
 
 

 
 
 

 
 

 
 
 
 

 
 

 
 
 

MODELAT I DISSENY D’UN 
REACTOR D’HIDROTRACTAMENT 

PER A LA PRODUCCIÓ DE 
BIOCOMBUSTIBLES 

 

Treball Final de Grau 
 
 
 
 
 
 

 
 

 
 
 

 
Identificador: TFGEQ_2507 

Membres: Marian Alexandru Gavril 
Miquel Prats Pavia 

Daniel Silva Argilaga  
Tutor: Jordi Ballesteros Soberanas 

Grau: Enginyeria Química 
Tarragona, 9 de juny de 2025 



  



 

  



 

  



ABSTRACT 
This project focuses on the modeling and designing of a hydrotreatment reactor to produce 

biofuel from bio-based feedstocks, in compliance with the European Union’s RED II and RED 
III sustainability and energy efficiency directives. Given the pressing need to reduce the carbon 
footprint of fuels, production processes like this are crucial to achieve the proposed targets. 

The modeled process involves the first of two consecutive reactors: the hydrodeoxygenation 
reactor (HDO). In this exothermic reaction scheme, the main feedstock considered is used 
cooking oil mostly composed by olive oil, rich in triglycerides and fatty acids, which undergoes 
conversion into linear alkanes (heptadecane and octadecane) under high-pressure and high-
temperature conditions. 

The scope of this project includes reactor modeling using MATLAB® based on known 
reaction schemes and kinetic equations; reactor equipment design and sizing, the development 
of the process flow diagram (PFD) and piping and instrumentation diagram (P&ID) for the 
reactor section. Additionally, the control system is supported by a Hazard and Operability 
Study (HAZOP) to ensure operational safety. 
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1. INTRODUCCIÓ 

Aquest projecte ha estat realitzat amb l’empresa Repsol S.A. a Tarragona, amb la finalitat 
de desenvolupar un projecte d’interès amb aquesta i adquirir coneixements en projectes reals 
del sector industrial. 
Taula 1.1. Identificació del projecte. 

Títol Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament per a la producció 
de biocombustibles  

Identificador TFGEQ_2507 

Tutor Ballesteros Soberanas, Jordi 

Data i localització Tarragona, 9 de juny de 2025 

Autors 

Marian Alexandru Gavril 

Miquel Prats Pavia 

Daniel Silva Argilaga 

S’identificarà el treball realitzat per cada autor mitjançant un codi de colors esmentat a la 
Taula 1.2. El color corresponent es mostrarà a la cantonada superior dreta (i esquerra en cas 
d’haver-hi més d’un autor). A més a més, en el cas dels diagrames, la informació pertinent es 
troba al caixetí del mateix. 
Taula 1.2. Distribució del codi de colors pels diferents autors del projecte. 

Tots els autors Cap color 

Marian Alexandru Gavril 
 

Miquel Prats Pavia 
 

Daniel Silva Argilaga 
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2. ABAST DEL PROJECTE 

2.1 Abast 
Aquest projecte té com a objectiu principal el modelat d’un reactor químic d’hidrotractament 

per a la producció de biocombustibles de baixa petjada de carboni mitjançant el processat 
d’alimentacions d’origen biològic, responent a les directrius de sostenibilitat i eficiència 
energètica anomenats RED II i RED III[8] imposats per la UE. 

El model emprat conté un esquema de reaccions i d’equacions cinètiques coneguts. El procés 
d’hidrotractament real consta de dos reactors consecutius (un d’hidrodesoxigenació i un altre 
d’isomerització), però només el primer d’aquests dos entra dins de l’abast d’aquest projecte. 
Per tant, el disseny conceptual comprèn la secció de la planta d’hidrotractament en la qual 
s’obtenen els productes desitjats previs al reactor d’isomerització. Durant la realització del 
projecte, es porten a terme les següents tasques: 

• Estudi de l’alimentació per a la producció de biodièsel 2G 

• Modelat del reactor fent ús del software MATLAB® 

• Disseny i dimensionament de l’equip, considerant criteris tècnics i normatius 

• Elaboració de plànols i fulls d’especificació del reactor 

• Desenvolupament del diagrama de flux de procés (PFD) i el diagrama de canonades i 
instrumentació (P&ID) de la secció del procés on s’integra el reactor 

• Disseny del sistema de control, incloent-hi la seva integració mitjançant una anàlisi 
HAZOP del reactor 

Fora de l’abast del projecte queden tasques com la validació experimental del model, el 
disseny exhaustiu dels equips auxiliars del procés, l’avaluació econòmica de la planta, o 
qualsevol altra que no estigui centrada en el modelat, el disseny del reactor, o el seu entorn 
directe. 
2.2 Marc regulador 

El projecte troba la motivació dins del marc regulador establert per la Unió Europea en 
matèria d’energies renovables a les directives RED II i RED III[8]. 

La directiva RED II (2018/2001) és l’actualització de la Directiva d’Energies Renovables i 
va establir un objectiu vinculant del 32% d’energies renovables en el consum total de la UE per 
al 2030. Addicionalment, va establir una sèrie de requisits estrictes sobre la sostenibilitat i la 
producció de biocombustibles i biogàs, i altres combustibles sostenibles. 

La directiva RED III reforça els objectius de l’anterior, augmentant la taxa d’energies 
renovables fins al 42.5% amb l’objectiu d’arribar al 45% al 2030. També incrementa els criteris 
i les restriccions sobre la producció de combustibles sostenibles. Aquesta directiva també 
estableix una sèrie de criteris de sostenibilitat i restriccions sobre les matèries primes a utilitzar 
en la producció de combustibles. Dites matèries es troben descrites en detall en els annexos 9A 
i 9B, on es defineixen, entre d’altres matèries primeres, quins son els olis que poden ser utilitzats 
segons la seva procedència. 
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3. BASES DE DISSENY 

3.1 Capacitat de la planta 
La capacitat productiva de la planta és de 200,000 tones per any dels alcans produïts per 

l’hidrotractament. 
3.2 Factor d’utilització 

El factor d’utilització de la planta és del 91.3% de les hores anuals, és a dir, 8,000 hores 
aproximadament. 
3.3 Productes finals 

Els productes resultants de l’hidroprocessat són l’heptadecà (C17H36) i l’octadecà (C18H38). 
3.4 Matèries primes 

A l'hora d’escollir les matèries primeres que s’alimenten al reactor, per tal de produir 
biocombustibles, la Unió Europea estableix una sèrie de requisits obligatoris per tal de garantir 
la sostenibilitat tant ambiental, com en l'àmbit de competència amb altres indústries com 
l’alimentària. 

Per aquest motiu, i seguint les recomanacions de l’annex 9A i 9B de la directiva RED[8], les 
principals propostes a utilitzar són els olis de cuina usats (UCO) o els greixos animals. Per a 
aquests primers, s’estima que a Espanya es genera prop de 350 milions de litres d’olis, 
procedents de domicilis, activitats comercials i administracions públiques[6] . Pel que fa als 
greixos animals, aquests no poden competir amb la indústria alimentària, per tant, han de ser 
residus d’escorxadors o altres subproductes animals descrits en el SANDACH (Subproductos 
de Origen Animal no Destinados al Consumo Humano)[17] basat en el Reglament (CE) Núm. 
1069/2009 de UE. 

D'aquestes matèries primeres s’han d’extreure els seus àcids grassos. Depenent de l'oli o 
greix, sent l’oli d’oliva el més usat, el principal àcid gras que s'obté és l’oleic, igual que amb 
els greixos animals de porc i aus, l’oleic representa aproximadament el 50% dels àcids grassos. 
Per tal de centrar l’estudi en una matèria primera, s’ha seleccionat l’opció d’olis de cuina usats, 
en específic un oli usat que estigui compost principalment d’oli d’oliva, per ser dels més 
consumits a escala nacional. Aquest oli està format principalment per triglicèrids i conté petites 
quantitats d’àcids grassos lliure (FFA) a més d’altres compostos. La principal composició dels 
àcids grassos de l'oli d’oliva es troben a la següent taula: 
Taula 3.1. Àcids grassos del oli d’oliva[9] 

Àcid gras Llargada de la 
cadena 

Dobles enllaços 
(Insaturacions) Valor (%) 

Mirístic 14 0 0.010 
Palmític 16 0 12.09 

Palmitoleic 16 1 1.15 
Margàric 17 0 0.05 

Margaroleic 18 1 0.10 
Esteàric 18 0 3.01 

Oleic 18 1 72.77 
Linoleic 18 2 9.47 

Linolènic 18 3 0.60 
Araquídic 20 0 0.36 
Eicosànic 20 1 0.23 
Behènic 22 0 0.11 

Lignocèric 24 0 0.05 
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Partint de les dades de la taula, es pot estimar una longitud mitjana de les cadenes dels àcids 
grassos presents de 18 carbonis amb un doble enllaç. 
3.5 Condicions en límit de bateria 

Al límit de bateria es troba l’entrada d’hidrogen gas al procés, amb la seva conseqüent purga, 
el tanc d’emmagatzematge d’oli d’oliva refinat i la sortida de productes cap al reactor 
d’isomerització R-102, ubicat en la següent secció de la planta d’hidrotractament. Tanmateix, 
s’especifiquen les utilities emprades en l’operació de la planta. Aquestes són: vapor d’alta (HP 
Steam) i baixa pressió (LP Steam), aigua de refrigeració (cooling water) i aigua de caldera. 
Taula 3.2. Condicions dels corrents en límit de bateria de la planta d’hidrotractament. 

