Trabajo Fin de Grado

Ingenieria Quimica

Planta de produccion integrada de gamma-
Butirolactona, Alcohol Furfurilico y 2-Metilfurano.

Autor: Maria de los Angeles Valdera Ortiz

Tutor: Pedro Antonio Ollero de Castro






Trabajo Fin de Grado

Ingenieria Quimica

Planta de produccion integrada de gamma-
Butirolactona, Alcohol Furfurilico y 2-Metilfurano

Autor:

Maria de los Angeles Valdera Ortiz

Tutor:
Pedro Antonio Ollero de Castro

Catedratico de Universidad

Dpto. de Ingenieria Quimica y Ambiental
Escuela Técnica Superior de Ingenieria Universidad de Sevilla

Sevilla, 2022






Proyecto Fin de Carrera: Planta de produccién integrada de gamma-Butirolactona, Alcohol Furfurilico y 2-

Metilfurano

Autor:  Maria de los Angeles Valdera Ortiz

Tutor:  Pedro Antonio Ollero de Castro

El tribunal nombrado para juzgar el Proyecto arriba indicado, compuesto por los siguientes miembros:

Presidente:

Vocales:

Secretario:

Acuerdan otorgarle la calificacidn de:

Sevilla, 2022

El secretario del Tribunal



Vi



Agradecimientos

En primer lugar, agradezco la labor de Pedro como tutor, siempre atento y paciente, y por la gran aportacion
a mi formacion durante la ejecucion del proyecto.

Agradecer de corazén a mi familia todo su apoyo durante esta etapa, especialmente a mis padres por todo el
esfuerzo ya que sin ellos no hubiera llegado hasta aqui. Gracias a Carlos por toda la confianza, carifio y
motivacion que me ha transmitido. Un beso a mis dos abuelas, Pepi y Dolores que siempre han confiado en
mi.

vii



viii



Resumen

Se realiza el disefio conceptual de una planta integrada de produccién de Alcohol fururilico, 2-metilfurano y
gamma-butirolactona. En un reactor adiabatico se acopla la reaccion endotérmica de deshidrogenacion de 1,4-
butanodiol y la reaccidn exotérmica de hidrogenacién de furfural con la finalidad de obtener un equilibrio
térmico y la transferencia de hidrégeno entre ambas reacciones.

Se analizan las rutas quimicas de obtencion de los productos principales en procesos individuales y las ventajas

gue proporciona la integracion de los procesos individuales en una Unica planta. Se lleva a cabo el disefio basico
del reactor integrado y el andlisis del proceso global para determinar entre qué limites es posible variar el ratio
de produccidn de 2-metilfurano y alcohol furfurilico. Se establecen los principales parametros de operacion,
temperatura, presion, caudales de entrada, etc.

Se realiza una simulacién de la planta en Engeneering Equation Solver para analizar el funcionamiento y
comprobacion de los pardmetros establecidos.



Abstract

The conceptual design of an integrated plant to produce fururyl alcohol, 2-methylfuran and gamma-
butyrolactone is carried out. In an adiabatic reactor, the endothermic reaction of 1,4-butanediol
dehydrogenation and the exothermic reaction of furfural hydrogenation are coupled to obtain a thermal
equilibrium and hydrogen transfer between both reactions.

The chemical routes to obtain the main products in individual processes and the advantages of integrating the
individual processes in a single plant are analysed. The basic design of the integrated reactor and the analysis
of the overall process are carried out to determine between which limits it is possible to vary the production
ratio of 2-methylfuran and furfuryl alcohol. The main operating parameters, temperature, pressure, inlet flow
rates, etc. are established.

A simulation of the plant is carried out in Engeneering Equation Solver to analyse the operation and check the
established parameters.
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Planta de deshidrogenacion de 1,4-butanodiol e hidrogenaciéon de furfural

1. OBJETIVOS Y ALCANCE

En este proyecto se aborda la Ingenieria Conceptual de una planta integrada para la produccién de y-
butirolactona, alcohol furfurilico y 2-metilfurano. Normalmente estos productos se obtienen en plantas
independientes. La GBL se obtiene mediante la deshidrogenacién de BDO mientras que el FOLy el 2-MF
se obtienen en un mismo reactor de hidrogenacién de FAL.

La deshidrogenacién de BDO es fuertemente endotérmica, mientras que la hidrogenacién de FAL es
fuertemente exotérmica. La idea de integrar estas reacciones en un mismo sistema de reaccion
adiabdtico se basa en aprovechar el calor generado por la hidrogenacién para aportar calor a la
deshidrogenacidon al mismo tiempo que el hidrégeno que requiere la primera lo proporciona la segunda.
Se trata, por tanto, de una integracion térmica y de material.

En este trabajo se analiza la posibilidad de integracion y se esboza la ingenieria conceptual de una planta
integrada completa que, ademas del sistema adiabatico de reaccion, incluye el sistema de separacion y
de recirculacion de reactivos no convertidos o en exceso.

Como base para abordar el disefio se ha establecido una produccién de 5000 tn/a de FOL y 2800 tn/a de
2-MF. No obstante, la planta permitird variar dentro de ciertos limites la relacion de produccién de
FOL/2-MF. La produccién de GBL se determinara en base a la integracion térmica de las reacciones de
hidrogenacidon y deshidrogenacion.
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2. INTRODUCCION

2.1. Propiedades, usos y mercado de los productos
2.1.1. y-butirolactona

Propiedades

La y-butirolactona (CsHsO,) comenzé a producirse industralmente a partir de la década de 1940. Es una
sustancia incolora, con olor débil y ligeramente higroscdpica. Es uno de los principales productos
intermedios para la fabricacion de derivados de la pirrolidina y es utilizada como disolvente para
polimeros y productos agroquimicos. [1]

Figura 1. Molécula de y- butirolactona.[2]

Es una sustancia miscible en todas las proporciones con agua, alcoholes, éteres, ésteres, cetonas e
hidrocarburos aromaticos. En cambio, tiene una miscibilidad reducida con los hidrocarburos alifaticos
lineales y ciclicos. Por otro lado, tiene buenas propiedades como disolvente para numerosos polimeros.
A continuacion, se muestra una tabla con los valores de las principales propiedades fisicas de la y-
butirolactona.

Tabla 1. Propiedades fisicas y-butirolactona.[2]

Densidada202C 1.13 g/cm?
Temperatura critica 436.52C
Presion critica 3.35 MPa
Calor de vaporizacion a 206 2 C 535 ki/kg
Flash Point 100-101°C
Viscosidad a202 C 1.90 mPas




Planta de deshidrogenacion de 1,4-butanodiol e hidrogenaciéon de furfural

Usos principales

La y-butirolactona se utiliza principalmente como producto intermedio en diferentes reacciones, entre
las que destacan las de sintesis de NMP y de pirrolidina, entre otras. Por otro lado, es una sustancia
guimica esencial en el sector de la agroquimica principalmente para la produccion de herbicidas y
reguladores del crecimiento.

Otro de sus usos mds comunes es la fabricacién de tintas de impresién (por ejemplo, para el chorro de
tinta), como extractante de la industria del petrdleo, estabilizador de hidrocarburos clorados y
plaguicidas en base de fosforo.

Por otro lado, se utiliza como disolvente para polimeros y como catalizador de polimerizacién en lociones
solares, productos para el cabello y productos farmacéuticos.

Las ultimas aplicaciones de la y-butirolactona han sido en el campo de la electrénica debido a que posee
propiedades como el bajo punto de congelacion y alto punto de ebullicidn que la convierten en una
materia prima interesante para la industria electrénica, por ejemplo, como codisolvente para
condensadores electroliticos y como codisolvente para fotoprotectores. [2][1]

Mercado y producciéon mundial

La industria agricola es el principal consumidor de y-butirolactona y se espera que se mantenga a la
cabeza. Segun la Organizacidon Mundial de la Salud, se espera que la poblacion mundial supere los 8.200
millones para 2026, lo que aumentara la demanda de alimentos a nivel mundial, y por ello también el
sector agricola. El consumo de herbicidas superd los 1,2 millones de toneladas en 2018, incrementando
la demanda industrial de y-butirolactona. [3]

Estados Unidos produce mas de un tercio del mercado mundial de herbicidas, lo que lo convierte en un
pais con gran perspectiva de mercado para la y-butirolactona. La produccién y el comercio internacional
de la y-butirolactona es como minimo del orden de cientos de miles de toneladas métricas. Estados
Unidos por si solos producen del orden de 185.000 toneladas métricas de y-butirolactona.[3]

En la industria tecnoldgica existe una creciente demanda de y-butirolactona debido a su uso en la
fabricacion de pequefios condensadores, cada vez mas presentes en el mercado.

De la misma forma, también se ha visto incrementado el uso de condensadores en la industria del
automovil motivado por la creciente fabricacion de coches eléctricos a expensas de los de gasolina y
diesel. Este hecho provoca otro gran incremento de produccion mundial de y-butirolactona.

Sin embargo, aunque se espera que aumente su uso en la industria farmacéutica y de tefiido, la
disponibilidad de sustitutos en casi todas las industrias y los usos abusivos del GBL como droga ha
provocado que numerosos paises regulen su flujo en el mercado. Por tanto, esto puede restringir el
mercado global de y-butirolactona en un futuro préximo. En gran cantidad de paises ya estd prohibido
su uso con fines médicos.
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En la figura 2 se muestra la cuota de mercado de ingresos de y-butirolactona en funcién de su uso. En el
andlisis [4] se ha segmentado el mercado de y-butirolactona en funcién de varios factores y todos los
segmentos se han analizado y diagnosticado en funcién de los ingresos y volumen desde 2016 hasta
2028.

Cuota de mercado de ingresos de mercado de gamma butirolactona (%) por aplicacién en 2016-2028
25 % o

Solvent Raw Material for Synthesis Others

. 2015 [ 2027

Figura 2. Cuota de mercado de ingresos y-butirolactona 2016-2028 por aplicacion.[4]

En lafigura 3, se observa como EE. UU. se mantiene como el principal productor de y-butirolactona. Para
el andlisis en funcién de la regidn se han considerado factores como el precio del producto, capacidad,
produccién, oferta, demanda, ganancia y tasa de crecimiento del mercado, entre otros, de las regiones
claves.

Cuota de mercado de ingresos de mercado de gamma butirolactona (%) por regién (2016-2028)

600

500+

4004

300+

200+

100

2015 2016 20017 2018 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026 2027 2028
@ Morth America ([l Europe [l Asia Pacific [l Middle East and Africa ([il] South America

Figura 3. Cuota de mercado de ingresos y-butirolactona 2016-2028 por region. [4]

Las principales empresas involucradas en el mercado de la y-butirolactona a nivel mundial: Realsun
Chemical, Lutianhua Group, Boai NKY, BASF, Ashland, entre otros.
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2.1.2. Alcohol furfurilico

Propiedades

El alcohol furfurilico (comunmente conocido como FOL) es un compuesto organico con férmula
molecular CsHgO. Es un liquido mdvil incoloro en el que se puede apreciar un color ambar en muestras
mas envejecidas. Posee un olor suave, pero a la vez caracteristico y un sabor amargo. Es una sustancia
miscible en agua, pero inestable. Por otro lado, es soluble en compuestos organicos comunes.

El alcohol furfurilico puede derivatizarse, es decir, transformarse en otro compuesto de estructura
quimica similar, pero con propiedades diferentes mediante reacciones de alquilacién, cicloadicidn,
(trans)esterificacion, eterificacion, hidrogenacidon e hidrogendlisis, oxidacion y halogenacion.[5]

[\ o

o)

Figura 4. Molécula de alcohol furfurilico. [6]
A continuacién, se muestra una tabla con las propiedades fisicas mas destacables del compuesto:

Tabla 2. Propiedades fisicas del alcohol furfurilico.[5]

Densidad a202C 1.1285 g/cm®
Temperatura critica 359¢2C
Presion critica 3.4 MPa
Calor de vaporizacion 50.1 kl/kg
Flash Point 652¢C
Viscosidada25¢2C 4.62mPas
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Usos principales

El alcohol furfurilico posee una amplia y diversa variedad de usos siendo el mas destacado su presencia

en la industria de la fundicidn, uso final para el que se destina aproximadamente el 80% del alcohol

furfurilico producido. En los ultimos afios ha destacado su utilidad en la produccién de ligantes de arena

de fundicidn, habiendo sido esencial para producir nucleos de alta calidad y moldes para metales.

En concreto, el alcohol furfurilico es el principal aglutinante de fundicion de furano. Definiendo furano

como un término genérico para aglutinantes que contienen alcohol furfurilico y urea o fenol-
formaldehido o mezcla de ambos. [5]

Global furfuryl alcohol market share, by end use, 2019 (%)

B Foundry
Agriculture
Paints & Coatings

B Pharmaceutical

® Food & Beverage

m Others

Figura 5. (%) Uso final del alcohol furfurilico. (Cuota de mercado mundial)[7]

Por otro lado, existen distintos usos menos comunes del alcohol furfurilico:

O

Como disolvente para éteres, ésteres de celulosa, goma de éster, tintes, resinas
naturales, resinas fendlicas y resinas termoendurecibles de color oscuro.

Aplicacién en adhesivos resistentes a la corrosion, plasticos reforzados con fibra, cementos y en
proteccion de la madera.

Materia quimica prima para alcohol tetrahidrofurfurilico y 3,4-dihidro-2H-pirano.
Como disolvente, fabricacion de humectantes y resinas.
Disolvente en estampacion textil y reductor de viscosidad para resinas epoxi viscosas.

Como decapante y para limpieza. El alcohol furfurilico se usa solo o en combinacién con otros
solventes para diversas operaciones de limpieza y pintura.

