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Resumen

Este Trabajo de Fin de Grado se enmarca en las actividades de descarbonizacion de las refinerias de petrdleo,
mediante la integracion de hidrégeno renovable obtenido a través de electrélisis (hidrogeno verde) en unidades
de hidrocracking. En particular, se aplica a la refineria de CEPSA en La Rabida, Huelva.

En la primera seccion del trabajo (introduccion) se habla sobre la importancia de impulsar el hidrégeno verde,
tanto en refineria como en otros sectores, exponiendo el mercado actual global y europeo, asi como su
perspectiva a futuro, principalmente enfocado en el refino. Tras ello, se analizan los procesos que demandan
hidrogeno dentro de la refineria y las vias de obtencion del mismo, de manera interna y externa.

Una vez concluida la contextualizacion del trabajo, en la segunda seccion (modelado) se describe la metodologia
empleada en un modelo escalable con el programa Engineering Equation Solver (EES) definiendo el balance de
materia y energia en el hidrocracker adiabatico de manera general, obteniendo una composicion de salida del
hidrocracker, consumo de hidrogeno, un reparto del equilibrio de fases tanto a la entrada como a la salida de este
y la temperatura de salida del equipo, pudiéndose cambiar las condiciones de operacion cuando se requiera, y
que el modelo siga funcionando.

Este trabajo se ha realizado dentro del proyecto de investigacion Refineries as Green Hydrogen Technologies
Incubators, GH2T, financiado por la Agencia Estatal de la Investigacion, y ha sido financiado mediante una beca
por la Catedra Fundacion Cepsa Energia.



Abstract

This Bachelor's Thesis is part of the decarbonization activities of oil refineries, by integrating renewable
hydrogen obtained through electrolysis (green hydrogen) into hydrocracking units. Specifically, it is applied to
CEPSA's refinery in La Rabida, Huelva.

In the first section of the work (introduction), the importance of promoting green hydrogen in refineries and
other sectors is discussed, presenting the current global and European markets as well as their future
perspectives, primarily focused on refining. Following this, the processes within the refinery that demand
hydrogen and the means of obtaining it, both internally and externally, are analyzed.

After contextualizing the study, the second section (modeling) describes the methodology used in a scalable
model with the Engineering Equation Solver (EES) program, defining the material and energy balance in the
adiabatic hydrocracker in general terms. The model provides an output composition of the hydrocracker,
hydrogen consumption, a distribution of the phase equilibrium at both the inlet and outlet of the unit, and the
outlet temperature of the equipment, allowing for changes in operating conditions as needed while maintaining
the model's functionality.

This work has been carried out within the research project "Refineries as Green Hydrogen Technologies
Incubators, GH2T," funded by the State Research Agency, and has been financed through a scholarship by the
Cétedra Fundacion Cepsa Energia.
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OBJETIVOS Y MOTIVACION

La motivacion de este Trabajo de Fin de Grado radica en la creciente necesidad de mejorar el conocimiento de
las unidades de hidrocracking de cara a la incorporacion de hidrogeno verde. Las fracciones pesadas que se
tratan en estas unidades tienen un menor valor y demanda en el mercado en comparacion con las fracciones
medias o ligeras, lo que hace conveniente su transformacion hoy y durante el periodo de transicion energética
de las refinerias. Ademas, las estrictas exigencias de desulfuracion de los combustibles resaltan la importancia
de los hidrotratamientos en las refinerias.

El alcance de este trabajo esta limitado a una unidad genérica donde la composicion de la corriente de carga y
producto se ha modelado con 18 pseudocomponentes, mientras que se han considerado 10 reacciones quimicas
en el reactor para el balance. Ademas, por limitaciones del programa usado para el modelo (EES), no se han
tenido en cuenta algunas interacciones intermoleculares y se han supuesto idealidades en algunos casos que se
indican.



1 INTRODUCCION

En la actualidad, uno de los principales retos a nivel global es la transicion energética, con el objetivo de
mantener el aumento de temperatura global en este siglo por debajo de 2°C por encima de los niveles
preindustriales, y proseguir los esfuerzos para limitar dicho aumento de temperatura ain mas, a 1,5°C. Este
objetivo, entre otros, se recoge en el Acuerdo de Paris de 2015 [1].

Ademés, la Union Europea tiene como objetivo de alcanzar cero emisiones netas de carbono para 2050, cuyo
compromiso por parte de los paises integrantes de la UE se recoge en el Plan REPowerEU de 2022 [2], el cual
expone puntos tales como la reduccion de la dependencia de combustibles fosiles (principalmente procedentes
de Rusia), aceleracion de la transicion energética (con mejoras de la eficiencia energética, desarrollo de las
infraestructuras energéticas y el impulso del hidrogeno verde como una alternativa limpia a los combustibles
fosiles) y financiacion y apoyo politico, entre otros.

Uno de los sectores que mas se tiene en cuenta en esta transicion energética es la industria y, en concreto, al
hablar de combustibles fosiles, el refino de petroleo, el cual es muy dificil de descarbonizar, siendo el consumo
mundial de crudo en 2022 de 80,6 millones de barriles al dia [3].

Global Refinery Crude Throughput'
{million bamets per day)

2018 2020 2021 x2 1423 2023 Jul-23 Aug-23 Sep-23 Oct-23 3023 4033 2023 2024

Americas 191 166 17.7 187 180 18.8 18.1 18.2 18.7 18.4 18.0 187 186 184
Europe 122 10.7 11.0 11.5 11.3 11.2 11.2 114 11.0 10.8 11.2 110 112 1141
Asia Oceania (%] 5.9 5.8 6.1 6.1 5.8 59 6.2 5.8 5.8 6.0 58 5.9 5.8
Total OECD 381 331 345 362 354 356 38.2 387 BT 50 g2 357 357 354
F5U (%] 64 L%} 6.5 a7 g4 6.8 6.8 6.4 6.3 6.8 6.8 6.6 6.6
Non-0OBCD Burope 0.5 04 04 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5
China 134 137 14.4 136 14.8 15.0 15.4 15.5 15.5 15.4 15.5 152 1541 15.3
Other Asia 10.4 34 9.7 102 10.8 0.7 104 10.5 101 10.5 10.4 108 106 108
Latin America iz 30 e 15 36 is T 38 a7 35 3T 38 T 36
Middle East 78 TA 1.7 82 84 8.4 8.7 B.7 Ba B.9 87 2.0 8.6 9.3
Africa 22 1.9 2.0 19 1.7 1.7 1.7 1.7 1.7 1.7 1.7 1.7 1.7 21
Total Non-OECD 442 419 442 444 48.5 48.3 472 472 46.8 487 471 470 467 481
Total 823 751 T8.T BOE B1.8 820 234 238 824 L 833 B2T7 825 8315
Year-an-pear change -1 -7.3 36 1.8 1.7 2.1 27 26 1.2 1.9 22 1.5 1.9 1.0

! Freim nary and estimated runs based on capacity, known outages, economic runcuts and global demand forecast.

Figura 1: Consumo global de crudo en refineria [3].

Debido a esto, surgid el informe de Concawe “Refinery 2050: Conceptual Assessment” [4], el cual aborda el
futuro del refino del petréleo y las posibles transformaciones necesarias, tanto a nivel tecnoldgico como
politico, junto con el impacto econdmico y social, para poder alcanzar un escenario energético sostenible y
acorde a los objetivos ya planteados.

Todo esto lleva a la importancia de la descarbonizacion progresiva de las refinerias, como la refineria en la
cual se va a centrar este trabajo, la refineria de CEPSA de La Rabida, Huelva, con un consumo anual en 2022
de 9.551.346 toneladas de crudo procesado, lo que se traduce en 1.484.322 toneladas de COxq[5].

Tabla 1: Consumo de crudo anual y produccion energética de La Rabida [5].

2020 2021 2022

Crudo (t) 8.188.794 | 8.500.475 | 9.551.346

MWh bruta | 727.187 745.906 598.187




Tabla 2: Emisiones de GEI de RLR [5].

Indice GEI
t/afio | COgzeq (t)
tCOx/t crudo
2020 | 1.418.108 0,173
2021 | 1.487.845 0,175
2022 | 1.484.322 0,155

Una parte importante de estas emisiones corresponde a la produccion de hidrogeno para hidrotratamientos e
hidrocracking, ya que el hidrogeno que se genera en procesos de refino como el reformado catalitico no es
suficiente para satisfacer las necesidades de hidrogeno de los procesos mencionados. A nivel mundial, dicha
produccion de hidrégeno procede en un 80-85% del reformado de metano con vapor (SMR), lo cual supone
emisiones de 8,89kg COx./’kg H» producido [6].

Ante esta situacion, resalta la importancia de la produccion de hidrogeno por vias renovables que no liberen
GEI a la atmosfera, como es el caso de la electrdlisis, sin embargo, estas tecnologias aiin estan en fase de
desarrollo y, aunque tienen un gran margen de mejora, hoy en dia no estan al nivel de produccion de las
tecnologias de produccion de hidrégeno procedente de combustibles fosiles.

1.1. Mercado del hidrégeno en sector de refino de petréleo

Hoy en dia, el sector del refino de petroleo es el sector con un mayor consumo de hidrégeno, estando casi
parejo al del resto de la industria y representando sendos consumos practicamente la totalidad del consumo
mundial (Figura 4).
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Figura 2: Uso de hidrégeno por sector 2020-2030 [7].

Como se puede apreciar en la Figura 4, hay una tendencia creciente, sin embargo, el hidrogeno usado proviene
casi en su totalidad de técnicas de obtencion tradicionales (a partir de fuentes fosiles). La perspectiva de 2030
en el escenario NZE (Net Zero Emisisions) es de un aumento en el uso del hidrogeno llegando a la cifra de
150Mt frente a las 95Mt de 2022, siendo aproximadamente un 40% del hidrogeno usado en ese escenario de
origen de nuevas aplicaciones (electrolisis, biomasa, ...).



1.1.1. Mercado global del hidrégeno en el sector del refino de petréleo

En 2022, el uso de hidrogeno en el refino alcanzo las 41Mt, siendo este el consumo anual mas alto hasta la
fecha (Figura 5). Los grandes responsables de este crecimiento son Norte América y Medio Oriente, con un
crecimiento anual conjunto de mas de 1Mt, lo cual supone un 75% del crecimiento total. Por otro lado, China
ha sido la tnica gran region de refino de petrdleo que ha reducido su uso de hidrdégeno (en torno a 0,5Mt),
debido a la disminucion del procesado de petrdleo, como consecuencia de las restricciones de mobilidad
relacionadas con la pandemia [7].
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Figura 3: Uso de hidrégeno por region y fuente de obtencion en refineria [7]

Cerca del 80% del hidrogeno utilizado en las refinerias es producido internamente. De este porcentaje, un 55%
corresponde a produccion exclusiva de hidrogeno, mientras que el resto se genera conjuntamente en diferentes
etapas del proceso de refino. Menos del 1% del hidrégeno producido internamente se obtiene mediante
tecnologias de bajas emisiones, como la electricidad y la captura y almacenamiento de carbono. El 20%
restante del hidrogeno es suministrado por empresas externas, que principalmente utilizan tecnologias basadas
en combustibles fosiles. Debido al escaso uso de tecnologias de bajas emisiones, la produccion de hidrégeno
en 2022 resultd en emisiones de 240-380 Mt de CO; a la atmosfera [7].

Cumplir con los requisitos del Escenario NZE (Net Zero Emissions) implica revertir la tendencia de aumento
en la demanda de productos petroliferos, lo cual traeria como consecuencia un menor uso de hidrogeno en el
refino, reduciéndose a menos de 35 Mt para 2030. Se espera que mas del 15% de este hidrogeno provenga de
fuentes de bajas emisiones. Aunque el hidrogeno de bajas emisiones puede aumentar la demanda y facilitar su
produccion, su uso en refinerias ha sido limitado debido a sus mayores costos en comparacion con el
hidrogeno de combustibles fosiles y la falta de politicas de apoyo. En 2022, solo se utilizaron 250 kt de
hidroégeno de bajas emisiones en refinerias, similar a 2021. Se anticipa un aumento en 2023 con la nueva
planta de electrdlisis en Kuqa, China, pero los proyectos anunciados hasta la fecha solo cubririan el 25% de las
necesidades del Escenario NZE para 2030 [7].

c Electrolysis Fossil fuels with CCUS
o 35 35
g
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z 25 25
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Figura 4: Produccion interna de hidrégeno de bajas emisiones por tecnologia, region y estatus 2020-2030 [7].
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Los datos de la Figura 6 estan basados en proyectos anunciados, con una capacidad de produccion en refineria
de hidrogeno de 1,3Mt para 2030, lo cual equivaldria a un 25% de la produccion interna en el escenario NZE.

Las perspectivas de produccion de hidrégeno con captura y almacenamiento de carbono se acercan bastante al
objetivo del escenario NZE, sin embargo, en el caso de la electrolisis, los proyectos que existen para 2030
estan muy lejos de cumplir el objetivo establecido, por lo que habria que fomentar el uso y desarrollo de dicha
tecnologia.

Se puede observar que Europa destaca en los proyectos que tiene de cara a 2030 tanto en captura y
almacenamiento de carbono, como en electrolisis. Esto es debido a que, ademas de los objetivos globales,
Europa tiene objetivos propios, mas ambiciosos desde el punto de vista de la descarbonizacion.

Hay que mencionar que so6lo el 10% de los proyectos de produccion de hidrogeno via electrélisis para 2030
hay llegado a la fase de decision final de inversion (FID, Final Investment Decision) y ningin proyecto de
captura y almacenamiento de carbono ha llegado a dicha fase aun [7].
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Figura 5: Mapa de proyectos anunciados de produccion de hidrégeno de bajas emisiones [7].

Como se puede ver en el mapa de la Figura 7, Europa tiene muchos proyectos anunciados aunque con una baja
capacidad la mayoria de ellos. Australia también destaca con el mayor proyecto de produccion de hidrégeno
via electrolisis, con una capacidad esperada de 3,5Mt [§], pero dicho proyecto estd ain en una fase muy
temprana. Por otro lado se prevee un un aumento significativo en el nimero de proyectos a anunciar por parte
de Africa, China, India, América Latina y Estados Unidos [7].

1.1.2. Mercado Europeo del hidrégeno en el sector de refino de petréleo

En 2022, la demanda total de hidrégeno en Europa fue de 8,2Mt, siendo el sector de refino de petroleo el
responsable del 57% (4,7Mt) de dicha demanda con tendecia ascendente respecto a la demanda de 2020,
seguido del la produccion de amoniaco con un 24% (2,0Mt) con una tendencia descendente (Figura 8) [9].
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Figura 6: Demanda de hidrégeno en Europa en 2020 vs 2022 [9].

Los paises de Europa con una mayor demanda de hidrogeno son Alemania (21%), Holanda (12%), Polonia
(10%) y Espafia (8%), siendo responsable el refino de aproximadamente la mitad de la demanda en los 3
primeros paises y, en el caso de Espaia, llegando a superar el 80% de su demanda total.
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Figura 7: Demanda de hidrégeno en Europa por pais y sector [9].

Este hidrogeno, casi en su totalidad, proviene de fuentes fosiles, por lo que hay multitud de proyectos
anunciados para la produccion de hidrogeno limpio. Para 2030, los demandantes en Europa preveen un
consumo de 7,1Mt de hidrégeno limpio anualmente a través de 268 proyectos [9], aumentando a 7,4 Mt/afio si
se incluyen proyectos sin fecha de inicio definida. A pesar de algunas cancelaciones, nuevos proyectos han
elevado la demanda proyectada en 1,3 Mt/afio respecto a 2022. Los sectores de amoniaco y acero lideran la
demanda, con aproximadamente 2 Mt/afio cada uno. El 84% del hidrogeno limpio se producird mediante
electrolisis y el 16% restante mediante reforma de gas natural con captura de carbono. Un 45% de los
proyectos ha avanzado mas alla de la fase de viabilidad, y el 41% del consumo previsto para 2030 se estima
que serad hidrogeno limpio, en consonancia con los objetivos de la Directiva de Energias Renovables y la
implementacion del Mecanismo de Ajuste en la Frontera de Carbono (CBAM). Aunque el consumo anunciado
representa el 87% de la demanda actual de hidrégeno en Europa, gran parte de este crecimiento proviene de
nuevos proyectos en lugar de la sustitucion directa del hidrogeno basado en fosiles.
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Destaca principalmente el aumento de la produccion de hidrogeno limpio por parte de la industria del acero y
del amoniaco, mucho mas significativo que el crecimiento por parte del refino ya que este ltimo obtiene gran
parte del hidrogeno por co-generacion.