Variable // 
Corrent 

Oli 
d’oliva 
refinat 

Productes 
finals 

Entrada 
d’hidrogen 

Purga 
d’hidrogen 

HP // 
LP 

Steam 

Cooling 
water 

Aigua 
de 

caldera 

Temperatura 
(ºC) 50 

A la que 
requereixi 

R-102 
Desconegut, 

provinent 
de línia 
SMR 

70 263.94 - - 

Pressió (bar) 1 20 5 50 // 4 - - 

Cabal (t/h) 43.1 25.3 1.12 0.25 2.40 // 
0.50 28.2 4.87 

*Consum elevat de cooling water a causa de la ineficiència del bescanvi E-106. 
Tal i com s’explica a l’apartat 7, l’aigua de caldera és utilitzada per produir vapor saturat a 

15 bar, gràcies al generador de vapor E-104. 
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4. DESCRIPCIÓ DE LA UNITAT DE PROCÉS 

4.1 Descripció bàsica de la química del procés 
Les parts de l’hidrotractament compreses en aquest reactor R-101 són la hidrodesoxigenació 

(HDO) i la descarboxilació. L’esquema de reacció consta de 2 camins: el primer (HDO) resulta 
en un n-alcà amb el mateix nombre de carbonis a la cadena que el seu corresponent àcid gras 
en el triglicèrid original, mentre que al segon (descarboxilació), l’oxigen és retirat com a CO 
(també CO2, però aquest no és considerat al model emprat) dels productes intermedis formats 
a partir del corresponent triglicèrid. En aquest últim cas, el n-alcà resultant conté un carboni 
menys que la cadena de l’àcid gras corresponent del triglicèrid original. El procés es porta a 
terme en presència de catalitzadors metàl·lics, dels quals se’n parla posteriorment. 

S’ha de tenir en compte que, a la modelització real del reactor, inicialment ocorre la 
hidrogenació de la olefina en molt poc temps mitjançant monoglicèrids i diglicèrids intermedis 
amb propà com a producte secundari. Seguidament, els àcids grassos es redueixen a aldehids 
en presència d’hidrogen sobre el catalitzador metàl·lic emprat. L’aldehid gras resultant es 
converteix en alcà segons 2 camins alternatius. 

El primer camí de reacció consisteix en dues reaccions consecutives. Primerament, l’aldehid 
gras es redueix a alcohol gras en presència d’hidrogen sobre el catalitzador metàl·lic i, 
seguidament, aquest es deshidrata per obtenir l’alcà corresponent. L’alcà conté el mateix 
nombre de carbonis que el de l’àcid gras produït a partir de la hidrogenació del seu triglicèrid 
corresponent, sent el producte energèticament més desitjat. 

El segon camí de reacció consisteix en la descarboxilació de l’aldehid gras, obtenint l’alcà 
corresponent i CO. L’alcà conté un carboni menys que el nombre de carbonis de l’àcid gras 
obtingut a partir de la hidrogenació del seu triglicèrid corresponent. A continuació, es mostra 
l’esquema de les reaccions del procés: 
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Figura 4.1. Esquema de reaccions del procés d’hidrotractament. 

Aquests camins de reacció, junt amb els paràmetres cinètics associats a les reaccions, són 
els postulats per l’article[16], i fan referència a un catalitzador en fase de desenvolupament de 
níquel suportat en alúmina (Ni/Al2O3). Per tant, el reactor serà dimensionat en base a aquest 
catalitzador i el seu rendiment en condicions industrials. Tanmateix, es citen altres catalitzadors 
industrials que poden ser candidats realistes, segons les condicions necessàries. Aquests han 
estat cercats al catàleg del llicenciant Haldor Topsoe[4]: 

• TK-3000 PhosTrap 

• TK-330, 335, 337, 339, 340, 341, 342, 359 i 361 
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Aquests catalitzadors industrials, com els de la sèrie TK-330 a TK-361, són formulacions 
comercials de metalls actius com el NiMo o CoMo sobre suports millorats, amb capacitat 
demostrada per a la hidrodesoxigenació, hidrodessulfuració i estabilització de compostos 
pesants. A la Taula 4.1 s’esmenten les funcions, tipus de càrrega i característiques destacades 
dels catalitzadors citats. 
Taula 4.1. Llistat de catalitzadors alternatius a l’especificat en el model de l’article. 

Catalitzador Funció principal Tipus de càrrega Característica 
destacada 

TK-3000 PhosTrap 
Eliminació de fòsfor 

(protecció del 
catalitzador actiu) 

Pretractament de 
l’alimentació 

Alta capacitat 
d’adsorció de fòsfor 

TK-330 
Hidrodessulfuració 

moderada + possible 
hidrodesoxigenació 

Corrents 
moderadament 

contaminats 

CoMo/Al2O3 
optimitzat per 

hidrodessulfuració 

TK-335 
Hidrodessulfuració i 
hidrodesoxigenació 

equilibrades 
Compostos oxigenats 

Alta estabilitat i 
activitat amb oxigen i 

compostos pesats 

TK-337 Hidrodesoxigenació 
Olis vegetals amb 
traces de sofre i 

nitrogen 

NiMo amb excel·lent 
dispersió metàl·lica 

TK-339 
Hidrodesoxigenació + 

bona resistència a 
contaminants 

Càrregues vegetals i 
residus 

Elevada activitat sota 
condicions severes 

TK-340 Hidrodesoxigenació + 
hidrodenitrogenació 

Càrregues pesades i 
nitrogenades 

Alta resistència a 
fouling i llarga vida 

útil 

TK-341 

Hidrodessulfuració i 
hidrodesoxigenació 

amb elevada 
selectivitat 

Olis amb alt contingut 
en oxigen 

Balanç ideal entre 
rendiment i vida útil 

TK-342 Hidrodesoxigenació 
intensiva 

Fraccions pesades 
d’oxigen, nitrogen i 

aromàtics 

Alta capacitat de 
conversió amb bona 

selectivitat 

TK-359 
Hidrogenació 
d’aromàtics + 

hidrodesoxigenació 

Corrents complexes 
amb aromàtics 

Especialitzat en saturar 
dobles enllaços i 

millorar les propietats 
del producte 

TK-361 
Hidrodesoxigenació 

eficient amb control de 
reaccions secundàries 

Cargues oxigenades 
i purificades 

Alta selectivitat a 
parafines lineals 
(biocombustibles 

avançats) 
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4.2 Descripció del procés 
La producció de biocombustibles a partir d’olis de cuina usats consta de dues parts 

principals: el reactor d’hidrotractament (HDO + descarboxilació) i el reactor 
d’hidroisomerització (HI). Aquest projecte està centrat només en el primer reactor R-101 i les 
seves respectives unitats de separació per obtenir els productes necessaris pel segon reactor R-
102. 

El procés inicia amb la preparació de la matèria primera, l’oli d’oliva refinat, filtrat i assecat 
per tal d’evitar introduir qualsevol impuresa, partícula sòlida o restes d’aigua al reactor. L’oli 
es dirigeix des dels tancs d’emmagatzematge API (T-101 a T-104) cap al forn F-101 (corrent 
3), impulsat per la seqüència de bombes P-102 fins a 70 bar (no es coneix la etapa de bombeig 
en detall perquè no s’ha dimensionat). La bomba P-101 i el bescanviador E-101 són utilitzats 
per mantenir la temperatura de l’oli d’oliva dins del tanc, mitjançant la recirculació contínua 
d’aquests. L’objectiu del forn és el d’iniciar l’arrancada del procés (start-up) escalfant les 
matèries a 250-270ºC aproximadament (corrents 4, 5 i 7). Una vegada el procés ha assolit l’estat 
estacionari, el preescalfament de l’oli es porta a terme amb un bescanviador de calor de tubs i 
carcassa (E-102), on es creua el corrent de sortida del reactor R-101 (corrent 9A) i el corrent 
d’oli d’oliva procedent del tanc T-101 (corrent 3B). Durant l’estat estacionari, es fa un bypass 
del forn F-101, passant pel corrent 6. La temperatura d’entrada al reactor R-101, un cop assolit 
l’estat estacionari, és de 140ºC. Pel que fa a l’hidrogen, aquest es subministra a partir d’una 
línia provinent de les unitats de SMR (Steam Methane Reforming) (corrent 21A). Es mescla 
amb l’hidrogen recirculat (corrent 22A) i s’escalfa al bescanviador E-103 fins la temperatura 
d’entrada del reactor, 140ºC. 

A l’entrada del reactor R-101 (corrent 8), s'introdueix el corrent d’hidrogen i oli escalfats. 
El reactor opera a 70 bar i s’assoleix una temperatura màxima d’operació de 380ºC. Dins 
d’aquest es produeix l’esquema de reaccions esmentat i, per tal de separar els productes no 
desitjats dels alcans, hi ha un seguit d’operacions unitàries per tractar el downstream. La sortida 
del reactor R-101 (corrent 9A) es dirigeix cap al HPS-101 (High Pressure Separator), passant 
primer pel bescanviador de tubs i carcassa E-102 i un generador de vapor E-104 on es refreda 
fins a uns 200ºC, aprofitant el calor residual del corrent per produir vapor saturat a 15 bar. Un 
cop al separador HPS-101 (corrent 9C), aquest opera a 120ºC i 40 bar, separant l’aigua líquida 
(corrent 10) per baix i expulsant els gasos incondensables (corrent 11) per dalt. L’aigua s’envia 
cap a tractament, mentre que els gasos incondensables (CO i H2) són dirigits a l’scrubber SC-
101 (el qual injecta un corrent de dietilamina polvoritzada) i a les PSA-101 i PSA-102 
(pressure-swing adsorption) amb l’objectiu d’obtenir l’hidrogen pur i recircular-ne part 
d’aquest. Finalment, part de l’hidrogen es recircula (corrent 19A) per ser aprofitat un altre cop 
al procés de reacció i l’altra es purga (corrent 20). 

