimiento
en la produccién de etanol. En esta realizacion, el catalizador de metanol, en presencia de vapor, convertira el monéxido de
carbono en hidrégeno y dioxido de carbono, aumentando asi la relacion de hidrégeno con respecto a monoxido de carbono.
Esta reaccion se produce bajo condiciones de presion y temperatura similares a las de la conversion de metanol, y se sabe
que puede ser completada en una sola etapa. La patente de los Estados Unidos No. 4.946.477 divulga este tipo de reaccién
combinada de desplazamiento de metano. También esta indicada la patente de los Estados Unidos No. 4.980.145.

En esta realizacion que combina metanol y reacciones de desplazamiento, se interpone una unidad 121 de remocién de
diéxido de carbono a la salida del reactor 120 de metanol para remover el diéxido de carbono formado en el desplazamiento
del gas de agua. La concentracion de hidrégeno en la salida del reactor de metanol se puede controlar mediante la remocion
del mondxido de carbono y controlando la cantidad de vapor suministrado, asi como controlando la cantidad de metanol e
hidrégeno reciclados a la entrada del reactor 127 de metanol.

Existen otras formas de realizacion para el reactor de metanol. Por ejemplo, se puede utilizar un lecho sélido empacado de
catalizador sobre un material inerte, y se puede pasar el gas de sintesis a través de este lecho empacado. Se pueden
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utilizar catalizadores habituales de metanol en un método de este tipo.

Se pueden utilizar catalizadores alternativos en otras realizaciones. El catalizador de sintesis de metanol utilizado en el
proceso de esta invencion puede incluir un 6xido de al menos un elemento seleccionado del grupo que consiste de cobre,
plata, zinc, boro, magnesio, aluminio, vanadio, cromo, manganeso, galio, paladio, osmio y circonio. El catalizador puede ser
un catalizador a base de cobre, tal como 6xido de cobre. El proceso puede utilizar un catalizador a base de cobre, que
también incluye un 6xido de al menos un elemento seleccionado de entre el grupo que consiste de plata, zinc, boro,
magnesio, aluminio, vanadio, cromo, manganeso, galio, paladio, osmio y circonio.

La mezcla de metanol, CO e hidrégeno en esta forma de realizaciéon, que también puede contener vapor de agua de la
reaccion de desplazamiento del gas de agua, pasa desde el reactor de metanol al reactor 122 de acetato de metilo. El
reactor de acetato de metilo en esta realizacién es un reactor de lecho empacado compuesto de uno o mas tubos verticales
de aproximadamente una pulgada de ancho (rango desde media hasta 2 pulgadas) y 20 pies de largo (rango de 15 a 30
pies). El catalizador utilizado en la realizacién preferida del reactor 122 se compone de acetato de iridio adsorbido sobre
carbdn activado y se empaca en los tubos verticales. El reactor opera a una temperatura entre 200 y 300 grados Celsius (de
forma éptima 220 grados C) y una presion entre 1.000 y 1.200 kPa (de manera éptima 1.034 kPa). Se afiade gas de yoduro
de metilo como un promotor para los gases antes de que entren a la entrada del reactor, y la reaccién procede en los tubos
para producir una mezcla predominantemente de acetato de metilo, junto con hidrégeno y pequefias cantidades de acido
acético y agua a la salida. La reaccion es exotérmica, y el recipiente del reactor se enfria en forma indirecta usando un
medio de intercambio de calor, tal como Dowtherm que corre, ya sea en tubos a través del recipiente, 0 como una chaqueta
alrededor de los tubos empacados.

En otras realizaciones, se puede usar una amplia variedad de catalizadores heterogéneos. Estos catalizadores son Utiles en
la carbonilacién de metanol: RhXz, RhX3.3H,0, Rh2(CO)4Xz, [Rh(CO)X4]Y, Rh(CO)s, Rh(NO3, [Rh(CO)2X]Y, Rh,O3, Rh
(CH3COO)O.3, [Rh(02H4)2X]2, Rh[(CeH5)3P]2(CO)X, Rh metal, RhX[(CsHs)gP]z(CH3X)2, Rh(SnX3)[(C5H5)P]3, RhX(CO)
[(CeHs)3Q]2, (P4aZ)Rh(CO2)X2, (R4Z)2Rh(CO)Xa, RhX[(CsHs)3Pg]3, RhX(CsHs)sPHa, (CsHs)sP3, Rh(CO)H y Y4 RhaXo (SnX3)s en
donde Xes Cl,Brol; YesNa,LioK;ZesN,As o P; QesAs, Po Sb; yR es un grupo alquilo o arilo C; a Ci».