Espafia encabeza la produccion anunciada de hidrogeno limpio para 2030 en industria (1,34Mt/afio),
producciéon de amoniaco (0,622Mt/afio) y refino (0,359Mt/afio), siendo también bastante significativa la
produccién anunciada en el sector del acero (0,237Mt/afio). Esto coloca a Espafia en una situacion con
objetivos muy ambiciosos en los que desea consumir unicamente hidrogeno limpio 100% PtH (Power-to-
Hydrogen), es decir, hidrogeno electrolitico (Figura 11), convirtiéndose asi en el pais de Europa con mayor
consumo de hidrogeno electrolitico y el segundo pais con mayor consumo total.
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Figura 9: Consumo de hidrogeno en la UE por paises de acuerdo con los planes anunciados para 2030 [9].



1.2. Puntos de consumo de hidrégeno en refineria

Los puntos de consumo de hidrégeno en refineria son los hidrotratamientos y el hidrocracking. La importancia
del fomento del hidrocracking se debe al aumento progresivo del indice de pesados e impurezas en el crudo
extraido. Los cortes pesados tienen menos valor y demanda en el mercado que los cortes medios o ligeros, por
lo que conviene transformar dichos cortes. Por otro lado, las altas exigencias de desulfuracion de los
combustibles hacen que los hidrotratamientos tengan una gran importancia dentro de las refinerias.
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Figura 10: Perspectiva de la demanda de cortes de petroleo [10].

1.2.1. Hidrotratamientos

Los hidrotratamientos son procesos implantados en todas las refinerias (Figura 13) por la necesidad de
eliminar impurezas en el crudo destilado, que consisten en hacer reaccionar con hidrégeno los cortes del crudo
a tratar, provocando la puricacion de estos. Dichos cortes pueden ser naftas, keroseno, diesel, alimentacion del
cracking catalitico (para la proteccion de catalizadores) o residuos pesados.
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Figura 11: Esquema general de una refineria destavando el rol de los hidrotratamientos [11].



Dichas impurezas presentes en el crudo son:

e Azufre (S): Es la impureza mas importante a eliminar. Esta presente en practicamente todos los crudos
extraidos en forma de mercaptanos, sulfuros, polisulfuros y tiofenos. El S es un gran veneno para
catalizadores como los de Pt (los cuales tienen un alto precio e intersa proteger, siendo esenciles en
otros procesos de la refineria) y las exigencias gubernamentales y medioambientales de contenido el S
de los combustibles para limitar la contaminacion por SOx hacen que sea necesario un alto nivel de
purificacion. Las reacciones de desulfuracion son:

HC —CH

TR [Reaccion 1]
CH?HC\ /CH + 4H,—> CH, + HS

CH-CH;CH—CH—CH-—SH + H, —> CH_ + H,S [Reaccion 2]

CH;-CH;-CH;S—S—CH;CHCH, + 3H, —> 2CH, + 2H,S [Reaccion 3]

e Nitrégeno (N): Es una impureza que con frecuencia se encuentra en el crudo extraido en forma de
aminas o derivados de la piridina, la cual reacciona con hidrogeno para dar amoniaco. Es necesaria la
eliminacion de esta impureza para evitar la contaminacion por NOx originados en la combustion de
dicho combustible. Las reacciones de desnitrificacion son:

HC—CH .,
g g [Reaccion 4]
CH;-H H+ 4H, —> CH,+ NH,
7
H

= -
o
N

e Oxigeno (O): Esta impureza se encuentra en menos concentracion en el crudo extraido, normalmente
en forma de radical OH" y no como gas, y reacciona con hidrégeno para dar agua. La importancia de
la eliminacion de esta impureza radica en que su presencia baja la calidad del combustible. Las
reacciones de eliminacion de O son:

R—OH + H, —> RH + H,0 [Reaccion 6]

/OH
@ + H, — @ + H,0 [Reaccion 7]

e Metales: Los metales presentes en el crudo han se ser eliminado porque, al igual que el S, provocan un
envenenamiento de catalizadores de metales preciosos, ademas de que se pueden quedar depositados
en los motores de combustion y su combustion también puede provocar la emision de gases muy
contaminantes [11].

1.21.1.  Condiciones de operacion

Las reacciones mencionadas involucradas en el hidrotratamiento son fuertemente exotérmicas, por lo que,
desde el punto de vista del equilibrio, se ven favorecidas a bajas temperaturas. Sin embargo, desde el punto de
vista de la cinética de reaccion, esta se ve favorecida a altas temperaturas, por lo que hay establecer una
temperatura que haga que el equilibrio se desplace en el sentido deseado y que lo haga a una velocidad optima.
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Hay que tener en cuenta que esta temperatura no debe ser excesivamente alta para evitar que se produzca
cracking o formacion de coque

Las condiciones de operacién de los hidrotratamientos pueden variar mucho dependiendo de la severidad
requerida por la alimentacion, ya que los cortes mas pesados requieren unas condiciones de operacion mas
severas (Tabla 1).

Los rangos operacionales tipicos para las distintas alimentaciones al proceso son:

Tabla 3: Condiciones tipicas de operacion de los hidrotratamientos en funcion de la alimentacion [12].

Pardmetro Alimentacion
Nafta Keroseno Gasoil Gasoil de vacio Residuo
Temperatura [°C] 260-300 300-340 320-350 360-380 360-380
Presion parcial de H, [bar] 5-10 15-30 15-40 40-70 120-160
LHSV*[h] 4-10 2-4 1-3 1-2 0.15-0.30
Ratio Hy/HC[m?/m?] 36-48 36-48 36-48 36-48 12-24

*LHSV: flujo volumétrico de liquido a 15°C (ft*/h)/volumen de catalizador (ft*).

1.2.2. Hidrocracking

El hidrocracking es un proceso de transformacion de cortes pesados, tipicamente residuo de la columna de
vacio y cortes con alto contenido aromatico, en cortes mas ligeros (gasolinas, diésel y keroseno), ademas de
depurar las impurezas de la alimentacion, a través de severas condiciones de temperatura y presion (altas
presiones de Hy). Se puede asemejar a una operacion conjunta de un hidrotratamiento con cracking catalitico,
sin embargo, el hidrocracking no busca sustituir al cracking catalitico ya que la alimentacion de ambos
procesos es distinta.
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Figura 12: Esquema genérico de una refineria [12].

Las reacciones que se producen en el hidrocracking son [12]:

1-

Hidrockacking de alcanos: Ruptura de cadenas largas parafinicas.

R - CHy—— CHy - R’ + H,—> R - CH; + R’ = CH

N [Reaccion 8]

Hidrodesalquilacion: Ruptura de radicales parafinicos de anillos aromaticos.

CH, - R
+ H, —» @ + R —-CH;, [Reaccion 9]

Desciclacion de naftenos: ruptura de hidrocarburos ciclicos.

) [Reaccion 10]
+ Hy —» CgHyy

Isomerizacion: Reorganizacion de cadenas lineales poco ramificadas para obtener una mayor
ramificacion que tenga las propiedades deseadas.

-+
)\/\/\ — )\/\/ [Reaccién 11]

Hidrocracking de aromaticos polinucleares: Ruptura de complejas estructuras aromaticas en otras mas
simples.
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Hmc{] HIACf]\@j Ij
+2H, —*
C
H,

[Reaccion 12]

2 5 + H 1’|Cf3 5

Isohexane Ethyl Benzene Cyclohexane

6- Reacciones propias de hidrotratamientos: Como el hidrocracking se puede asemejar a un
hidrotratamiento muy severo, se producen las reacciones ya mencionadas en los hidrotratamientos en
este proceso también.

1.2.21. Condiciones de operacion

Cabe destacar que la mayoria de las reacciones expuestas son fuertemente exotérmicas, lo cual hace al
proceso, en su conjunto, exotérmico, al igual que con los hidrotratamientos, por lo en este proceso el equilibrio
se ve favorecido por bajas temperaturas, mientras que desde el punto de vista de la cinética, interesan
temperaturas altas. Sin embargo, el limite de la temperatura no esta impuesto por el cracking térmico, sino la
degradacion térmica del crudo procesado y del catalizador usado.

Actualmente se pueden distinguir 2 tipos de hidrocracking:

e Hidrocracking suave: Este proceso, relativamente nuevo, ha estado ganando interés en las refinerias
ya que el reactor donde se produce el proceso puede lograrse a partir de un revamping de una unidad
de hidrotratamiento, que, aun teniendo un bajo rendimiento de craqueo, hace que se reduzca la carga
de alimentacion a la unidad de cracking catalitico. Dicha unidad de hidrocracking suave da como
producto principalmente gas oil con un indice de S bajo o muy bajo [12].

>
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® Coker Gas Oil ~ ——> Mild Y >
e Deasphalted Oil Hydrocracker ‘ 4
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IsoTherming®
Mild
Hydrocracker

Decanted Oil

Figura 13: Configuracién de la tecnologia IsoTherming para hidrocracking suave de la empresa Elessent [13]

e Hidrocracking convencional: Este proceso se puede dar en una o dos etapas. En el hidrocracking
convencional de una etapa todo el proceso transcurre en un mismo equipo, por lo que, al haber
presencia de S, no se pueden usar catalizadores de Pt/Pd y debido a ello se usan catalizadores de
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Ni/Mo en base de alimina. Los productos deben ir a un separador donde el hidrégeno sin reaccionar
se recircula al reactor, el producto gaseoso se considera residuo al llevar las impurezas extraidas de la
alimentacion (por lo que no es apto para fuel gas) y el producto liquido se pasa a una columna de
destilacion donde se separan los diferentes cortes, estando el residuo de cola muy saturado, usandose

este para lubricantes.
Makeup Rt
Hydrogen Recycled H,
Fresh Product gas
Feed 4
Light Naphtha
: Heavy Naphtha
' — Jet Fuel/Kerosene
' » — Diesel
! Single-Stag
! Fuel oil
Recycled Bottoms Product FCC feed
""""""""""""""""""" Ethylene feed
One-Stage ) Lube oil base
Reactor Separators Fractionator
(High and Low
pressure)
One-Stage once-through - ----- One-Stage with recycle

Figura 14: Diagrama simplificado del proceso de hidrocracking de una etapa [12].

En el hidrocracking convencional de dos etapas, El proceso tiene lugar en dos reactores; en el primero
se produce el hidrotratamiento y en el segundo el hidrocracking. Si se tiene una separacion intermedia
entre los dos reactores, se puede usar catalizadores de Pt/Pd en el segundo reactor para obtener un
mejor rendimiento de craqueo (aunque también son mas caros).

Makeup
Hydrogen Makeup Hydrogen
Product Recycled
Fresh Gas . Gas
Feed <
Recycled Light & 1
Gas Naphtha
Heavy
Naphtha .—I
Kerosene J
Diesel
Recycled Bottoms
First Stage
Product
First Stage Separators Fractionator Second Stage Separators
Reactor Reactor

Figura 15: Diagrama simplificado del proceso de hidrocracking de dos etapas [12].

Como ya se ha comentado, estos tipos de hidrocracking tienen condiciones de operacion distintas, sobre todo
en lo referente a presion parcial de hidrégeno (Tabla 2), lo cual hace que el hidrocracking convencional precise
un mayor aporte de hidrogeno que el hidrocracking suave, Ademas de que, al conseguir el convencional
mayores conversiones de craqueo, el consumo de hidrogeno también es mayor.
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Tabla 4: Condiciones tipicas de operacion de hidrocracking [12].

. Hidrocracking Hidrocracking una etapa / Hidrocracking
Parametro q
suave primera etapa segunda etapa
Temperatura [°C] 350-440 350-440 250-340
Presion parcial de H, [bar] 35-70 85-140 85-140
LHSV*[h1] 0.3-1.5 0.5-2.0 0.5-2.0
Conversion [%] 20-70 70-100 70-100

La segunda etapa del hidrocracking de dos etapas tiene las mismas condiciones de operacion, pero con una
temperatura mas baja, para proteger el catalizador de la degradacion térmica.

1.3. Vias de obtencion de hidrégeno

Tanto los hidrotratamientos como el hidrocracking exigen grandes demandas de hidrégeno, que no pueden ser
abastecidas con la produccion interna o co-generacion de la refinaria (reformado catalitico). Por ello, es
necesaria una produccion externa, como el reformado con vapor, la gasificacion de biomasa o la electrolisis.

1.3.1. Produccion interna
1.3.1.1. Reformado catalitico

El reformado catalitico es una de las principales unidades de produccion de gasolina en las refinerias,
responsable de hasta el 37% de la produccion total de gasolina. La nafta obtenida de la unidad de destilacion
del crudo se hidrotrata para eliminar S, N, O y metales, que pueden desactivar el catalizador del reformador y,
se fracciona en una unidad de destilacion en nafta ligera, compuesta principalmente de Cs—Cs, y nafta pesada,
compuesta principalmente de hidrocarburos C+—Cio. Es crucial eliminar el Cs de la alimentacion del
reformador ya que forma benceno, considerado carcindgeno al quemarse. El reformador de nafta pesada
produce hidrogeno, que puede reciclarse al hidrotratador de nafta, y el excedente se envia a otras unidades que
demandan hidrogeno, como los hidrotratamientos y el hidrocracking [14], aunque el hidrogeno obtenido no es
puro, por lo que habria que purificarlo de impurezas antes de introducirlo en dichos procesos.
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HN Heavy Naphtha

HT Hydrotreater

HTN Hydro Treated Naphtha
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N Naphtha

R Reformer

Figura 16: Esquema del proceso de reformado catalitico [14].
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La nafta ligera se isomeriza en la unidad de isomerizacion para obtener un mayor numero de octanos en esta.
El indice de octano se define como el porcentaje en volumen de iso-octano en una mezcla de iso-octano y n-
heptano que produce una detonacion de cierta intensidad durante la prueba del combustible. El indice de
octano en los hidrocarburos puros varia; en las parafinas, iso-parafinas y naftenos, el indice de octano
disminuye a medida que aumenta el nimero de carbonos, sin embargo, para el caso de los aromaticos, el
indice de octano aumenta con el nimero de carbonos [14].

Las reacciones que se dan en reformado catalitico son las siguientes [14]:

e Deshidrogenacion de naftenos para dar aromaticos:

U @/ H» [Reaccion 13]

Methyl Cyclohexane Toluene

CH3

e Deshidrogenacion de parafinas para dar olefinas:

n-C;H g =—n-C;H4 +H>

n—heptane n—heptene [Reaccion 14]

e Deshidrociclacion de parafinas para dar aromaticos:

CH
n-C7H1y —= @/+ 4H> [Reaccion 15]

n-heptane Toluene

e [somerizacion de parafinas ligeras:
s [Reaccion 16]
]]—(,;Hm I(J;Hm

n-heptane 1soheptane

Todas las reacciones expuestas son fuertemente endotérmicas, a excepcion de la reaccion de isomerizacion, la
cual es moderadamente exotérmica. Sin embargo, esta Gltima no compensa las demas, haciendo que el proceso
en su conjunto sea altamente endotérmico, precisando un gran aporte de energia.

Las variables de operacion tipicas del reformado catalitico son:

Tabla 5: Condiciones tipicas de operacion de reformado catalitico [14].

Parametro Valor
Temperatura [°C] 500
Presion [bar] 3-25
LHSV*[h'] 1-3

Indice de octanos del producto [-] 90-104

Las condiciones de operacion pueden variar dependiendo de la tecnologia usada para el reformado catalitico y
las conversiones de las reacciones van desde una conversion del 10% para la Reaccion 15, hasta un 98% parra
la Reaccion 13 [14].
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1.3.2. Produccion externa
1.3.21. Reformado con vapor

El reformado con vapor es la mayor via de produccion de hidrégeno que existe actualmente en la cual se
obtiene hidrégeno a partir de hidrocarburos ligeros. La alimentacién que se usa en el proceso suele contener S,
por lo que se elimina en un pretratamiento con un lecho de zinc, para que asi no envenene el catalizador del
reformador, el cual es de niquel en base de alumina [15].

La reaccion que se produce en el proceso, para un hidrocarburo genérico seria:

m—+ 2n [Reaccion 17]
C,H,, + 1,0 = nCO + H,

El monoxido de carbono generado en el proceso también reacciona con el vapor de agua a través de la
Reaccion 18 y en presencia de un catalizador de 6xido de hierro. Esta corriente de salida del reformador, rica
en mondxido de carbono, se enfria (a unos 350°C) para favorecer dicha reaccion [15].