Pel que fa al corrent líquid de sortida del separador (corrent 12A), que conté els productes 
del procés (C18H38 i C17H36), propà i traces de sofre i nitrogen, s’escalfa amb el bescanviador 
E-105 i s’envia a un stripper S-101 per extreure totes les traces existents de H2S, NH3 i propà. 
El corrent de sortida sense contaminants (corrent 14) es separa en dos corrents: un es refreda 
per utilitzar-lo com a quench de la reacció al reactor R-101 (corrents 16) i l’altre s’escalfa i es 
dirigeix cap a la segona part del procés, la hidroisomerització (corrent 15). 
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4.3 Diagrames de flux de procés (PFD) 

 
Figura 4.2. Nomenclatura del process flow diagram (PFD). 
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Figura 4.3. Process Flow Diagram de la secció de la planta d’hidroprocessat. 
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4.4 Balanç de matèria 
Taula 4.2. Taula de corrents de la secció de la planta d’hidrotractament. 

Components/Corrents 1 2A 2B 3A 3B 3C 4 5 6 7 8 9A 9B 9C 10 11 12A 
Pressió (bar) 1 3 3 3 70 70 70 70 70 70 70 67 65 65 40 40 40 

Temperatura (ºC) 50 60 100 60 90 140 90 140 140 140 140 380.49 290 205.31 100 100 75 
Fracció de vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0.08 0.90 0.28 0.12 0 1 0.99 

Cabals màssics (kg/h) 
Oli d’oliva 43,139.40 13,240.10 13,240.10 29,899.3 29,899.3 29,899.3 29,899.3* 29,899.3* 29,899.3* 29,899.3 29,899.3 - - - - - - 

H2 - - - - - - - - - - 2,902.9 2,018.6 2,018.6 2,018.6 - 2,018.6** - 
C3H8 - - - - - - - - - - - 1,489.0 1,489.0 1,489.0 - - 1,489.0** 
CO - - - - - - - - - - - 947.8 947.8 947.8 - 947.8** - 
H2O - - - - - - - - - - - 3,037.3 3,037.3 3,037.3 3,037.3 - - 

C17H36 - - - - - - - - - - - 10,021.9 10,021.9 10,021.9 - - 10,021.9** 
C18H38 - - - - - - - - - - - 21,085.1 21,085.1 21,085.1 - - 21,085.1** 

S - - - - - - - - - - - Traces Traces Traces - - Traces 
N - - - - - - - - - - - Traces Traces Traces - - Traces 

 
Taula 4.3. Taula de corrents de la secció de la planta d’hidrotractament. (Continuació) 

Components/Corrents 12B 12C 13 14 15 16A 16B 16C 16D 16E 17 18 19A 19B 20 21A 21B 22A 22B 
Pressió (bar) 40 40 20 20 20 20 70 70 70 70 5 5 5 70 5 - 70 70 70 

Temperatura (ºC) 75 100 100 100 - 100 140 50 50 50 - - 70 100 70 - 70 90 140 
Fracció de vapor 0.01 0.01 1 0 0 0 0 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

Cabals màssics (kg/h) 
Oli d’oliva - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 

H2 - - - - - - - - - - 2,018.6** 2,018.6** 1,768.6 1,768.6 250.0 1,116.3 1,116.3 2,902.9 2,902.9 
C3H8 1,489.0** 1,489.0** 1,489.0** - - - - - - - - - - - - - - - - 
CO - - - - - - - - - - 947.8** - - - - - - - - 
H2O - - - - - - - - - - - - - - - - - - - 

C17H36 10,021.9** 10,021.9** - 10,021.9 8,136.8 1,885.0 1,885.0 1,885.0 1160.0 725.0 - - - - - - - - - 
C18H38 21,085.1** 21,085.1** - 21,085.1 17,125.0 3,960.2 3,960.2 3,960.2 2437.0 1523.2 - - - - - - - - - 

S Traces Traces Traces - - - - - - - - - - - - - - - - 
N Traces Traces Traces - - - - - - - - - - - - - - - - 

 
 
*L’oli d’oliva s’escalfa mitjançant el forn a l’arrencada (corrent 4 i 5) o el bescanviador E-102 en estat estacionari (corrent 6). 
**Aquests són cabals estimats donat una separació òptima de les separacions, ja que les operacions unitàries no han estat dissenyades i la separació de les espècies no està definida, però són necessàries per tancar el balanç de 
matèria.  
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5. CRITERIS DE DISSENY DEL REACTOR D’HIDROTRACTAMENT 

En aquest apartat es presenten els criteris de disseny seguits per modelar i dissenyar el reactor 
d’hidrotractament. És l’únic equip del disseny conceptual dimensionat amb un gran nivell de 
detall, donada la importància d’aquest en el procés. Per aquest motiu, no es mostra el disseny 
en detall de bescanviadors, tancs, separadors, i altres equips del procés. El reactor s’ha modelat 
fent ús del software MATLAB®, amb l’ajuda d’ASPEN PLUS® per extreure les propietats 
dels compostos involucrats en el mecanisme de reacció. 
5.1 Criteris generals 

El reactor utilitzat en el procés d’hidrotractament (HDT) dels olis d’oliva reciclats és un 
reactor de llit fix de tipus Packed-Bed, un reactor de llit fix de càrrega continua. Aquest és un 
tipus de reactor amplament usat en processos de refinat de petroli i d’hidrotractament a la 
indústria química. Aquests reactors es caracteritzen per permetre treballar amb fases líquides i 
gasoses alhora. Estan constituïts per una columna vertical que conté el llit de catalitzador on té 
lloc la reacció entre la fase gas (hidrogen), que pot entrar en co-corrent o a contracorrent (tot i 
que aquest aspecte es més típic dels llits mòbils), i la fase líquida (oli d’oliva) entrant per la part 
superior. A l’interior del reactor, l’hidrogen es dissocia sobre els centres actius del catalitzador 
i aquests hidrurs reaccionen amb els triglicèrids, sempre i quan els triglicèrids s’hagin adsorbit 
a la superfície del catalitzador. 

Donat que les reaccions que tenen lloc dins el reactor són exotèrmiques, el sistema necessita 
unes injeccions fredes (quenching) del corrent de productes heptadecà i octadecà, sent 
recirculats i introduïts en dos punts del reactor. 
5.2 Condicions de disseny 

Per tal de desenvolupar el model del reactor isotèrmic, s’han utilitzat les dades cinètiques 
proporcionades en l’article[16], publicat per la Acadèmia Kiado d’Hongria. L’article descriu un 
mecanisme de reacció i les equacions cinètiques per a un procés d’hidrodesoxigenació (HDO) 
de triglicèrids utilitzant un catalitzador de níquel suportat en una base d’alúmina, Ni/Al₂O₃. 

Partint de les diferències que implica l’ús de cinètiques de laboratori, com el d’un 
catalitzador que no és d’ús industrial, s’ha portat a terme una validació del model presentat per 
l’article mencionat, mitjançant una comprovació amb MATLAB®, fent ús d’un model batch 
pel reactor i comprovant el comportament de les cinètiques. Posteriorment, s’ha utilitzat un 
model PBR per comprovar si aquestes cinètiques són adequades pel disseny desitjat. Acomplida 
aquesta etapa de validació, s’ha implementat un balanç d’energia i s’han afegit aspectes de 
disseny per controlar la temperatura i assolir la producció anual. 

A continuació, es mostren diferents taules amb les condicions inicials de la simulació del 
reactor d’hidrotractament amb la implementació d’estratègies de control de temperatura. A la 
Taula 5.1 es mostren les condicions d’operació del reactor i cabals molars inicials. A la Taula 
5.2 es mostra la condició d’injecció dels diferents quench. 
Taula 5.1. Condicions d’operació inicials per la simulació del reactor amb injecció de quench. 

Temperatura 
d’entrada (K) Pressió (bar) Cabal inicial d’oli 

(olefines TG) (mol/s) 
Cabal inicial 

d’hidrogen (mol/s) 
413.15 70 9.38 400 
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Taula 5.2. Condicions d’injecció dels quench per la simulació del reactor PBR. 

Nº quench Cabal de quench 
(mol/s) 

Temperatura del 
quench 

Temperatura 
màxima del 
reactor (K) 

Secció del 
reactor (ton cat.) 

1 1.34 mol/s C + 
2.66 mol/s E 323.15 648.15 27.8 

2 0.84 mol/s C + 
1.66 mol/s E 323.15 653.15 40.7 

5.3 Simulació amb el software MATLAB® 
Amb les condicions d’operació descrites anteriorment, a continuació es presenten els 

resultats obtinguts de la simulació. Es mostren els cabals dels diferents compostos (excepte H2), 
el cabal d’hidrogen i la temperatura al llarg del reactor d’hidrotractament a la Figura 5.1, Figura 
5.2 i Figura 5.3, respectivament. 

 
Figura 5.1. Cabals dels compostos (excepte H2) al llarg del reactor d’hidrotractament. 

 
Figura 5.2. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor d’hidrotractament. 
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Figura 5.3. Temperatura al llarg del reactor d’hidrotractament. 

Dels resultats obtinguts, es poden extreure vàries conclusions: no s’assoleix en cap moment 
la temperatura de degradació dels lípids (al voltant dels 400ºC), es compleix la producció fixada 
de 200 kTA i el cabal molar necessari per les injeccions de quench és viable econòmicament i 
industrialment. A més a més, no hi ha àcid esteàric ni octadecanol a la sortida del reactor, 
aspecte molt important de cara al bon funcionament del reactor d’isomerització que es trobarà 
al downstream. Per tant, complint amb les condicions necessàries per a una correcta etapa 
d’hidrotractament, es porta a terme una anàlisi de sensibilitat per determinar i justificar les 
condicions d’operació més adequades pel reactor d’hidrotractament. Les diferents etapes del 
modelat del reactor, l’anàlisi de sensibilitat i els codis del software MATLAB® es troben a 
l’annex A. 

A partir de les dades de la simulació, també s’ha determinat la WABT (Weighted Average 
Bed Temperature)[18] o temperatura mitjana ponderada del llit catalític. Aquesta és una de les 
variables més utilitzades a nivell industrial per tal d’avaluar i controlar la temperatura 
d’operació del reactor. 