En realizaciones adicionales, también se puede utilizar un segundo cocatalizador. Tales catalizadores secundarios pueden
escogerse de CoClz, RuCls, PdCly, PtCl,, CuCl,, AgNOs, AuCls, CdCl,, ZnCl,, OsCls, IrCls, NiClz, MnCl,, ReCls, CrCls, MoCls,
W(Cls, VCls, NbCls, TaCls, TiCls, ZrCls, HfCl4, Lil, Nal, KI, RbCI, BeCl,, MgCl,, CaCl,, SrCl,, BaCl,. La patente de Estados
Unidos No. 5.414.161 se incorpora aqui por referencia.

Una amplia variedad de promotores ademas del yoduro de metilo pueden utilizarse en otras realizaciones. Estos promotores
incluyen, pero no se limitan a CHsBr, CHsCl, |2, Bra, Clz, HI, HBr, HCI.

En otras realizaciones alternativas, el reactor puede ser un reactor de fase liquida. En una realizacion, un catalizador sélido,
tal como aquellos enumerados anteriormente puede ser suspendido en un liquido inerte tal como aceite mineral. En tal
realizacion, se puede hacer burbujear los reactivos gaseosos a través del liquido inerte.

En otra forma de realizacion de una reaccién de carbonilacién, el catalizador es un catalizador homogéneo, compuesto de
un complejo de uno o mas metales del Grupo VIII disueltos en una solucion. En esta realizacion, los reactivos gaseosos se
disuelven en la solucidon que contiene el catalizador y reaccionan bajo condiciones adecuadas. En esta realizacion, la
solucion de la reaccion se destila una 0 mas veces para separar la solucion que contiene el catalizador de los productos de
la carbonilacion.

Una cantidad de complejos del Grupo VIl son apropiados para la catélisis homogénea de carbonilacién en esta realizacion.
Estos catalizadores incluyen IrCls, Irlz, IrBrs, [Ir(CO)2l]2, [Ir(CO)2Cl]2, [Ir(CO)2Br]z, [Ir(CO)2l], [Ir(CO)2Br2], [Ir(CO)alo],
[Ir(CH3)I3(CO)2]", Ira(CO)12, IrCl3.4H20, IrBrs.4H20, Irs(CO)1, iridio metal, Ir.0s, IrOz, Ir(acac)(CO),, Ir(acac)s, [IrsO
(OAC)s(H20)3][OAC] y acido hexacloroiridico [HzIrClg], [Rh(CO),Cl]2, [Rh(CO)2l]2, [Rh(Cod)Cl]z, cloruro de rodio (lll), cloruro
de rodio (Ill) trihidratado, bromuro de rodio (Ill), yoduro de rodio (Ill), acetato de rodio (lll), dicarbonilacetilacetonato de rodio,
RhClI;3(PPhs)s y RhCI(CO)(PPhg).. Son indicadas las patentes de los Estados Unidos Nos. 5.773.642, 5.883.289, 5.877.348,
5.917.089, 5.750.007, 5.874.610, 5.883.295, 5.663.430, 5.625.094, y 7.115.774, y describen métodos para carbonilacién
homogénea de alcoholes tales como metanol en ésteres.

En otra realizacion adicional, la reaccion de carbonilacion se puede llevar a cabo en un recipiente de destilacion reactiva.
Los reactivos en este caso se enfrian y se introducen en dicho recipiente de reaccién que contiene un catalizador. El reactor
calienta el recipiente, liberando los productos de punto de ebullicion mas ligeros, tales como acetato de metilo, con el fin de
encaminar la reaccion hacia los productos.