CO + HyO = CO2 + Ha [Reaccion 18]

La Reaccion 17 es fuertemente endotérmica mientras que la Reaccion 18 es ligeramente exotérmica, por lo que
el proceso en conjunto es altamente endotérmico y precisa grandes cantidades de energia.

El proceso se ve favorecido por altas temperaturas, alta relacion O/C (relacion vapor-carbono) y bajas
presiones. Sin embargo, en la practica, dichas condiciones se ven limitadas; la temperatura se limita a 800-
900°C por limite térmico de los materiales, la relacion O/C se limita a 4-6 para evitar un excesivo consumo de
vapor y la presion se limita a 15-30 bar para evitar un excesivo tamafio de los equipos [16].

Para unas condiciones dadas, la composicion de los productos obtenidos en el proceso es:

Tabla 6: Composicion de productos del reformado con vapor, para diferentes alimentaciones a 850°C, 24bar y

ratio O/C de 4 [16].
Composicion Alimentacion
(%vol) Metano | Gas natural | LPG* | Nafta
CH,4 3.06 2.91 2.39 2.12
CO 12.16 12.62 13.62 | 14.17
CO; 9.66 10.40 12.73 | 14.19
H» 75.12 73.98 71.86 | 69.52
N; - 0.38 - -

*LPG: Gases Licuados del Petroleo.

Se puede ver que el metano es la mejor alimentacion al proceso ya que proporciona una composicion mas rica
en hidrogeno, sin embargo, ese porcentaje no es suficiente para comercializarlo y debe ser tratado en una
unidad de adsorcion, hasta obtener una pureza de hidrogeno de 99,9%.
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1.3.2.2. Gasificacion de biomasa

La gasificacion de biomasa consiste en la descomposicion termoquimica de compuestos orgdnicos solidos o
liquidos en una fase de gas (syngas) y una fase solida (char). El syngas, que tiene un alto poder calorifico, se
puede utilizar para generar energia o producir biocombustibles. Este proceso, que implica una oxidacion
parcial de la biomasa con un agente gasificante (como aire, oxigeno, vapor o CO»), es una forma eficiente de
aprovechar la biomasa para la produccion de energia, y su desarrollo esta motivado por preocupaciones
ambientales y el aumento de los precios del petrdleo.

El syngas contiene mondxido de carbono, hidrogeno, metano y didéxido de carbono, junto con otros
hidrocarburos y gases indeseables como SH» y HCIL. El char es una mezcla de carbono no convertido y cenizas.
La eficiencia de la conversion depende de la tecnologia de gasificacion y las condiciones operativas.

Las reacciones de gasificacion son principalmente endotérmicas y requieren energia, que se proporciona
mediante la oxidacion parcial de la biomasa en procesos autotérmicos (internamente calentados) o alotérmicos
(externamente calentados). Las etapas del proceso incluyen oxidacion, secado, pirdlisis y reduccion. Una etapa
adicional puede descomponer alquitranes en hidrocarburos ligeros [17].

r N
OXIDATION
C+0,—CO, CO,
C+1/20,—CO -
H+1/20,—H,0
DRYING
[ MOIST FUEL — FUEL+H,0 (g) ] H,0 (@)
W
PYROLYSIS < R
FUEL= H, + CO + CO, + CH, + < Z penigh o
H,0 (g) + TAR+ CHAR B 4
REDUCTION
C+C0,«»2CO
C+H,05CO+H, co
CO+H,0—CO,+H,
C+2H,<CH,
TAR DECOMPOSITION CoxHyny
CH, = C,H,, +H+CH+C [

Figura 17: Esquema del proceso de gasificacion de biomasa con las reacciones involucradas en cada etapa
[17].

Como ya se ha dicho, el syngas contiene hidrogeno, sin embargo, este viene acompafiado de otros compuestos
de los que debe ser separado para poder utilizar dicho hidrégeno (hasta concentraciones de >99.9%) en
procesos de hidrotratamientos o hidrocracking.
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1.3.2.3. Electrélisis

La electrdlisis es un proceso de produccion de hidrogeno que se descubrio hace mas de 200 afios. Este método
descompone el agua en hidrogeno y oxigeno mediante la aplicacion de una corriente eléctrica y calor, ya que el
proceso es altamente endotérmico. Aunque todavia no es tan competitivo econdomicamente como el reformado
con vapor, se espera que la electrolisis alcance competitividad en los proximos afios debido a los avances en el
disefio de electrolizadores, la disminucion de los precios de la electricidad renovable y el aumento de los
precios de las emisiones de carbono.

Existen diferentes tipos de electrolisis determinados por la temperatura y el pH. La electrdlisis a baja
temperatura (60-80 °C) y a alta temperatura (800-1000 °C) son las principales. La primera requiere mas energia
eléctrica y es adecuada para la produccion a gran escala cuando se dispone de energia renovable excedente.
Segun el pH, la electrolisis a baja temperatura se divide en:

e Medio acido: Utiliza iones H" para el transporte i6nico, pero presenta problemas de corrosion, por lo
que se desarrollaron los electrolizadores PEM.

e Medio basico: Utiliza iones OH" para el transporte iénico, con una solucion de KOH o NaOH como
electrolito, y es la base de los electrolizadores alcalinos.

La electrolisis a alta temperatura, aunque requiere menos potencial para la reaccion, necesita alcanzar
temperaturas muy altas. Los electrolizadores SOEC se basan en este tipo de electrolisis [18].

La reaccion global del proceso es:
. 1_
H>O(lig) — Ha(g) + 2 O2(g) [Reaccion 19]

Sin embargo, dependiendo del tipo de electrolizador usado, las reacciones en el &nodo y en el catodo variaran,
pero la reaccion global siempre serd la misma.

1.3.2.3.1. Electrolizadores alcalinos

Los electrodos metalicos se sumergen en un medio basico (KOH o NaOH) a baja temperatura, la cual llega
hasta 90°C. Por los electrodos pasa una corriente de 0,4-0,5A/cm? con un voltaje de 2,2-2,5V obteniendo una
eficiencia del 60-70%. Los electrodos estan separados por una membrana que permite el paso de los iones OH
¢ impidiendo el paso de las moléculas de H, y O». Esta tecnologia de electrolizadores es la mas antigua y la
que mas avanzada técnicamente estd, dando un H, con una pureza del 99,9% en base seca y caudales de H, de
60kg/h (670 Nm?/h).

Las reacciones involucradas en el proceso de electrolisis a través de los electrolizadores alcalinos son:

¢ Enel 4nodo, el electrodo donde se lleva a cabo la oxidacion:
i . 1 _
20H- — H,O+ EOZ(g} + 2e” [Reaccion 20]

e En el catodo, el electrodo donde se lleva a cabo la reduccion:

2H,O +2e~ — H,(g)+20H" [Reaccion 21]
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2H,0+2e— 'OH™ 20H=1/20,
Hy+20H~ +H,0+28
Cathode o Anode
| =4 ) SRR “ 2 _
. T/ / e ;
H»
ZHO | NaOH (KOH) 0

Figura 18: Esquema del funcionamiento de una celda de un electrolizador alcalino [18]

1.3.2.3.2. Electrolizadores PEM

En el 4nodo, el electrodo donde se lleva a cabo la oxidacion:

1
H,O — EOz +2¢ +2H"

En el catodo, el electrodo donde se lleva a cabo la reduccion:

I‘IjL +2€‘7 - H2

Hy+ ng
I J |

. J20:+H,0

2H+26—H, HO —2H +
1/20,+2€
~ Cathode Anode
A
I
H,O

Los electrolizadores de membrana de intercambio protonico (PEM) constan de electrodos sumergidos en agua
desionizada a baja temperatura, hasta 90°C. En presencia de catalizadores de Pt en el catodo y IrO- en el
anodo, se consiguen eficiencias del 80% haciendo pasar una corriente de 1-1,5 A/cm?* con un voltaje de 1.8-
1,9V. Entre los electrodos hay una membrana que permite el paso de los iones H* e impide el paso de las
moléculas de H» y O.. Este tipo de electrolizadores es una tecnologia relativamente nueva que aln tiene que
madurar técnicamente, pero posee un gran potencial. De ellos se obtiene H> con una pureza del 99,9% en base
seca y caudales de 10Nm*/h, sin embargo, las células (de menor tamafio que las alcalinas) tienen posibilidad de
combinacion para obtener caudales mayores. Por otro lado, aunque requiere un menos coste de aporte
eléctrico, el alto coste de los catalizadores usados encarece el proceso.

Las reacciones involucradas en el proceso de electrolisis a través de los electrolizadores PEM son:

[Reaccion 22]

[Reaccion 23]

Figura 19: Esquema del funcionamiento de una celda de un electrolizador PEM [18§]
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1.3.2.3.3. Electrolizadores SOEC

Los electrolizadores de 6xido solido (SOEC) tiene los electrodos (comiinmente de ZrO, estabilizado con
oxidos de itrio y escandio) sumergidos en vapor a una alta temperatura (800-1000°C) lo cual hace que sea
necesario un menor aporte de electricidad, pero por otro lado también se obtienen problemas en los materiales
debido a esas altas temperaturas. Se ha demostrado que alcanza eficiencias cercanas al 100% al aportarle una
corriente de 3.6 A/cm?2 con un voltaje de 1.48V. Los electrodos estan separados por una membrana ceramica
que permite el paso de los iones O%, pero impide el paso de las moléculas de H,. Esta tecnologia da como
producto un H con un 99.9% de pureza, sin embargo, al igual que los electrolizadores PEM, es una tecnologia
que necesita maduracion, aunque tiene gran potencial. La gran desventaja frente al resto es el enorme aporte de
calor externo que precisa para alcanzar las temperaturas mencionadas.

Las reacciones involucradas en el proceso de electrolisis a través de los electrolizadores SOEC son:

¢ En el 4nodo, el electrodo donde se lleva a cabo la oxidacion:
202 —2¢ — O [Reaccion 24]

e En el catodo, el electrodo donde se lleva a cabo la reduccion:

_ . .
HZO(g) +2e — Hyy + O [Reaccion 25]
HZ A A 1/202
2H,0 +28— 0'>1/20,+28
Hy+O" Oz—
Cathode Anode
A
H,O

Figura 20: Esquema del funcionamiento de una celda de un electrolizador SOEC [18]
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2 MODELIZACION DE UNA UNIDAD DE
HIDROCRACKING

2.1. Pseudocomponentes

El balance se puede simplificar al considerar las corrientes, de las cuales se desconoce la composicion
exacta, como una agrupacion de unas pocas clases equivalentes, llamadas pseudocomponentes o la
técnica “lumping” [19]. Por ello cada pseudocomponente tiene un nimero de C, H, S y N (atomos que
estan presentes en el balance, el resto de &tomos se ha considerado despreciable para dicho balance). Los
pseudocomponentes que se han usado en el balance, junto con el nimero de componente asociado a cada
uno se presenta a continuacion:

Tabla 7: Pseudocomponentes presentes en el modelo.

Nimero Pseudocomponente Férmula
1 MERCAPTANOS C7Hi6S
2 TIOFENOS C14H2S
3 AMINAS C1oHyN
4 PIRIDINA CoHoN
5 OLEFINAS C/Hy4
6 AROMATICOS Ci7Hos
7 FUEL OIL PESADO CisH7s
8 LUBRICANTES Cs4H7o
9 PARAFINAS PESADAS CosHss
10 NAFTENOS Ci7Hz4
11 ASFALTENOS CssHeoS1N1O2
12 RESINAS C4sH72N 03
13 GASOLINA C/His
14 KEROSENO Ci2Has
15 DIESEL Ci7H36
16 AMONIACO NH;
17 SULFHIDRICO SH;
18 HIDROGENO H,

Cabe aclarar que los pseudocomponentes 16, 17 y 18 (amoniaco, sulthidrico e hidrogeno molecular)
corresponden a compuestos reales, no a pseudocomponentes en si. Sin embargo, por comodidad, siempre
se hablara de pseudocomponentes en el balance, aunque dentro de estos se incluyan dichos compuestos
reales.

El nimero de carbonos de la mayoria de pseudocomponentes se ha obtenido de la Figura 21, tomando un
valor medio de cada rango.

21



Boiling Range °C Number of Carbon Atoms

Asphalt

600}f----  |----- Coke ---| 50

500" oil | ——— T oil

400 f---- e R ettt ---125

Kerosene J

et
200 |- aviaton | o --
Gasoline —t 10

1000 — T ... Automotive |
Naphtha Gasoline L7

LPG
L e

Figura 21: Relacion entre nimero de 4tomos de carbono y temperatura de ebullicion [20].

2.2. Reacciones

En el modelo de EES se han considerado que tienen lugar 10 reacciones basadas en lo visto en el apartado
4.2. Para simplificar el codigo se ha hecho coincidir el numero de reaccion con el reactivo limitante de
dicha reaccion, ya que el hidrogeno siempre va a estar en exceso. Dichas reacciones son las siguientes:

Tabla 8: Reacciones consideradas en el balance.

Numero Reaccion
1 v11CHieS +vig1Ho 2 vy31:CHig +v341Ci2Has + v45,1Ci7Hss + v471SH;
2 Vy 2CisHuS +vyg,Hy 2 vi3,CHis +v442Ci2Has +v45,Ci7Hs6 + v47 ,SH>
3 V3 3C1HN +vig3Hy 2 v133CHis +v143C12Has + V45 3C17H36 + vy 3NH3
4 V4 4C2HioN + vyg 4Ho > V13 4C7His +v144Ci2Has +v154Ci7H3s + v464NH3
5 Vs 5sC7Hi4 +v15s5Ha > V135C7His +v145C12Hos + vq55Ci7H36
6 VesCi7Has  +viggHa 2 v136CiHis +v146Ci2Has + v156Ci7Hss
7 vy 7C36H7a  +v1g,Ho > V13 7C7His + V14 7Ci12Hos + vq57,Ci7H36
8 vggCaaHr  +viggHy 2 vi38CHis +v148Ci2Has + vy5gCi7H36
9 VgoCosHss  +Vig9Hy 2 v139C7His  + V14 9Ci2Hae + vigoCi7Hs6
10 V1010 C17H34 + v1g 10H2 2 V13 10C7Hi6 + V14 10Ci2Ha6 + V45 19Ci7Hs6

Tabla 9: Coeficientes estequiométricos para cada reaccion j (filas) y pseudocomponente i (columnas).
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Como no se conoce la estequiometria exacta de las reacciones, estas han sido declaradas en el balance de
la manera mas general posible, declarando los coeficientes estequiométricos como variables para poder
cambiarle el valor facilmente una vez se obtengan los datos necesarios. En principio se han escrito las
reacciones con un coeficiente estequiométrico del reactivo limitante igual a la unidad y el resto de los
coeficientes puestos de tal forma que la reaccion quede ajustada y el balance atomico se cumpla, ya sea
con valores numeéricos o con una relacion respecto al reactivo limitante.

2.3. Diagrama
Hidrégeno Hidrégeno recirculado
Y ¥ mMx2
I _______________ I Acido sulfhfd_l;ico
I HC1 I
I I Amoniaco=
I Alimentacién I
I Gasolina
I SECCION DE
| | SEPARACION Y Keroseno _
| 5 PURIFICACION =
V1 I
I I Diesel -
I ’ |
Reactivo pesado
I I sin reaccionar _
I ;
liolumen de control de la modelizacion Asfaltenos y

resinas

-

Figura 22: Diagrama de flujo del proceso modelado

Como se puede apreciar en la Figura 22, se ha tomado la simplificacion de introducir una tnica entrada de
hidrogeno, en lugar de varias, como realmente ocurre en el hidrocracker para mantener una alta presion parcial
de hidrogeno. Para poder hacer el balance en EES, se ha asumido una presion parcial de hidrogeno constante
en el hidrocracker de 140 bar.
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2.4 Balance de Materia

2.4.1 Alimentacion

La alimentacion al sistema se ha definido como una corriente de carga de cortes pesados con una
composicion dada (pseudocomponentes del 1 al 17, ya que esta exenta de H»):

feed d _ pfeed .. _ .. .,
i - Ffeed = . (i=117) [Ecuacion 1]
Siendo,

yif eed, la fraccién molar del pseudocomponente i en la carga [—].

Ffeed ¢l caudal molar total de carga [X22]

F/®*, el caudal molar del pseudocomponente i en la carga [kthl]

Las fracciones molares se han declarado como variables, aunque en un principio serian datos de partida,
declarando una de las fracciones molares (la del pseudocomponente 7) como:

i

y7]r eed — 1 _ (yl.f eed) [Ecuacion 2]
1;6U8;17
Siendo,
y7f eed, la fraccion molar del pseudocomponente en la carga 7 [—].