La WABT permet representar una estimació de la temperatura global dins el llit, tenint en 
compte les reaccions exotèrmiques que generen un augment progressiu de temperatura. En 
l’operació del reactor és important conèixer aquest valor, ja que permet comparar el nivell 
catalític que poden tenir dos perfils tèrmics diferents i observar quin equival a una major 
temperatura general. Per altra banda, aquest valor no serveix per observar punts calents concrets 
a l’interior del reactor, els quals poden degradar o modificar els productes i posar en risc la 
seguretat (per això es necessita el perfil de temperatura detallat). Operar dins del rang de la 
WABT també permet assegurar una millor vida útil del catalitzador, doncs aquest es degrada 
amb major velocitat al treballar a temperatures més elevades de les necessàries. S’ha determinat 
la WABT pel cas final del reactor seguint la següent equació: 

𝑊𝑊𝑊𝑊𝑊𝑊𝑊𝑊 = ��
1
3
𝑇𝑇𝑖𝑖 +

2
3
𝑇𝑇0�

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1

∙ 𝑊𝑊𝑖𝑖 (E-4.1) 
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Taula 5.3. Càlcul de la WABT (weighted average bed temperature) a l’interior del reactor. 
Llit 1 Llit 2 Llit 3 WABT (ºC) 

T in 
(ºC) 

T out 
(ºC) 

W 
(kg/kg) 

T in 
(ºC) 

T out 
(ºC) 

W 
(kg/kg) 

T in 
(ºC) 

T out 
(ºC) 

W 
(kg/kg) 352.75 

140.00 375.00 0.278 350.63 380.00 0.128 364.88 380.49 0.593 

5.3.1 Mida, forma i disseny 
El reactor consta de 3 entrades i d’una sortida de matèria per la part inferior. L’entrada 

ubicada a la part superior consisteix en la mescla de matèries primeres: olis d’oliva refinats i 
hidrogen. Les dues entrades laterals serveixen per disminuir la velocitat de reacció i la 
temperatura del reactor (quench) i es troben a la primera meitat del mateix. 

Per dimensionar el reactor, s’ha utilitzat l’equació d’Ergun amb la corresponent correlació 
de Larkins per sistemes bifàsics, de la qual s’ha determinat la relació L/D en funció del volum 
de catalitzador que conté el llit del reactor i la pèrdua de càrrega calculada en cada cas. La 
geometria del reactor és la d’un cilindre amb capçals hemisfèrics. Després de determinar el 
diàmetre i la longitud del llit, s’ha determinat l'alçada dels capçals i afegit un marge de 3 metres, 
corresponent a l’espai necessari pels suports interns i les seccions d'injecció dels quench. 
Aquestes últimes s’han pogut dissenyar al punt exacte on havien d’entrar segons la modelització 
feta amb MATLAB®. Finalment, el reactor ha resultat de 17 metres d’alçada, amb un diàmetre 
interior de 3.49 metres. Internament, el reactor consta de diferents parts que es mostren a la 
Figura 5.4. El desenvolupament d’aquests càlculs es veu reflectit a l’apartat B dels annexos. 

 
Figura 5.4. Disposició interior del reactor d’hidrotractament R-101. 
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1. Safata de distribució: una safata col·locada a la part superior, en forma de plat amb 
forats, per tal de distribuir bé els reactius a l’entrada 

2. Boles ceràmiques: esferes o cilindres d'entre 3 i 5mm de diàmetre[7],d’un material 
inert, que van col·locades abans del catalitzador per garantir una bona mescla entre 
el líquid i la zona catalitzada 

3. Suport del catalitzador: estructura metàl·lica que subjecta les partícules del 
catalitzador abans de la injecció del quench 

Per tal de determinar el gruix de xapa del reactor, s’ha utilitzat la normativa ASME, Secció 
VIII, divisió 1[14]. El reactor s’ha dissenyat per aguantar pressions de fins a 81.63 barg, i una 
temperatura de 400 ºC. Aquest està fet íntegrament de UNS K12554, un acer de baix aliatge de 
Mn-Mg entre altres. 

 Encara que els espessors obtinguts són prou raonables per la pressió a la qual està sotmès el 
reactor, industrialment, existeixen alternatives com l’ús d’acers més barats com un acer 
inoxidable 316 recobert internament per un cladding que eviti les soldadures entre els dos 
metalls. El càlcul de l’espessor del reactor d’hidrotractament es troba desenvolupat a l’annex 
B. 

Altrament, s’ha dut a terme una estimació del cost econòmic del reactor d’hidrotractament 
mitjançat la metodologia descrita al Analisys, Synthesis, and Desing of Chemical Processes, 
cinquena edició, de Richard Turton[19]. Per la realització de l’estimació del cost, només s’ha 
tingut en compte el cost de l’equip, ajustat a la pressió de treball i al material del qual esta fet. 
A l’annex C es pot seguir el procediment de càlcul. El resultat final del cost ha estat el següent: 
Taula 5.4. Valors finals dels costos dels diferents equips. 

Equip CBM 2024 (€) 
R-101 10,500,000 
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6. LLISTAT D’EQUIPS 

A continuació, es mostra una taula resum de tots els equips de processos per a la primera 
secció de la planta, així com una estimació de les seves condicions d’operació i disseny. 

Pel que fa als tancs d’emmagatzematge API, T-101 a T-104, s’ha estimat el seu volum en 
funció del consum de matèria primera de la planta. Mantenint un stock de dues setmanes, 
aproximadament 10,000 tones. 
Taula 6.1. Llistat d’equips de la primera secció del procés d’hidrotractament. 

Equip Tipus Volum 
(m3) 

T. 
Operació 

(ºC) 

P. 
Operació 

(barg) 

T. Disseny 
(ºC) 

P. 
Disseny 
(barg) 

T-101 a T-104 
Tancs 

emmagatzematge 
d'oli 

3000 50 1 125 1.5 

E-101 Bescanviador 0.5 100 1 125 6 
E-102 Bescanviador 1 380.49 70 400 80 
E-103 Bescanviador 0.3 140 70 165 80 
E-104 Bescanviador 2.6 290 50 325 60 
E-105 Bescanviador 0.3 120 60 145 70 
E-106 Bescanviador 0.6 150 50 175 60 
F-101 Forn N.D. 300 - 350 - 
R-101 Reactor HDT 150 380 70 400 81.63 

HPS-101 High Pressure 
Separator N.D. 120 40 145 50 

SC-101 Scrubber N.D. - 5 - 8 
S-101 Stripper N.D. 100 50 125 60 

PSA-101 Pressure-swing 
adsorption N.D. - - - - 

PSA-102 Pressure-swing 
adsorption N.D. - - - - 

C-101 Compressor N.D. 70 70 95 80 
C-102 Compressor N.D. 100 70 125 75 
P-101 Bomba N.D. 50 1 75 6 
P-102 Bomba N.D. 90 70 115 75 
P-103 Bomba N.D. 75 40 100 45 
P-104 Bomba N.D. 90 40 115 45 
P-105 Bomba N.D. 140 70 165 75 

*N.D: No dimensionat. 
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7. CONSUM DE SERVEIS AUXILIARS 
Al llarg d’aquest capítol s’esmenten els requeriments de les xarxes de servei auxiliars pel 

correcte funcionament per aquesta secció de la planta d’hidrotractament. L’abast d’aquests 
càlculs només engloba la xarxa de bescanviadors plantejada, sense tenir en compte altres equips 
de bescanvi de calor com per exemple forns. Es tracta d’una estimació del consum de la xarxa 
d’utilities realitzada amb el software ASPEN Exchanger, Desing & Rating®. Cal recordar que 
la integració energètica del procés no es troba dins de l’abast del projecte i, per tant, no s’ha fet 
ús de metodologies d’integració com la metodologia pinch. 
7.1 Consum de heaters 
Taula 7.1. Dades del bescanvi de calor pel heater E-101. 

Variable Costat tubs (procés) Costat carcassa (steam) 
T. d’entrada (ºC) 60.00 143.61 
T. de sortida (ºC) 100.00 140.81 

Pressió (bar) 3 4 
Cabal (kg/h) 13,240 499 

Calor bescanviada (kW) 297.4 

Taula 7.2. Dades del bescanvi de calor pel heater E-103. 
Variable Costat tubs (procés) Costat carcassa (steam) 

T. d’entrada (ºC) 90.00 263.94 
T. de sortida (ºC) 140.00 263.44 

Pressió (bar) 70 50 
Cabal (kg/h) 2,903 1,288 

Calor bescanviada (kW) 587.5 

Taula 7.3. Dades del bescanvi de calor pel heater E-105. 
Variable Costat tubs (procés) Costat carcassa (steam) 

T. d’entrada (ºC) 75.00 263.94 
T. de sortida (ºC) 100.00 263.56 

Pressió (bar) 65 50 
Cabal (kg/h) 32,596 1,101 

Calor bescanviada (kW) 502.2 

7.2 Consum de coolers 
Taula 7.4. Dades del bescanvi de calor pel boiler E-104. 

Variable Costat tubs (procés) Costat carcassa (aigua de 
caldera) 

T. d’entrada (ºC) 290.00 50.00 
T. de sortida (ºC) 205.31 200.53 

Pressió (bar) 40 15 
Cabal (kg/h) 38,647 4,869 

Calor bescanviada (kW) -3,500 

Taula 7.5. Dades del bescanvi de calor pel cooler E-106. 