Como reactivo quimico para la sintesis de farmacos (ranitidina).
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Mercado y producciéon mundial

En el periodo de 2017-2022 el alcohol furfurilico registré una tasa anual de incremento del 5,8 %. Se
prevee que la demanda aumente a una tasa anual compuesta del 5,9% de 2022-2028 [8]. El tamafio de
mercado estimado para 2022 es de 1,05 mil millones de ddlares.

El aumento de la produccién en el sector de la fundicidon de metales esta conduciendo a la expansion de
esta industria. Por ello, se espera un crecimiento del mercado debido al uso de alcohol furfurilico en la
produccién de resinas de furano, utilizadas como materiales resistentes a la corrosion y al calor en la
industria de la fundicidon. En su aplicacion como resinas de fundicidn se prevee que las ventas
representen un 88,7% de la cuota total de mercado en 2022 [8].

Por otro lado, su aplicacion en moldes de fabricacién estd impulsando el mercado de alcohol furfurilico
en India, China, Japén y Brasil debido a la creciente urbanizacion.

La producciéon mundial de alcohol furfurilico aumenté significativamente desde mediados de la década
de 1980 debido a la gran expansidn de la capacidad de produccidn en China. Actualmente, China es el
principal productor y exportador de alcohol furfurilico. El aumento de la industria de automocién junto
con la facil disponibilidad de materias primas, han contribuido al aumento del mercado.

Split by Region, 2022
t [ ]
China
wester ewove [N
South East Asia & Pacific
f—
North America B
lapan
=
india B8
Eastern Europe I

Latin America l

Middle East & Africa

Figura 6. % Mercado alcohol furfurilico por region.[8]

Sin embargo, la mayor planta de produccidn de alcohol furfurilico se encuentra en Bélgica. Tailandia y el
sur de Africa también son productores importantes de alcohol furfurilico, aunque a menor escala. En
cuanto a EE. UU. la produccidn se quintuplico desde 1990.
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2.1.3. 2-Metilfurano

Propiedades

El 2-metilfurano es un compuesto quimico cuya férmula molecular es CsHgO, anteriormente conocido
como “sylvane”. Es un liquido altamente inflamable, con un alto poder disolvente, insoluble en agua, con
un olor similar al chocolate, que se encuentra naturalmente en el mirto y en la lavanda holandesa [9].

[\

CH,
o)

Figura 7. Molécula de 2-Metilfurano. [10]

Se utiliza como sustancia aromatizante con potencial para su uso en combustibles alternativos. A
continuacidn, se muestra en la siguiente tabla las principales propiedades fisicas del 2-Metilfurano:

Tabla 3. Propiedades fisicas del 2-Metilfurano.[10]

Densidad a202C 0,91 g/cm?
Punto de ebullicién 63-66°2C
Presion de vapora202C 139 mm Hg
Punto de fusion -88,7¢C
Solubilidad en agua202C 0,3g/100 mL
Viscosidad a 25 2C 4mPas
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Usos principales

El 2-metilfurano es ampliamente utilizado como producto intermedio para la sintesis de distintos
quimicos. Destaca su presencia en la industria farmacéutica. Entre sus utilidades se encuentran: [5]

o Compuesto intermedio para la sintesis de pesticidas, sabores o fragancias.
o Materia prima para la produccién de farmacos antipaltdicos (cloroquina).

o Enfabricacidon de medicamentos como atropina, acetato de sodio, furadantina, anisodamina y
tiamina furano.

o Herramienta para la deteccidn del cancer de pulmén.
o Sintesis de isdmeros de pentanol, una alternativa para la sustitucidn de la gasolina.

o Disolvente y materia prima para la produccion de heterociclos de metilfurfural, nitrégeno,
azufre y alifaticos funcionales sustituidos compuestos.

Mercado y producciéon mundial

El 2-Metilfurano es utilizado mayormente en la industria farmacéutica, donde se espera que aumente
una tasa compuesta anual de un 4-5 %.

El sector agricola se estima creciente debido al aumento de la poblacién provocando un incremento en
la demanda de plaguicidas, y por tanto de 2-metilfurano debido a su uso como materia prima para dichos
compuestos.

Sin embargo, hay dos factores que afectan negativamente a su mercado. Por un lado, el 2-metilfurano
es un compuesto altamente inflamable provocando severos problemas para su transporte. Por otro lado,
debido a sus efectos toxicos estan siendo impuestas regulaciones ambientales. Ambos factores limitan
su utilidad en la industria.

Se estima América del Norte como la regién en la que sera predominante el mercado de 2-metilfurano.
[11]
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2.2. Rutas quimicas de obtencion de los productos

En este apartado se describen las principales rutas quimicas para la sintesis independiente o individual
de GBL, FOLy 2-MF.

2.2.1. Rutas quimicas de obtencion de y-butirolactona

Existen distintos procesos de produccion de y-butirolactona, sin embargo, el proceso mas utilizado es la
deshidrogenacion de 1, 4-butanodiol, reaccién objeto de estudio para el presente proyecto.

Ademas de esta ruta, los principales procesos de produccion son: la hidrogenacion de anhdrido maleico,
la hidrogenacion de ésteres maleicos y las rutas de base bioldgica. Existen otros procesos menos
utilizados como son los procesos a través de tetrahidrofurano, dihidrofurano, acetileno, butinodiol,
olefinas, butadieno, o por carbonizacién, siendo todos ellos industrialmente irrelevantes.

Deshidrogenacion de 1,4-butanodiol.

En primer lugar, se muestra el proceso a través del cual es producido el reactivo BDO. El 1,4-butanodiol
se sintetiza a partir de la hidrogenacién del 1,4-butinodiol, obtenido de la reaccion catalitica de
formaldehido y acetileno [12]. Las reacciones quimicas que tienen lugar son:

Ccu,100°C
ZCHzo + C2H2 — C4H602 (1)

Formaldeido Acetileno 1,4 — Butinodiol

Ni,50 °C
C4HgO, + 2H, —_— C4Hy100; (2)

1,4 — Butinodiol Hidrégeno 1,4 — Butanodiol

Para la fabricacién de y-butirolactona es necesaria la deshidrogenacién endotérmica catalitica de 1,4-
butanodiol a través de y-hidroxibutiraldehido y 2-hidroxitetrahidrofurano en fase gaseosa. Es el proceso
principal por el cual se obtiene y-butirolactona.

”D‘xa”'“ufﬁ“‘{j.i . ll@vfxu,amcl

_|-|2
— xg}wn Th, Mo O

Figura 8. Reacciones de deshidrogenacion de 1,4-butanodiol. [2]
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La corriente de 1,4-butanodiol se precalienta y se mezcla con una corriente de hidrégeno en una
columna de relleno. La corriente mezcla de hidrégeno saturada de BDO pasa por un intercambiador que
termina de ajustar su temperatura hasta conseguir la necesaria para la operaciéon. A continuacién,
atraviesa un lecho de catalizador de cobre en condiciones de presién atmosférica y temperaturas entre
180 y 300 2 C donde tendra lugar la reaccion. Un fluido calefactor mantiene la temperatura dentro del
reactor. El rendimiento de y-butirolactona que se obtiene es aproximadamente del 95%. [12]

Butyrolactone vapor/Hy Hydrogen off-gas
Hydrogen to
recycle gas
1,4-Butanediol —= compressor
(BD)
Hot Catalyst
i
Hydrogen
from Butyrolactone,
recycle gas crude, to
compressar purification
BD vapor/Hz
Evaporator Reactor Gas/liquid
(saturator) separator

Figura 9. Diagrama de produccion de y-butirolactona a partir de 1,4-butanodiol.[2]

El hidrégeno producido necesita purificarse para poder ser utilizado, por ejemplo, como reactivo para
otras reacciones de la planta o ser vendido. Por otro lado, la butirolactona cruda que es separada de la
corriente contiene pequefias cantidades de subproductos, que incluyen 1,4-butanodiol, acido butirico y
productos de alto punto de ebullicidon. Para poder serpararla de dichos compuestos es sometida a un
proceso de destilacion.

La butirolactona en si no es corrosiva y puede manipularse en aparatos de acero al carbono. Sin embargo,
como puede contener algo de acido butirico corrosivo, algunos equipos de la planta deben construirse
de acero inoxidable.[2]

Se ha realizado un estudio sobre la cinética de reaccién del proceso que se resume en el Apéndice 1.
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Otras rutas quimicas de produccién de GBL

e Hidrogenacion de anhidrido maleico

La hidrogenacidon de anhidrido maleico es una reaccion exotérmica. En este proceso el anhidrido maleico
fundido es inyectado en una corriente circulante de hidrégeno previamente calentada y se somete a una
presion de 6-12 MPa y una temperatura entre 160-280 2C sobre un catalizador de niquel.

Oﬂ{}%{} +3H, —— QD + Hy,O

Figura 10. Hidrogenacion de anhidrido maleico. (AH=-211 kJ/mol)[2]

El exceso de hidrégeno es lavado con agua y se recircula para la sintesis. Los subproductos contenidos
en la y-butirolactona producida son propanol, butanol, acido propidnico y butirico acido. Estos
subproductos se separan del gas circulante mediante un tren de destilacidn.

Debido a los acidos presentes, tanto el reactor de sintesis como los equipos de destilacién deben estar
fabricados de acero inoxidable.[2]

La principal empresa que realiza este método de produccién de y-butirolactona es Mitsubishi Chemical
Corporation.

e Hidrogenacion de ésteres maleicos

En un proceso desarrollado por Kvaerner Process Technology (ahora Johnson Matthey Davy
Technologies) [15]. El maleato de dimetilo se produce en un primer paso a partir de anhidrido maleico y
metanol.

El maleato de dimetilo resultante se hidrogena en fase gaseosa con un catalizador que contiene Cu en
un reactor que opera a 2-8 MPa de presidn y entre 150-250 2C de temperatura, para dar una mezcla de
1,4-butanodiol, tetrahidrofurano, butirolactona, una pequefia cantidad del succinato de dimetilo
intermedio y, como principal subproducto, n-butanol.

La butirolactona y el succinato de dimetilo pueden recuperarse y reciclarse para la etapa de
hidrogenacidn con el objetivo de obtener una conversién alta de 1,4-butanodiol y tetrahidrofurano. [2]
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o]
= OCH; H:
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Figura 11. Hidrogenacion de ésteres maleicos.[2]

Es uno de los procesos principales a través de los cuales se produce y-butirolactona. Teniendo en cuenta
las condiciones citadas, el rendimiento que suele obtenerse oscila entre el 5-50%. Es importante
observar que la cantidad de butirolactona a obtener depende de la presién y temperatura en la
hidrogenacidn, ya que influyen en el equilibrio entre 1,4-butanodiol y butirolactona.

¢ Rutas de base biologica

Se destaca una ruta metabolica, un método desarrollado por Metabolix para convertir azlcares en
polibutirolactona a través de un proceso fermentativo. Se despolimeriza a butirolactona en presencia de
un catalizador a temperaturas superiores a 200 2C. Los mejores resultados se obtienen con hidréxido de
calcio como catalizador[16].

2.2.2. Proceso de obtencion de alcohol furfurilico y 2-metilfurano

La hidrogenacidn de furfural para dar alcohol furfurilico se realiza también con un catalizador en base de
cobre (Cu). La composicion del catalizador es importante para que tenga lugar la reaccion sin formacion
de productos secundarios o coque y sin la desactivacién rapida del catalizador.

El alcohol furfurilico se puede obtener a partir de furfural por dos procesos: reaccion en fase vapor o por
reaccion en fase liquida. Ambas rutas son econdmicamente viables, aunque la reaccién en fase vapor es
actualmente la mas empleada en la industria.

Las reacciones en fase vapor normalmente se llevan a cabo en condiciones de presidon atmosférica; por
lo tanto, la inversion del reactor es menor comparada con la del equipo de alta presién necesario para
la hidrogenacién en fase liquida.

Por otro lado, la hidrogenacion en fase de vapor utiliza altas relaciones molares H,/furfural para
favorecer la conversién de furfural y moderar el incremento de temperatura debido a la fuerte
exotermicidad de la reaccidn. Por lo que se necesitan grandes caudales de H, en recirculacién en torno
al reactor.
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Produccion en fase liquida

En el proceso de produccidn en fase liquida el control de la presion y la temperatura es complejo
limitando su uso a productores de alcohol furfurilico a pequefia escala. Las reacciones se llevan a cabo
en un tanque agitado.

En 1928 se registrd por primera vez en el libro de patentes el método de hidrogenacion en fase liquida,
se utilizé un catalizador de MgO con Ni precipitado. En dicha ocasién, fue esencial el desarrollo de un
proceso de control de forma que se evitara la formacidn de alcohol tetrahidrofurfurilico (THFA).

La formacion de THFA es perjudicial para el proceso y es necesario evitarla. Para ello se utiliza un
catalizador de cromita de Cu precipitado, se imponen temperaturas entre 100 y 160 2C y presiones
parciales de hidrogeno de entre 10-20 MPa. De esta forma se logran obtener grandes cantidades de
producto obteniendo un rendimiento del alcohol furfurilico aproximado del 95-98%.

La selectividad del catalizador de Cu-cromita en la hidrogenacién se puede incrementar aun mas
mediante la adicién de CaO a la mezcla de reaccion. Esto es debido a que tras afiadir CaO es posible
aumentar la temperatura hasta 180 2C sin obtener pérdidas de rendimiento del alcohol furfurilico.

A esta temperatura, una presion parcial de H; de 3 MPa es suficiente para la hidrogenacion; con una
conversidn de furfural y una selectividad del alcohol furfurilico de 99,9 y 99,6 % respectivamente.[5]

Figura 12. Esquema planta de produccion de alcohol furfurilico por hidrogenacion

de furfural en fase liquida.[18]
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En el proceso de hidrogenacién en fase liquida operan dos reactores discontinuos a 60 bares y 120 2C.
La corriente de alimentacién de furfural se introduce en un tanque junto con el catalizador de cobre.
Esta corriente se alimenta de forma continua a un precalentador.