Zil;éug;”(yif eed), el sumatorio de las fracciones molares del resto de pseudocomponentes en la
carga [—].

De esta manera, se le otorga al modelo la restriccion de que el sumatorio de todas las fracciones molares
de la carga es igual a la unidad.

kmol
h

[21] como relacion tipica de destilado medio para la produccién maxima de gasolina. Como las corrientes
con las que se trabaja en el modelo son molares, se han pasado a corrientes masicas a través de los pesos
atomicos con las corrientes molares de cada atomo, obtenido en el balance atdomico que se vera mas
adelante, y de caudal masico se ha pasado a caudal volumétrico a través de la densidad, para el caso de la
corriente de hidrogeno alimentado, se usa la funcién de densidad de la libreria de EES a la temperatura y
presion parcial de hidrogeno de operacion (400°C y 140bar). La densidad de la carga se ha definido en
funcidén de la gravedad API*, el cual se ha empleado el de gasoil de vacio [21], siendo este de 40.

m3 de H .
—Za obtenido de

Se ha tomado una base de céalculo de 100 de F/¢? y una relacion de 280

m3 de carg

*API: La gravedad API (American Petroleum Institute) es una medida de la densidad relativa del petroleo
comparado con el agua [22].
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Yo  EF = MP [Ecuacion 3]

Siendo,

;. , k k k k.
Y €l peso atémico del atomo a [C = 12 Wiz] [H = 1%}1 [N = 14%)1][5 =329

kmol
[0=16-2]
E[™, el caudal molar del 4tomo « a la entrada del hidrocracker [kTZOI].
kg

Mi*, el caudal mésico del 4tomo « a la entrada del hidrocracker [T]'

Los atomos de C, N, S y O a la entrada del hidrocracker son los mismos que en la carga. Por otro lado, a
los atomos de H a la entrada del hidrocracker hay que restarle la corriente de hidrogeno molecular
alimentado para obtener los atomos de H en la carga.

M = Mgeed [Ecuacion 4]
M} =2y - FHz = M/ [Ecuacion 5]
Mt = M,{;eed [Ecuacion 6]
M = Mg eed [Ecuacion 7]
M5 = Mgeed [Ecuacion 8]

Siendo,

Mg eed, el caudal masico de carbono en la carga [%g].
M [Ieed, el caudal masico de H en la carga [%g].
M geed, el caudal masico de N en la carga [%g].
M; eed, el caudal masico de S en la carga [%‘g].
Mgeed, el caudal masico de O en la carga [%g].

S . . kmol
FHz el caudal molar de hidrégeno molecular alimentado al sistema [ mho 1.

Obteniendo de esta manera el caudal masico total de la corriente de carga.
mFeed = ML 4+ ML + MESet + MLt + m[eo [Ecuacién 9]
Siendo,
M7eed e] caudal masico de la carga [%‘g].

Una vez obtenido el caudal masico, se hace la conversion a volumétrico a través de la densidad.

pu, = density(Hydrogen; T = 400; P = 140) [Ecuacion 10]
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Pfeed _ 141,5
pu,o 1315+ API

[Ecuacion 11]

2. . FHz
QM2 = el L [Ecuacion 12]
Pu
M feed
Qfeed = [Ecuacién 13]
pfeed

Siendo,

Ph,» la densidad del H, a 400°C y 140bar [%].

Preed- 1a densidad de la carga [kg

)
PH,0- 1a densidad del agua [1000 %].

API, la gravedad API [—].

3
Q"2 el caudal volumétrico de hidrégeno molecular alimentado al sistema [mT].

3
Q/¢? el caudal de carga alimentada al sistema [mT].

Finalmente se puede definir la relacion de los caudales volumétricos de alimentacién anteriormente
mencionada.

2.4.2 Mezclador

En el mezclador se unen las corrientes de alimentacion de carga e hidrogeno molecular para dar lugar a la
corriente de entrada al hidrocracker.

Fiin — Fifeed (i=1;17) [Ecuacion 14]
Fin = FH [Ecuacion 15]
i
Fin — z Fin [Ecuacién 16]
1;18

Siendo,

kmol
h ]

Fiin, el caudal molar del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [

kmol

h]'

Fi2, el caudal molar de H; a la entrada del hidrocracker [

kmol

o

F™_ el caudal molar de la corriente de entrada al hidrocracker [
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Como en este equipo se mezclan dos corrientes, una en fase gas y otra bifésica, se produce un equilibrio
liquido-gas, por lo que habria que comprobar si los componentes de la fase liquida se mantienen en fase
liquida a la temperatura y presion de operacion y, en caso de que estén en fase liquida, cuanto se evapora
debido al mismo equilibrio. Para ello, se ha usado Aspen Plus como base de datos ya que los
pseudocomponentes presentes en la mezcla no se contemplan en la libreria del EES. Con respecto a los
pseudocomponentes refractarios (asfaltenos y resinas) se ha considerado que lo que se pasa a fase vapor
es despreciable por ser moléculas tan pesadas y se les ha otorgado un valor a su presion de saturacion de
0, para que, de esta manera, en el cddigo nunca se produzca la evaporacion de ninguno de estos
compuestos. Para los demas pseudocomponentes, se ha calculado en Aspen Plus sus presiones de

saturacion como sustancias puras.

Tabla 10: Declaracion de pseudocomponentes es Aspen Plus.

Pseudocomponente Compuesto de Aspen

Nimero Nombre Férmula Nombre (en inglés) Férmula
1 MERCAPTANOS C7Hi6S N-HEPTYL-MERCAPTAN C7Hi6S
2 TIOFENOS Ci4H24S THIOPHENE,-2-DECYL Ci4H24S
3 AMINAS Ci2Ha7N TRIBUTYLAMINE Ci2HyN
4 PIRIDINA Ci2HioN N,N-DIPROPYLAMINE Ci2HioN
5 OLEFINAS C7His TRANS-2-HEPTENE C/His
6 AROMATICOS Ci7Has N-UNDECYLBENZENE Ci7Has
7 F.0. PESADO CssH74 N-HEXATRIACONTE CsH7a
8 LUBRICANTES Cs4Hro N-TERATRIACONTE Cs4Hro
9 PARAFINAS P. CasHss N-OCTACOSANE CasHss
10 NAFTENOS Ci7H34 N-DODECYLCYCLOPENTANE Ci7H34
13 GASOLINA C7Hie (+)-3-METHYLHEXANE C7His
14 KEROSENO Ci2Has N-DODECANE Ci2Has
15 DIESEL Ci7H36 N-HEPTADECANE Ci7H36
16 AMONIACO NH;3 AMMONIA NH;3
17 SULFHIDRICO SH» HYDROGEN-SULFIDE SH,
18 HIDROGENO H, HYDROGEN H,

Tabla 11: Condiciones de calculo de las presiones de saturacion como sustancias puras.

Modelo termodindmico NRTL
Rango de temperaturas 0-500°C
Presion 140

Como se puede ver en la Tabla 11, el calculo se ha hecho a la presion de operacion (140 bar) y en un
rango de temperaturas de 0 a 500°C, el cual recoge la temperatura de operacion (400 °C), para asi poder
obtener unos resultados de presion de saturacion en funcion de la temperatura, obteniendo asi la grafica
de la Figura 23, con una tabla de resultados asociados a esa misma grafica. Se ha escogido el método
termodindmico NRTL debido a la presencia de compuestos fuertemente polares, como, por ejemplo, las
aminas. Por otro lado, no se ha calculado la presion de saturacion del hidrogeno molecular, ya que este
siempre va a estar en estado supercritico, aunque cambien las condiciones de operacion.
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Figura 23: Grafica de presiones de saturacion de los pseudocomponentes frente a la temperatura.

En la Figura 23, a primera vista, se podria decir que a 140 bar y 400 °C, solamente habria 3
pseudocomponentes en fase vapor, ya que se puede observar que poseen una presion de saturacion
superior a 140 bar, sin embargo, dicha grafica de resultados de Aspen Plus no tiene en cuenta el punto
critico de cada pseudocomponente, por lo que, como veremos a continuacion, a la temperatura y presion
de operacion, muchos pseudocomponentes se encuentran en estado gas. Para ello, en Aspen Plus, se
obtienen los pardmetros de la ecuacion de Antoine extendida [Ecuacion 17], la cual usa el programa para
el calculo de las presiones de saturacion.

Cpi
InP;YT) = Cy; + Treot Cai T+ CsiInT+ Cq; - TC7 para Cq; < T < Co; [Ecuacion 17]
3i

(i=1,3,56,7,9,10,14,15,16,17)
Siendo,
Pi*l (T), la presion de saturacion del pseudocomponente i a la temperatura T [bar].

Cji, la constante j (1-7) de Antoine para el pseudocomponente i [—].

Cgi v Cy;, el rango de temperaturas para el cual se puede aplicar la ecuacion de Antoine para el
calculo de presiones de saturacion, siendo Cg; la temperatura de solidificacion [°C] y Cy; la
temperatura critica [°C].

Top, 1a temperatura [°C].

El valor de las constantes de Antoine y rangos de temperatura se han obtenido de Aspen Plus, a excepcion
de 4 pseudocomponentes (tiofenos, piridina, lubricantes y gasolina). Para dichos pseudocomponentes, no
se encuentran en Aspen las constantes de Antoine, sin embargo, como ya se ha obtenido la grafica de la
Figura 23, con su tabla de resultados asociada, se han exportado los resultados los resultados de esos 4
pseudocomponentes a Excel y se ha creado una expresion del tipo Antoine simplificada.

log1oPH(T) = Cy; — (i=2,4,8,13) [Ecuacién 18]

Cyi
T + C3;
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A través de la herramienta Solver de Excel se ha minimizado el error con respecto a los resultados de
Aspen Plus, variando los valores de Cy;, Cy; v C3; Ademas de ello, se han tomado los valores de la
temperatura critica de dichos pseudocomponentes de la tabla de propiedades de los compuestos como
sustancias puras. Obteniendo finalmente todos los valores necesarios para el calculo de las presiones de
saturacion de los pseudocomponentes.

Tabla 12: Coeficientes de Antoine y rangos de temperatura aplicables.

Pseu docomponente C 1i Czi C 3i C4i C 5i C 6i C 7i C 8i C 9i
1 Mercaptanos 68.35 -8501.8 0 0 -8.1 8.15e-18 6 -43.23 371.85
2 Tiofenos 3.15 999.31 0.037 = = = = = 523.85
3 Aminas 83.72 -10630 0 0 -10.02 | 6.36e-18 6 -70.15 370.85
4 Piridina 3.19 845.69 0 = = = = = 459.85
5 Olefinas 46.08 -5876.1 0 0 -5.12 1.17e-17 6 -109.48 | 269.95
6 Aromaticos 115.35 -14573 0 0 -14.23 Se-18 6 -5.15 490.85
7 Fuel Oil 563.47 -48715 0 0 -77.45 | 2.45e-5 2 75.9 600.85
8 Lubricantes 0.47 414.82 0 - - - - - 599.75
9 Parafinas 280.6 -28200 0 0 -37.55 1.14e-5 2 61.2 558.85
10 Naftenos 9.57 -4395.9 148.95 0 0 0 0 167.85 345.85
13 Gasolina 7.03 1745 0 = = = = = 261.85
14 Keroseno 125.9 -11976 0 0 -16.7 8.1e-6 2 -9.58 384.85
15 Diésel 145.44 -15557 0 0 -18.97 | 6.46e-6 2 21.98 462.85
16 Amoniaco 78.97 -4669.7 0 0 -11.6 0.017 1 -77.74 132.5
17 Sulfhidrico 74.07 -3839.9 0 0 -11.2 0.019 1 -85.47 100.38

Con ello, se tiene todo lo necesario para definir el equilibrio de fases en el mezclador. Se puede observar
que no se han tomado datos del hidrogeno molecular ya que siempre va a estar en estado supercritico, con
independencia de la temperatura de operacion

Como algunos pseudocomponentes a la temperatura y presion estan en estado supercritico, se ha creado
en el cddigo EES un bucle if de manera que, si la temperatura de operacion es inferior a la critica del
pseudocomponente, se use la presion de saturacion con la ley de Raoult para el calculo de la fraccion
molar en fase gas. Si la temperatura de operacion fuese superior a la critica del pseudocomponente, se
consideraria que la totalidad de ese pseudocomponente pasa a fase gas.

L,in *[ in
. kit prr _ Fm .,
if Ty < T then yiv,m _ i polp %P’ olse yiV,m = F‘;'i" (i =1;18) [Ecuacion 19]
i
FVin — z FYin [Ecuacion 20]
1;18
i
FLin — z FiL'in [Ecuacion 21]
1;18
FiL,in _ yiL,in . plLin [Ecuacion 22]
FiV,in _ yiv,in . pVin [Ecuacion 23]
Fl"rl — FL.in + FV.in [Ecuaci(')n 24]

Siendo,
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Top, la temperatura de operacion [°C].
TE, la temperatura critica del pseudocomponente i [°C].
yiV M la fraccién molar en fase gas del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [—].

yiL'in, la fraccion molar en fase liquida del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [—].

FiL'in, el caudal molar en fase liquida del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [kthl]

kmol

h]'

FLin el caudal molar total en fase liquida a la entrada del hidrocracker [

kmol

o
h

FiV'in, el caudal molar en fase gas del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [

]

kmol

h]'

FV/n el caudal molar total en fase gas a la entrada del hidrocracker [

Pyp, la presion de operacion [bar].
Pi*l(TOp), la presion de saturacion del pseudocomponente i a la temperatura de operacion [bar]

Finalmente, para definir completamente el equilibrio, se aplica de nuevo la ley de Raoult para el calculo
de las presiones parciales.

in

y/ "= P‘_ (i = 1;18) [Ecuacion 25]
op
i
Pp= ) P [Ecuacién 26]
1;18

Siendo

Pii”, la presion parcial del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [bar].

Como resultado y objetivo de este equilibrio, se obtiene la presion parcial de hidrogeno molecular a la
entrada del hidrocracker, siendo esta de 139,7 bar, lo cual es aproximadamente la presion de operacion,
siendo asi despreciables las presiones parciales del resto de pseudocomponentes.

2.4.3 Hidrocracker

En relacion con las reacciones anteriormente expuestas que se han tenido en cuenta en el balance, con i
referido a los productos, r referido a los reactivos limitantes y j referido al nimero de reaccion (en el
codigo de EES se ha empleado j tanto para los reactivos limitantes como para las reacciones para que
pudieran funcionar los bucles y que no tuvieran 3 dimensiones, sino 2, siendo asi una matriz), el balance
en el hidrocracker se ha modelado de la siguiente manera:

’V. .
AF;j = Ry vi (i=13;17,j = 1;10,r = 1;10) [Ecuacion 27]
Tj
J
Fout = Fin 4 z AF;; [Ecuacion 28]
1,10
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Eout = gin _ R, [Ecuacion 29]

Ryj=Xyj- Em [Ecuacion 30]
Siendo,
., . ., . ckmol
AF;j, el avance de reaccion del producto i en la reaccion j [ h ].
. . . ., . rkmol
R,j, la cantidad de reactivo r que reacciona en la reaccion j [ ].

vij, el coeficiente estequiométrico del producto i en la reaccion j [—].

Vvyj, €l coeficiente estequiométrico del reactivo r en la reaccion j [—].

kmol
h ]

FPY, el caudal molar del producto i en la corriente de salida del hidrocracker [

Fii", el caudal molar del producto i en la corriente de entrada al hidrocracker [

].

kmol

kmol
h

E%Ut el caudal molar del reactivo r en la corriente de salida del hidrocracker [

].

kmol

E™, el caudal molar del reactivo r en la corriente de entrada al hidrocracker [

1.

., . ., . rkmol
Xyj» la conversion del reactivo r en la reaccion | [T]'

Por otro lado, se ha realizado por separado el balance del hidrégeno molecular, ya que no es un reactivo
limitante en ninguna reaccion.

R]H2 = Ry} " Vig; [Ecuacion 31]
j
Fout = Flig _ Z RJ{"Z [Ecuacion 32]

1;10

Siendo,
H, . <3y . ., . ckmol
R;*, la cantidad de hidrégeno molecular que reacciona en la reaccion j [T]'

V1gj, €l coeficiente estequiométrico del hidrogeno molecular en la reaccion j [—].