Variable Costat tubs (procés) Costat carcassa (cooling 
water) 

T. d’entrada (ºC) 140.00 30.00 
T. de sortida (ºC) 50.00 40.00 

Pressió (bar) 70 15* 
Cabal (kg/h) 5,845 28,514* 

Calor bescanviada (kW) -326.3 
*Pressió perillosament baixa al costat carcassa i consum de cooling water excessiu. 
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7.3 Conclusions de l’estimació de utilities 
El resultat de l’estimació del consum d’utilities de la secció de la planta d’hidrotractament 

conclou que hi ha un surplus energètic de -2,439 kW, corresponent al consum net d’energia 
tèrmica aportada pels serveis auxiliars. Aquest valor s’ha obtingut considerant exclusivament 
el consum d’utilities pels bescanviadors de calor. Hi ha operacions com la del forn F-101 (que 
té com a objectiu escalfar l’oli d’oliva refinat fins a uns 250-270ºC) que estan limitades a fases 
transitòries de start-up o que directament es troben fora de l’abast del projecte. Aquestes, 
juntament amb l’stripper S-101, causarien una disminució considerable en aquest surplus 
energètic. 

Aquest valor és elevat perquè, malgrat haver-hi una necessitat per escalfar les matèries 
primes a les condicions d’operació adients, es tracta d’un procés altament exotèrmic en el qual 
el downstream del reactor d’hidrotractament té un cabal de 38,546 kg/h a 380ºC de temperatura. 
Aquest corrent ha de ser refredat considerablement i, per aquest motiu, s’ha considerat la 
possibilitat de produir vapor a partir del seu calor residual, com és el cas de l’E-104. Els 4,869 
kg/h d’aigua de caldera que requereix el bescanvi E-104 acaba sent vapor saturat a 15 bar, 
aprofitable per altres zones de la planta. A més a més, s’ha considerat canviar l’ordre dels 
bescanvis per produir més vapor i de millor qualitat i optimitzar els bescanvis plantejats (primer 
un Steam generator i després el creuament de corrents). 

El bescanviador més ineficient és l’E-106, el qual utilitza 28,514 kg/h de cooling water sense 
produir cap mena de vapor, amb un bescanvi poc òptim en termes operacionals. A causa de les 
condicions d’operació del corrent de procés (70 bar i 140ºC), se sap que és impossible produir 
vapor. Tanmateix, l´ús d’un bescanviador de calor de tubs i carcassa per aquesta aplicació no 
és el més adient. Hi ha alternatives viables com bescanviadors de plaques o aerorefrigerants 
amb aigua. 

Per maximitzar l’eficiència tèrmica i la del consum de servei auxiliars de la planta, s’han 
considerat un seguit d’alternatives per apropar el màxim possible aquest surplus energètic a 0 
kW: 

• Implementació d’una metodologia d’integració energètica de processos. Per exemple, la 
metodologia d’anàlisi pinch, on es detecten creuaments tèrmics viables entre corrents 
fredes i calentes per minimitzar l’ús de utilities externes i aprofitar el calor residual. 
Aquesta es podria fer, per exemple, amb el software ASPEN PLUS® si fos possible 
l’elaboració d’una simulació de la planta, el qual disposa de l’eina Aspen Energy 
Analyzer 

• Ajust dels set-points de les operacions unitàries per evitar extreure més calor del 
necessari i reduir el consum innecessari d’aigua de refrigeració 

• Realitzar el refredament del downstream del reactor R-101 en diferents etapes amb 
menor decrement de temperatura, per minimitzar el cabal d’aigua amb un aprofitament 
de calor més adequat. Malgrat això, aquesta aigua de caldera serveix per produir vapor 
saturat a 15 bar, útil per altres aspectes de la planta. Per altra banda, el corrent de quench 
es pot refredar en múltiples etapes per minimitzar l’ús de cooling water, però aquesta no 
s’aprofita com a vapor posteriorment. En el cas de la refrigeració del quench es pot 
considerar una tècnica diferent que aconsegueixi aquest bescanvi 
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8. FITXA D’ESPECIFICACIÓ DEL REACTOR 
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9. LLISTAT DE CANONADES 
Taula 9.1. Llistat de canonades de la primera secció del procés d’hidrotractament. 

Línia NPS 
(in) 

Gruix 
(mm) Des de Fins Fluid Estat T. Op 

(ºC) 
P. Op 
(barg) 

T. 
Diss. 
(ºC) 

P. 
Disseny 
(barg) 

SCH Material Aïllant 

P-1001 4 0 T-101 P-101 Oli Líq 50 1 75 2.5 40 S31603 Si 
P-1002A 4 1 P-101 E-101 Oli Líq 60 3 85 5 40 S31603 Si 
P-1002B 4 1 E-101 T-101 Oli Líq 60 3 85 5 40 S31603 Si 
P-1002C 4 1 E-101 T-101 Oli Líq 100 3 125 5 40 S31603 Si 
P-1003A 4 1 P-101 P-102 Oli Líq 60 3 85 5 40 S31603 Si 
P-1003B 6 21 P-102 E-102 Oli Líq 90 70 115 80 XXS S31603 Si 
P-1003C 6 21 E-102 P-1004, P-1006 Oli Líq 140 70 165 80 XXS S31603 Si 
P-1004 6 21 P-1003C F-101 Oli Líq 90 70 115 80 XXS S31603 Si 
P-1005 6 21 F-101 P-1007 Oli Líq 140 70 165 80 XXS S31603 Si 
P-1006 6 21 P-1003C P-1005 Oli Líq 140 70 165 80 XXS S31603 Si 
P-1007 6 21 P-1005, P-1006 R-101 Oli Líq 140 70 165 80 XXS S31603 Si 
P-1008 18 58 P-1007, P-10019B R-101 Oli, H2 Gas-Líq 140 70 165 80 160 S31603 Si 

P-1009A 18 43 R-101 E-102 Tot Gas-Líq 380.49 67 405.49 77 100 S31603 Si 
P-1009B 18 42 E-102 E-104 Tot Gas-Líq 290 65 315 75 100 S31603 Si 
P-1009C 16 29 E-104 HPS-101 Tot Gas-Líq 120 40 145 50 140 S31603 Si 
P-1010 4 9 HPS-101 Treatment H2O Líq 100 40 125 50 120 S31603 Si 
P-1011 4 9 HPS-101 SC-101 H2,CO Gas 100 40 125 50 120 S31603 Si 

P-1012A 6 14 HPS-101 P-103 Alcans, Propà, S y N Gas-Líq 75 40 100 50 120 S31603 Si 
P-1012B 6 14 P-103 E-105 Alcans, Propà, S y N Gas-Líq 75 40 100 50 120 S31603 Si 
P-1012C 6 14 E-105 S-101 Alcans, Propà, S y N Gas-Líq 100 40 125 50 120 S31603 Si 
P-1013 4 6 S-101 Treatment Propà, S y N Gas 100 20 125 30 120 S31603 Si 
P-1014 4 6 S-101 P-1016A, P-1015 Alcans Líq 100 20 125 30 120 S31603 Si 
P-1015 4 6 P-1014, P-1016A R-102 Alcans Líq - 20  30 120 S31603 Si 

P-1016A 2 3 S-101 P-105 Alcans Líq 100 20 125 30 120 S31603 Si 
P-1016B 2 8 P-105 E-106 Alcans Líq 140 70 165 80 80s S31603 Si 
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Taula 9.2. Llistat de canonades de la primera secció del procés d’hidrotractament. (Continuació) 

Línia NPS (in) Gruix 
(mm) Des de Fins Fluid Estat T. Op 

(ºC) 
P. Op 
(barg) 

T. Diss. 
(ºC) 

P. 
Disseny 
(barg) 

SCH Material Aïllant 

P-1016C 2 8 E-106 P-1016D, 
P-1016E Alcans Líq 50 70 75 80 80s S31603 Si 

P-1016D 2 8 P-1016C R-101 Alcans Líq 50 70 75 80 80s S31603 Si 
P-1016E 2 8 P-1016C R-101 Alcans Líq 50 70 75 80 80s S31603 Si 
P-1017 4 2 SC-101 PSA-101 H2, CO Gas - 5 - 8 40 S31603 Si 

P-1018 4 2 PSA-101 P-1019A, 
P-1020 H2 Gas - 5 - 8 40 S31603 Si 

P-1019A 4 2 P-1018, 
P-1020 C-102 H2 Gas 70 5 95 8 120 S31603 Si 

P-1019B 4 14 C-102 P-1022A, 
P-1021A H2 Gas 100 70 125 80 120 S31603 Si 

P-1020 4 2 P-1019A, 
P-1018 Treatment H2 Gas 70 5 95 8 80 S31603 Si 

P-1021A 4 - SMR 
Line C-101 H2 Gas - - - - 120 S31603 Si 

P-1021B 4 14 C-101 P-1022A, 
P-1019B H2 Gas 70 70 95 80 120 S31603 Si 

P-1022A 4 14 P-1019B, 
P-1021B E-103 H2 Gas 90 70 115 80 120 S31603 Si 

P-1022B 4 14 E-103 P-108 H2 Gas 140 70 165 80 120 S31603 Si 

 
  



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 23/135 
 

TFGEQ_2507  

 

10. LLISTAT D’INSTRUMENTACIÓ 

Taula 10.1. Llistat d’instrumentació del P&ID-101.  