Posteriormente, se introduce en el reactor junto con el hidrogeno que es inyectado al sistema mediante
un compresor. El hidrégeno se poduce previamente a través de un proceso de electrdlisis. El hidrégeno
que sale del reactor se enfria y se recircula una vez que se ha separado una purga al venteo para evitar
la acumulacidén de impurezas.

Finalmente, para poder separar las particulas de catalizador de la fase liquida es necesario centrifugar la
suspension[18].

En el proceso es fundamental el control de la temperatura ya que para temperaturas de reaccion
superiores a 175 °C se pueden formar grandes cantidades de metilfurano y productos de resinas.

El catalizador original en base de sales de cromo no solo era costoso, sino que también generaba
problemas ambientales. Por ello se han desarrollado catalizadores libres de cromo, como son los de CuFe
soportados sobre Al,Os y los de Cu sobre ZnO o MgO, los cuales han demostrado ser catalizadores
eficaces para el proceso.

El calor de reaccién para la hidrogenacion de furfural es de -63 ki/mol. En el caso de utilizar un reactor
continuo de lecho fijo es necesario tener especial cuidado para disipar el calor. Para que se pueda lograr,
las posibles medidas son diluir el lecho de catalizador con ceramica no reactiva o diluir la alimentacién
de furfural con alcohol furfurilico [20].

Produccion en fase vapor

En todas las plantas de produccién de alcohol furfurilico a gran escala, el furfural se hidrogena mediante
el proceso de fase vapor. En 1927 se registro la primera hidrogenacion de furfural en fase gaseosa con
un catalizador de cobre soportado a 1402 C.

El 2-metilfurano se produce a través del uso de un catalizador de cobre-cromita. Esto es debido a que
durante la produccién (aproximadamente a 120 2C) se acumula coque en la superficie del catalizador
siendo necesario proceder a su regeneracion. Para eliminar el coque que desactiva el catalizador se
incrementa la temperatura gradualmente hasta 150-160 2C. Al elevar la temperatura de reaccion el 2-
metilfurano se obtiene como subproducto. [5]

En ciertos casos el 2-metilfurano puede ser un subproducto indeseado y por ello para evitarlo se utiliza
un catalizador de Na20 x SiO2. El silicato de sodio reduce el 2-metilfurano producido y provoca un
rendimiento del 99% para el alcohol furfurilico en un rango de temperaturas entre 132y 177 °C.
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Figura 13. Diagrama de proceso de una unidad de produccion de alcohol furfurilico en fase vapor.[5]

En la figura 13 se muestra el diagrama de flujo del proceso de produccién en fase vapor. El furfural es
vaporizado y se mezcla con una corriente de hidrégeno en un vaporizador tubular que opera a 120 oC
(A). A continuacidn, pasa por el desnebulizador (B) para retener las gotas de furfural liquido que arrastra
la corriente de hidrégeno saturada de vapores de furfural. Esta corriente pasa por un cambiador de calor
en el que es sobrecalentada antes de entrar en el reactor tubular (D).

El tanque (C) sirve para recuperar el furfural liquido que se ha quedado en el separador de nieblas del
equipo (B).

En el reactor se obtiene una conversidn de furfural mayor del 99%. A la salida del reactor el alcohol
furfurilico crudo se condensa tras pasar por un cambiador de calor y es recogido en el tanque (E). La
corriente de hidrégeno pasa por otro desnebulizador (F) y es reciclada de nuevo al vaporizador (A). Para
evitar acumulacidn de impurezas parte del hidrégeno se purga continuamente.

El alcohol furfurilico crudo del tanque (E) es previamente calentado e introducido en la columna de
destilacién a vacio (G) en la cual se obtiene finalmente un producto de alcohol furfurilico con una pureza
superior al 99 %.

A partir de la columna de vacio se obtienen diferentes fracciones. Por la parte inferior oligdmeros de alto
punto de ebullicidn y por la parte superior de la columna es retirado el metilfurano y el agua.

Debido a la progresiva desactivacion del catalizador la conversidon de furfural cae. Para evitarlo se
aumenta gradualmente la temperatura del reactor catalitico hata 160-170 2C, unos 40 2C por encima de
la temperatura a la que tiene lugar el proceso con el catalizador fresco. Este incremento de la
temperatura produce un aumento de la selectividad a 2-MF.

Finalmente, para la regeneracidn “in situ” del catalizador se aumenta la temperatura hasta 220 2C. Los
residuos de coque obtenidos son eliminados a través de reacciones de oxidacion.

Se ha realizado un estudio sobre la cinética de reaccion del proceso que se resume en el Apéndice 2.

Debido a las ventajas que presenta la produccién en fase vapor frente a la produccién en fase liquida, se
ha establecido como proceso de produccion en el disefio de la planta integrada objeto del presente
proyecto.
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2.3. Concepto de planta integrada

Para obtener un producto quimico determinado se disefia un proceso y a partir de uno o varios reactivos
en una o mas reacciones quimicas se obtiene el producto deseado. Estas reacciones pueden poseer
diferentes caracteristicas; pueden requerir o no la presencia de un catalizador, pueden ser endotérmicas
o exotérmicas, pueden estar o no limitadas por el equilibrio quimico, puede darse en una o mas etapas,
ect. En las reacciones suelen producirse tanto co-productos, si ocurre en la reaccion principal, como
subproductos en reacciones secundarias. Estos productos normalmente se someten a operaciones de
separacion para asi diferenciarlos del producto deseado y en algunos casos pueden ser utilizados para
otros fines, como por ejemplo ser vendido o utilizado como materia prima para otro proceso.

Tanto las reacciones fuertemente endotérmicas como exotérmicas ocasionan elevados costes de
inversion y operacion.

Las reacciones endotérmicas necesitan de un aporte de calor al reactor, para ello es necesario invertir
en un equipo, normalmente un horno de proceso o un reactor multitubular, que presentan una
complejidad alta y un coste muy elevado. Por otro lado, presentan un coste de operacién alto debido a
la necesidad de consumo de servicios calientes, como pueden ser aceites térmicos o vapor.

En las reacciones exotérmicas, el reactor requerird disipacién del calor generado y para ello utilizan
equipos de refrigeracién como puede ser un reactor multitubular con refrigeracidn en carcasa. Equipos
gue conllevan también un elevado coste de inversidn y operacion.

Puede ocurrir que el co-producto de una reaccidn sea el reactivo para otra. Esto ocurre con las reacciones
de hidratacidn y deshidratacidn, con las de hidrogenacién y deshidrogenacion y con las de oxidacion y
reduccién. Por ello, surge la idea de combinar dichas reacciones para asi poder reducir los gastos de
materia prima.

Por otro lado, en el caso de las reacciones reversibles, el acomplamiento puede servir para superar las
limitaciones de equilibrio. Ademas, en el caso de combinar reacciones exotérmicas y endotérmicas se
eliminarian los gastos asociados a los servicios térmicos disminuyendo el coste de operacion del proceso.

El proceso integrado final requerird un menor tamafo, menos necesidad de aporte o de extraccién de
calor y de materia prima para las reacciones. En principio, podria ser mas simple y econdmico que los
procesos individuales de reaccién.

Los inconvenientes de un sistema de reaccidn integrado estan asociados a posibles limitaciones en la
conversidn por paso de los reactivos y a la presencia de numerosos componentes en la corriente de
salida del sistema de reaccidn. Esto puede hacer necesario un sistema de separacién de productos y
reactivos no convertidos excesivamente complejo y, por consiguiente, de elevado coste de inversién y
operacion.

Para la implantacién de un sistema acoplado frente a los individuales, sera necesario que las ventajas
asociadas al sistema de reaccién superen las dificultades presentadas por el sistema de separacion y
recirculacion.
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En relacidn con la planta integrada que se considera en este trabajo, ya se ha comentado que la reaccién
de hidrogenacion en fase vapor del furfural es fuertemente exotérmica (AH = -169,3 kJ/mol), lo que
conlleva a un dificil control de la temperatura y la existencia de puntos calientes que puede provocar una
reduccién del rendimiento de los productos deseados al favorecer reacciones secundarias no deseadas.

Por otro lado, la reaccién de hidrogenacién de furfural requiere una alimentacién permanente de
hidrégeno a la planta que obviamente repercute en el coste de la produccidn.

Por otro lado, la reacciéon de deshidrogenacion de 1,4-butanodiol es un proceso endotérmico (AH =
452,05 kl/mol) y por tanto requiere un importante aporte de calor al reactor. Ademas, el hidrégeno que
se coproduce en el proceso independiente no puede ser utilizado de manera efectiva.

Por tanto, se plantea la posibilidad de disefiar una planta integrada para la produccién simultanea de
FOL, 2-MF y GBL de forma que pudiera existir una retroalimentacién entre las reacciones, tanto a nivel
de calor como de materia al usar el hidrégeno generado en la produccién de GBL como reactivo para la
sintesis de FOL y 2-MF.

Para que la planta integrada sea posible es necesario que el sistema de reaccién permita una facil y
efectiva transferencia de calor y de materia (hidrégeno) entre las dos reacciones.

Sin embargo, como ya se ha comentado, el acoplamiento térmico y material presenta algunas
limitaciones, como son: los limites impuestos por el alcance de las condiciones de equilibrio a la
temperatura predominante del sistema, el ajuste adecuado de las corrientes de entrada para equilibrar
y sincronizar correctamente las cantidades de calor que se producen, transfieren y absorben en el
interior del reactor y la obtencién de condiciones de trabajo capaces de evitar o reducir la aparicién de
reacciones secundarias no deseadas. [25]

En el siguiente apartado se describen diversos tipos de sistemas de reaccidn con diferentes formas de
llevar a cabo el acoplamiento térmico y material que se persigue.
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2.4. Tipos de sistemas de reaccion y de acoplamiento en plantas
integradas

Como ya se ha comentado, el acoplamiento de reacciones endotérmicas y exotérmicas surge de la idea
de poder crear un sistema energéticamente suficiente de forma que el calor generado en las reacciones
exotérmicas sea suministrado a las reacciones endotérmicas.

Segun la clasificaciéon proporcionada por A. Javaid et al [28] se pueden considerar tres tipos de
acoplamiento térmico: directo, regenerativo y recuperativo.

e Acoplamiento directo

En el acoplamiento directo se producen dos o mas reacciones de manera simultdnea en el mismo
reactor, la energia y el material se intercambian directamente en la zona de reaccidon. Ambas reacciones
tienen lugar en el mismo lecho catalitico y por tanto, los catalizadores de ambas reacciones estan a la
misma presidn y temperatura. El sistema de reaccién puede consistir en un simple y barato reactor
adiabatico de lecho fijo. Este hecho no es ningln inconveniente para las dos reacciones del presente
proyecto debido a que como se demuestra en un estudio por M.R. Rahimpour et al [27], ambas pueden
tener lugar sobre el mismo catalizador y en condiciones similares de presién y temperatura por lo que
ambas reacciones se ven favorecidas.

Por otro lado, como los reactivos no convertidos, los productos y sub-productos de todas las reacciones
salen mezclados es preciso que se pueda disefiar un sistema eficaz y econdmico de separacion y
recirculacion de productos y reactivos no convertidos, lo cual no siempre es posible. En el caso de la y-
butirolactona, 2-metilfurano y alcohol furfurilico la separacién es muy facil ya que poseen puntos de
ebullicién muy distantes unos de otros provocando una sencilla separacién a través de columnas de

destilacién.
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Figura 14. Reactor adiabdtico de acoplamiento directo simultdneo.[27]
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e Acoplamiento regenerativo

En el acoplamiento regenerativo que se lleva a cabo en reactores de flujo inverso, las reacciones se
producen también en el mismo reactor pero no al mismo tiempo, sino de manera alterna a través de
ciclos de almacenamiento y descarga de calor. En primer lugar, se produce la reaccidn exotérmica la cual
calienta el lecho catalitico y a continuacién ocurre la reaccién endotérmica. De estar forma se produce
el intercambio de energia.

Una de las principales ventajas de este método es el suministro directo de calor sin pérdidas significativas
de energia conllevando también al complejo control de la temperatura y la tendencia a la formacion de
puntos calientes, los cuales pueden daiiar el catalizador y las paredes del reactor.
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Exothermic °®
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Figura 15. Configuracion conceptual de las dos etapas del reactor acoplado regenerativo.[27]

e Acoplamiento recuperativo

En este caso, las reacciones tienen lugar al mismo tiempo, pero en camaras adyacentes del reactor
separadas por de una pared semipermeable o membrana. El calor se transfiere de la reaccion
exotérmica a la endotérmica por conduccién a través de la pared semipermeable. La transferencia de
materia se produce por permeacioén a través de la membrana.

Exothermic

Exo;!::'nic pr
ndothermic <\ /;\-—).. —
Side i
va\%%' N N
Counter-Current Co-Current

Figura 16. Diagrama esquemdtico del reactor acoplado recuperativo en contracorriente e
isocorriente.[27]
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Ambas reacciones estan ocurriendo simultaneamente, pero en cdmaras diferentes y con el catalizador
apropiado para cada una de ellas. Los reactores recuperativos operan continuamente y los flujos de las
mezclas reaccionantes pueden disponerse en isocorriente y en contracorriente.

Los reactores regenerativos presentan ventajas importantes:

o Las corrientes de salida con los reactivos no convertidos y los productos generados en unay otra
reaccion no se mezclan por lo que pueden procesarse en sistemas de separacion y recirculacion
diferentes mas faciles de operar y disefiar.