F2¥¢ el caudal molar de hidrogeno molecular en la corriente de salida del hidrocracker [krzm].
Ff2, el caudal molar de hidrégeno molecular en la corriente de entrada al hidrocracker [kthl].

Lo tnico que quedaria por definir es el balance de los pseudocomponentes 11 y 12 (asfaltenos y resinas)
que se han considerado completamente refractarios y actlian como inertes en el modelo, por tanto:

in = pout [Ecuaci6n 33]
e [Ecuacién 34]
Siendo,

F{1y F{%, los caudales molares de asfaltenos y resinas respectivamente en la corriente de entrada
kmol]
1.

al hidrocracker [
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Fot y FP3 los caudales molares de asfaltenos y resinas respectivamente en la corriente de
. . kmol
salida del hidrocracker [

n )

Finalmente se obtiene la corriente de salida del hidrocracker completamente definida:

i
Fout = Z Fput [Ecuacion 35]

1;18
Siendo,

kmol

h]'

FoUt el caudal molar de la corriente de salida del hidrocracker [

kmol

h]'

FPYt, el caudal molar del pseudocomponente i en la corriente de salida del hidrocracker [

2.4.4 Separador flash

A la salida del hidrocracker se he modelado un separador flash adiabatico e isotermo para conocer el
reparto de fases. Se ha realizado un equilibrio de fases en el balance homdlogo al del mezclador.

L,out * out
Lout | p«l p F!
if Toue < TE theny! "t = Yi P‘ ( out),else y, o = FVl — (i = 1;18) [Ecuacion 36]
op
i
FV.out — Z FiV,Ouf [Ecuacion 37]
1;18
i
FLout — Z FiL'Out [Ecuacion 38]
1,18
FiL,out - yiL.wa . FLout [Ecuacion 39]
FiV,out — yiV,out . FV.out [Ecuacion 40]

Fout — pLout  pV.out [Ecuacion 41]

Siendo,
Tout»> 1a temperatura de salida del hidrocracker [°C].

TE, la temperatura critica del pseudocomponente i [°C].

yly OUL 1a fraccion molar en fase gas del pseudocomponente i a la salida del hidrocracker [—].

yiL’out, la fraccion molar en fase liquida del pseudocomponente i a la salida del hidrocracker [—].

L,out
F

.7, el caudal molar en fase liquida del pseudocomponente i a la salida del hidrocracker [kmOl

pal

kmol

L,out
FLou h]_

, el caudal molar total en fase liquida a la salida del hidrocracker [

, el caudal molar en fase gas del pseudocomponente i a la salida del hidrocracker [kmhm]

FiV,out

kmol

h]'

FV:0ut el caudal molar total en fase gas a la salida del hidrocracker [
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P (Tyue), la presion de saturacion del pseudocomponente i a la temperatura de salida del
hidrocracker [bar]

Finalmente, para definir completamente el equilibrio, se aplica de nuevo la ley de Raoult para el calculo
de las presiones parciales.

Pput
yrout =L ;= 1;18) [Ecuacion 42]
Bop
i
Py = Z peut [Ecuacion 43]
1,18

Siendo

PPYt, la presion parcial del pseudocomponente i a la entrada del hidrocracker [bar].

2.4.5 Isoparafinas y normalparafinas

Los pseudocomponentes parafinicos se han considerado ramificados en un porcentaje a la salida del
hidrocracker del 80-90% [21]. Dichos pseudocomponentes son los numeros 7, 9, 13, 14 y 15 (fuel oil
pesado, parafinas pesadas, gasolina, keroseno y diésel), estando i referido a dichas parafinas en las
siguientes expresiones. No se ha tenido en cuenta el pseudocomponente 8 (lubricantes) ya que, por la
misma naturaleza del compuesto, aunque son parafinas, siempre son lineales.

Fi§, = 1S0; - FP¥ (i = 7,9,13,14,15) [Ecuacion 44]
Fubtmar; = (1 —150;) - FP¥* [Ecuacion 45]
Siendo,
F,‘g%fi, el caudal molar de isoparafinas del pseudocomponente i en la corriente de salida del
hidrocracker [kr:llm].

Fobt AL;» €l caudal molar de normalparafinas del pseudocomponente i en la corriente de salida
kmol

)

del hidrocracker |

1S0;, el porcentaje en tanto por uno de isoparafinas en el compuesto i en la corriente de salida del
hidrocracker [—].

Para el balance de energia no se ha tenido en cuenta la ramificacion a la hora de calcular las entalpias
porque las propiedades de los compuestos, entalpias de formacion y capacidades calorificas, discrepaban
entre si en menos de un 10%, por lo que no afectaba a los resultados.

2.4.6 Balance atomico

Se ha realizado un balance atomico del proceso para garantizar que el balance de materia modelado se ha
realizado correctamente. Para ello, se ha declarado como variable el nimero de atomo de C, H, N, Sy O
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presentes en cada molécula de los pseudocomponentes y con ello comprobar que se cumple la ley de
conservacion de la materia, calculando el nimero de atomos de cada tipo a la entrada y a la salida del
hidrocracker, cuyo valor ha de ser el mismo.

Siendo,

Fé’ni =q;- Fiin(i =1;18) [Ecuacion 46]
i
Fin = Z F&'ni [Ecuacion 47]
1;18
Fé)uti = q; - Fo™ [Ecuacion 48]
i
Fout = z Fé)uti [Ecuacion 49]
1;18

a;, el nimero de atomos (C, H, N, S, O) presentes en la molécula del pseudocomponente i [—].

Fai"i, el caudal molar del atomo a del pseudocomponente i en la corriente de entrada al
kmol

h]'

hidrocracker [

kmol

h]'

Ei™ el caudal molar total del &tomo « en la corriente de entrada al hidrocracker [

Fé’uti, el caudal molar del atomo a del pseudocomponente i en la corriente de salida del
kmol

h]'

hidrocracker [

kmol
h ]

F2Ut el caudal molar total del atomo « en la corriente de salida del hidrocracker [

Como se ha mencionado anteriormente, para que se cumpla la ley de la conservacion de la materia:

Ein = Fout [Ecuacion 50]

2.5 Balance de Energia

Una vez definido el balance de materia, se procede al de energia. Para ello, se han obtenido unas
capacidades calorificas especificas a presion constante (C,) de los pseudocomponentes para el calculo de
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entalpias en las corrientes y unas entalpias de formacion de cada pseudocomponente para el célculo de la
entalpia de reaccidon de cada una de estas. Se ha intentado obtener dichas propiedades de moléculas con
caracteristicas lo mas similares posibles a las de los pseudocomponentes del balance.

Tabla 13: Capacidades calorificas especificas a presion constante (Cp) de los pseudocomponentes.

Pseudocomponente Compuesto analogo Cp(D)

Nimero Nombre Formula Nombre (en inglés) Formula [kaZI_K] G(®) [kmol K]
1 MERCAPTANOS C7Hi6S 1-Heptanethiol C7H16S 259.32 190.86
2 TIOFENOS Ci14H24S Thiophene, 2-methyl CsHeS 149.83 110.27
3 AMINAS Ci2Ho7N Octylamine CsHioN 309.3 227.64
4 PIRIDINA Ci2HioN Pyridine, 2-methyl CsHsN 158.41 116.59
5 OLEFINAS C7Hi4 1-Heptene CsHis 211.79 155.88
6 AROMATICOS C 1 7H28 Benzene, OCtyl C14H22 291 214.18
7 F.O. PESADO CseHya Hexatriacontane CseHy4 1206 887.62
8 LUBRICANTES Cs4H7o Tetratriacontane Cs4H7o 1149 845.66
9 PARAFINAS P. CosHsg Octacosane CosHssg 937 689.63
10 NAFTENOS C 1 7H34 Cyclohexane, butyl Clono 271.04 199.49
11 ASFALTENOS CssHeoS1N 10, Athabasca asphaltene < o =
12 RESINAS C4sH7N O3 Resinas ok ok =
13 GASOLINA C7His Heptane C7His 224.6 165.2
14 KEROSENO Ci2Ha6 Dodecane Ci2Ha6 374.5 275.63
15 DIESEL Ci7H36 Heptadecane Ci7H3s6 534.34 393.27
16 AMONIACO NH3 Ammonia NH; - EES
17 SULFHIDRICO SH» Hydrogen sulfide SH» - A
18 HIDROGENO H, Hydrogen H, bk

* El Cy(1) de los asfaltenos se ha obtenido de [23], asemejando dicha propiedad al C, de los asfaltenos de
Athabasca, Canada, a través de la siguiente expresion.

Cpll(l) =a++ bT + CT2

Siendo,

[Ecuacion 51]

pll(l), la capacidad calorifica especifica a presion constante de los asfaltenos en fase liquida

[

kgK

T, la temperatura de la corriente [K].

a, b y c, las constantes obtenidas experimentalmente [a = —0,593] [b = 8,079 - 1073]
[c = —5,353-1073].

: : k
** El C,, de las resinas se ha estimado con un valor de 2 X

kg'K

Soélo se ha tomado el Cy(1) de los asfaltenos y de las resinas ya que se considera en el balance que lo que
pasa a fase vapor es despreciable

El resto de Cy(1) de los pseudocomponentes se han obtenido del NIST [24]. Al no encontrarse un dato de
Co(g), salvo en el caso del heptano, se tomaron dichos valores de referencia para aplicar la relacion entre
ellos a los demas pseudocomponentes para obtener valores aproximados, como se indica a continuacion.

CpC7H16(l) - pc7H16(9)

224.6 — 165.2

pC7H16(g)

165.2
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= 0.4 - Cperuis(g) - (1 +0,4) = 1652+ 1.4 = 231.28 = Cperprs (L)

[Ecuacion 52]




Cocrure(D) — Cpcrnie(g)  224.6 —165.2
P - 1(71) =g = 0264 > Chermie(D) (1—0,264) = 224.6-0.736 = 165.3 ~ Cpcru16(9)
pC7H16 .

[Ecuacion 53]
Siendo,
Cpcrmis(l), la capacidad calorifica especifica a presion constante del heptano en fase liquida

kJ
[224.6—2—].

Cpcnis(g), la capacidad calorifica especifica a presion constante del heptano en fase gas

kJj
[165.2—0—].

Por tanto, extrapolando al resto de pseudocomponentes, se obtiene la relacion:
Cpi(9) - (1+0,4) = (D) [Ecuacion 54]
Cpi(1) - (1 —10,264) = Cpi(9) [Ecuacion 55]
Siendo,
C»i(9), la capacidad calorifica especifica a presion constante del pseudocomponente i en fase gas
[kT:o]l-K]'
Cpi(D), la capacidad calorifica especifica a presion constante del pseudocomponente i en fase

kj ]
kmol-K~'

liquida [

*#* Para los pseudocomponentes 16, 17 y 18, no se ha tomado un valor constante del C,, sino una
expresion en funcidn de la temperatura ya que dichos pseudocomponentes se van a considerar en estado
supercritico independientemente de la temperatura de operacion, lo cual hace que la variacion del C, sea
significativa ante cambios en la temperatura, ademas de que, al ser compuestos bastante estudiados, el
NIST ofrece dicha expresion.

Coi(g) =A+B-T+C-T>+D-T*+ (i = 16;18) [Ecuacién 56]
Siendo,

. K
T, la temperatura de la corriente [m].

A,B,C,D y E, las constantes obtenidas experimentalmente, cuyos valores se recogen en la Tabla
14.
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Tabla 14: Constantes de las expresiones del C, de los pseudocomponentes 16, 17 y 18.

Pseudocomponente A B C D E Ra[né]o T

16 | Amoniaco | 19.99 | 49.77 [ -1537 | 1,92 | 0.18 | 298-1400
Acido

17 | o oihidrico | 26-88 | 1867 | 343 | -337 | 0,13 | 298-1400

18 Hidrégeno 33.06 | -11,36 | 11,43 | -2,77 | -015 | 298 - 1000

Cabe resaltar que, aunque se muestren los valores de la Tabla 14 con 2 decimales, en el codigo se han

escrito todos los decimales de la expresion del NIST, que son 6 decimales.

Para poder definir el balance de energia del sistema, otro dato necesario seria la entalpia de formacion de
cada pseudocomponente (hr) para poder calcular la entalpia de reaccion de cada una de las reacciones

presentes en el balance. Dichas entalpias de formacion se han recogido en la siguiente tabla.

Tabla 15: Entalpias de formacion de los pseudocomponentes.

Pseudocomponente Compuesto analogo h¢ [krl:llol]
Nimero Nombre Formula Nombre (en inglés) Formula
i . -149500 (g)
1 MERCAPTANOS C7Hi6S 1-Heptanethiol C7Hi6S 2200500 (1)
2 TIOFENOS C14H24S Thiophene + Decane CSH;{S | 220040 ()
101122
3 AMINAS CiuHyN | Octylamine + Butane ngﬁﬁ T | 2299100 (g)
4 PIRIDINA Ci2HioN Pyridine + Heptane CSCHI:IN - -124800 (1)
71116
i -63000 (g)
5 OLEFINAS C7Hi4 1 Heptene CsHis 297700 (l)
6 AROMATICOS Ci7Ha2s Benzene + Undecane gdﬁ+ -278200 (1)
111124
7 F.O. PESADO CssH7a Dotriacontane Cs2Hes -696600 (1)
8 LUBRICANTES CssH7o Dotriacontane Cs2Hes -696600 (1)
9 PARAFINAS P. CasHss 5-butyldocosane CasHsa -715500 ()
10 NAFTENOS Ci7Hs Cyclohexane, CiHx | -357000 (g)
undecyl
-188000 (g)
13 GASOLINA C7H6 Heptane C7His 2225000 (1)
-290900 (g)
14 KEROSENO Ci2Has Dodecane Ci2Has 2350000 (1)
-393900 (g)
15 DIESEL Ci7Hs6 Heptadecane Ci7H36 479500 (1)
16 AMONIACO NH;3 Ammonia NH;3 -45900 (g)
17 SULFHIDRICO SH» Hydrogen sulfide SH, -20500 (g)
18 HIDROGENO H, Hydrogen H, 0

Como se puede apreciar en la Tabla 15, no se han tenido en cuenta las entalpias de formacion de los
asfaltenos y resinas ya que, al ser refractarios y no reaccionar en ninguna de las reacciones presentes, no
se precisa su entalpia de formacion para el calculo de la entalpia de reaccion de estas.

Todas las entalpias de formacion de la Tabla 15 se han obtenido del NIST [24], ya sea como la entalpia de
formacion de la molécula del pseudocomponente, o como la suma de la entalpia de formaciéon de dos
moléculas dando lugar un niimero de atomos y enlaces lo mas parecido posible a la molécula del
pseudocomponente, ya que asi se obtiene un orden de magnitud aproximado.
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De cada pseudocomponente, se ha intentado obtener la entalpia de formacion tanto de la fase liquida
como de la fase gas, sin embargo, no se ha conseguido con todos, por lo cual se ha recurrido a la entalpia
de vaporizacidn para pasar de entalpia de formacion de la fase liquida a la de formacién de la fase gas, o
viceversa, recogiendo en la Tabla 16 las entalpias de vaporizacion utilizadas:

Tabla 16: Entalpias de vaporizacion de los pseudocomponentes.

Pseudocomponente Compuesto analogo hy [ kJ !
Nuimero Nombre Formula Nombre (en inglés) Formula ¥ Ykemol
I MERCASP WO s |- Bl CHieS | 45000
2 TIOFENOS C14H24S Thiophene, 2-OCtyl CquoS 65400
3 AMINAS Ci2Hy7N 1-Dodecanamine CioHo7N 63400
4 PIRIDINA Ci2HioN Pyridine, 3-propyl- CsHiuN 49900
5 OLEFINAS C/His 1-Heptene CsHiq 35700
6 AROMATICOS C17H28 Benzene, undecyl- C17H28 66700
7 F.O. PESADO CseH7s Hexatriacontane CseH7a 124400
8 LUBRICANTES Cs4H7o Tetratriacontane Cs4H7o 120300
9 PARAFINAS P. CosHss Octacosane CosHss 99270
10 NAFTENOS Ci7H34 Cyclohexane, undecyl Ci7H34 67000
13 GASOLINA C7His Heptane C7His 32000
14 KEROSENO C12H26 Dodecane C12H26 51600
15 DIESEL C17H36 Heptadecane C17H36 62900
16 AMONIACO NH; Ammonia NH; 22700
17 SULFHIDRICO SH, Hydrogen sulfide SH, 18600
18 HIDROGENO H, Hydrogen H, -
Con ello se obtendria:
hfi (g) = hfl (l) + hvi [Ecuaci(')n 57]

Siendo,

h¢;(g), la entalpia de formacion de la fase gas del pseudocomponente i [%].
hg; (D), la entalpia de formacion de la fase liquida del pseudocomponente i [%].