Instrument Línia / 
Equip Producte Senyal Tipus 

d’unió Descripció Tipus Material Diàmetre 
(in) Fase 

T. 
Operació 

(ºC) 

P. 
Operació 

(bar) 

PT-1005 P-1008, 
P-1009A 

Oli, H2, 
Alcans, C3H8, 

CO 
AI Bridada Mesurador de pressió Piezoelèctric S31603 2 Líquid 

i gas 140 70 

TT-1007 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1008 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1009 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1010 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1011 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1012 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1013 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1014 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1015 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

TT-1016 R-101 
Oli, H2, 

Alcans, C3H8, 
CO 

AI Bridada Mesurador de 
temperatura Termorresistència S31603 2 Líquid 

i gas 380 70 

FT-1018 P-1016D H2 AI Bridada Mesurador de cabal Coriolis S31603 2 Gas 50 70 
FT-1019 P-1016E H2 AI Bridada Mesurador de cabal Coriolis S31603 3 Gas 50 70 



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 24/135 
 

TFGEQ_2507  

 

 
Taula 10.2. Llistat d’instrumentació del P&ID-101. (Continuació)  

Instrument Línia / 
Equip Producte Senyal Tipus 

d’unió Descripció Tipus Material Diàmetre 
(in) Fase 

T. 
Operació 

(ºC) 

P. Operació 
(bar) 

FT-1004 P-1003B Olis AI Bridada Mesurador 
de cabal Coriolis S31603 3 Líquid 90 70 

JT-1002 MP-102 - AI - Mesurador 
de potència - - 2 - - - 

FFC-1000 - - - - Feedforward 
calculator - - - - - - 

FC-1004 P-1007 - AI - Regulador 
de cabal - - - - - - 

FC-1018 P-1016D - AI - Regulador 
de cabal - - - - - - 

FC-1019 P-1016E - AI - Regulador 
de cabal - - - - - - 

PC-1005 P-1022B, 
P-1009A - AI - Regulador 

de pressió - - - - - - 

JC-1003 MP-102 - AI - Regulador 
de potència - - - - - - 
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11. SISTEMA D’ENCLAVAMENTS 

En aquest capítol s’expliquen els diferents enclavaments (interlocks) que s’han implementat a 
partir de l’anàlisi Hazop per garantir la seguretat del procés i la integritat de la planta. Un enclavament 
és un sistema de control automàtic que evita condicions d’operació no desitjades o perilloses, aturant 
o modificant el funcionament dels equips quan es compleixen certes condicions preestablertes. 
Aquest sistema d’enclavaments està directament relacionat amb el Hazop mencionat, el qual s’ha 
elaborat a partir del P&ID del reactor d’hidrotractament (apartat 12). No engloba tota la secció del 
disseny conceptual de la planta d’hidrotractament. 

El primer enclavament s’activa quan, per qualsevol raó, apareixen productes intermedis que no 
acaben de reaccionar i poden obturar el reactor, fent augmentar la pressió amb una possibilitat de 
ruptura catastròfica. En aquests casos s’activa l’enclavament i, si aquest és insuficient per alleujar 
l’alta pressió dintre el reactor i des de sala de control ja no es pot fer res per revertir la situació, 
entrarien en funcionament les PSV dissenyades. Aquest enclavament aturarà el bombeig d’oli i obrirà 
la línia de neteja from product que s’emportarà tots els intermedis del reactor i, un cop surtin de 
l’stripper, aniran a parar a un tanc de productes off-spec. 

El segon cas s’activa en detectar-se una temperatura superior a la permesa a l’interior del reactor 
(al voltant dels 400ºC), podent arribar a un risc de runaway tèrmic. Com a mesura de seguretat, el 
sistema compta amb un enclavament SIL 3, el qual limita el flux de combustible al forn, talla 
directament l’entrada de reactius al reactor o fa saltar els sistemes de quench en funció de la gravetat. 
Igual que anteriorment, una PSV allibera la pressió que pugui aparèixer pel fet de l'augment de la 
temperatura. A l’annex E es mostra la taula de l’anàlisi Hazop realitzat per la zona del reactor R-101, 
corresponent al P&ID-101. 
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12. DIAGRAMA DE CANONADES I INSTRUMENTACIÓ DEL REACTOR D’HIDROTRACTAMENT 

 
Figura 12.1. Nomenclatura del diagrama de canonades i instrumentació del reactor d’hidrotractament. 
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Figura 12.2. Diagrama de canonades i instrumentació (P&ID) del reactor d’hidrotractament. 
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A. MODELITZACIÓ DEL REACTOR D’HIDROTRACTAMENT 

Al llarg d’aquest capítol es desglossen els diferents passos seguits per a simular i modelitzar 
el reactor d’hidrotractament d’olis vegetals per a la producció de biocombustibles. Aquesta 
modelització s’ha realitzat mitjançant el software MATLAB® i té l’objectiu d’implementar un 
model donat[16] del món científic cap al món de l’enginyeria. 

La modelització del reactor comprèn la validació del model conegut amb un reactor batch, 
per observar el comportament de les cinètiques, posteriorment, la transformació al model 
desitjat (PBR) amb els ajusts necessaris, la implementació del balanç d’energia i l’ús 
d’estratègies de control de la temperatura a l’interior del reactor. 

L’esquema de reaccions que succeeix a l’interior del reactor d’hidrotractament és el següent: 
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Figura A.1. Esquema de reaccions emprat per la modelització del reactor. S’assumeix una 

selectivitat 2:1 per a la ruta de l’aigua respecte la ruta del CO. 
En comparació amb l’esquema de reaccions present a l’article[16], s’han plantejat un parell 

de modificacions: 

• El primer pas de l’esquema és la hidrogenació de les olefines que conté el triglicèrid 

• Posteriorment, la ruptura d’aquest triglicèrid per mitjà d’hidrogen, obté les 3 cadenes de 
l’àcid gras i propà com a subproducte 

La nomenclatura emprada al llarg del capítol per les diferents espècies presents en l’esquema 
de reaccions és la següent: 
 OLE: olefines (triglicèrid amb olefines) – Trioleïna 
 TG: triglicèrid (triglicèrid sense olefines) – Triestearina 
 C3H8: propà 
 A / SA: àcid gras – Àcid esteàric 
 B: aldehid gras – Octadecanal 
 C: alcà amb n-1 carbonis – Heptadecà 
 D: alcohol gras – Octadecanol 
 E: alcà amb n carbonis – Octadecà 
 H2: hidrogen 
 H2O: aigua 
 CO: monòxid de carboni 
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A.1 Validació del model conegut 
Per poder modelitzar el reactor, primerament s’ha comprovat el correcte funcionament del 

model emprat com a base, utilitzant un model batch amb les cinètiques obtingudes 
experimentalment al mateix. Cal mencionar que, per aquesta validació, s’ha utilitzat l’esquema 
de reaccions del model[16] (no l’esquema de la Figura A.1).  

Les condicions d’operació s’esmenten a la Taula A.1. 
Taula A.1. Condicions d’operació per la simulació de la validació del model. 

Temperatura 
(K) 

Pressió 
(bar) CA0 (M) CB0 (M) CC0 (M) CD0 (M) CE0 (M) 

613 30 0.0625 0 0 0.015 0 

Les constants de velocitat emprades es mostren a la Taula A.2. 
Taula A.2. Paràmetres cinètics emprats per la simulació de la validació del model. 

k1 (s-1*Pa-1) k2 (s-1) k3 (s-1*Pa-1) k4 (s-1) k_equilibri 
37.3*10-12 29.17 10-6 9.17*10-5 905.6 

El resultat obtingut a la simulació es mostra a Figura A.2. 

 
Figura A.2. Concentració molar dels compostos al llarg del temps. 
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Figura A.3. Conversió assolida respecte l’àcid gras en la simulació batch. 

En comparació amb els resultats obtinguts pels autors de l’article[16], s’observa que el model 
batch implementat amb MATLAB® es comporta d’una manera similar a aquests resultats. 
Observant la línia de color blau (àcid gras) de la Figura A.2 i la conversió assolida respecte 
aquest a la Figura A.3, es pot comparar la conversió assolida amb la bibliografia. La conversió 
de triglicèrids assoleix el 100%, d’igual forma que a l’article, encara que hi ha una lleugera 
diferència en la velocitat que aquesta s’assoleix. S’ha considerat que el model funciona 
adequadament i s’ha procedit amb la modelització del reactor. 
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A.2 Disseny del reactor amb flux continu 
A continuació, s’ha modelitzat l’esquema fent ús d’equacions de disseny d’un reactor de 

flux pistó empacat (PBR). Aquesta modelització és isotèrmica i la massa límit de catalitzador 
són 100 tones. La producció anual fixada és de 200,000 tones d’heptadecà (C) i octadecà (E). 
El balanç de matèria del reactor segueix l’expressió A.1. 

𝑑𝑑𝐹𝐹𝑖𝑖
𝑑𝑑𝑑𝑑

= 𝑣𝑣𝑖𝑖 ∙ 𝑟𝑟𝑖𝑖 (E-A.1) 

En aquest pas de la modelització, s’implementen totes les espècies presents en l’esquema de 
reacció (no només A, B, C, D i E) i es fixa la temperatura i la pressió d’operació a uns valors 
adequats. El mètode d’integració numèrica escollit és Runge-Kutta de quart ordre (RK4). 

A la Taula A.3 es mostren les condicions d’operació inicials i la Taula A.4 mostra les 
cinètiques emprades per la simulació del reactor PBR, on “A” és el factor pre-exponencial i 
“Ea” és l’energia d’activació amb unitats de J/mol. 
Taula A.3. Condicions d’operació inicials per la simulació del model PBR. 

Temperatura (K) Pressió (bar) Cabal inicial 
d’olefines (mol/s) 

Cabal inicial 
d’hidrogen (mol/s) 

633 70 9.38 200 

Taula A.4. Constants cinètiques emprades per la simulació del model PBR. 
Hidrogenació 

d’olefines 
Hidrogenació 

triglicèrids Reacció 1 Reacció 2 Reacció 3 Reacció 4 

Factor pre-exponencial (A) 
10-5 5*10-5 1.92*10-4 1.67*109 1.61*102 3.62*108 

Energia d’activació (Ea) J/mol 
30,000 50,000 79,900 90,700 84,800 152,700 

Els resultats obtinguts de la simulació es mostren a la Figura A.4 i Figura A.5, on s’observen 
els cabals molars de tots els compostos al llarg del reactor PBR. 

 
Figura A.4. Cabals molars al llarg del reactor PBR (excepte H2).  



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 35/135 
 

TFGEQ_2507  

 

 
Figura A.5. Cabal molar d’hidrogen al llarg del reactor PBR. 