En otras realizaciones, se utilizan promotores de catalizadores alternativos, tales como alcanos halogenados distintos de
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yoduro de metilo, tales como bromuro de etilo, o yoduro de etilo.

Volviendo a la Figura 1C, la mezcla que emerge del reactor 120a de acetato de metilo debe ser separado del promotor. La
mezcla que emerge primero del reactor de acetato de metilo sometido a destilacion instantanea en una unidad 123 del
destilador instantdneo u otro separador adecuado, donde se separa el hidrégeno del resto de la mezcla. El hidrégeno 123a
se alimenta directamente al reactor 127 de etanol. El resto de la mezcla 123b, que comprende acetato de metilo, metanol,
agua, y acido acético, se alimenta a una columna 124 de destilacién, en donde una mezcla 124a de yoduro de metilo,
acetato de metilo, hidrégeno y metanol se separan de una mezcla 124b de &cido acético y el agua. El yoduro de metilo,
acetato de metilo, y la mezcla 124a de metanol se envia a una columna 125 de destilacion, donde se recupera el yoduro de
metilo 125a y se separa como una mezcla azeotrépica en la fase de vapor. El promotor 125a de yoduro de metilo se recicla
luego para unirse a los gases que entran en el reactor 122 de acetato de metilo. La mezcla 125b de acetato de metilo y
metanol se envia al reactor 127 de etanol.

En otra realizacion, la mezcla que sale del reactor de acetato de metilo se alimenta a una columna de destilaciéon que separa
una porcion liquida de agua y acido acético, y una porcion de vapor de acetato de metilo, yoduro de metilo, hidrégeno y
metanol. La mezcla de acetato de metilo, yoduro de metilo y metanol se envia a un segundo aparato de destilacion, que
separa el yoduro de metilo en la fase de vapor y lo recicla de nuevo al reactor de acetato de metilo. El restante acetato de
metilo, metanol y el hidrégeno se envian al reactor 127 de etanol.

En la realizacion preferida, el acido acético y el agua se envian a otra columna 126 de destilacion, que remueve la mayor
parte del agua del acido acético 126b. Luego se alimenta el acido acético 126b vaporizado al reactor 127 de etanol. Se
remueve el agua 126a, para uso en el proceso de descarga.

El reactor 127 de etanol es un reactor de lecho empacado que opera en un rango de temperatura de 160 a 300 grados
Celsius (en forma 6ptima alrededor de 260 grados C), y en un rango de presion de 3.500 a 4.500 kPa (de manera 6ptima
4000 kPa). El catalizador es un catalizador de hidrogenacion conocido comercialmente compuesto de cromo, niquel y cobre,
disponible a través de Degussa. El catalizador se carga en un lecho empacado con un material inerte. El recipiente en esta
realizacion es uno o mas tubos verticales, aproximadamente de media pulgada a dos pulgadas de diametro interior y 20 pies
de largo (rango de 15 a 30 pies). El exceso de hidrogeno se utiliza en la reaccion, en la realizacién preferida un exceso de
10:1 de hidrégeno con respecto a acetato de metilo (esto puede variar desde sin exceso hasta un exceso 15:1). El
hidrégeno ya esté presente en la mezcla de reactivos. Si no hay hidrégeno insuficiente, se puede usar una fuente externa.
La reaccion en el reactor de etanol es exotérmica y el recipiente del reactor se enfria indirectamente mediante un medio de
intercambio de calor, tal como Dowtherm que corre en los tubos a través del recipiente, 0 como una camisa que rodea los
tubos del recipiente.