. S .ok
h,i, la entalpia de vaporizacion del pseudocomponente i [W]ol]'

Una vez obtenidos estos datos, ya se puede realizar el balance de energia en el hidrocracker, declarando
las entalpias de cada fase por separado tanto a la entrada como a la salida.

Entalpia a la entrada del hidrocracker:

HE = (hpi(9) + Cpi(9) - (Top — Trep)) - FY™

HE =) HE

HE = (hyy(1) + Cpi(D)  (Top — Trep)) - FET

L

Hit = HiT

1;18

" = i+

[Ecuacion 58]

[Ecuacion 59]

[Ecuacion 60]

[Ecuacion 61]

[Ecuacion 62]
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Siendo,

HI, la entalpia del pseudocomponente i en fase gas en la corriente de entrada del hidrocracker
kJ
]
- . : . K
H{*, la entalpia total de la fase gas en la corriente de entrada al hidrocracker [7]].

H, la entalpia del pseudocomponente i en fase liquida en la corriente de entrada del

hidrocracker [%].
H[™, 1a entalpia total de la fase liquida en la corriente de entrada al hidrocracker [%].

H™, la entalpia total de la corriente de entrada al hidrocracker [%].

Tyef, la temperatura de referencia [25°C].

Entalpia a la salida del hidrocracker:

Siendo,

e = (hyi(9) + Cpi(9) * (Toue = Trep)) - F/* [Ecuacion 63]
i
Hou = Z Hout [Ecuacion 64]
1;18
HE = (hpi(D) + Coi(D) - (Tour = Trep)) - F [Ecuacion 65]
i
Howt = Z HoM [Ecuacion 66]
1,18
HOout = HoUt + HPut [Ecuacion 67]

HZ¥, la entalpia del pseudocomponente i en fase gas en la corriente de salida del hidrocracker
[,

HZ"*, 1a entalpia total de la fase gas en la corriente de salida del hidrocracker [%].

HPM, 1a entalpia del pseudocomponente i en fase liquida en la corriente de salida del hidrocracker
[,

HP"t, la entalpia total de la fase liquida en la corriente de salida del hidrocracker [%].

HOUt la entalpia total de la corriente de salida del hidrocracker [%].

Finalmente, se plantea el balance en el hidrocracker adiabatico:

H™ = gowt [Ecuacion 68]
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3 RESULTADOS Y DISCUSION

Con los datos de entrada al proceso (100 kmol/h de carga con la composicion de entrada recogida en el Anexo
IT), se ha obtenido un consumo de hidrogeno de 155 kmol/h (310 kg/h), con un calor liberado en el
hidrocracker de 2,98 MW. Para la satisfaccion de dicha demanda de hidrégeno, se precisarian 6 unidades de
electrolizadores alcalinos (a 60 kg/h de produccion cada uno) teniendo en cuenta que se habla.

La produccion obtenida en el balance es de:
e Gasolina: 49,00 kmol/h (4 900 kg/h).
e Keroseno: 49,75 kmol/h (8 458 kg/h).
e Diesel: 44,50 kmol/h (10 680 kg/h).

A continuacion, se va a proceder a realizar un andlisis de sensibilidad del modelo ante cambios en la
temperatura de operacion o de entrada al proceso (Top) entre 350 y 450 °C.

480

Tout
460 |

440}

420+

400 -

Tout [C]

380

360

340 . . . . . 4
340 360 380 400 420 440 460
Top [C]

Figura 24: Temperatura de salida frente a cambios en la temperatura de entrada 350-450°C.

Aunque no se aprecie en la Figura 24, el salto de temperaturas en el equipo es cada vez mayor, siendo de
+9,8 °C con Toy=350°C y de +12,1 °C con To;7=450°C. Esto se debe a la disminucion de caudal molar de
entrada de hidrogeno al proceso (F') ya que se establecio una relacion volumétrica a la entrada, la cual se ve
claramente afectada ante cambios en la temperatura (Figura 25). Esto no significa que haya un menor consumo
de hidrogeno, ya que si comparamos la entrada con la salida de hidrogeno (Fis™"), la diferencia sigue siendo
155 kmol/h.
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Figura 25: Caudales molares (kmol/h) de gas frente a cambios en la temperatura de entrada 350-450°C.
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Otro resultado que se ve afectado seria el reparto de fases, pudiéndose apreciar como disminuye el caudal
molar de liquido con la temperatura tanto a la entrada como a la salida (Figura 26), lo cual tiene sentido. Sin
embargo, el caudal de gas también disminuye, no aumenta como deberia ocurrir ante un aumento de la
temperatura. Esto se debe a la enorme disminucion de caudal de hidrogeno por la razon que ya se ha dicho,
mucho mayor que la subida del caudal de gas de la alimentacion (Figura 25).
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Figura 26: Caudales molares (kmol/h) de liquido frente a cambios en la temperatura de entrada 350-450°C.

Otro punto a destacar es la invariabilidad de los productos, gasolina, keroseno y diésel, (pseudocomponentes
13, 14 y 15) ante dichos cambios de temperatura (Figura 27), ya que la produccion de dichos productos se
defini6 a través de unas conversiones, las cuales tenian un valor constante, y no variaban con la temperatura,
por lo que seria interesante definir dichas conversiones de manera que varien con la severidad del proceso.
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Figura 27: Caudales molares (kmol/h) de productos frente a cambios en la temperatura de entrada 350-450°C.
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4 TRABAJO FUTURO

Como trabajo futuro se propone:

Aumentar la sensibilidad de los resultados obtenidos en funcion de la temperatura de operacion y la
alimentacion a través de correlaciones en funcion de la temperatura de la conversion de cada reactivo
y la selectividad de cada reactivo para dar cada producto.

Ampliar el volumen de control del modelado del diagrama de flujo del Anexo I a la seccion de
separacion y recirculacion.

Aumentar el nimero de pseudocomponentes para asi reducir cada conjunto de compuestos a los que
se les asume las mismas propiedades, dividiendo cada pseudocomponente en otros de propiedades
similares entre si, pero dandole al sistema una composicién mas cercana a la realidad cuanto mas
subdivididos estén los pseudocomponentes de partida.

En funcién del consumo de hidrégeno, estudiar la posibilidad de implantar en la refineria una seccion
de produccion de hidrégeno a través de electrolizadores. Dichos electrolizadores podrian estar
alimentados por unas instalaciones de energia fotovoltaicas que se instalen en las inmediaciones de la
refineria, con un sistema de almacenamiento de energia y de hidrogeno producido por hidrdlisis, ya
que dicha energia no es constante, de manera que el hidrogeno necesario a aportar al proceso sea
renovable.

Incluir en el modelo un apartado de analisis econdmico con los precios actualizados de las materias
primas (alimentacion al proceso) y los productos (gasolina, diésel y keroseno), ademas de los costes
de operacion (bombeo, intercambiadores de calor, equipos de separacién) y propuestas de
aprovechamiento energético, ya que hay corrientes a calentar y enfriar y se tiene un reactor que libera
calor.

Crear un modelo cinético a partir de datos empiricos de la refineria en el cual se tenga en cuenta
concentraciones, temperatura, presion parcial de hidrogeno y desactivacion del catalizador.

Hacer que el modelo sea sensible a las interacciones intermoleculares y suprimir idealidades asumidas
en el balance, sustituyéndolas por modelos termodinamicos.
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5 CONCLUSIONES

En este TFG se ha realizado un modelo con el objetivo de predecir el comportamiento de un hidrocracker, asi
como su consumo de hidrégeno, composicion de salida, reparto de fases y calor generado. Dicho modelo se ha
realizado asumiendo ciertas idealidades y simplificaciones haciendo que, aunque no sea un modelo con un
calculo riguroso y exacto, da una aproximacion muy cercana a la realidad.

El modelo desarrollado se considera consistente en cuanto a la produccion de gasolina, keroseno y diésel, en
funcién de las conversiones dadas para cada reactivo del proceso. También se considera consistente en cuanto
al reparto de fases en funcion de la temperatura, tanto a la entrada como a la salida del hidrocracker.

El modelo desarrollado se considera consistente en cuando a la potencia térmica del reactor.

Este modelo se ha realizado con unos datos de entrada estimativos, por lo que, proporcionandole unos datos de
entrada reales de condiciones de operacion, podria dar unos resultados cercanos a la realidad, ya que el modelo
se ha disefiado para poder cambiar dichos datos de entrada y que siga funcionando.

A pesar de que este es un trabajo inicial, se considera que el modelo generado puede ser mejorado facilmente
con la incorporacion de datos reales de operacion en refineria y con las mejoras descritas en la seccion de
trabajo futuro.
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ANEXO |: DIAGRAMA DE FLUJO
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ANEXO |I: TABLA DE CORRIENTES

Balance de materiay energia

|
Ty
1 2 3 4 5 6
Temperatura (°C) 400.00 400.00 400.00 411.10 411.10 411.10
Presion (bar) 140.00 140.00 140.00 140.00 140.00 140.00
Titulo de vapor 0.74 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00
Entalpia (MJ/h) -15,500 333,200 317,700 317,700 311,900 5,888
Caudal masico (kg/h) 36,668.00 | 60,446.00 | 97,114.00 | 97,114.00 | 89,210.00 | 7,904.00
PM medio (kg/kmol) 366.68 2.00 3.20 3.21 2.95 696.39
Caudal molar total (kmol/h) | 100.00 30,223.00 | 30,323.00 | 30,246.25 | 30,235.00 11.35
C;H:S 2.5000 0.0000 2.5000 0.0000 0.0000 0.0000
- C14H2S 2.5000 0.0000 2.5000 0.0000 0.0000 0.0000
% C1Hx;N 1.2500 0.0000 1.2500 0.0000 0.0000 0.0000
E C:2H:sN 1.2500 0.0000 1.2500 0.0000 0.0000 0.0000
g C;H14 10.0000 0.0000 10.0000 0.5000 0.5000 0.0000
§ Ci7H2s 20.0000 0.0000 20.0000 8.0000 7.9220 0.0779
8_ CzsH7s 17.5000 0.0000 17.5000 1.7500 1.3130 0.4370
g CasH7o 15.0000 0.0000 15.0000 2.2500 1.9050 0.3447
g CosHss 10.0000 0.0000 10.0000 2.0000 1.8550 0.1446
é Ci7Hz4 10.0000 0.0000 10.0000 3.0000 3.0000 0.0000
‘% CssHs0S1N10, 5.0000 0.0000 5.0000 5.0000 0.0000 5.0000
% C4sH72N1 O3 5.0000 0.0000 5.0000 5.0000 0.0000 5.0000
L-EG C;H1e 0.0000 0.0000 0.0000 49.0000 49.0000 0.0000
g C12Hz 0.0000 0.0000 0.0000 49.7500 49.7500 0.0000
g Ci7Hs6 0.0000 0.0000 0.0000 44.5000 44.1500 0.3450
§ NH; 0.0000 0.0000 0.0000 2.5000 2.5000 0.0000
SH, 0.0000 0.0000 0.0000 5.0000 5.0000 0.0000
H, 0 30,223 30,223 30,068 30,068 0
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ANEXoO lll: CODIGO EES

"BALANCE DE MATERIA DEL HIDROCRACKER"

"DATOS"

"Pesos moleculares"

Duplicate i=1;18
PM_Ji]=C_[il*gamma_C+H_J[i]*gamma_H+N_[il*gamma_N+S_[iJ*gamma_S+0O_[i]*gamma_O
End

MVout=sym (FVveu_[iI*PM_[i];i=1;18)

Mtout=gym (Ftout_[i]*PM_]i];i=1;18)

"CONDICIONES DE OPERACION"
Top=400 [C]

Pop=140 [bar]

Tces=25 [C]

Pam=1,013 [bar]

"ALIMENTACION"
"Fracciones molares"

Duplicate i=1;17 "En la alimentacion”

yfeed [i]*Ffeed:Ffeed [|]

End

Duplicate i=1;18 "En la entrada al hidrocracker"
yin_[i]*Fin:Fin_[i]

End

Duplicate i=1;18 "En la salida del hidrocracker"
yout [i]*Fout:Fout [|]

End

"Alimentacion exenta de H>"
Ffeed=100 "Residuo destinado a hidrocracking"

y'eed [1]=0,025
y'eed [2]=0,025

51



yfeed [3]=0,0125
yfeed [4]=0,0125
yfeed_[5] :0, 1
yfeed_[6] =0 , 2
yfeed [7]=1-sum(yfeed [i];i=1;6)-sum(y'eed [i];i=8;17)
yfeed_[8] :0, 15
yfeed_[g] :0, 1
yfeed_[lo] =0 , 1
yfeed [11]=0,05
yfeed [12]=0,05
yfeed_[ 1 3] =0
yfeed_[ 1 4] =0
yfeed_[ 1 5] =0
yfeed_[ 16] =0
yfeed_[ 17] =0

"Alimentacion de Hz"
"En el caso del tratamiento de destilado medio para la produccién de gasolina, el consumo de H:z es, por término medio, de 280m?3/m? de carga"

"Peso atdmico"
gamma_C=12 [kg/kmol]
gamma_H=1 [kg/kmol]
gamma_N=14 [kg/kmol]
gamma_S=32 [kg/kmol]
gamma_0=16 [kg/kmol]

"Flujo mésico entrada"
gamma_C*Fcin=Mch
gamma_H*Fyin=Mun
gamma_N*Fnin=Mnin
gamma_S*Fs"=Ms"
gamma_O*Fo"=Mo™"

MCin:MCfeed
Min-2*gamma_H*FH=Mfeed
MNin:M Nfeed
Msin: Msfeed
Moin: Mofeed

Mn=Mcin+Mu"+Mni"+Msin+Mon
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Mfeed:MCfeed+ Mered+ MNfeed+MSfeed+ Mofeed

"Densidad"

rho_H=density(Hydrogen;T=Top;P=Pop)
rho_feed=141,5/(API+131,5)*rho_agua
rho_agua=density(Water;T=Tcs;P=Patm)

API=40 "lindice del gasoil de vacio, del libro de CEPSA"

"Flujos volumétricos"
QH=2*gamma_H*F"/rho_H
Qfeed=Mfeed/rho_feed

"Relacion alimentacion”
QH/Qfeed:ZSO

"ISOPARAFINAS Y NORMALPARAFINAS" "180-90% de las parafinas totales"
Duplicate i=7;9

Fisoout_[i]=1SO_[iJ*Fout_[i]

End

Duplicate i=13;15
Fiso!t [i]=I1SO_[i]*Feut [i]
End

Duplicate i=7;9

Frnormal®t [i]=(1-1SO_[i)*Fout [i]
End

Duplicate i=13;15

Frnormal®Ut [i]=(1-1SO_[i)*Fout Ji]
End

"Relacién ISO/N"
ISO_[7]=0,8
ISO_[8]=0
ISO_[9]=0,8
ISO_[13]=0,9
ISO_[14]=0,9
ISO_[15]=0,9

"COCIENTES ESTEQUIMETRICOS"
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"Reactivos"
nu_[1] [1]=1
nu_[2] [2]F1
nu_[3]_[3]=1
nu_[4] [4]=1
nu_[5] [5]F1
nu_[6] [6]=1
nu_[7]_[7]F1
nu_[8] [8]=1
nu_[9] [9]=1
nu_[10]_[10]=1

"Mercaptanos”
"Tiofenos"

"Aminas"

"Piridina"

"Olefina"
"Aromatico"

"Fuel Oil Pesado”
"Lubricantes"
"Parafinas Pesadas"

"Naftenos"

nu_[18]_[1]=nu_[1]_[1]
nu_[18]_[2]=4*nu_[2]_[2]+nu_[13]_[2]-1
nu_[18]_[3]=nu_[3]_[3]
nu_[18]_[4]=5*nu_[4]_[4]
nu_[18]_[5]=nu_[5]_[5]
nu_[18]_[6]=4*nu_[6]_[6]
nu_[18]_[7]=(nu_[13]_[7]+nu_[14] [7]+nu_[15]_[7]-1)/nu_[7]_[7]
nu_[18]_[8]=(nu_[13]_[8]+nu_[14] [8]+nu_[15]_[8]-1)/nu_[8]_[8]
nu_[18]_[9]=(nu_[13]_[9]+nu_[14] [9]+nu_[15]_[9]-1)/nu_[9]_[9]
nu_[18]_[10]=nu_[10]_[10]