La seleccién de los catalizadores se puede hacer independientemente para cada reaccion.

La presion y la temperatura de operacidn en cada camara pueden establecerse hasta cierto
punto de forma independiente lo que permite que ambos catalizadores operen en sus
condiciones éptimas de presidn y temperatura.

Sin embargo, estos reactores suelen ser mucho mas complejos y caros que los que se basan en un
acoplamiento directo que, como se ha dicho antes, pueden consistir en un simple reactor adiabatico de
lecho fijo.

Teniendo en cuenta las ventajas e inconvenientes de los distintos acoplamientos, para el disefio de la
planta que acopla las reacciones de deshidrogenacién del 1,4-butanodiol y de hidrogenacién de furfural
se ha elegido un acoplamiento de tipo directo. Esto es debido a que los inconvenientes inherentes a este
tipo de reactor no son significativos en este caso concreto para el que si se mantienen sus importantes
ventajas.
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3. MEMORIA DESCRIPTIVA

En este apartado se describe la planta integrada para la produccién de GBL, FOL y 2-MF después de
justificar el sistema de acoplamiento a utilizar en el proceso. Se detalla el diagrama de flujo del proceso,
gue permite modificar el ratio de produccion de FOL y 2-MF. La Figura 17 muestra el diagrama de
blogues de la planta integrada.

REQRCULACION
p PURGA
i
H2 P AGUA
l ,—> 2-MF
|
FAL ZONA DE ACONDICIONAMIENTO ZONADE ; FOL
_— 5 ’ L >
BEREACTINGS REACION ZONA DE SEPARACION
BDO— ———pGlB

Figura 17. Diagrama de bloques del proceso.

Se pueden observar tres zonas principales diferenciadas, la zona de acondicionamiento de reactivos
donde son tratados para conseguir las condiciones necesarias para la reaccidn, la zona de reaccién y la
zona de separacidn, de gran importancia ya que estard compuesta por un tren de columnas de
destilacién cuyo objetivo es separar los productos de la planta de los reactivos y productos intermedios
que se recirculan.

Es importante destacar que la alimentacién de hidrégeno que aparece en la zona de acondicionamiento
de reactivos Unicamente es utilizada para el arranque de la planta debido a que en el proceso existe un
exceso de produccion de H,.
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3.1. Seleccion del tipo de sistema de reacciéon o acoplamiento

Como ya se ha comentado, el sistema de reaccién mas facil de disenar y operar, y al mismo tiempo, el
mas barato es el de acoplamiento directo. Sin embargo, para poder usarlo se deben dar las siguientes
condiciones:

e Que los catalizadores de hidrogenacion de FAL y deshidrogenacidon de BDO puedan operar con
eficacia (alta actividad) a la misma presion y temperatura.

e Que sea factible un sistema de separacion de componentes (reactivos no convertidos y
productos) a la salida del reactor econémico y facil de operar.

e Queelacoplamiento térmico entre las reacciones permita que el reactor opere adiabaticamente
sin puntos calientes y, por tanto, sin necesidad de aportar o extraer calor de este.

3.2. Seleccion del catalizador y condiciones de reaccion

Existe un estudio experimental por Y. L. Zhu et al [22] que soporta la idea de utilizar el acoplamiento
directo (se describe con detalle en el Apéndice 3). Para un mismo catalizador Cu-Zn se han analizado por
separado y conjuntamente las dos reacciones, la hidrogenacién de FAL y la deshidrogenacion de BDO.
En él se estudian los rendimientos de los productos a diferentes temperaturas.

En la reaccién de hidrogenaciéon de furfural se observa una conversion casi completa de furfural, sin
embargo, el rendimiento de 2-metilfurano varia significativamente con la temperatura. Para la reaccion
de deshidrogenacién de 1,4-butanodiol se obtiene un rendimiento alto, siendo aproximadamente del
98% para las temperaturas elevadas.

Finalmente, en el sistema acoplado, se observan experimentalmente estas ventajas:

e El rendimiento de 2-metilfurano se ve incrementado en la reaccion acoplada con respecto a la
reaccion simple.

e Las reacciones acopladas pueden llevarse a cabo a una temperatura menor, aproximadamente
15 °C por debajo de la temperatura a la que tenian lugar las reacciones de manera individual.

e  Se puede utilizar un menor exceso de hidrogeno manteniendo el rendimiento de la operacion.

e Se mantiene una alta conversion de BDO y aumenta la coversion de FAL respecto a las
reacciones individuales.

El estudio citado concluye que el sistema de acoplamiento directo basado en el uso de un catalizador de
Cu-Zn (en este caso, el mismo para ambas reacciones) permite operar con eficacia a 250 2Cvy 1,5 bar.
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3.3. Sistema de separacion de reactivos no convertidos y productos

Como se ha dicho antes, el sistema de reaccién de acoplamiento directo es apropiado si los reactivos no
convertidos y los productos de las dos reacciones son faciles de separar. El método de separacién mas
usado es la destilacién simple ya que habitualmente es el mas econdmico vy facil de operar. Pero para
gue la destilacién simple sea posible es necesario que haya diferencias importantes de puntos de
ebullicién (o volatilidades relativas elevadas) y que no haya azedtropos entre componentes que haya
gue separar. En la tabla 4, se muestran las temperaturas de ebullicidon de los componentes presentes en
la corriente de salida del sistema de reaccién. Por otro lado, el H,O y el 2-MF son completamente
inmiscibles en fase liquida y podrian separarse por simple decantacion. Ademads, como se ha visto en los
resultados del estudio cinético es sencillo alcanzar una conversidn de BDO de practicamente el 100% lo
gue haria innecesaria su separacion para recircularlo

Tabla 4. Puntos de ebullicion de los compuestos.[10][17][23][24](30]

Temperaturas de ebullicion a 101,3 KPa
y-butirolactona 204 ¢C
Alcohol furfurilico[26] 170-171°C
2-metilfurano 63 —66°C

Furfural 161,7 °C
1,4-Butanediol 228 °C

Como puede observarse, los puntos de ebullicidon de los componentes que potencialmente habria que
separar son bastante distantes entre si, lo que implica un sistema de separacién sencillo y econdmico.
Esta caracteristica determina que la planta integrada pueda tener unos costes de inversién y operacion
muy atractivos y que por tanto tenga mucho interés desde el punto de vista de su ejecucion a nivel
industrial.
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3.4. Acoplamiento térmico sin puntos calientes ni necesidades de
aporte o extraccion de calor

En el reactor adiabatico de lecho fijo de acoplamiento directo se pueden conseguir las condiciones
sefialadas haciendo que el calor que requiere la reaccidon endotérmica sea similar al que genera la
exotérmica. Ello se consigue estableciendo los caudales y las conversiones por paso adecuadas de BDO
y FAL de forma que los moles convertidos de uno y otro por sus respectivos calores de reaccidn sean
similares. Por otro lado, para que no haya puntos calientes o frios muy acusados es preciso que también
sean parecidas las velocidades de generacidon y absorcién de calor que, obviamente estan directamente
relacionadas con las velocidades de reaccién. En la Memoria de Calculo se comprobard, mediante una
simulacién rigurosa del reactor, que el perfil de temperatura a lo largo del mismo no presenta puntos
calientes o frios significativos.

Debido a las ventajas que presenta el sistema de acoplamiento directo y al cumplimiento de las
condiciones necesarias para poder ser utilizado, se establece como sistema de operacién en el reactor
de la planta.

3.5. Descripcion de la planta y diagrama de flujos del proceso

En la figura 18 se muestra el diagrama de flujos del proceso en el que se combinan la reaccién de
deshidrogenacion de 1,4-butanodiol para producir y-butirolactona y la hidrogenacion de furfural para
dar lugar a alcohol furfurilico y 2-metilfurano, todo ello en un mismo reactor adiabatico.

En primer lugar, los reactivos FAL y BDO son introducidos en mezclador (M-1) donde también se inyecta
la corriente de entrada de hidrégeno que proviene del segundo mezclador (M-2) donde se encuentra
una parte del hidrégeno del proceso que ha sido recirculado; al mezclador (M-2) también llega una
alimentacién fresca de hidrégeno que es Unicamente necesaria para arrancar la planta debido a la
excedente de hidrégeno que se obtiene durante la produccién.

A continuacion, la corriente se hace pasar por el intercambiador de calor (E-1) para llevarla a la
temperatura de reaccion 250 2C.

Una vez conseguidas las caracteristicas requeridas para la reaccion, la corriente se introduce en el reactor
adiabatico (R-1), en el que se espera conseguir una alta conversion de los reactivos FAL y BDO.

La corriente de salida del reactor es enfriada a 52C en un intercambiador (E-2) donde se produce la
condensacion de los componentes condensables (GBL, FAL; FOL, 2-MF y H20). Esta condensacidn parcial
se lleva a cabo a una temperatura de 52C con el objetivo de que el hidrégeno, que estara saturado de
GBL, FAL, FOL, H20 y 2-MF, arrastre poca cantidad de estos componentes a la purga. El hidrégeno gas
gue sale del separador de fases (tanque T-1) se lleva a un divisor de corrientes donde parte de el se
recircula a la alimentacién del reactor y la otra parte se purga al exterior para dar salida al hidrégeno que
de forma neta se produce en la planta ya que, como se determinara posteriormente, la reaccién de
deshidrogenacion producira mas hidrégeno que el que consume la de hidrogenacion al imponer la
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condicién de acoplamiento térmico. La mezcla liquida que sale del separador de fases T-1 compuesta
por FAL no convertido, GBL, H20 y 2-MF tendrd algo de hidrégeno disuelto que debera ser purgado
también posteriormente.

A continuacién, la mezcla liquida orgdnica pasa a través de una serie de columnas para conseguir su
separacion. En primer lugar, la mezcla se introduce en la primera columna de destilacién (T-2) donde se
separan por la cabeza de la torre los compuestos mas volatiles, como son el 2-metilfurano y el agua que
posteriormente se separan en un decantador ya que son inmiscibles entre si, obteniendo asi sus
corrientes de productos finales. La columna T-2 tiene un venteo para extraer el hidrégeno disuelto que
entran con la alimentacién a la misma. A continuacion, la corriente de fondo de la columna de destilacion
T-2 es introducida en la siguiente columna (T-3). En esta columna se separa la GBL como producto de
fondo, saliendo como destilado el resto de los compuestos. Finalmente, dicho destilado es alimentado a
la siguiente columna de destilacion (T-4) de la cual se obtiene el FOL como producto de fondo y como
destilado una corriente compuesta por FOL y FAL ademas de una pequeiia parte de agua. Esta corriente
es recirculada al reactor para lograr una conversion practicamente completa de FAL en FOLy 2-MF. Para
variar la proporcion en la que se producen FOL y 2-MF, parte del FOL que es producto de fondo de T-4
se mezcla con la corriente de destilado de T-4 para recircularlo al reactor. Cuanto mads FOL se recircule
mayor sera la produccion de 2-MF y menor la de FOL. De esta forma se consigue variar la proporcion de
produccién de FOL y 2-MF, demostrando que la planta esta concebida para ello.
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Figura 18. Diagrama de flujo del proceso. (Creacion a partir de [14])
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Tabla 5. Leyenda equipos diagrama de flujo del proceso.

M-1 M-2 E-1 T-2
Mezclador Mezclador Intercambiador de calor Columna de destilacion
T-3 T-4 R-1 E-2

Columna de destilacion

Columna de destilacion

Reactor adiabatico

Intercambiador de calor

V-5

M-3

T-5

T-1

Vasija

Mezclador

Columna de separacion

Torre separacion liquido-vapor
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4. MEMORIA DE CALCULO

En este apartado se realizan los calculos necesarios para completar el disefio conceptual mostrado en el
diagrama de flujos de la planta integrada de produccién de GBL, FOL y 2-MF a partir de BDO y FAL. (Figura 18)

4.1. Bases de partida

La base para el disefio es la produccidon de 5000 tn/a de FOL y 2800 tn/a de 2-MF. La produccién de GBL se
determina en base a conseguir balancear térmicamente las necesidades de calor de la produccion de GBL con
la generacidn de calor en la produccidn de esas cantidades de FOL y 2-MF. Es decir, se requiere balancear en
lo posible la generacién de calor de las reacciones de hidrogenacién con el consumo de calor de la reaccién de
deshidrogenacion. Ademas, se requiere que las velocidades de generacién y consumo de calor sean similares
para que el perfil de temperatura en el reactor sea lo mas plano posible, sin puntos calientes o frios acusados.

El diagrama de flujos propuesto (Figura 18) no contempla la separacion y recirculacién de BDO por lo que otra
condicién que debe cumplir el disefio del reactor es que la conversion por paso de BDO sea practicamente
completa. No es necesario que la conversidn por paso de FAL sea completa ya que el disefio conceptual del
tren de separacion permite la recirculacién de FAL no convertido.

Para establecer el exceso de H; en recirculacién no sélo debe tenerse en cuenta su efecto sobre las velocidades
de reaccidn y sobre la variacidon de temperatura a lo largo del reactor, sino también que hay que respetar las
condiciones experimentales en las que se han obtenido las ecuaciones cinéticas. Lo mismo cabe decir sobre
las condiciones de presion y de temperatura a las que debe operar el sistema de reaccion.

4.2. Calculo de caudales de alimentacion de FAL y BDO y produccion de
GBL

En este apartado se determinan los caudales molares de alimentacion de FAL y BDO necesarios para obtener
la produccién deseada de FOL y 2-MF, y que proporcionen el equilibrio térmico entre las reacciones
endotérmicas y exotérmicas. Ademas, en este apartado se determinara la produccién de GBLy H..