En otras formas de realizacion, se pueden usar una variedad de catalizadores de hidrogenacion. El catalizador de
hidrogenacion que se puede emplear en la reaccion de hidrogenacién incluye aquellos compuestos que contienen cobre, por
ejemplo, Cu-Co-Zn, Cu-Zn-Fe, Cu-Co-Zn-Fe, Cu-Co-Zn-Fe-Ca, Cu-Co-Zn-Mo-Na, y Cu-Co-Zn-Fe. El catalizador se puede
preparar mediante la adicion de una solucion de (NH4).COs3 disuelto en agua destilada en una solucion de al menos un
compuesto metdlico seleccionado del grupo que consiste de Zn(OAc)2.2H,0, Co(OAc)3.H20, Cu(OAc)2.H20,
Fe(N03)3.9H20, (NH4)6M07024.4H20, Ca(N03)2.4H20, NaOH, KthC|4, PdC|2, RhC|3, RUC|3, NiC|2, CI’C|3, WC|3, OSC|3 y
AICls, secando la mezcla resultante a una temperatura de aproximadamente 120 grados C durante la noche y calcinando el
material seco a una temperatura de aproximadamente 450 grados C, y durante un periodo de aproximadamente 16 horas.
El compuesto metalico se puede emplear en una cantidad en el intervalo de 0,01 a 95% en peso, mas preferiblemente de
0,1 a 80% en peso y lo mas preferiblemente de 1 a 50% en peso. Muchos otros catalizadores para este tipo de reaccion de
éster a &cido estan disponibles y caracterizados. Son indicadas las patentes de los Estados Unidos Nos. 5.414.161,
5.233.099, 5.233.100, y 6.002.054.

Volviendo a la Figura 1C, la corriente 127a de efluente del reactor de hidrogenacién consiste en metanol, etanol, hidrégeno y
agua. El hidrégeno 128a se separa de esta mezcla en una columna 128 de destilacion por destilacion instantanea u otro tipo
de destilacion, y la hidrogenacién 128a se recicla de nuevo a la entrada del reactor 120 de metanol. La mezcla 128b
restante de etanol, metanol y agua se destila en un aparato 129 de destilacion y se recicla el metanol 129a en la fraccion de
vapor a la entrada del reactor de metanol.

La fraccién 129b restante de etanol, con menos de 20% de agua, se envia luego a una unidad 130 de pervaporacion, tal
como aquellas disefiadas por Sulzer, para separar el agua 130b y producir etanol del grado de la especificacién. El alcohol
130a anhidro de la unidad de pervaporacion de etanol es dirigido luego a los tanques de almacenamiento. Se proporcionan
dos tanques de almacenamiento para el almacenamiento del etanol con una capacidad total de 4.700.000 litros (1,2 MM
galones americanos) (aproximadamente 21 dias de operacién). Se inyecta gasolina para desnaturalizacion antes de su
almacenamiento. El desnaturalizante gasolina se mezcla con el etanol puro en una base en volumen de 5,263%. El tanque
de almacenamiento de gasolina tiene una capacidad de 235.000 litros (62.500 galones americanos), que es suficiente para
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aproximadamente 16 dias de operacion.

En otra realizaciéon de la invencién, se puede utilizar una ruta a etanol a través de una carbonilacion en un cuarto reactor,
como se ilustra en la Figura 6. En esta realizacion, la corriente 115 de gas de sintesis se convierte en el reactor 120 de
metanol, como se indicd anteriormente. Estos gases se transfieren a un reactor 601 de fase liquida, donde se ponen en
contacto con un catalizador, por ejemplo, iridio sobre carbono. El rodio también puede ser efectivo para esta reaccion, asi
como otros metales del Grupo VIII sobre soportes solidos. Algunos catalizadores eficaces conocidos que pueden usarse en
esta carbonilacion son Ir4(CO)2, IrCls, dicarbonildiyoduro de rodio, RhClz, Rhlz, Rhl>(CO),. En esta realizacion, los reactivos
se hacen reaccionar bajo una presion entre 140 y 160 psi, y a una temperatura entre 215 y 250 grados Celsius, en una
soluciéon de un promotor, tal como un haluro de alquilo. El yoduro de metilo puede ser tal promotor, aunque otros, como
CH3Br, CH3Cl, Iz, Bry, Clz, HI, HBr, HCI.