"Productos(Gasolina)"

nu_[13]_[1]=1
nu_[13]_[2]=2
nu_[13]_[3]=0
nu_[13]_[4]=0
nu_[13]_[5]=1
nu_[13]_[6]=0
nu_[13]_[7]=0
nu_[13]_[8]=0
nu_[13]_[9]=4
nu_[13]_[10]=0

"Productos (Keroseno)"

nu_[14] [1]=0
nu_[14] _[2]=0
nu_[14] [3]=1

"H,"
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nu_[14]_[4]=1
nu_[14]_[5]=0
nu_[14]_[6]=0
nu_[14]_[7]=3
nu_[14]_[8]=0
nu_[14]_[9]=0
nu_[14] [10]=0

"Productos (Diesel)"
nu_[15] [1]=0
nu_[15] [2]=0
nu_[15] [3]=0
nu_[15] [4]=0
nu_[15]_[5]=0
nu_[15]_[6]=1
nu_[15]_[7]=0
nu_[15] [8]=2
nu_[15]_[9]=0
nu_[15] [10]=1

"Productos (Amoniaco)"
nu_[16]_[1]=0
nu_[16]_[2]=0
nu_[16]_[3]=nu_][3]_[3]
nu_[16]_[4]=nu_[4]_[4]
nu_[16]_[5]=0
nu_[16]_[6]=0
nu_[16]_[7]=0
nu_[16]_[8]=0
nu_[16]_[9]=0
nu_[16]_[10]=0

"Productos (Sulhidrico)"
nu_[17]_[1]=nu_[1]_[1]
nu_[17]_[2]=nu_[2]_[2]
nu_[17]_[3]=0
nu_[17]_[4]=0
nu_[17]_[5]=0
nu_[17]_[6]=0
nu_[17]_[7]=0



nu_[17]_[8]=0
nu_[17]_[9]=0
nu_[17]_[10]=0

"CONVERSIONES"
X_[1]=1
X_[2]=1
X_[3]=1
X_[4]=1
X_[5]=0,95
X_[6]=0,6
X_[7]=0,9
X_[8]=0,85
X_[9]=0,8
X_[10]=0,7

"CARACTERIZACION:
PSEUDOCOMPONENTES

[1]=MERCAPTANOS: C7H16S
[2]=TIOFENOS: C14H24S
[3]=AMINAS: C12Hz7N
[4]=PIRIDINA: C12H1sN
[5]=OLEFINAS: C7H14
[6]=AROMATICOS: C17H2s
[7]=FUEL OIL PESADO: CssH74
[8]=LUBRICANTES: CasHro
[9]=PARAFINAS PESADAS: C2sHss
[10]=NAFTENOQOS: C17H34
[11]=ASFELTENOS: Css5Hs0S1N102
[12]=RESINAS: C4sH72N10s3
[13]=GASOLINA: C7Hzs
[14]=KEROSENO: C12H2s
[15]=DIESEL: C17Hss
[16]=AMONIACO: NHs
[17]=SULFHIDRICO: SH:
[18]=HIDROGENO: H>"
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"CORRIENTES"

"Ffeed=gym(Ffeed_[i];i=1;17)" "Residuo destinado a hidrocracking”
"EHY "Alimentacién de Hz"
Fin=sum(Fn_[i];i=1;18) "Entrada hidrocracker"
Fout=sum(Fout_[i];i=1;18) "Salida hidrocracker"
"MEZCLADOR"

Duplicate i=1;17
Fin_[i]:Ffeed_[i]
End

FH=Fin_[18]

"REACCIONES" "i referido a los productos, j a los reactivos (limitantes) y al nimero de reaccion”

"Reaccién 1: MERCAPTANO[1]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]+SULFHIDRICO[17]
1C7H16S + 1H2 --> 1C7H16 + 0C12H26 + 0C17H36 + 1SH2"

"Reaccién 2: TIOFENO[2]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]+SULFHIDRICO[17]
1C14H24S + 5H2 --> 2C7H16 + 0C12H26 + 0C17Hz6 + 1SH2"

"Reaccion 3: AMINA[3]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]+AMONIACO[16]
1C12H27N + 1H2 --> 0C7H16 + 1C12H26 + 0C17H36 + INH3"

"Reaccion 4: PIRIDINA[4]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]+AMONIACO[16]
1C12H19N + 5H2 --> 0C7H16 + 1C12H26 + 0C17H36 + INH3"

"Reaccién 5: OLEFINA[5]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1C7H1s + 1H2 --> 1C7H16 + 0C12H26 + OC17H36"

"Reaccién 6: AROMATICOS[6]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1Ci7H2s  + 4H2 --> 0C7H16 + 0C12H26 + 1C17H36"

"Reaccién 7: FUEL OIL PESADO[7]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1CssH7a + 2H2 --> 0C7H16 + 3C12H26 + 0C17H36"

"Reaccion 8: LUBRICANTES[8]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1CzsH70 + 1H2 --> 0C7H16 + 0C12H26 + 2C17H36"

"Reaccion 9: PARAFINAS PESADAS[9]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1C2gHsg  + 3H2 --> 4C7H16 + 0C12H26 + 0C17H36"

"Reaccion 10: NAFTENOS[10]+HIDROGENO[18]-->GASOLINA[13]+KEROSENO[14]+DIESEL[15]
1Ci7Hzs  + 1H2 --> 0C7H16 + 0C12H26 + 1C17H36"
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Duplicate i=13;17

Duplicate j=1;10
DELTAF_[i]_[j]=R_{i]_{I*nu_{i]_{i}/nu_{i]_[i]
End

End

Duplicate i=13;17
Fout_[i]=Fr_[i]+sum(DELTAF_[i]_{[j];j=1;10)
End

Duplicate j=1;10
R_[]_[1=X_[T*F"_[i]

End

"Refractarios”

Fin [11]=Fout [11] "Asfaltenos"
Fin [12]=Fout [12] "Resinas"
"

Duplicate j=1;10
RA_[j]I=R_[j]_[iI*nu_[18]_i]
End

Fout_[18]=Fn_[18]-sum(R"_[j];j=1;10)

"Reativos limitantes"
Duplicate j=1;10
Fou_[jl=F"_[j]-R_[j]_[]
End

"BALANCE ATOMICO

[1]I=MERCAPTANOS: C7H16S
[2]=TIOFENOS: C14H24S
[3]=AMINAS: C12H27N
[4]=PIRIDINA: C12H19N
[5]=OLEFINAS: C7H14
[6]=AROMATICOS: Ci7H2s
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[7]=FUEL OIL PESADO: CssH74
[8]FLUBRICANTES: CssH7o
[9]=PARAFINAS PESADAS: CzsHss
[10]=NAFTENOQOS: C17H34
[11]=ASFELTENOS: Cs5Hs0S1N102
[12]=RESINAS: C4sH72N103
[13]=GASOLINA: C7H1s
[14]=KEROSENO: Ci2Hzs
[15]=DIESEL: Ci7Hss
[16]=AMONIACO: NHs
[17]=SULFHIDRICO: SH:
[18]=HIDROGENO: H2"

"Caracterizacion atomica de los pseudocomponentes (CARBONO)"
C_[1]=7
C_[2]F14
C_[3]=12
C_[4]=12
C_[5]=7
C_[6]=17
C_[7]=36
C_[8]=34
C_[9]=28
C_[10]=17
C_[11]=55
C_[12]=45
C_[13]=7
C_[14]=12
C_[15]=17
C_[16]=0
C_[17]=0
C_[18]=0

"Balance Carbono"
Duplicate i=1;18
Fcn_[i]=C_[i]*F"_[i]
End

Fcn=sum(Fcn_[i];i=1;18)



Duplicate i=1;18
Fcout_[i]:c_[i]*Fout_[i]
End

Fcout=sum (FCOU‘_[i];i:1;18)

"Caracterizacion atémica de los pseudocomponentes (HIDROGENO)"
H_[1]=16
H_[2]=24
H_[3]=27
H_[4]=19
H_[5]=14
H_[6]=28
H_[7]=74
H_[8]=70
H_[9]=58
H_[10]=34
H_[11]=60
H_[12]=72
H_[13]=16
H_[14]=26
H_[15]=36
H_[16]=3
H_[17]=2
H_[18]=2

"Balance Hidrégeno"
Duplicate i=1;18
FHin_[i]:H_[i]*Fi"_[i]

End
Frin=sum(F4in_[i];i=1;18)
Duplicate i=1;18
FHout_[i]:H_[i]*FOUI_[i]

End

Frout=sum (FHOUl_[i];i:].;lS)

"Caracterizacion atébmica de los pseudocomponentes (AZUFRE)"
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"Balance Azufre"
Duplicate i=1;18
Fsn [i]=S_[iI*F"_i]
End

Fsn=sum(Fs"_[i];i=1;18)

Duplicate i=1;18
Fsout_[i]:s_[i]*lzout_[i]
End

Fseut=sum(Fs°_[i];i=1;18)

"Caracterizacion atomica de los pseudocomponentes (NITROGENO)"
N_[1]=0
N_[2]=0
N_[3]=1
N_[4]=1
N_[5]=0
N_[6]=0
N_[7]=0
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N_[8]=0

N_[9]=0

N_[10]=0
N_[11]=1
N_[12]=1
N_[13]=0
N_[14]=0
N_[15]=0
N_[16]=1
N_[17]=0
N_[18]=0

"Balance Nitrégeno"
Duplicate i=1;18
Fnin_[i]=N_[i]*F"_[i]
End

Fnin=sum(Fnin_[i];i=1;18)
Duplicate i=1;18

Frout [i]=N_[i]*Fout Ji]

End

Fnout=sum (FNOU1_[|],|:]_,18)

"Caracterizacion atémica de los pseudocomponentes (OXIGENO)"

— e S — —
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0_[14]=0
0_[15]=0
O_[16]=0
0_[17]=0
O_[18]=0

"Balance Oxigeno"
Duplicate i=1;18
Fon_[i]=O_[i]*F"_[i]
End

For=sum(Fo™_[i];i=1;18)

Duplicate i=1;18
Foout_[i]:o_[i]*lzout_[i]
End

FooU=sum(Fo° [i];i=1;18)

"IIIII1I/IPRESIONES DE SATURACION//IIIIIIFY
[1]J=MERCAPTANOS: C7H16S
[2]=TIOFENOS: C14H24S
[3]=AMINAS: C12H27N
[4]=PIRIDINA: C12H19N
[5]=OLEFINAS: C7H14
[6]=AROMATICOS: C17H28
[7]=FUEL OIL PESADO: C36H74
[8]=LUBRICANTES: C34H70
[9]=PARAFINAS PESADAS: C28H58
[10]=NAFTENOS: C17H34
[11]=ASFELTENOS: C55H60S1N102
[12]=RESINAS: C45H72N103
[13]=GASOLINA: C7H16
[14]=KEROSENO: C12H26
[15]=DIESEL: C17H36
[16]=AMONIACO: NH3
[17]=SULFHIDRICO: SH2
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[18]=HIDROGENO: H2"
"Psat regresion lineal 4° grado”

{Psat_[1]=3,69613830E-01-2,58980274E-02*Top+3,67164711E-04*Top2-1,84672301E-06*Top3+4,27335109E-09*Top™4
psat [2]=3,74233477E-02-2,95829860E-03*Top+4,89545216E-05*Top2-2,96263444E-07*Top"3+6,54816418E-10*Top4
psat_[3]=2,59188353E-01-1,88380452E-02*Top+2,84045895E-04*Top2-1,58125925E-06*Top"3+3,51479318E-09*Top 4
Psal_[4]=-5,50044832E-02+2,46973574E-03*Top-1,21689873E-05*Toy"2-1,05050226E-07*Top"3+7,6021676 3E-10*Top4
psal_[5]=-7,79839018E-01+5,11030187E-02*Top-5,97649739E-04*Ty"2+2,88795103E-06*Top"3+4,90211488E-10*Top"4
Psat_[6]=1,26924079E-01-8,70525290E-03*Top+1,24216179E-04*T0p"2-6,34497024E-07*Top3+1,13795550E-09*Top™4
Psal_[7]=4,41378973E-02-2,76958981E-03*Top+3,48551167E-05*Top"2-1,47763127E-07*Top3+2,00749339E-10*Top™4
Psal_[8]=3,66978727E-02-2,34444509E-03*Top+3,01072385E-05*Top"2-1,30845430E-07*Top3+1,83416821E-10*Top™4
psat_[9]=7,33200188E-02-4,76690004E-03*Top+6,24631261E-05*Top2-2, 7840598 1E-07*Top3+4,03088448E-10*Top™4
Psat_[10]=2,05107697E-01-1,28809976E-02*Top+1,67430677E-04*Top2-7,74399927E-07*T oy 3+1,26540152E-09*Top 4
pPsat_[11]=0

psat_[12]=0
psat_[13]=1,21973910E+02-7,39658430E-+00*Top+9,01219942E-02*Top2-3,68865015E-04*T oy 3+4,89357625E-07*Top™4
Psat_[14]=9,13480969E-02-7,54461038E-03*Top+1,28070250E-04*Top"2-8,13742981E-07*T oy 3+2,21108396E-09*Top4
Psat_[15]=1,20053410E-01-8,39687331E-03*Top+1,22247173E-04*T oy 2-6,40084741E-07*Toy"3+1,18837624E-09*Top4
psat_[16]=3,73058335E+00+2,48019759E-01*Top-8,11404874E-05*Top"2+3,71771860E-05*Top"3-2,85190382E-08*Top4
psat_[17]=1,25110084E+01+1,54235075E-01*Top+4,82895603E-03*Top"2+1,45161876E-05*Top"3-1,57458956E-08*Top™4}

"Psat ecuacion de Antoine (Aspen Plus i=1,3,5,6,7,9,10,14,15,16,17), Excel-Solver i=2,4,8,13"

"Entrada al hidrocracker"

In(Psatn_[1])=Ct [1]+C2 [1]/((Top+273)+C3 [1])+C* [1]*(Top+273)+C>_[1]*IN(Top+273)+C8 [1]*(Top+273)(C”_[1])
logo(P*in_[2])=C*_[2]-(C?_[2]/(Top+C3_[2]))

In(Psatn_[3])=CL_[3]+C2 [3]/((Top+273)+C3 _[3])+C* [3]*(Top+273)+C>_[3]*IN(Top+273)+C8_[3]*(Top+273)(C"_[3])
log10(P*in_[4])=C*_[4]-(C?_[4]/(Top+C3_[4]))

In(Psaty_[5])=C!_[5]+C2 [5]/((Top+273)+C3_[5])+C* [5]*(Top+273)+C>_[5]*IN(Top+273)+C8_[5]*(Top+273)(C”_[5])
In(Psatn_[6])=CL_[6]+C2_[6]/((Top+273)+C3_[6])+C* [6]*(Top+273)+C>_[6]*IN(Top+273)+C8_[6]*(Top+273)(C7_[6])
In(Psatn_[7])=CL_[7]+C2_[7J/((Top+273)+C3_[7])+C*_[7]*(Top+273)+C>_[7]*IN(Top+273)+C8_[7]*(Top+273)NC"_[7])
log1o(P*'in_[8])=C*_[8]-(C?_[8]/(Top+C?_[8]))
In(Psatn_[9])=C*_[9]+C2_[9]/((Top+273)+C3_[9])+C*_[9]*(Top+273)+C>_[9]*IN(Top+273)+C8_[9]*(Top+273)(C"_[9])
In(Psan_[10])=C?_[10]+C?_[10]/(Top+C3_[10])+C* _[10]*Top+C5_[10]*IN(Top)+C®_[10]*Top(C”_[10])

psatn_[11]=0

psatn_[12]=0

logio(Psatn_[13])=C! [13]-(C2 _[13]/(Top+C2 [13]))

In(Psatn_[14])=C! [14]+C? [14)/((Top+273)+C3 [14])+C* [14]*(Top+273)+C>_[14]*IN(Top+273)+C8_[14]*(Top+273)NC7_[14])
In(Psatn_[15])=C! [15]+C?2 [15)/((Top+273)+C3 [15])+C* [15]*(Top+273)+C>_[15]*IN(Top+273)+CE_[15]*(Top+273)C7_[15])
In(Psaty_[16])=C*_[16]+C?_[16]/((Top+273)+C3_[16])+C*_[16]*(Top*+273)+C>_[16]*In(Top+273)+C8_[16]*(Top+273)N(C”_[16])
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In(Psatn_[17])=C?_[17]+C2_[17]/((Top+273)+C3_[17])+C*_[17]*(Top+273)+C5_[17]*In(Top+273)+CE_[17]*(Top*+273)NC7_[17])
Psat, [18]=99999999