Para su obtencidn se establecen dos premisas iniciales:
e Se suponen separaciones perfectas a lo largo de la planta.

e Las conversiones globales de BDO y FAL son completas, por tanto, sin pérdidas de reactivos ni
productos.

En primer lugar, se determinan los caudales molares de FOL y 2-MF a partir de los caudales masicos (tn/afio)
establecidos en las bases de partida como produccidn deseada, ProLy P2-ve. Para el cdlculo se utiliza el peso
molar de cada compuesto, y se establecen 8.000 h/afio de funcionamiento de la planta.
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_ ProL kmol
PMgqo, = P— — [ h 1 (3)
funcionamiento' MOLARFoL
_ PZMF kmol
PMyyr = . — (4)
tfuncwnamlento PMOLARZMF h

Se obtiene como resultado 6,38 y 4,27 kmol/h de FOL y 2-MF respectivamente.

Debido a las premisas establecidas; conversién total de los reactivos, pérdidas nulas de productos y
separaciones perfectas, se puede obtener el caudal de alimentacion de FAL como la suma de los productos
finales de FOL y 2-MF. El resultado de la ecuacién (5) que se muestra a continuacion es 10,65 kmol/h de
alimentacion de FAL.

kmol
Fra, = PMpoy + PMoyr [T] (5)
La reaccién de hidrogenacion de FAL es fuertemente exotérmica, de forma que en la produccidn de FOL son
liberados 62,02 kl/kmol, mientras que para la produccion de 2-MF son producidos 169,27 kJ/kmol debido a
gue tiene lugar en la segunda etapa de la reaccién, sumando, por tanto, el calor producido en la primera y
segunda etapa de reaccion. Por otro lado, en la reaccién de deshidrogenacién de BDO, son consumidos 52,05

kJ/kmol para producir GBL.

Conocidos los calores de reacciéon y caudales molares de produccion de FOL y 2-MF, se establece un equilibrio
térmico igualando el calor liberado por una reaccidn y consumido por otra, para asi determinar el caudal molar
de produccién de GBL necesario.

PMpq, - AHpg, + PMyyp - AHyyp = PMgp,, - AHggy, [k]/h (6)
Se obtiene como resultado 21,48 kmol/h de GBL.

Finalmente, teniendo en cuenta las premisas iniciales, una conversién de BDO completa y pérdidas nulas de
GBL, es posible obtener el caudal de alimentacion de BDO igualando al caudal molar de GBL producido
(Ecuacion 7). Resultando el caudal de alimentacion de BDO igual a 21,48 kmol/h.

kmol

Fgpo = PMgp,, [ o ] (7)

Para establecer el caudal de hidrdogeno, se determina la cantidad que se produce en la reaccion de BDO y la
que se consume en la reaccion de FAL, resultando 42,82 y -14,91 kmol/h respectivamente, dando como
resultado una produccion neta de H, de 27,91 kmol/h (446,6 tn/a). Sin embargo, es necesario operar en un
exceso de hidrégeno para poder aplicar las ecuaciones cinéticas, por ello se establece el caudal de alimentacién
en 150 kmol/h, siendo Gnicamente necesario para arrancar la planta ya que durante el proceso se recirculara
al reactor.
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4.3. Dimensionamiento del reactor

En este apartado se calcula el volumen del reactor adiabatico determinando los kilogramos de catalizador que
va a contener. Para ello, se han obtenido las ecuaciones cinéticas y se ha desarrollado un modelo de reactor
adiabatico que permite calcular las conversiones de reactivos y los redimientos de los productos en funcién de
las condiciones de operacidn (presidon y temperatura de entrada al reactor) y del tamafio del reactor. Ademas,
el modelo implementado en un programa EES permite también calcular el perfil de temperatura para
comprobar si hay puntos calientes o frios.

4.3.1. Ecuaciones cinéticas

Deshidrogenaciéon de 1,4-butanodiol

Para la reacciéon de deshidrogenacion de 1,4-butanodiol a gama-butirolactona se empleara la ecuacion cinética
obtenida en [14]:

kcal
11525 kmol
_ kmol
7‘1 = 468 exp <—RT > Cepo [—kgcat - S] (8)
Donde:
- 17 eslavelocidad de reaccion de deshidrogenacion de BDO a GBL.

Cgpo €s la concentracion molar de BDO [kmol/m?].

- Rlaconstante de gases ideales, y T la temperatura en K.

Hidrogenacion de furfural

Las ecuaciones cinéticas que se muestran a continuacion para las reacciones de hidrogenacion de FALy FOL se
han obtenido a partir de datos experimentales usando un modelo cinético de Langmuir-Hinselwood. En el
Apéndice 2 se describe el trabajo experimental y se expone el mecanismo cinético en el que se basa el modelo
L-H.

En la ecuacién 9 se muestra la ecuacidn de velocidad de la reaccién de hidrogenacion de furfural a alcohol
furfurlico, mientras que en la ecuacién 10 se muestra la ecuacidn de velocidad de la reaccidn de hidrogenacidn
de alcohol furfurilico a 2-metilfurano.

ProL
k,.cT P Py, ————
r SXakied rsrrizm e (9)
21 7 kpoL  kmF Kgeat - S
Ppap + Prop—— + P
FAL + ProLy % MF
FAL FAL
ro= k2, ProL kmol (10)
22 kFAL km kgcar* s
ProL+ PraL + % PMF
FOL FOL
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Donde:
ky, = 4.395-107% exp ( —4049 (l - i)) [ﬂ
T 543 k .
ky, = 1.448 - 1077 exp ( —4255 (l - i)) [ kol
T 543 k .
Cr = Cy + CroL t CraL t+ CuF
k
keg = 812 - 1073 Pa; —2F = 0.744;
FAL
Siendo:

- rzzeslavelocidad de reaccion de la hidrogenacion de furfural a alcohol furfurilico.

cat

cat

k
MF ~ 228

FAL

Memoria de célculo

- razeslavelocidad de reaccion de la hidrogenacidn de alcohol furfurilico a 2-metilfurano.

- k21 es la constante cinética de reaccion de la primera etapa.

- kzz es la constante cinética de reaccion de la segunda etapa.

- Cres la concentracion total de centros activos.

- Ppm2, ProL, PraLY P SON las presiones parciales de los productos en [Pa].

4.3.2. Modelo de reactor adiabatico

El modelo del reactor esta constituido por las ecuaciones de conservacion de materia para cada una de las
especies invucradas en el proceso (reactivos y productos) y por la ecuacién del balance de energia. El modelo
ha sido implementado en un programa EES que se adjunta en el apéndice 5. A partir del tamafio del reactor,

presidn y temperatura de operacion se calculan las conversiones de los reactivos.

Ecuaciones de conservacion de materia

Las ecuaciones genéricas de balance de materia para el cdlculo del caudal molar de una corriente para un

volumen diferencial del reactor se muestran a continuacion:
dF; _ onr
aw  &j=1Tij
Siendo:

- F; el caudal molar de la especie i en kmol/h.

- W la masa de catalizador en kg.

- 1;; lavelocidad de generacion de i en la reaccion j en
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A continuacion, se muestran las ecuaciones de conservacion de masa para cada uno de los compuestos:

% =1y, — T, (15)
dl;s;wt;o =-n (16)
% =7 (17)
% =7, (18)
‘Z%f =1, (19)
% =1, (20)
%:2 Ty Ty, T T, (21)

Ecuacion balance de energia

La ecuacion de balance de energia de un reactor adiabatico establece que la entalpia de formacién de la mezcla
reaccionante en cualquier punto del reactor es la misma que la de la alimentacion. Por tanto, a partir de esta
ecuacidn es posible calcular la temperatura en cualquier punto del reactor y asi obtener el perfil de
temperatura dentro del mismo.

dH
w 0 (22)
Los términos de la ecuacién son:
H(T) = X FiH;(T) (23)

Donde:
- Hp; representa la entalpia de formacion para un compuesto i a la temperatura T en kl/kmol.
- H(T) eselflujo de entalpia de formacion de la mezclaa T en ki/h.

- T eslatemperatura de la mezcla.
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4.3.3. Analisis y dimensionamiento del reactor

A través del modelo de reactor implementado en un programa EES se procede a la simulacidn de dos casos
diferentes para asi realizar un andlisis y poder establecer el tamafio de reactor y la temperatura de entrada al
rector.

Caso A

En este caso no hay recirculacién de FOL y FAL no reaccionados, y los caudales de alimentacién de FAL y BDO
al reactor son los que se alimentan a la planta para obtener las produccidnes de FOLy 2-MF deseadas, es decir,
10,65 y 21,48 kmol/h respectivamente. Se obtienen las conversiones de reactivos y las producciones de FOL y
2-MF en funcién del tamafio del reactor (WR) y a dos temperaturas diferentes, 260 y 270 °C. Estas
temperaturas se han seleccionado dentro de un rango [230-270 2C] debido a que es el intervalo para el que
son validas las ecuaciones cinéticas obtenidas a partir de ensayos experimentales.

WR Xppo 285q Z5uF T4
Run 1 4000 09845 8,859 1,733 260
Run 2 4316 09885 8744 1,864 260
Run 3 4632 09915 8626 1,983 260
Run 4 4847 09938 8,507 212 260
Run 5 5263 09955 8,386 2246 260
Run 6 5579 09967 8,266 2371 260
Run 7 5895 09977 8,145 2495 2860
Run 8 6211 09983 8025 2618 260
Run 9 6526 09%88 7805 2739 260
Run 10 6842 09892 7786 286 260
Run 11 7158 09995 7,668 298 260
Run 12 7474 0,9996 7,55 3099 260
Run 13 7789 09997 7,433 3217 260
Run 14 8105 09998 7317 3335 260
Run 15 B421 09899 7202 3451 260
Run 16 B737 098999 7088 3567 260
Run 17 8053 1 6,974  3.681 260
Run 18 9368 1 6,861 3,795 260
Run 19 o684 1 675 3908 260
Run 20 10000 1 6,639 4,02 260

Figura 19. Andlisis EES caso A disefio reactor.

La tabla mostrada en la Figura 19 contiene los resultados obtenidos a 2602C. En ella se observa que a partir de
unos 7000 kg de catalizador se consigue una conversidn de BDO suficiententemente elvada como para poder
asumir conversidon completa.
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Figura 20. Andlisis EES caso A disefio reactor.

La figura 20, contiene los caudales molares de salida del reactor de 2-MF y FOL para dos temperaturas 260 y
2702°C y tamafios de reactor en el rango de 4000 a 10000 kg. Se puede observar que, en ese rango de tamario,
al aumentar el tamafio del reactor disminuye la produccidon de FOL a costa de un aumento en la produccion
de 2-MF. Ello es debido a que la reaccion de produccidn de 2-MF esta en serie respecto de la de produccién de
FOL.

El aumento de temperatura de 260 a 2702C conlleva un aumento de la produccién de 2-MF a expensas de la
produccién de FOL lo cual es debido a que la reaccion de produccion de 2-MF tiene una energia de activacién
mayor.

CasoB

En este caso se considera la recirculacion de FAL no convertido y se impone la recirculacién de FOL necesaria
para conseguir las produccidnes del caso base que son 6,378 y 4,268 kmol/h de FOL y 2-MF respectivamente.
En primer lugar, se determina la conversion de BDO en funcién del tamafio del reactor a la temperatura de
entrada de 2702C. La Figura 21 recoge la tabla de resultados de las simulaciones en la que se observa que la
conversion de BDO es de practicamente el 100% para una masa de catalizador de 7000 kg.

WR Zdpgy 285y, Xsno T4
Run 1 5000 4573 2597 08852 270
Run 2 5263 37 1,605 0,9955 270
Run 3 5526 29 86 0,.9519 0,9956 270
Run 4 5789 23,83 05337 09997 270
Run 5 6053 19,01 0,2824 0,9998 270
Run & 6316 i5 01438 09999 270
Run 7 6579 11,79 0.07374 0,95999 270
Run 8 G842 9. 261 0,04028 09959 270
Run 9 7105 7,264 0,02457 1 270
Run 10 7368 5. 669 001658 i 270
Run 11 TE32 4 374 0.01307 i 270
Run 12 7895 3,306 0.07083 1 270
Run 13 8158 241 0,009404 1 270
Run 14 8421 1,649 0.00839 1 270
Run 15 G684 09952 0.007607 1 270
Run 16 Bo47 04267  0.006969 1 270
Run 17 9211

Figura 21. Andlisis EES caso B disefio reactor.
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Posteriormente se ha analizado como varian las recirculaciones de FOL y FAL con el tamaio del reactor a dos
temperaturas de entrada al reactor diferentes, 260 y 270 2C. En la Figura 22 se puede observar como al
aumentar el tamafio del reactor disminuyen las reciculaciones de FOL y FAL. Este hecho implica que, cuanto
mayor sea el tamafio del reactor menor sera la carga al sistema de separacién y recirculacidn, una menor carga
a las columnas de separacién de la planta. También se puede observar que a 2702C las recirculaciones de FAL
y FOL son menores que a 2602C. A la vista de la Figura 22 se puede concluir que, si el tamaiio del reactor se
establece en 8000 kg de catalizador y la temperatura de entrada se especifica igual a 2702C, la carga al sistema
de separacion sera baja y, por tanto, mas econémico. Por otro lado, con ese tamafio de reactor y esa
temperatura de entrada se tendrd margen para elevar la produccién de 2-MF por encima de la del caso base
recirculando mas FOL. Este margen seria mucho menor si se estableciese un tamafo de reactor menory una
temperatura mas baja.