Los productos de esta reaccion son acido acético, hidrégeno y agua. El hidrogeno se debe remover de la solucién por
destilacion en un destilador 602. El hidrogeno 602a se envia al reactor 127 de etanol. En la siguiente etapa, se envian el
acido acético y el agua a un reactor 603, donde se afiade etanol en presencia de un catalizador oxidante tal como 6xido de
azufre. Esta reaccion se lleva a cabo en la fase liquida, aproximadamente a presion atmosférica (15 a 25 psi) y una
temperatura entre 90 y 110 grados Celsius (preferiblemente 100 grados Celsius). La Ultima etapa puede ocurrir después de
que se eleva la temperatura de los productos, acetato de etilo y agua, en el calentador 604 entre 250 y 270 grados Celsius,
y se comprimen en compresor 605 a una presion entre 580 y 610 psi, que son las condiciones del reactor 606 de etanol. El
hidrogeno 602a se afiade a los reactivos acetato de etilo y agua para producir etanol y agua. Se pueden usar aqui
catalizadores de hidrogenacion similares a aquellos utilizados para el proceso de acetato de metilo, tales como Cu-Cr-Ni en
un catalizador de lecho empacado.

La corriente resultante de etanol y agua se divide en dos corrientes, donde se transfiere 606a al reactor 603 de acetato de
etilo, y el resto 606b se pervapora en la unidad 130 de pervaporacion de Sulzer para separar el agua restante del etanol. De
esta manera, se forma el etanol a partir del gas de sintesis.

Se ha observado anteriormente que el reactor 127 de etanol, el reactor 122 de acetato de metilo, y el reactor 120 de metanol
de la Figura 1C son exotérmicos, y que los reactores de acetato de metilo y etanol emplean un medio de transferencia de
liquido, tal como Dowtherm para enfriar las reacciones. Se puede usar por lo tanto un medio de intercambio de calor liquido,
para transferir este calor a otros procesos que requieren calor. De este modo, es posible idear un bucle de un medio de
intercambio de calor liquido que puede transferir calor alrededor de una planta. Tal esquema se ilustra en la Figura 8. Esta
ilustracién muestra un flujo de un medio 801 de intercambio de calor liquido alrededor de la planta. Los diferentes equipos
de proceso a lo largo de este bucle, tales como destiladores o reactores estan disefiados para tener superficies de
intercambio de calor capaces de poner en contacto el medio de reaccion liquido y el calor de transferencia hasta o desde el
medio. En una etapa, el medio liquido aplica calor al secador 102 de la Figura 1A. El secador, mediante el enfriamiento de
su vapor de escape, también puede proporcionar calor al medio liquido al poner en contacto los gases de escape con el
medio liquido. El secador, al mismo tiempo, requiere calor para producir el vapor utilizado para secar la biomasa, y puede
utilizar el medio liquido para ese propésito.

En esta realizacion, el bucle, que puede ser creado por las lineas que transportan el medio liquido entre los componentes de
la planta, puede ser dirigido a las unidades 116 y 118 de compresion de la Figura 1B entre etapas, que generan calor que
puede ser transferido al medio. A lo largo de la misma ruta, el medio 801 transfiere calor poniéndose en contacto con los
intercambiadores 116a,118a de calor de la Figura 1B. El medio puede transferir mas calor al sistema 119 de remocion de
CO..

En una elaboracion adicional, el medio de transferencia de liquido puede recibir calor al entrar en contacto térmico con los
gases de combustion que salen de un gasificador 106 de vapor, reactor 120 de metanol, el reactor 122 de acetato de metilo,
y el reactor 127 de etanol de la Figura 1C. En forma similar, el medio puede transferir calor a los aparatos 124, 125, 126,
129 y 130 de destilacién de la Figura 1C.

En otras formas de realizacion, el medio liquido puede ser utilizado para calentar el vapor en un intercambiador 802 para su
uso en procesos externos. Este ejemplo es meramente ilustrativo, y no agota la posibilidad para el uso del medio de
transferencia de calor liquido. El proceso de destilacién emplea una etapa de enfriamiento para volver liquida la composicion
de reaccion, y esta etapa de enfriamiento puede ser utilizada para transferir calor al medio. El uso de tal medio, por
supuesto, sera altamente dependiente de la planta especifica, y debe ser calibrado para equilibrar mejor los flujos de calor a
través del sistema.