Observant la Figura A.4, es pot concloure ràpidament que la conversió de l’àcid esteàric és 
molt baixa, tot i haver fixat un límit considerablement elevat de 100 tones de catalitzador. 
Aquest resultat pot deure en part a què el temps de reacció necessari obtingut pel model batch 
és ja més elevat que l’experimental reportat. Per altra banda, canviar el sistema catalític a un 
esquema de procés de llit fix pot resultar en les diferències en reactivitat que s’observen en les 
corbes de conversió de la Figura A.4. La resposta a aquesta hipòtesi és senzilla: calcular el 
temps de residència a l’interior del PBR i comparar el resultat amb el temps de reacció al reactor 
batch. 

𝜏𝜏 =
𝑉𝑉ú𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡

𝑄𝑄𝑣𝑣
=

90.74 𝑚𝑚3

35.60 𝑚𝑚3/ℎ
= 2.55 ℎ𝑜𝑜𝑜𝑜𝑜𝑜𝑜𝑜 = 𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏𝟏 𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎𝒎 (E-A.2) 

El temps de reacció necessari per assolir gairebé el 100% de conversió al model batch 
anterior és d’uns 360 minuts, mentre que el temps de residència del model PBR és de 153 
minuts. A partir d’aquesta comparació, es pot concloure que el catalitzador necessita ser 
modificat si es vol complir la producció anual de 200 kTA. És per això que les constants de 
velocitat de les reaccions (excepte les dues primeres) es multipliquen per 10. Aquest ajust té 
com a objectiu traslladar el sistema catalític de baix desenvolupament tecnològic de l’article, al 
camp de l’enginyeria d’aquest treball, modificant les capacitats del catalitzador i permetent 
portar a terme la reacció en un entorn realista. Per aquest motiu, el catalitzador considerat a la 
simulació hauria de ser millorat i optimitzat per tal de fer-lo servir en un hidrotractament a 
escala industrial. Amb aquest ajust implementat, els cabals molars actualitzats es mostren a la 
Figura A.6 i a la Figura A.7. 
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Figura A.6. Cabals molars actualitzats al llarg del reactor PBR (excepte H2). 

 
Figura A.7. Cabal molar d’hidrogen actualitzat al llarg del reactor PBR. 

Amb els valors de les constants multiplicats per 10, s’observa que la conversió assolida és 
total, obtenint la producció fixada per l’heptadecà (C) i octadecà (E). En comparació amb els 
resultats obtinguts anteriorment pel model batch, és visible la similitud en els perfils dels 
compostos i es pot concloure que és possible la simulació del reactor per un model de flux pistó 
empacat amb el límit de 100 tones de catalitzador, gràcies a l’ajust de les constants cinètiques. 
Tanmateix, s’observa que les dues primeres reaccions (hidrogenació d’olefines i, seguidament, 
triglicèrids) ocorren en un instant molt curt de temps, a diferència de la resta de reaccions. 
Aquest aspecte és d’alta rellevància per a la secció següent, on s’implementa el balanç d’energia 
i on es veu l’exotermicitat d’aquestes reaccions. 
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A.3 Implementació del balanç d’energia al reactor 
S’ha procedit a la simulació del reactor PBR no-isotèrmic, on és necessari implementar el 

balanç d’energia per simular una situació més realista, que no pas la d’un model isotèrmic. Es 
tracta d’un reactor adiabàtic, on la calor produïda a l’interior del reactor no interacciona amb 
l’exterior. Per fer això, s’han cercat les capacitats calorífiques dels compostos presents en 
l’esquema de reaccions, i la temperatura ara és una variable, no una constant. Seguidament, és 
important determinar les entalpies de reacció de cadascuna de les reaccions del model. Aquest 
càlcul es porta a terme seguint el mètode de les energies d’enllaç, segons l’expressió A.3. 

∆𝐻𝐻𝑟𝑟 = �𝐸𝐸𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒ç𝑜𝑜𝑜𝑜 𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡𝑡 −�𝐸𝐸𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒ç𝑜𝑜𝑜𝑜 𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓𝑓 (E-A.3) 

Taula A.5. Valors de les entalpies de la reacció. 
Reacció Entalpia (kJ/mol) 

Reacció 1 -366 
Reacció 2 -237 
Reacció 3 -237 
Reacció 4 -59.0 
Reacció 5 -118 
Reacció 6 -158 

A partir de les dades de la Taula A.6, es pot concloure que l’esquema de reaccions és 
altament exotèrmic. Un cop conegudes les entalpies de reacció i les capacitats calorífiques dels 
compostos, s’ha implementat el balanç d’energia a la simulació. Amb l’expressió A.3, s’ha 
determinat l’increment de temperatura resultant de les reaccions al llarg del reactor PBR. 

∆𝑇𝑇𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟 [𝐾𝐾] = −
∑𝐻𝐻𝐻𝐻𝑖𝑖 × 𝑟𝑟𝑖𝑖
∑𝐹𝐹𝑗𝑗 × 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑗𝑗

=
(𝐽𝐽/𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 × 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚/𝑠𝑠)

�𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑠𝑠 × 𝐽𝐽
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝐾𝐾�

 (E-A.4) 

Aquesta equació es defineix com una nova equació diferencial a la integració numèrica, 
introduïda al software segons l’expressió A.4. D’aquesta manera, es calcula l’increment de 
temperatura a causa de les reaccions en una secció diferencial del llit, i al llarg de tot el reactor 
PBR, sent sempre un increment positiu perquè totes les reaccions són exotèrmiques. 

𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

= −
∑𝐻𝐻𝐻𝐻𝑖𝑖 · 𝑟𝑟𝑖𝑖
∑𝐹𝐹𝑗𝑗 · 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑗𝑗

 (E-A.5) 

On: 

• 
𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

  és la variació de temperatura respecte la massa de catalitzador. 

• ∆𝐻𝐻𝐻𝐻𝑖𝑖 és la entalpia de reacció (J/mol) de la reacció i. 

•  𝑟𝑟𝑖𝑖  és la velocitat de reacció (mol/s) per a la reacció i. 

•  𝐹𝐹𝑗𝑗 és el cabal molar de l’espècie j (mol/s). 

• 𝐶𝐶𝑝𝑝,𝑗𝑗 és la capacitat calorífica de l’espècie j (J/mol·K). 

A continuació, a la Taula A.6 es mostren les condicions d’operació inicials per aquesta 
simulació i les constants cinètiques són idèntiques a les mostrades a l’apartat A.2. 
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Taula A.6. Condicions d’operació inicials pel model PBR amb el balanç d’energia. 
Temperatura 
d’entrada (K) Pressió (bar) Cabal d’olefines 

inicial (mol/s) 
Cabal d’hidrogen 

inicial (mol/s) 
373.15 70 9.38 120 

Seguidament, es mostren els resultats obtinguts per la simulació del reactor PBR amb la 
implementació del balanç d’energia. Es mostren els cabals de tots els compostos (excepte 
l’hidrogen), el cabal d’hidrogen i la temperatura al llarg del reactor a la Figura A.8, Figura A.9 
i Figura A.10, respectivament. 

 
Figura A.8. Cabals molars dels compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR amb la 

implementació del balanç d’energia. 

 
Figura A.9. Cabal molar d’hidrogen al llarg del reactor PBR amb la implementació del balanç 

d’energia. 
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Figura A.10. Temperatura al llarg del reactor PBR amb la implementació del balanç 

d’energia. 
Tal i com s’ha previst durant la simulació de l’apartat A.2 (model isotèrmic), la temperatura 

del reactor augmenta de forma sobtada a la secció inicial, arribant a assolir un valor de 724K 
(450ºC) a la sortida del mateix. Un aspecte molt important a tenir en compte és la temperatura 
a la que succeeix la degradació dels lípids, la qual es troba al voltant dels 400ºC normalment. 

Als resultats s’observa que la massa de catalitzador total no és de 100 tones, ja que degut a 
les altes temperatures de procés, la conversió total s’assoleix abans, tot i no ser temperatures de 
procés vàlides. La temperatura a l’interior del reactor arriba a la temperatura de degradació dels 
lípids molt ràpidament i és evident que es necessiten mesures per controlar-la. Malgrat això, es 
compleix l’objectiu d’aquest pas, el qual és implementar correctament el balanç d’energia a la 
simulació del reactor PBR. 
  



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 40/135 
 

TFGEQ_2507  

 

A.4 Estratègies de control de temperatura a l’interior del reactor 
La modelització del reactor d’hidrotractament ha conclòs amb la implementació 

d’estratègies de control per mantenir la temperatura del reactor per sota de la temperatura de 
degradació dels lípids, esmentada anteriorment, la qual es troba al voltant dels 400ºC 
generalment. És per això que es fixa la temperatura màxima de la simulació als 380ºC, evitant 
conservadorament l’escenari de degradació dels reactius. 

Per abaixar la temperatura a l’interior del reactor s’han considerat 3 alternatives viables per 
la simulació i pel procés: 

1. Injecció d’hidrogen fred (quench) en una o més parts del reactor PBR 
2. Injecció del producte fred (quench) en una o més parts del reactor PBR 
3. Recirculació de producte a l’entrada del reactor PBR per reduir les concentracions i, per 

tant, les velocitats de reacció 
Després d’una prova curta, es descarta la primera alternativa ja que la capacitat calorífica de 

l’hidrogen és molt petita i es necessita addicionar una quantitat molt alta per abaixar 
suficientment la temperatura, sent inviable la seva implementació. La segona alternativa ofereix 
una refrigeració adequada, ja que la capacitat calorífica dels productes (heptadecà i octadecà) 
són elevades i no requereix un cabal de quench alt. La tercera alternativa funciona 
adequadament, però, després de diverses proves, s’ha observat que no és necessària la 
recirculació a l’entrada, ja que la segona alternativa pot complir la seva funció per sí mateixa, 
es simplifica el procés de reacció i evita un possible sobredimensionament del volum del 
reactor. 