100 r T r T

RECroL T=260

b,
AN

RECg, 270°C

Z4roL, Z5raAL

RECH e 260°C T
i._ g T i 1‘T__ﬁ_l_ﬂ__:‘__iﬁ- d
5000 6000 7000 8000 9000 10000
WR

Figura 22. Andlisis EES caso B disefio reactor.
Calculo del diametro y de la longitud del reactor

Asumiendo una densidad aparente del catalizador de 2000 kg/m?3, el volumen del reactor serd VR = 8000/2000
=4 m?>. Para el célculo de didmetro y longitud de reactor se establece una velocidad de gas tipica para un
reactor de adiabatico de lecho fijo:

m
vy =1 H (24)
Se determina el caudal de gas volumétrico suponiendo una mezcla de gases perfectos y junto con la velocidad

de gas establecida, se determina la seccidn transversal, siendo posible calcular el diametro y a partir de él la
longitud del reactor.

Q= QmotarR T [mTS] (25)

:
v =2 [3] (26)
5 =" m?) @27)
L=g,— [m] (28)
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Donde:
- Qg esel caudal volumétrico del gas.
- R laconstante de gases ideales, T la temperatura [K] y P la presion del reactor [kPa].
- v lavelocidad superficial del gas.
- Slaseccidn transversal de paso del caudal de gas.
- WR la masa de catalizador [kg].
- P, ladensidad aparente del catalizador [kg/m3].
- D didmetro del reactor y L longitud del reactor, en [m].
Obteniendo como resultado a partir de estas ecuacioes, unas dimensiones del reactor de 1, 42 m de didmetro
y 2,32 m de longitud.
4.3.4. Comprobacion del perfil de temperatura

Una vez que se ha especificado el tamafio del reactor (WR=8000 kg) y las condiciones de operacién (P=1,5 bar
y T=2709C) es necesario comprobar que el perfil de temperatura en el reactor no muestra puntos calientes
gue pudieran danar el catalizador. La Figura 23 muestra el perfil de temperatura para el caso base que requiere
las recirculaciones calculadas en el analisis precedente (caso B). Se observa que el perfil de temperatura es
bastante isotermo y que hay un ligero punto frio en el que se alcanza una temperatura de 218 2C.
Posteriormente la temperatura se eleva a la salida del reactor hasta los 247,8 2C lo que significa que la variacién
de temperatura entre la entrada y la salida es de sélo 22,2 2C

280

270

260

250

TS5

240+

2301

2201

210 : . . 4
0 2000 4000 6000 8000
w

Figura 23. Perfil de temperatura en el reactor caso base.
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4.4. Flexibilidad de operacion de la planta

La ratio de produccién FOL/2-MF se puede variar modificando la cantidad de FOL que se recircula respecto de
la que requiere el caso base con el tamafio de reactor y las condiciones de operacidn fijadas. Si se disminuye
la recirculacidn de FOL disminuye la produccién de 2-MF en favor de la de FOL y si aumenta ocurre lo contrario.
Pero esta variacidon puede tener dos efectos importantes. Por una parte, afecta al equilibrio térmico ya que
dejard de cumplirse que el calor generado por las reacciones de hidrogenacién sea igual al absorbido por la
reaccion de deshidrogenacion de BDO y sera necesario comprobar de nuevo el perfil de temperatura. Por otro
lado, al variar la recirculacién de FOL también varia la carga al sistema de separacién, particularmente a la de
la dltima columna del tren de separacidn, la que procesa la mezcla de FALy FOL. Obviamente, una columna de
destilacién no puede operar correctamente si la alimentacidon a la misma varia mucho respecto de las
condiciones nominales con las que fue disefiada. Si la carga es demasiado baja los platos sufriran lagrimeo y si
es demasiado alta la columna se inundara. El disefio de las columnas y el calculo de su rango de operacién esta
fuera del alcance de este trabajo por lo que se ha asumido que éste es de + 25 % en torno al nominal
correspondiente al caso base.

Con la ayuda del modelo del reactor y la suposicién de separaciones perfectas se ha calculado como varia la
carga a las columnas en funcion del caudal de FOL que se recircula. La tabla 6 muestra los resultados obtenidos

Tabla 6. Variacion carga columnas en funcion de recirculacion de FOL.

Recirculacién | Variacién Variacién Variacién Produccién FOL | Produccion 2-MF
FOL (kmol/h) | carga a C-1 | carga a C-2 | carga a C-3 | (kmol/hytn/a) | (kmol/hytn/a)
(%) (%) (%)
Limite
. 5,688 +7,97 +7,74 425,55 5,995 4,663
superior
Caso Base 2,929 0 0 0 6,378 4,282
Limite
o 0,185 -8,09 -7,47 -25 6,824 3,839
inferior

El efecto que tiene variar la ratio de produccidon FOL/2-MF sobre el perfil de temperatura en el reactor
adiabatico se muestra en la figura 24. Se observa como, a pesar de que ya no se balancean exactamente los
calores de reaccidn, el perfil de temperatura no difiere en demasia del perfil del caso base.
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Figura 24. Perfil temperatura casos extremos en EES.

4.4.1. Balance de materia de la planta completa

En todos los cdlculos realizados hasta este momento se ha supuesto que las separaciones involucradas en el
proceso eran perfectas y que por ello las pérdidas de reactivos y productos eran nulas. En este apartado se
rehace el caso base calculando el caudal y la composicidn de todas las corrientes considerando separaciones
no perfectas. En el separador de fases (T-1), la corriente de gas compuesta mayoritariamente por H; esta
saturada de FAL, FOL, W, 2-MF y GBL a la temperatura y presion de operacion de este equipo (T=52Cy P=1,5
bar) por lo que la corriente de purga y la de recirculaciéon de H, al reactor también lo estaran. Lo que sale de
esos reactivos y productos con la purga son pérdidas que hay que considerar en el balance global de la planta.
También puede haber ciertas pérdidas que acompaiian como impurezas a las corrientes de producto de la
planta como son las de GBL, FOL y 2-MF. Sin embargo, estas pérdidas seran pequefias comparadas con las que
se producen con la purga.

Estimacion de las pérdidas en la purga

En el reactor se produce un exceso de hidrégeno, debido a que en la reaccién de BDO se genera mas del que
se consume en la reaccion de FAL. Se calcula el excendente y se establece como caudal de purga de hidrégeno,
de forma que el resto se recircule al reactor.

Para estimar las pérdidas de productos se supone que los componentes FAL, FOL y GBL tienen una presion de
vapor muy baja a 52C, de manera que salen del tanque flash con la corriente liquida, mientras que el 2-MF y
W se distribuyen entre las fase liquida y la fase vapor debido a que son los compuestos mas volatiles, y que,
por tanto, la corriente de H, que sale del separador esta saturada de 2-MF y W.

Las cantidades de 2-MF y W que se pierden a través de la purga se calculan determinando primero la fraccién
molar de cada compuesto en la corriente de gas. Para ello se asume que en el separador de fases se alcanza el
equilibrio de fases y que la mezcla liquida es ideal, es decir se aplicara la ley de Raoult una vez que se determine
la presion de vapor de 2-MF y W a la temperatura de salida de la corriente (T=52C). Las ecuaciones de balance
de materia de cada componente en el separador permitiran determinar la fraccion molar de los compuestos
en la fase liquida.
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Pyp(T)

Yur = MI; XmF (29)
Py (T

Yw = #xw (30)

Donde:
- Yur, Yw, las fracciones molares de gas de 2-MF y W respectivamente.
- XmF, Xw, las fracciones molares de liquido de 2-MF y W respectivamente.
- Pyr(T), Py (T), las presiones de vapor de 2-MF y W respectivamente, en funcién de T en [kPal.

- P la presién total del sistema en [kPal.

La presion de vapor de W se ha obtenido directamente a través del programa EES, mientras que para
determinar la presion de vapor de 2-MF se ha realizado un ajuste lineal de diferentes valores de presion de
vapor a ciertas temperaturas obtenidas a través del programa Aspen Plus. La expresion resultante (31) en
funcién de la temperatura se integra en el programa EES y permite determinar la presion de vapor de 2-MF.

Pyr(T) = 0,5189-T + 6,5475 (31)

Establecido el caudal de hidrégeno que sale por la corriente de purga y las fracciones de 2-MF y W de la
corriente gaseosa, se determinan las pérdidas de productos, resultando 0,147 kmol/h de 2-MF y 0,017 kmol/h
de W, se comprueba asi que no son pérdidas significativas.

Del mismo modo, es posible determinar la cantidad de 2-MF y W que contiene la corriente de hidrogeno que
es recirculada al reactor. Siendo por tanto no nula la alimentacién al reactor de ambos compuestos. Sin
embargo, al incluir estos caudales de entrada de 2-MF y W en el cddigo de EES e intentar resolver la planta
completa es imposible obtener resultados debido a problemas de covergencia. Por ello, y debido a que las
cantidades que se recirculan de ambos compuestos son bajas, 0,79 y 0,09 kmol/h de 2-MF y W
respectivamente, no se tendran en cuenta en la simulacién, ya que se asume una minima variacién respecto
al resultado final.

A continuacién, se muestran las tablas del balance de materia, en las que aparece la temperatura, presion,
caudal molar total y por componente para las principales corrientes del proceso. Se han obtenido a través de
la integracién completa de la planta en EES.

40



Memoria de célculo

Tabla 7. Balance de materia I.

Corrientes 1 2 3 4 5 6 8 10
Temperatura [2C] 25 25 25 270 247,4 5 - -
Presion [bar] 1,5 1,5 1,5 1,5 1,5 - - -
Caudal molar [kmol/h] 10,66 21,48 1845,96 1845,96 217,35 217,35 39,18 8,37
H2 0 0 150 150 178 178 0 0
H20 0 0 0,09 0,09 4,27 4,27 4,25 4,25
FAL 10,66 0 10,66 10,66 0,01 0,01 0,01 0
FOL 0 0 2,942 2,942 9,32 9,32 9,32 0
2-MF 0 0 0,78 0,78 4,27 4,27 4,12 4,12
BDO 0 21,48 21,48 21,48 0,00024 0,00024 0,00024 0
GBL 0 0 0 0 21,48 21,48 21,48 0
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Tabla 8. Balance de materia |l.

Corrientes 12 13 14 15 16 18 21 22 24
Temperatura [2C] - - - - - - - - -
Presién [bar] - - - = = - - - -
Caudal molar [kmol/h] 4,25 34,12 30,81 21,48 9,33 6,38 2,95 150,88 150,88

H2 0 0 0 0 0 0 0 150 150

H20 4,25 0 0 0 0 0 0 0,09 0,09
FAL 0 0 0,01 0 0,01 0 0,01 0 0
FOL 0 0 9,32 0 9,32 6,38 2,94 0 0

2-MF 0 4,12 0 0 0 0 0 0,79 0,79
BDO 0 0 0 0 0 0 0 0 0
GBL 0 0 21,48 21,48 0 0 0 0 0
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APENDICE

APENDICE I. CINETICA REACCION. Proceso de produccién y-butirolactona

El proceso para producir y-butirolactona consiste en la deshidrogenacidon endotérmica del 1,4-butanodiol.
Dicho proceso tiene lugar en dos pasos; primero se deshidrogena el 1,4-butanodiol a 2-hidroxitrtrahidrofurano
y posteriormente en el segundo paso es deshidrogenado hasta obtener el producto deseado.

La reaccidén global de deshidrogenacidon de 1,4-butanol es practicamente irreversible y endotérmica. La
conversion del 1,4-butanodiol y la selectividad a y-butirolactona dependen de la temperatura y presién de
operacion, del catalizador y de la relacién H,/BDO de la corriente de entrada al reactor, la conversién de 1,4-
butanodiol es aproximadamente del 93%, Si la alimentacidon de 1,4-butanodiol fuera pura, habria un
decremento adiabdtico de temperatura de 380 2 C y por tanto seria necesario aportar calor en el propio
reactor. Como norma general, la temperatura dptima se sita entre los 190 °Cy 250 °C, la presion éptima entre
0,3 y 10 bar, y la relacion éptima de hidrégeno/1,4-butanodiol entre 100 y 150 mol/mol.

La reaccidn quimica global es:

Cu,240 °C
C4H1002 _— C4H602 + 2H2 (32)

1,4 — Butanodiol y — butirolactona Hidrogeno

El primer paso de la reaccién limita la velocidad y el producto que se obtiene es inestable y muy reactivo. El
segundo paso se produce a una velocidad alta, lo que provoca una selectividad mayor al 99 % para la y-
butirolactona.

Un aspecto importante es la eleccion del catalizador que contiene éxido de cobre como principal componente
cataliticamente activo. Este 6xido de cobre se aplica a un soporte que debe tener un nimero pequefio de
centros acidos. La cantidad de éxido de cobre suele oscilar de 10-65% y el soporte de 35-90% en peso. Se
prefieren contenidos bajos de éxido de cobre debido a la ventaja en costos que se logra de esa manera. [13]

Para la ecuacidn de velocidad de la reaccidn se utiliza la bibliografia A. Javaid et al [14], en la que a través de
datos experimentales se obtienen los parametros cinéticos. Los datos se obtienen a través de ensayos variando
la relacién molar H,/BDO a diferentes temperaturas en un rango de 200-3002C, se utiliza como catalizador de
la reaccién CuO/Al,0 Zn30 Zr O.

kcal
11525 kmol
— kmol
. = 468 exp <—RT )cBDO [kgcat' S] (33)

Donde:

- 17 eslavelocidad de reaccién de deshidrogenacion de BDO a GBL.
- Cppo es la concentracién de BDO [kmol/m?].