"Salida del hidrocracker"

In(Psatyy [1])=Ct [1]+C2 [1)/((Tou+273)+C3_[1])+C* [1]*(Tout+273)+C5 [1]*IN(Tou+273)+C8_[1]*(Tou+273)C7_[1])
log10(Psa%by_[2])=Ct [2]-(C%_[2]/(Tout+C3_[2]))

In(Psatyy [3])=CL_[3]+C2_[3)/((Tout+273)+C3_[3])+C*_[3]*(Tout+273)+C5_[3]*IN(Tou+273)+C8_[3]*(Tout+273)C7_[3])

log10(Psatyy [4])=C1 [4]-(CZ_[4]/(Tout+C3_[4]))

In(Psatyy [5])=C1 [5]+C2 [5)/((Tout+273)+C3 _[5])+C*_[5]*(Tout+273)+C>_[5]*In(Tout+273)+C8_[5]*(Tour+273)(C”_[5])

In(Psatyy [6])=C1 _[6]+C2 [6]/((Tout+273)+C3 _[6])+C* [6]*(Tout+273)+C>_[6]*IN(Tout+273)+C8_[6]*(Tour+273)(C7_[6])

In(Psatyy [7])=C1_[7]+C2_[7)/((Tout+273)+C3_[7])+C*_[7]*(Tout+273)+C>_[7]*In(Tout+273)+C8_[7]*(Tour+273)C7_[7])

log10(Psat,y [8])=C1 [8]-(C2_[8]/(Tout+C3_[8]))

In(Psatyy [9])=C1 [9]+C2 [9)/((Tout+273)+C3 [9])+C* [9]*(Tout+273)+C>_[9]*IN(Tout+273)+C8_[9]*(Tour+273)(C7_[9])

In(Psatyy [10])=C! [10]+C?_[10])/(Tou+C3 [10])+C* [10]*Tout+C® [10]*IN(Tour)+C® [10]*Top™(C”_[10])

Psatout_[ll]zo

Psatout_[lz]zo

log10(Psaty [13])=C* [13]-(CZ%_[13]/(Tou+C23 [13]))

In(Psatyy [14])=C! [14]+C?_[14)/((Tout+273)+C3_[14])+C* [14]*(Toutr+273)+C5 [14]*In(Tout+273)+C8 [14]*(Tou+273)NC7_[14])
In(Psatyy [15])=C! [15]+C?_[15)/((Tout+273)+C3 [15])+C* [15]*(Tout+273)+C5> [15]*In(Tout+273)+C8 [15]*(Tour+273)NC7_[15])
In(Psatyy [16])=C! [16]+C2_[16]/((Tou+273)+C3_[16])+C* [16]*(Tour+273)+C> [16]*In(Tout+273)+C8 [16]*(Tour+273)NC7_[16])
In(Psatyy [17])=C1 [17]+C2_[17)/((Tou+273)+C3_[17])+C* [17]*(Tou+273)+C> [17]*In(Tout+273)+C8 [17]*(Tou+273)NC7_[17])
Psaty,; [18]=99999999

"CONSTANTES ANTOINE"

"[1] - Mercaptanos -43,23 < Top < 371,85 °C"
C!_[1]-68,3451

C2_[1]=-8501,8

C3_[1]=0

C*_[1]=0

C>_[1]=-8,1043

C6_[1]=8,1501E-18

C7_[1]=6

"[2] - Tiofenos Top < 523,85 °C"
Cl [2]=3,1533338

CZ [2]=999,310134
C3_[2]=0,037243

"[3] - Aminas -70,15 < Top < 370,85 °C"
CL [3]=83,7241
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C2_[3]=-10630
C3_[3]=0

C*_[3]=0

C5 [3]=-10,016

C® [3]=6,3559E-18
C”_[3]=6

"[4] - Piridina Top < 459,85 °C"
Cl [4]=3,19178071
C2_[4]=845,689402

C3_[4]=0

"[5] - Olefinas -109,48 < Top < 269,95 °C"

CL_[5]=46,0801
C2_[5]=-5876,1
C3_[5]=0

C*_[5]=0

C5 [5]=-5,115
C6_[5]=1,1712E-17
C’_[5]=6

"[6] - Aroméaticos -5,15 < Top < 490,85 °C"

CL_[6]=115,347
C2_[6]=-14573
C3_[6]=0
C*_[6]=0
C5_[6]=-14,228
C5_[6]=5,009E-18
C’_[6]=6

"[7] - Fuel Oil 75,9 < Top < 600,85 °C"
CL [7]=563,467

C2 [7]=-48715

C3_[7]=0

C*_[7]=0

C5 _[7]=-77,445

CS_[7]=2,450E-5

C7_[7]=2

"[8] - Lubricantes Top < 599,75 °C"
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CL_[8]=0,47207966
C2_[8]=414,823882
C3_[8]=0

"[9] - Parafinas 61,2 < Top < 558,85 °C"
C'_[9]=280,607

C2_[9]=-28200

C3 [9]=0

C* [9]=0

C5_[9]=-37,544

C6 [9]=1,135E-5

C7_[9]=2

"[10] - Nafteno 167,85 < Top < 345,85 °C"

C! [10]=9,57137
C2_[10]=-4395,87
C?_[10]=148,95
C*_[10]=0
C5_[10]=0
C5_[10]=0
C7_[10]=0

"[13] - Gasolina Top < 261,85 °C"
CL [13]=7,02925423
C2_[13]=1745,00097

C3 [13]=0

"[14] - Keroseno -9,58 < Top < 384,85 °C"

Cl [14]=125,957
C2 [14]=-11976
C3_[14]=0
C*_[14]=0

C5 [14]=-16,698
C®_[14]=8,0906E-6
C7_[14]=2

"[15] - Diesel 21,98 < Top < 462,85 °C"
CL [15]=145,437

C2_[15]=-15557

C3 [15]=0
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C* [15]=0

C5 _[15]=-18,966
C®_[15]=6,4559E-6
C7_[15]=2

"[16] - Amoniaco -77,74 < Top < 132,5°C"
C!_[16]=78,9701

C2_[16]=-4669,7

C3_[16]=0

C*_[16]=0

C>5_[16]=-11,607

C6_[16]=0,017194

C’_[16]=1

"[17] - Sulfhidrico -85,47 < Top < 100,38 °C"

CL [17]=74,0711
C2 [17]=-3839,9
C3 [17]=0

C* [17]=0
C5_[17]=-11,199
C6_[17]=0,018848
C’_[17]=1

"Temperaturas criticas °C"
T¢ [1]=371,85
T¢ [2]=523,85
TC¢ [3]=370,85
TC [4]=459,85
TC¢_[5]=269,95
TC¢_[6]=490,85
T¢_[7]=600,85
TC [8]=599,75
T¢_[9]=558,85
T¢ [10]=345,85
TC [11]=99999
TC [12]=99999
TC [13]=261,85
TC [14]=384,85
TC [15]=462,85
TC [16]=132,5
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TC [17]=100,38
TC [18]=0

"Duplicate i=1;17

if (Top<TC_[i]) then yiny_[i];=yfeed*psat_[i]/Pyp
else yiny_[i];=Feed_[i]/FV
endif

End"

Duplicate i=1;18
Fin_[i]:FLin_[i]+FVin_[i]
End

Duplicate i=1;18
FLin_[i]:yinL_[i]*FLin

End

Duplicate i=1;18
FVin_[i]:yinV_[i]*FVin

End
Ftin=sum(F.n_[i];i=1;18) "Caudal molar total en fase liquida a la salida del hidrocracker"
FVin=sum(FVin_[i];i=1;18) "Caudal molar total en fase gas a la salida del hidrocracker"

Duplicate i=1;18
yiny_[i]=if (Top; TC_[i]; yni_[i]*Ps2tn_[i}/Pop; Y™ L_[i1*P&in_[i]/Pop; F_[i]/FVin)
End

{"Ley de Raoult"

Duplicate i=1;17

yfeed_[i]*psat_[i]:p_[i]

End}

Duplicate i=1;18

y"™v_[[*Pop=P"_[i]

End
{COMPROBACION=sum(youtL_{i];i=1;18)}

{Pop=sum(P'"_[i];i=1;18)}

"Flash a la salida del hidrocracker"
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Duplicate i=1;18
Fout_[i]:FLout_[i]+FVout_[i]
End

Duplicate i=1;18

[Flout [i]:youtL [i]*FLout
End

Duplicate i=1;18

FVout [i]:youtv [i]*FVOUI

End
Flout=gum(Ftout [i];i=1;18) "Caudal molar total en fase liquida a la salida del hidrocracker"
FVout=gym (FVout [i];i=1;18) "Caudal molar total en fase gas a la salida del hidrocracker"

Duplicate i=1;18
yOUtV_[i]:if (Tout; TC_[i]; yOUtL_[i]*Psatout_[i]/Pop; yOUtL_[i]*Psatout_[i]/Pop; FOUt_[i]/FVOUt)
End

Duplicate i=1;18
youtv_[i]*pop:pout_[i]
End

"I/I/IBALANCE DE ENERGIA///III"

"Capacidades calorificas especificas a presion constante del liquido, Cp (1) [kd/kmol*K]"

CpL_[1]=259,32 "(I)"

CpL_[2]=149,83 "(I)"

CpL_[3]=309,3 "(I)"

CpL_[4]=158,41 "(I)"

Cp._[5]=211,79 "()"

CpL_[6]=291 "()"

CoL_[7]F1206 "(I)"

CoL_[8]F1149 "(I)"

CpoL_[9]7937 "(I)"

CpL_[10]=271,04 "(1)"

CoL_[11]=(Cpa_[11]+Cpb_[11]*(Top+273)+Cpc_[11]*(Top+273)"2)*PM_[11] "()" "kJI/kg*K * PM kg/kmol = kJ/kmol*K"
CoL_[12]=2*PM_[12] "()" "kJ/kg*K * PM kg/kmol = kJ/kmol*K"
CpL_[13]=224,6 "(I)"

CpL_[14]=374,5"()"

CpL_[15]=534,34 "(I)"

"Capacidades calorificas especificas a presion constante del gas, Cp (g) [kJ/kmol*K]"
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Crc_[1]=Cpe_[1]*(1-0,264)
Cro_[2]=Cp_[2]*(1-0,264)
Crc_[3]=CpL_[3]*(1-0,264)
Cpo_[4]=CpL_[4]*(1-0,264)
Cprc_[5]=CpL_[5]*(1-0,264)
Cpc_[6]=CpL_[6]*(1-0,264)
Cpo_[7]=CpL_[7]*(1-0,264)
Crc_[8]=CpL_[8]*(1-0,264)
Crc_[9]=CpL_[9]*(1-0,264)
Cpc_[10]=CpL_[10]*(1-0,264)
Cpc_[11]=0,001
Cpc_[12]=0,001
Cro_[13]=165,2 "(q)"
Cpo_[14]=CpL_[14]*(1-0,264)
Cpc_[15]=CpL_[15]*(1-0,264)

Cpc" _[16]=Cpa_[16]+Cpb_[16]*t1+Cpc_[16]*t1"2+Cpd_[16]*t1"3+Cpe_[16]*t1*(-2) "(g)"
Coc®™ [16]=Copa. [16]+Cob. [16]t2+Cpe. [16]*t2°2+Cpa. [16]t2"3+Cpe. [16]*2A(-2) "(g)"
Cpc" [17]=Cpa_[17]+Cpb_[17]*t1+Cpc_[17]*t1"2+Cpd_[17]*t1"3+Cpe_[17]*t1*(-2) "()"
Coc®® [17]=Cpa. [17]+Cob. [17]t2+Cpo. [17]t22+Cpa. [16]"t:"3+Cpe. [17]"27(-2) "(q)"
Coc™ [18]=Cpa [18]+Cpb_ [18]*t1+Cpe_[18]t1°2+Cpa_ [18]*1/3+Cpe_[18]117(-2) “(q)"
Coc® [18]=Cpa._[18]+Copb_ [18]*t2+Cog._[18]t2°2+Copa. [18]*2"3+Cpe. [18]7(-2) "(g)"

"Constantes Cp_[11] 280-620K"
Cpa_[11]=-0,593
Cpb_[11]=8,079E-3
Cpc_[ll]:-5,353E-6

"Constantes Cp_[16] 298-1400K"

Cpa_[16]=19,99563
Cpb_[16]=49,77119
Cpe_[16]=-15,37599
Cpd_[16]=1,921168
Cpe_[16]=0,189174

"Constantes Cp_[17] 298-1400K"

Cpa_[17]=26,88412
Cpb_[17]=18,67809
Cpe_[17]=3,434203
Cpa_[17]=-3,378702
Cpe_[17]=0,135882
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"Constantes Cp_[18] 298-1000K"
Cpa_[18]=33,066178
Cpb_[18]=-11,363417
Cpc_[18]=11,432816
Cpd_[18]=-2,772874
Cpe_[18]=-0,158558

"tly t2"
t1=(Top+273)/1000
to=(Tour+273)/1000

"Entalpias de vaporizacion [kJ/kmol]"

lambda_[1]=45000
lambda_[2]=65400
lambda_[3]=63400
lambda_[4]=49900
lambda_[5]=35700
lambda_[6]=66700
lambda_[7]=124400
lambda_[8]=120300
lambda_[9]=99270
lambda_[10]=67000
lambda_[11]=0
lambda_[12]=0
lambda_[13]=32000
lambda_[14]=51600
lambda_[15]=62900
lambda_[16]=22700
lambda_[17]=18600
lambda_[18]=0

"Entalpias de formacion de la fase liquida [kJ/kmol]"
hs_[1]=-200500

hr_[2]=-220040

hi_[3]=hte_[3]-lambda_][3]

hr_[4]=-124800

hr_[5]=-97700



h_[6]=-278200
hi_[7]=he_[7]-lambda_[7]
hn_[8]=hrc_[8]-lambda_[8]
hn_[9]=-715500
hi_[10]=hre_[10]-lambda_[10]
hi_[11]=0

hi_[12]=0

hi_[13]=-225000
hi_[14]=-350000
hi_[15]=-479500
hw_[16]=htc_[16]-lambda_[16]
he_[17]=hte_[17]-lambda_[17]
he_[18]=hrc_[18]-lambda_[18]

"Entalpias de formacion de la fase liquida [kJ/kmol]"
hre_[1]=-149500
hre_[2]=hn_[2]+lambda_][2]
hre_[3]=-173500
hie_[4]=hn_[4]+lambda_[4]
hic_[5]=-63000
hic_[6]=hn_[6]+lambda_][6]
hic_[7]=-696600
hic_[8]=-696600
hic_[9]=-587400
hrs_[10]=-357000

hie_[11]=0

hie_[12]=0

hrs_[13]=-188000
hre_[14]=-290900
hre_[15]=-393900
hre_[16]=-45900
hre_[17]=-20500

hic_[18]=0

"Entalpia fase gas a la entrada"
Duplicate i=1;15
Hg"_[i]=(hte_[i]+Cpe_[1*(Top-Tcs))*FV_[i]
End

Duplicate i=16;18
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He"_[i]=(hte_[i]+Cpc™_[i]*(Top-Tcs))*FVin_[i]
End

He"=sum(Hg"_[i];i=1;18)

"Entalpia fase liquida a la entrada"
Duplicate i=1;15
HU"_[i]=(ha_[i]+Cpr_[i]*(Top-Tcs))*F-"_[i]
End

Hir=sum(HL™_[i];i=1;15)

"Entalpia a la entrada”
Hin=Hgih+H_n

"Entalpia fase gas a la entrada"

Duplicate i=1;15
Ha""_[i]=(hre_[i]+Cpo_[i]*(Tou-Tes))*FVeu_[i]
End

Duplicate i=16;18
Heou_[i]=(hre_[i]l+Cpc®_[i1*(Tout-Tcs))*FVeut_[i]
End

Heo'=sum(Hg°"_[i];i=1;18)

"Entalpia fase liquida a la entrada"
Duplicate i=1;15

Hie [if=(hr_[iT+Cot_[iT*(Tou-Tes))*F-o_[i]
End

Hiout=sum (Ho" _[i];i=1;15)

"Entalpia a la salida"
Hout=Hgout4H, out

‘Balance hidrocracker adiabatico"
Hin=Hout
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