De esta forma, junto con la recuperacion de calor de los gases de combustion y del gas de sintesis, se puede observar que

el proceso de biomasa hasta etanol procede haciendo el mayor uso posible del calor disponible, y por lo tanto minimiza la
cantidad de combustibles externos para llevar a cabo el proceso.
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Se requieren varios sistemas Utiles en toda la planta. Estos incluyen vapor de alta presion, vapor a presion media, vapor a
baja presion, agua de refrigeracion, aire para el instrumento, un sistema de control, un sistema eléctrico, gas combustible y
una llamarada auxiliar, un producto acondicionador de agua y un acondicionador del agua que se alimenta a la caldera. Se
requiere agua de refrigeracion en el sistema de destilacion de etanol. Se utiliza Dowtherm para suministrar calor a las
columnas de destilacion, asi como remocién de calor de los reactores de metanol, acetato de metilo y etanol. Dos
compresores de aire de tornillo al 100% que operan a 760 kPa proporcionan aire al instrumental. Los secadores de aire para
el instrumento, basados en la tecnologia de deshidratacion de gel de silice, suministraran aire al instrumento a un punto de
rocio de menos 50°C (@ 700 kPag). Un suministro de aire al instrumento durante 60 minutos se acumulara en el receptor de
aire seco entre las presiones normal y minima. El control del proceso se logrard mediante el sistema de control distribuido
(DCS) que se basa en instrumentos (transmisores / transductores) ubicados a todo lo largo de la instalacion de la planta
montados en el equipo de procesamiento. El control de alarma y apagado se logrard por medio de sefiales de campo
enviadas a y desde un DCS en la sala de control y se hard seguimiento por medio de un registrador de datos de los eventos
de la secuencia para su posterior analisis. Los dispositivos medidores de flujo enviaran informacién al PLC para la
visualizacion local del flujo de corriente y los flujos totalizados. Las entradas y salidas de la instrumentacién y equipos del
proceso, que se muestran en los P&ID son monitoreados y controlados por el PLC que se encuentra en la sala de control de
la instalacion. Todos los puntos del proceso de campo controlan las cabinas que tienen un control I/O (encendido/apagado)
adecuado para la zona. Todo el cableado de campo sera intrinsecamente seguro mediante el uso de dispositivos limitantes
de la corriente en la cabina de control local. Las sefiales analégicas y digitales hacia y desde los dispositivos de campo
seran intrinsecamente seguras mediante los controles 1/O. El sistema de control usara un bucle de control DC de 24 V para
instrumentos de campo. La bateria de respaldo del sistema de control sera suministrada por un sistema de potencia
verdadero que puede ser interrumpido en linea (la carga estd siempre conectada al inversor) capaz de mantener el
funcionamiento del sistema durante una hora. La calidad del proceso se lograra mediante analizadores instalados que
proporcionaran una indicacion en linea de los datos de proceso requeridos. Los datos seran archivados para su analisis en
una fecha posterior. El sistema completo de control y las variables de proceso también podran ser monitoreados en forma
remota por el operador para garantizar que se mantenga la eficiencia mecéanica y del proceso.
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Reivindicaciones
1. Un método de produccién de etanol a partir de gas de sintesis que comprende:
proporcionar gas de sintesis;

convertir el gas de sintesis en presencia de un catalizador para producir una mezcla que comprende metanol y mondéxido de
carbono e hidrégeno;

la produccion de una mezcla que comprende acetato de metilo, hidrégeno, metanol, acido acético, y agua, mediante
reaccion del metanol, monoxido de carbono e hidrégeno en presencia de un promotor y un catalizador metédlico que
comprende un metal seleccionado del grupo que consiste en iridio, hierro, cobalto, niquel, rodio, rutenio, paladio, osmio, y
platino, y el promotor;

separar la mezcla que comprende acetato de metilo, hidrégeno, metanol, acido acético y agua para producir una mezcla de
acetato de metilo y metanol y una fraccion seleccionada del grupo que consiste de una fraccion de hidrégeno, una fraccién
del promotor, una fraccion de &acido acético, y una fraccion de agua; y

la produccién de una mezcla que comprende etanol por reaccion de una mezcla de acetato de metilo y metanol con
hidrégeno en presencia de un catalizador de hidrogenacion.

2. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en la reivindicacién 1, en donde el catalizador que comprende
un metal es un catalizador de iridio.

3. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en la reivindicaciéon 1 o la reivindicacién 2, en donde la
conversion del gas de sintesis adicionalmente comprende:

comprimir el gas de sintesis para producir gas de sintesis comprimido;

calentar el gas de sintesis comprimido para producir gas de sintesis comprimido calentado;

reformado con vapor del gas de sintesis comprimido calentado para producir gas de sintesis reformado;
comprimir nuevamente el gas de sintesis reformado para producir gas de sintesis reformado comprimido; y

convertir el gas de sintesis reformado comprimido en una mezcla que comprende metanol, mondéxido de carbono, diéxido de
carbono e hidrégeno.

4. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en donde la
conversion del gas de sintesis comprende adicionalmente la remocién del didxido de carbono de la mezcla.

5. Un método de produccién de etanol como en las reivindicaciones 3 o 4, en donde la conversién del gas de sintesis
reformado comprimido en la mezcla que comprende metanol comprende ademas:

hacer burbujear el gas de sintesis reformado comprimido a través de una suspension para producir metanol, en donde dicha
suspensién contiene un catalizador metélico suspendido en un liquido inerte.

6. Un método de produccion de etanol como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en donde un
reactor de lecho empacado es utilizado para la produccion de la mezcla que comprende etanol, en donde dicho reactor de
lecho empacado contiene un catalizador compuesto de cobre, niquel, cromo, o una combinacién de los mismos, adsorbido
sobre un material inerte.

7. Un método de produccion de etanol como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en donde la
produccién de la mezcla que comprende etanol se lleva a cabo con una relaciéon de hidrégeno con respecto a acetato de
metilo desde 0:1 hasta 15:1.

8. Un método de produccion de etanol como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en donde la
produccién de una mezcla que comprende etanol se lleva a cabo con una relacién de hidrégeno con respecto a acetato de
metilo de aproximadamente 10:1.

9. Un método de produccion de etanol como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en donde la
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produccién de la mezcla que comprende acetato de metilo, hidrégeno, metanol, 4cido acético y agua se lleva a cabo en un
reactor de carbonilacién de lecho empacado, en donde dicho reactor de carbonilacion de lecho empacado estd empacado
con un material de carbdn activado sobre el que se adsorbe el catalizador metalico.

10. Un método de produccion de etanol como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en donde la
provisidn de gas de sintesis adicionalmente comprende:

gasificacion de biomasa en un gasificador de vapor que tiene un lecho fluidizado para producir una corriente de gas de
sintesis.

11. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en la reivindicacion 10, en donde la provision de gas de
sintesis comprende ademas:

el secado de la biomasa en un secador de vapor hasta un contenido de humedad del 1% al 30% antes de la gasificacion de
la biomasa.

12. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en las reivindicaciones 10 o 11, en donde la gasificacién de
biomasa en un gasificador de vapor comprende ademas:

la produccién de gases de combustién calientes por la quema de un combustible; y
la transferencia de los gases de combustion calientes a una serie de tubos incrustados en el lecho fluidizado del gasificador
de vapor para calentar el lecho fluidizado, en donde dicho combustible es el gas de sintesis de bajo BTU producido por

gasificacion de biomasa en un gasificador de soplado de aire.

13. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones 10 a 12, en donde la
gasificacion de biomasa en un gasificador de vapor comprende ademas:

desfogar los gases de combustién calientes a un generador de vapor de recuperacion de calor del gas de combustion;

convertir el vapor del generador de vapor de recuperacion de calor del gas de sintesis en vapor en el generador de vapor de
recuperacion de calor del gas de combustién; y

transferir dicho vapor para gasificar la biomasa en un gasificador de vapor.

14. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en la reivindicacion 13, en donde la provision de gas de
sintesis comprende ademas:

el secado de la biomasa en un secador de vapor hasta un contenido de humedad de 1% a 30% o menos antes de gasificar
dicha biomasa en un gasificador de vapor;

transferir el condensado del secador de vapor al generador de vapor de recuperacion de calor del gas de combustién para
generar vapor;

transferir el vapor generado por el generador de vapor de recuperacion de calor del gas de combustion para el secado de la
biomasa en un secador de vapor.

15. Un método de produccion de etanol tal como se reivindica en cualquiera de las reivindicaciones 10 a 14, en donde dicho
combustible se selecciona del grupo que consiste de metano, gas natural, gas de vertedero, o gas obtenido por digestién
anaerdébica de estiércol o biosélidos.

16. Un método de produccion de etanol a partir de gas de sintesis de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde la provision
de gas de sintesis comprende ademas;

el secado de la biomasa en un secador de vapor hasta un contenido de humedad del 1% al 30%;

gasificar la biomasa en un gasificador de vapor para producir gas de sintesis, en donde dicho gasificador es un recipiente en
forma de caja que tiene paredes verticales y un techo; un lecho fluidizado que comprende arena de silice, dolomita u olivino,
0 una combinacion de los mismos; una parte inferior compuesta de una placa distribuidora que tiene una superficie interior y
una pluralidad de orificios que la atraviesan en los que estan montados cilindros que tienen tapas, en donde dichos cilindros
tapados son ahuecados a fin de tener un canal que se extiende desde una camara de sobrepresion por debajo de la placa
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distribuidora que lleva el vapor y en donde dicho canal se extiende y se estrecha hasta uno o mas orificios de salida
perforados en dichos tapones, siendo los orificios de salida transversales a un eje longitudinal de dichos cilindros, a través
de los cuales se inyecta vapor desde la cAmara de sobrepresion a través de los orificios que la atraviesan en el lecho, para
fluidizar uniformemente el lecho a través de los orificios de salida en una direccion paralela a un plano definido por la
superficie interior de la placa distribuidora; y en donde dicho recipiente tiene una pluralidad de tubos incrustados en el lecho
que transmiten gases de combustién calientes para calentar el lecho, y en donde dichos tubos son paralelos al plano de la
placa distribuidora y estan dispuestos en grupos en donde los tubos en dichos grupos son paralelos entre si y tienen una
orientacion triangular entre si, y en donde dicha gasificacion se lleva a cabo a una temperatura de 750 a 900 grados Celsius
y a una presion de 100 a 175 kPa; y en donde dichos gases de combustién calientes son producidos por gasificacion de la
biomasa en un gasificador de soplado de aire para producir gas de sintesis de bajo BTU y quemar dicho gas de sintesis de
bajo BTU;

y que comprende ademas:

la etapa de convertir el gas de sintesis en una mezcla que comprende metanol y monéxido de carbono e hidrégeno que
comprende hacer burbujear el gas de sintesis a través de un liquido inerte a una presion de 4.700 hasta 5.500 kPa, y una
temperatura de 220 a 300 grados Celsius;

la etapa de producir la mezcla de acetato de metilo, hidrégeno, metanol, acido acético y agua se lleva a cabo en un primer
reactor de lecho empacado en presencia de un promotor, donde el catalizador metalico es acetato de iridio adsorbido sobre
carbén activado, y en donde tal reaccion se lleva a cabo a una presién de 900 hasta 1500 kPa, y a una temperatura de 200
a 300 grados Celsius;

la etapa de producir la mezcla que comprende etanol se lleva a cabo en un segundo reactor de lecho empacado en
presencia de un catalizador de hidrogenacion, en donde el catalizador de hidrogenacién estd compuesto por cobre, niquel y
cromo adsorbidos sobre un material inerte,

en donde la produccion de la mezcla que comprende etanol se lleva a cabo a una temperatura de 160 a 300 grados Celsius,
y a una presion de 3.500 a 4.500 kPa;

la etapa de separacién de la mezcla que comprende acetato de metilo, hidrogeno, metanol, 4cido acético y agua para
producir una fraccion de acido acético, y una fraccion de agua; y

la adicién de la fraccidn de &cido acético al reactor para producir etanol.
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