- Rlaconstante de gases ideales, y T la temperatura en K.
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APENDICE II. CINETICA DE REACCION. Proceso produccién alcohol furfurilico y
2-metilfurano

Las ecuaciones cinéticas para la hidrogenacién de furfural a alcohol furfurilico y 2-Metilfurano han sido
obtenidas en unos ensayos de laboratorio llevados a cabo con un catalizador de Cu/SiO, en un microreactor
tubular [21] en unas condiciones tales que no habia resistencia a la transferencia de masa externa e interna. El
reactor de laboratorio se alimentaba de forma continua con 0,5 ml/h de furfural liquido que se vaporizaba en
una corriente de 60 ml/min de hidrégeno. Los ensayos se llevaro a cabo a tres temperaturas: 2302C, 2702Cy
290 oC.

La reaccion quimica global es:
CsH,0, + H, - CsH0, (34)
Furfural Hidrogeno Alcohol furfurilico
CsHO0, + H, - CsHO + H,0 (35)
Alcohol furfurilico Hidrégeno 2 — metilfurano agua

Para establecer las ecuaciones cinéticas correspondiente a ambas reacciones se ha propuesto el siguiente
mecanismo de reaccion de Langmuir-Hinselwood:

KFraL
FAL+ X «——— FAL—-X (36)
k1
FAL—-X+H, FOL — X (rate limiting ) (37)
k1
1
KFroL
FOL—- X «—«—— FOL+X (38)

k
FOL—X +H, —— —X + H,O0 (rate limiting)  (39)
1

KMF

MF— X —— MF+ X (40)

Donde:
- Kg,; eslaconstante de equilibrio de adsorcidn de FAL.

- kqy ki son laconstante directa e inversa respectivamente de la reaccion de hidrogenacién de FAL
adsorbido.

© es la constante de equilibrio de desorcién de FOL.
FOL

-k, eslaconstante directa de la reaccion de hidrogenacion irreversible de FOL adsorbido.

es la constante de equilibrio de desorcién de MF.
MF
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Como se puede observar el mecanismo contempla un solo centro activo X y las etapas limitantes son la
hidrogenacidn reversible de FAL adsorbido (ecuacién 37) y la hidrogenacién irreversible de FOL adsorbido
(ecuacidn 39). La adsorcidn de FAL, la desorcidon de FOL y de MF (ecuacioness 36, 38 y 40 respectivamente) se
consideran en equilibrio. La concentracién de centros activos libres se asume despreciable, asi como la
adsorcion de hidrégeno. Como el exceso de H; es muy elevado se asume que su concentracién no varia y por
ello su efecto se incluye en las constantes cinéticas. Debido a ello el uso de las ecuaciones obtenidas es
cuestionable si presencia de hidrégeno es baja. Por otro lado, se asume que las constantes de equilibrio son
independientes a la temperatura.

A partir de los datos de laboratorio a diferentes temperaturas A. Javaid et al [14] han ajustado los parametros
de las dos ecuaciones cinéticas basadas en el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.

ProL PH,
_ kziPFAL<1_ Keq PFAL)
2 T PpaL + “FoL ProL + MF PMF @
krar krar
ro= k2,PFroL (42)
22 ProL + *PAL PrarL + MF PMF
kroL kror
krar k2
keg =—"—— (43)
kror k2,_

Las constante cinéticas y de equilibrio involucradas en estas ecuaciones se han obtenido ajustando los
resultados experimentales obtenidos con un catalizador de Cu/Si a tres temperaturas (230,250 y 270 2C) y un
amplio rango de velocidades espaciales. Estas constante cinéticas y de equilibrio son:

ki = 4395107 exp ( ~4049 (3 - %)) kmol kgzls™!  (44)
* _ . 10-7 1 1 -1 —1
ki = 1.448 - 107 exp ( 4255 (1 - %)) kmol kgzLs™'  (45)
Keq = 812 - 1073 Pa; SFOL — 744; SMF _ 5 78 (46)
kraL KraL

A continuacioén, se muestran en las figuras 25 y 26 los resultados del ajuste de las concentracidnes de furfural,
alcohol furfurilico y 2-metilfurano en funcién del tiempo espacial (W/F). Es importante destacar que la
hidrogenacidn de alcohol furfurilico es un proceso altamente exotérmico como lo demuestra el hecho de que
para una relacion Hy/FAL = 10:1 el incremento de temperatura adiabatico es de 104 oC para la hidrogenacion
parcial de alcohol furfurilico y de 287 2C para la hidrogenacién completa a través de la que se produce el 2-
metilfurano. La temperatura hasta la que puede llevarse a cabo el proceso con seguridad es 290 2C.

En la figura 25, se representan las presiones parciales de reactivos y productos de la reaccién de furfural sobre
el catalizador de Cu / SiO; al 10% en peso a: (a) 230 ° C, (b) 270 ° Cy (c) 290 ° C. En la figura 26 se representan
las presiones parciales de reactivos y productos de la reaccion de alcohol furfurilico sobre el catalizador de Cu
/ Si0 al 10% en peso a: (a) 270 ° Cy (b) 290 ° C.
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Figura 25. Presiones parciales de reactivo y productos de la reaccion del furfural.[21]
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Figura 26. Presiones parciales de reactivo y productos de la reaccion del alcohol furfurilico.[21]
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Tras su analisis a través del programa Engineering Equation Solver se observd que con las ecuaciones cinéticas
mostradas no se obtenian resultados légicos. Por ejemplo, al aumentar la concentracién de hidrégeno, seguin
las expresiones anteriores disminuiria la velocidad de reaccidn r2;, lo cual no tiene sentido ya que deberia
ocurrir exactamente lo contrario.

Debido a ello, fue necesario realizar una nueva deduccidn de las expresidnes de velocidad basadas en el
mecanismo de reaccion propuesto para poder subsanar los errores correspondientes.

A continuacion, se detalla dicho procedimiento. La velocidad de hidrogenacion de FOL es
121 = k1CrarPu, — k_1Cror  (47)
donde:
- rzzeslavelocidad de reaccion de la etapa limitante en el mecanismo de produccién de FOL.
- ki es la constante cinética de la reaccion directa.
- Cra €5 la concentracion de FAL adsorbido.
- pu2€es la presion parcial de H..
- ki es la constante cinética de la reaccion inversa.
- craces la concentracion de FOL.

Como las etapas de adsorcion de FAL, FOL y 2-MF se consideran de equilibrio se pues escribir:

CFAL - K _ _CFoL K _ _CMF 48
CyPparL FoL CyProL ’ MF CyPyF ( )

KpaL =

Por otro lado, la ecuacuidn de balance de centros activos es:

Cr = Cy + Cror + CroL + CurF (49)

Donde cr es la concentracidn total de centros activos y cv es la concentracidn de centros activos vacantes que
se asume despreciable.

Eliminado las concentraciones de especies adsorbidas resulta:

2
kictPraL |PH,— %
7"2 — eqrFAL (50)
1 KroL , KmMF
PraL + ProLy + Pmr

FAL KraL

Siendo finalmente las ecuaciones (42) y (50) las utilizadas como ecuaciones de velocidad de las dos etapas de
reaccion de hidrogenacion de furfural para simular a través del programa EES el reactor integrado.
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APENDICE lll. ESTUDIO EXPERIMENTAL DE LAS REACCIONES DE
HIDROGENACION Y DESHIDROGENACION EN UN MISMO REACTOR

El acoplamiento catalitico de las dos reacciones en un mismo reactor adiabdatico se ha estudiado
experimentalmente en un microreactor de laboratorio. [22]

En dicho estudio la reaccién de hidrogenacién de furfural se centra en la produccion de 2-metilfurano, al igual
que en el presente proyecto, por tanto, resulta altamente ilustrativo para calibrar las ventajas que se producen
al acoplar las reacciones.

En la figura 27, se muestra la reaccién de hidrogenacién de furfural a diferentes temperaturas. Es posible
observar cémo se puede obtener una conversidn casi completa de furfural; sin embargo, el rendimiento de 2-
metilfurano varia de manera significativa con la temperatura de funcionamiento, siendo a 212 °C la
temperatura a la que se obtiene un rendimiento mayor de aproximadamente un 88.6 %.

Ademas, en un reactor multitubular industrial el perfil de temperatura no-uniforme provoca una disminucion
del rendimiento del producto deseado obteniendo resultados incluso menores a los de la figura 27 (obtenidos
en un microreactor de laboratorio).

% Yield

T/°C % Furfural conv. 2-MF Pon” Pol° MTF? FOL® Other

190 99.8 752 09 1.5 8BS 136 03
200 100 815 45 4.6 6.7 22 05
212 100 88.6 2.7 48 33 - 0.6
225 100 852 25 8.7 3.1 - 0.5
235 100 827 2.1 11.8 2.7 - 0.7

“ Reaction conditions: atmosphere, LHSV = 0.1 h™', Hy:furfural =
15:1 (molar ratio, recycling hydrogen), residence time = 9.6 s.
> Pon = 2-pentanone. © Pol = 2-pentanol. ¥ MTF = 2-methyl tetra-
hydrofuran. © FOL = furfuryl alcohol.

Figura 27. Influencia de la temperatura en la hidrogenacion de furfural.[22]

Por otro lado, en la figura 28, se presentan los resultados obtenidos de la reaccién de deshidrogenacién de 1,4-
butanodiol a distintas temperaturas.

En este caso también se observa una conversion del reactivo casi completa. En este caso el rendimiento de la
reaccion para la produccidn de y-butirolactona es bastante mas alto siendo aproximadamente del 98% para
todas las temperaturas evaluadas.

% Yield
T/°C % BDO conv. v-BL BuOH” Other
190 99.7 98.8 0.8 0.4
200 99.9 98.7 0.9 0.4
210 100 98.6 0.9 0.5
230 100 98.3 1.2 0.5
240 100 98.1 1.3 0.6

“ Reaction conditions: atmosphere, LHSV = 0.2 h™", Hx:BDO = 15:1
(molar ratio, recycling hydrogen), residence time = 4.5s.° n-Butanol.

Figura 28. Influencia de la temperatura en la deshidrogenacion de 1,4-butanodiol.[22]
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Finalmente, se llevd a cabo el acoplamiento de las dos reacciones. Para este caso se utilizaron las mismas
condiciones de reaccidn. Las velocidades horarias de liquido utilizadas fueron 0,1 h™t en ambas reacciones para
aproximarse a la estequiometria 1:1 de las reacciones conjuntas.

En la figura 29, se puede observar como se obtiene una conversidén completa, tanto para el furfural como para
el 1,4-butanodiol. El rendimiento de 2-metilfurano se ve incrementado en la reaccién acoplada con respecto
a la reaccién simple, a 210 °C el aumento del rendimiento es aproximadamente del 8%, siendo mads
pronunciado a 190 2C donde aumenta aproximadamente un 16%. A la temperatura de 210 2C, por ejemplo, el
rendimiento de y-butirolactona aumenta un 1%.

% Conversion % Yield
T/°C % Furfural % BDO 2-MF” v-BL
190 100 99.8 90.8 99.7
200 100 100 93.4 99.6
210 100 100 96.5 994
220 100 100 95.4 99.3
230 100 100 92.8 994
240 100 100 90.9 98.8

“ Reaction conditions: atmosphere, LHSV (furfural+BDQ) = 0.2
h!, H,:(BDO + furfural) = 15:1 (molar ratio, recycling hydrogen),
BDO:furfural = 1:1 (molar ratio), residence time = 4.7 s. * 2-MF
yield = (moles of 2-MF produced) x 100/(moles of converted fur-
fural). © y-BL yield = (moles of y-BL produced) x 100/(moles of con-
verted BDO).

Figura 29. Influencia de la temperatura en las reacciones acopladas.[22]

Las reacciones acopladas pueden llevarse a cabo a una temperatura menor, aproximadamente 15 2C por
debajo de la temperatura a la que tenian lugar las reacciones de manera individual y utilizando un menor
exceso de hidréogeno manteniendo el rendimiento de la operacion.
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APENDICE IV. CORRELACIONES para el calculo de las entalpias de formacién en

fase gas

A través del programa Aspen Plus se han determinado las entalpias de formacién en fase gas de cada

compuesto en un rango de temperaturas de 200-300 2C. Se han seleccionado diez valores de temperatura (los

mismos para todos los compuestos) y a través de un ajuste de regresion lineal realizado en Excel se han

obtenido los valores de las entalpias en funcidn de la temperatura. El objetivo es poder incluirlos en el codigo

de programacion para asi poder determinar los resultados correctos.

A modo de ilustracion, se describe el proceso realizado para el BDO, siendo el mismo para el resto de los

compuestos.

-3T0000
-375000
360000 |

365000 |-

Kifkmal

-390000

395000 |

-400000 &

vs. Temperature

== VAPOR H 1:4-B-01

-405000
20

Figura 30. Entalpia vs Temperatura BDO en Aspen Plus.

Temperature C

0 05 210 215 2200 225 230 235 240 245 250 255 2600 265 2700 275 280 265 290 245 300 305 310 315 320 325 330 335 340 345 350

Con los datos obtenidos en aspen plus, se han seleccionado los siguientes valores de temperatura para obtener

su ecuacion.

Tabla 9. Entalpias BDO respecto a T.

Temperatura [2C] Entalpia [kl/kmol]
200 -400761
215 -398137
230 -395457
245 -392720
251 -391610
275 -387088
299 -382436
317 -378867
332 -375843
350 -372155
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A continuacién, se muestra la recta de regresién lineal obtenida en Excel a través de los valores anteriores y su
ecuacion correspondiente, siendo el eje x los valores de temperatura en 2Cy el eje y los valores de las entalpias
en kJ/kmol.

Tvs H (1,4-Butanediol)

-370000
150 200 250 300 380 400

-375000
y =190,89x - 439316

2 _
380000 R?=0,9994

-385000
-390000
-395000
-400000

-405000

Figura 31. Grdfica de ajuste en Excel Hvs T.

Las correlaciones obtenidas como resultado para el resto de los componentes se muestran a continuacién:

Hpa, = 155,84 -T - 161288 (51)
Hy = 35,725-T — 242995 (52)
Hy = 29316 -T — 766,56 (53)
Hep, = 148,44 -T - 377433 (54)
Hpo, = 180,59 - T - 222923 (55)
Hyp = 151,59 -T — 87767 (56)

A continuacidn, se adjuntan las graficas entalpia vs temperatura de Aspen Plus y el ajuste lineal de datos en
Excel para obtener las correlaciones del resto de los compuestos.
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ALCOHOL FURFURILICO
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2-METILFURANO
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Y-BUTIROLACTONA
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APENDICE V. CODIGO EES

" Reacidn 1: Deshidrogenacién de DBO"
"C4AH1002 === C4H602 + 2H2 GBL"
"Reacidn 2: Hidrogenacion de FAL"

"R2_1 C5H402 + H2 === C5H602 FOL"

"R2_2 (C5H602 + H2 === C5H60 + H20 2-MF"

SubprogramReactor(P;T4;WR;z4 H;z4 BDO;z4 GBL;z4 FAL;z4A MF;z4 FOL;z4 W:z5_H;z5 BDO;z5_ GBL;z5 F
AL;z5 MF;z5 FOL;z5 W;T5;Z5 TOTAL)

"z4 cuadal molar entrada al reactor y z5 caudal molar salida reactor"

"Ec. conservacién de masa para un volumen diferencial del reactor en funcién de los kg de catalizador"

z5_BDO=z4 BDO+integral(-r1;W;0;WR) "kmol/h"
z5_GBL=z4_GBL+integral(r1;W;0;WR) "kmol/h"
z5_FOL=z4 FOL+integral(r2_1-r2_2;W;0;WR) "kmol/h"
z5_MF=z4_MF+integral(r2_2;W;0;WR) "kmol/h"
z5_W=z4 W+integral(r2_2;W;0;WR) "kmol/h"
z5_H=z4_H+integral(2*r1-r2_1-r2_2;W;0;WR) "kmol/h"

z5_FAL=z4 FAL+integral(-r2_1;W;0;WR) "kmol/h"

"Comprobacion balance de hidrégeno"
z5 H_consu=integral(-r2_1-r2_2;W;0;WR) "Hidrégeno que se consume en las reacciones de hidrogenacion"

z5_H_prod=integral(2*r1;W;0;WR) "Hidrégeno que se produce en la reacciéon de deshidrogenacion”

"Presiones parciales"
P_BDO=(z5_BDO/z5_TOTAL)*P "kPa"
P_FAL=(z5_FAL/z5_TOTAL)*P "kPa"
P_FOL=(z5_FOL/z5_TOTAL)*P "kPa"
P_H=(z5_H/z5_TOTAL)*P "kPa"
P_MF=(z5_MF/z5_TOTAL)*P "kPa"
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"Concentraciones"
C_BDO=P_BDO/(R*(T5+273)) "kmol/ m3 "
C_FAL=P_FAL/(R*(T5+273)) "kmol/ m3 "
C_FOL=P_FOL/(R*(T5+273)) "kmol/ m3 "
C_H=P_H/(R*(T5+273)) "kmol/ m3"

"Constante de gases ideales"

R=8,314472 "kPa m3/ kmol K"

"Caudal molar total de salida del reactor"

25_TOTAL=z5_BDO+z5_GBL+z5_FAL+z5_FOL+z5_MF+z5_W+z5_H

"ECUACIONES CINETICAS" "La temperatura esta en 2C"

"Velocidad de la reaccion 1"

r1=0,5*468*3600*exp(-5799,61/(T5+273))*C_BDO "kmol/kg cat h"

"Velocidad de reaccién 2_1"
r2_1=0,5*0,03*(k2_1*P_FAL*(P_H-(1/Keq)*((P_FOL)/P_FAL)))/den2_1 "kmol/kgcat h"
"Constante cinética reaccion 2_1"
k2_1=4,395*(10"(-6))*3600*exp(-4049*((1/(T5+273))-(1/543))) "kmol/kgcat h"
"DenominadorR_2_1"

den2_1=(P_FAL+(0,744*P_FOL)+2,28*P_MF)

"Constante de equilibrio"

Keg=8,12 "kPa”-1"

"Velocidad de reacion 2_2"

r2_2=0,5*%6,5%(k2_2*P_FOL)/den2_2 "kmol/kgcat h"

"Constante cinética reaccion 2_1"
k2_2=1,488*(107(-7))*3600*exp(-4255*((1/(T5+273))-(1/543))) "kmol/kgcat h"
"Denominador R_2_2"

den2_2=(P_FAL*1,344+P_FOL+3,064*P_MF)
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" Balance de energia en reactor adiabatico"

h5_TOTAL=h4_TOTAL

"Entalpia total corriente entrada al reactor"

h4_TOTAL=z4_BDO*h_BDO+z4_GBL*h_GBL+z4_FAL*h_FAL+z4_FOL*h_FOL+z4_W*h_W+z4_H*h_H+z4_MF
*h_MF "kJ"

“Entalpia compuestos a T de entrada al reactor”
h_FAL=(155,84*T4)-161288 "kJ/kmol"
h_W=(35,725*T4)-242995 "kJ/kmol"
h_FOL=(180,59*T4)-222923 "kJ/kmol"
h_MF=(151,59*T4)-87767 "kl/kmol"
h_GBL=(148,44*T4)-377433 "kl/kmol"
h_BDO0O=(190,9*%T4)-439316 "kJ/kmol"
h_H=(29,316*T4)-766,56 "kJ/kmol"

"Entalpia total corriente salida del reactor"

h5_TOTAL=(z5_BDO*h_BDO_f+z5_GBL*h_GBL_f+z5_FAL*h_FAL_f+z5_FOL*h_FOL_f+z5_W*h_W_f+z5_H*h
_H_f+z5_MF*h_MF_f) "kJ"

“Entalpia compuestos a T de salida del reactor”
h_FAL_f=(155,84*T5)-161288 "kJ/kmol"
h_W_f=(35,725*T5)-242995 "kJ/kmol"

h_FOL _f=(180,59*T5)-222923 "kJ/kmol"
h_MF_f=(151,59*T5)-87767 "kJ/kmol"
h_GBL_f=(148,44*T5)-377433 "kJ/kmol"
h_BDO_f=(190,9*T5)-439317 "kJ/kmol"
h_H_f=(29,316*T5)-766,56 "kJ/kmol"

"Fraccidon molar compuestos corriente salida del reactor"
xm_FAL=z5_FAL/z5_TOTAL
xm_FOL=z5_FOL/z5_TOTAL

xm_MF=z5_MF/z5 TOTAL

xm_W=z5_W/z5_TOTAL
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xm_H=z5_H/z5 TOTAL
xm_BDO=z5_BDO/z5_TOTAL

xm_GBL=z5_GBL/z5_TOTAL

SintegralTable W;T5;r1;r2_1;r2_2;z5 BDO;z5_GBL;z5 FAL;z5 FOL;z5 MF;z5_H;xm_FAL;xm_BDO

END Reactor

Wk o R KK KKK KRR KRR X DROGRAMA PRINCIP AL HH %4k stk ko ook ok 7
"Produccién de FOL de la planta"

P_FOL=5000 "tn/afio"

"Produccién de MF de la planta”

P_2MF=2800 "tn/afio"

PM_FOL=P_FOL/(8*98) " Produccion molar FOL kmol/h"

PM_2MF=P_2MF/(8*82) " Produccion molar MF kmol/h"

F_FAL= PM_FOL+PM_2MF " Alimentacién molar kmol/h de FAL asumiendo que se convierte todo y que no
hay pérdidas"

PM_FOL*62,02+PM_2MF*169,27=PM_GBL*52,05 "Calcula produccién de GBL para equilibrio térmico"

x=0

PMM_FOL= (1+x)*PM_FOL "Esto permite variar el ratio FOL/2MF respecto del nominal o caso base. x=0 es el
caso base y x=0,1 aumentar la produccién de FOL a costa del 2MF"

F_BDO=PM_GBL
z4_BDO=F_BDO
z4_GBL=0

z4 FAL=F_FAL+z5 FAL "Aqui se asume que no hay pérdidas de FAL y que todo el FAL que sale se recircula
al reactor"

z4 FOL=z5_FOL- PMM_FOL "Aqui se calcula el FOL que se recircula que es el que sale del reactor menos el
gue se debe producir produce"

24_MF=0
24 W=0
24 _H=150
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"Caudal molar total entrada al reactor "

24 TOTAL=z4_BDO+z4_FAL+z4 FOL+z4 H
"Temperatura y presion entrada al reactor"
P4=1,5%101,325 "kPa"

T4=270 "°C"

WRv=4 "volumen de catalizador en m3"

WR=8000 "kg de cat"

CallReactor(P4;T4;WR;z4 H;z4 BDO;z4 GBL;z4 FAL;z4 MF;z4_FOL;zA W:z5_H;z5_BDO;z5_GBL;z5_FAL;z5_
MF;z5_FOL;z5_W;T5;Z5_TOTAL)

"Conversiéon BDO"
x_BDO=(z4_BDO-z5_BDO)/z4 BDO
"Conversion de FAL"

x_FAL=(z4_FAL-z5_FAL)/z4_FAL

"Constante de gases ideales"

R=8,314472 "kPa m3/ kmol K"

"Caudal volumétrico de gas salida del reactor"
QG=(z5_TOTAL*R*(T5+273))/P4 "m3/h"
"Tiempo de residenciaens"

teta=3600*(WRv/QG)

"TANQUE FLASH"
"z5 caudal molar entrada al tanque flash
z7 caudal molar corriente superior gaseosa

z8 caudal molar corriente inferior liquida"
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"“Ecuaciones B.M global"
Z5 TOTAL=Z7_TOTAL+Z8 TOTAL
"Ecuaciones B.M por componentes"

z5 W=Z7_TOTAL*y w+Z8 TOTAL*x_w "y _w fraccién molar vapor de agua y x_w fraccién molar liquida de
agua"

z5 MF=Z7_TOTAL*y_mf+Z8 TOTAL*x_mf"y_mf fraccion molar vapor de MF y x_mf fraccion molar liquida de
MF"

Z5_H=z7_TOTAL*(1-y_w-y_mf)

y_w=((P_sat(Water;T=5))/P4)*x_w

y_mf=((0,5189*5+6,5475)/P4)*x_mf

"Caudal de purga de hidrégeno al exterior. Es igual al excedente de hidrégeno en el proceso"
z_PURGA_H=z5_H-z4_H kmol/h

"Caudal de purga total”

z_purga_TOTAL=(Z_PURGA_H)/(1-y_w-y_mf) "kmol/h"

"Pérdidas de W y MF. Célculo de caudal de los compuestos en la corriente de purga"
z_purga_w=Z_PURGA_TOTAL*y w "kmol/h"

z_purga_mf=Z_PURGA_TOTAL*y_mf "kmol/h"

"Balance de materia. Planta Integrada"

“z8 caudal molar (kmol/h) entrada primera columna de destilacion (T-2)”
28 H=0

z8 W=z5_W-z purga_ w

28 FAL=z5_FAL

28 _FOL=25_FOL

z8 MF=z5_MF-z_purga_mf

z8 BDO=z5_BDO

z8 GBL=z5_GBL

“z10 caudal molar (kmol/h) entrada torre de separacion (T-5)”
z10_H=0

z10 W=z8 W
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210_FAL=0
210_FOL=0
210_MF=z8_MF
210_BDO=0

z10_GBL=0

“z12 caudal molar (kmol/h) salida de agua de torre de separacion (T-5)”
712_H=0

z12_W=z10 W

z12_FAL=0

z12_FOL=0

z12_MF=0

z12_BDO=0

z12_GBL=0

“z13 caudal molar (kmol/h) salida de 2-MF de torre de separacion (T-5)”
z13_H=0

713_W=0

213_FAL=0

z13_FOL=0

z13 MF=z10_MF

z13_BDO=0

z13_GBL=0

“z14 caudal molar (kmol/h) entrada columna de destilacion (T-3)”
z14 H=0

714 W=0

z14_FAL=z8_FAL

714 _FOL=z8 FOL

z14_MF=0

z14 BDO=0

214_GBL=z8_GBL
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“z15 caudal molar (kmol/h) salida GBL”
715 H=0

215 _W=0

z15_FAL=0

z15_FOL=0

z15_MF=0

z15_BDO=0

715 GBL=z14_GBL

“z16 caudal molar (kmol/h) entrada columna de destilacién (T-4)”
216_H=0

z16_W=0

z16_FAL=z14 FAL

z16_FOL=z14_FOL

z16_MF=0

216_BDO=0

216_GBL=0

“z18 caudal molar (kmol/h) salida FOL”
218 H=0

z18_W=0

218 FAL=0

z18_FOL=PM_FOL

218 MF=0

218_BDO=0

218 GBL=0

“221 caudal molar (kmol/h) recirculacién reactor (FOL y FAL)”
z21 H=0
z21_W=0

221_FAL=z16_FAL

69



221_FOL=z4_FOL
221_MF=0
221_BDO=0
221_GBL=0

“z22 caudal molar (kmol/h) entrada al mezclador (M-1)”"
222 _H=224 _H

222 W=24 W

z22_FAL=0

222_FOL=0

222_MF=224_MF

z22_BDO=0

222_GBL=0

“z24 caudal molar (kmol/h) entrada al mezclador (M-2). Recirculacion de Hidrégeno”

724 TOTAL=(z4_H)/(1-y_w-y_mf) "kmol/h"

724 W=z24 TOTAL*y_w "kmol/h"
224_MF=224_TOTAL*y_mf "kmol/h"
224 H=z24 H

224_FAL=0

224 FOL=0

224 BDO=0

224 GBL=0

{SSTSOFF}
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