Per tant, es decideix que la temperatura del reactor PBR es controla amb injeccions fredes 
dels productes principals del procés. Per implementar aquesta modificació al model, s’ha de 
recalcular la nova temperatura resultant d’afegir certa quantitat de quench a certa temperatura 
d’entrada, a les zones del llit que requereixin aquesta refrigeració. Donat un punt concret 
d’entrada del quench, aquest càlcul es porta a terme segons l’expressió A.5, recalculant la nova 
temperatura del fluid, assumint una estabilització de temperatura quasi instantània. 

𝑇𝑇𝑛𝑛𝑛𝑛𝑛𝑛𝑛𝑛 = −
�∑𝐹𝐹𝑗𝑗 · 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑗𝑗 · 𝑇𝑇𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎� + �𝐹𝐹𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞ℎ · 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞ℎ · 𝑇𝑇𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞ℎ�

�∑𝐹𝐹𝑗𝑗 · 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑗𝑗� + �𝐹𝐹𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞ℎ · 𝐶𝐶𝐶𝐶𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞𝑞ℎ�
 (E-A.6) 

Seguidament, es decideix en quin moment, quina quantitat i a quina temperatura injectar 
aquest quench per assolir la producció anual sense passar de la temperatura màxima a l’interior 
del reactor (380ºC o 653.15K). A la Taula A.7 es mostren les condicions d’injecció d’aquests 
quench. A l’apartat A.5 es mostra una anàlisi de sensibilitat, en la qual s’observa el 
comportament de diferents paràmetres, entre ells, les condicions d’injecció de quench (s’explica 
la raó d’aquestes condicions d’injecció de quench). 
Taula A.7. Condicions d’injecció dels quench. 

Nº quench Cabal de quench 
(mol/s) 

Temperatura del 
quench 

Temperatura 
màxima del 
reactor (K) 

Secció del 
reactor (ton. 

cat.) 

1 1.34 mol/s C + 
2.66 mol/s E 323.15 648.15 27.8 

2 0.84 mol/s C + 
1.66 mol/s E 323.15 653.15 40.7 

La forma en la que s’ha simulat la injecció dels quench és la següent:  
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• Es defineix un vector de temperatures màximes del reactor PBR [648.15 i 653.15K] i un 
altre vector de cabals de quench [4 i 2.5 mol/s]. Els valors fixats del vector de 
temperatura es defineixen properes al llindar de la degradació dels lípids i en ordre 
ascendent, perquè la segona injecció de quench comporta el risc de desaccelerar massa 
l’activitat catalítica, evitant assolir el 100% de la conversió. Els valors del vector de cabal 
de quench es fixen a uns valors intermedis als observats com a excessius o insuficients 
durant l’anàlisi de sensibilitat: una injecció d’1 mol/s és insuficient per reduir la 
temperatura i una injecció de 10 mol/s ofega excessivament la reacció, resultant en una 
operació no viable industrialment. 

• Quan la temperatura del reactor assoleix el valor de la posició 1 del vector de 
temperatures, s’injecta el cabal de quench igual al valor de la posició 1 de l’altre vector. 
Per exemple, en aquest cas, quan la temperatura del reactor arriba als 648.15K, s’injecten 
4 mol/s de la mescla C + E provinent de l’stripper a 323.15K, corrent 16C de procés (la 
temperatura a la que s’injecta el quench és fixa i s’ha estudiat amb detall a l’anàlisi de 
sensibilitat posterior). 

• La injecció del quench provoca una baixada de temperatura sense evitar que les reaccions 
s’aturin i la temperatura a l’interior del reactor pugui remuntar. Seguint el mateix criteri, 
s’injecta el segon quench. 

A continuació, es mostren diferents taules amb les condicions inicials de la simulació del 
reactor PBR amb la implementació d’estratègies de control de temperatura. A la Taula A.8 es 
mostren les condicions d’operació del reactor i els cabals molars inicials. La condició d’injecció 
dels diferents quench es mostra a la Taula A.7 anterior. 
Taula A.8. Condicions d’operació inicials per la simulació del reactor amb injecció de quench. 

Temperatura 
d’entrada (K) Pressió (bar) Cabal inicial 

d’olefines (mol/s) 
Cabal inicial 

d’hidrogen (mol/s) 
413.15 70 9.38 400 

Amb aquestes condicions d’operació, els resultats de la simulació obtinguts es mostren a 
continuació. Es mostren els cabals dels diferents compostos (excepte H2), el cabal d’hidrogen i 
la temperatura al llarg del reactor a la Figura A.11, Figura A.12 i Figura A.13, respectivament. 

 
Figura A.11. Cabals dels compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la simulació 

amb estratègies de control de temperatura. 
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Figura A.12. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb estratègies de 

control de temperatura. 

 
Figura A.13. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb estratègies de control 

de temperatura. 
A partir dels resultats obtinguts, es poden extreure vàries conclusions: no s’assoleix en cap 

moment la temperatura de degradació dels lípids, es compleix la producció fixada de 200 kTA 
i el cabal molar necessari per les injeccions de quench és viable econòmicament i 
industrialment. A més a més, no hi ha àcid esteàric ni octadecanol a la sortida del reactor, 
aspecte molt important de cara a la següent etapa de l’hidrotractament: el reactor 
d’isomerització. Per tant, s’ha donat per finalitzada la simulació i s’ha portat a terme una anàlisi 
de sensibilitat per determinar i justificar les condicions d’operació més adequades pel reactor 
PBR.  
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A.5 Anàlisi de sensibilitat del reactor d’hidrotractament 
Després de finalitzar la simulació i modelització del reactor, s’ha portat a terme una anàlisi 

de sensibilitat de diferents paràmetres del reactor d’hidrotractament d’olis vegetals. S’ha 
analitzat l’impacte que té la modificació de diferents paràmetres en la producció i temperatura 
a la sortida del reactor (la qual és usualment la temperatura màxima). Els paràmetres modificats 
es llisten a continuació: 
 Cabal d’injecció de quench 
 Temperatura d’injecció de quench 
 Temperatura d’alimentació al reactor PBR 
 Cabal d’hidrogen d’alimentació al reactor PBR 
Tanmateix, les variables tabulades són les següents: 

• Cabals de tots els compostos a la sortida del reactor PBR 

• Temperatura màxima assolida en el reactor PBR 
Abans de començar a analitzar l’impacte de les variables mencionades, a la Taula A.9 es 

mostren els valors base a partir dels quals s’extreuen conclusions. Aquests valors són els 
considerats òptims pel reactor i són els que es comparen amb tots els resultats de l’anàlisi de 
sensibilitat. 
Taula A.9. Valors base òptims dels paràmetres modificats en l’anàlisi de sensibilitat. 

Cabal d’injecció de 
quench (mol/s) 

Temperatura 
d’injecció de quench 

(K) 

Temperatura 
d’alimentació al 

reactor (K) 

Cabal d’hidrogen a 
l’alimentació (mol/s) 

6.5 323.15 413.15 400 

Taula A.10. Valors base òptims de les variables tabulades en l’anàlisi de sensibilitat. 
Variable tabulada Valor 

Cabal de sortida d’olefines (OLE) 0.00 mol/s 
Cabal de sortida de triglicèrids (TG) 0.00 mol/s 

Cabal de sortida de propà (C3H8) 9.38 mol/s 
Cabal de sortida d’àcid esteàric (SA) 0.00 mol/s 
Cabal de sortida d’octadecanal (B) 0.00 mol/s 
Cabal de sortida d’heptadecà (C) 12.65 mol/s 

Cabal de sortida d’octadecanol (D) 0.05 mol/s 
Cabal de sortida d’octadecà (E) 21.94 mol/s 
Cabal de sortida d’hidrogen (H2) 278.15 mol/s 
Cabal de sortida d’aigua (H2O) 46.83 mol/s 

Cabal de sortida de monòxid de carboni (CO) 9.40 mol/s 
Temperatura màxima del reactor 653.64 K 

A.5.1 Cabal d’injecció de quench 
S’analitza l’efecte que té el cabal d’injecció de quench en la producció i la temperatura 

màxima del reactor. El cabal molar total de quench és 6.5 mol/s, així que s’analitza l’impacte 
que té utilitzar ± 1 mol/s i ± 2 mol/s. Per tant, es mostren els cabals de sortida i la temperatura 
màxima del reactor per cabals de quench de 4.5, 5.5, 7.5 i 8.5 mol/s a la Taula A.11. A més a 
més, es mostren els cabals de tots els compostos (excepte H2), el cabal d’hidrogen i la 
temperatura al llarg del reactor PBR pels 4 experiments, des de la Figura A.14 fins la Figura 
A.25. 
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Taula A.11. Efecte de la variació del cabal de quench (considerant la suma dels dos corrents de 
quench) en els cabals de sortida i temperatura. 

Cabals finals i 
temperatura 

màxima 

4.5 mol/s de 
quench 

5.5 mol/s de 
quench 

7.5 mol/s de 
quench 

8.5 mol/s de 
quench 

Olefines 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Triglicèrids 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 

Propà 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 
Àcid esteàric 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Octadecanal 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Heptadecà 11.66 mol/s 12.16 mol/s 13.14 mol/s 13.64 mol/s 

Octadecanol 0.00 mol/s 0.01 mol/s 0.18 mol/s 0.41 mol/s 
Octadecà 20.98 mol/s 21.48 mol/s 22.32 mol/s  22.59 mol/s 
Hidrogen 278.13 mol/s 278.12 mol/s 278.27 mol/s 278.49 mol/s 

Aigua 46.87 mol/s 46.87 mol/s 46.71 mol/s 46.48 mol/s 
Monòxid de 

carboni 9.41 mol/s 9.41 mol/s 9.39 mol/s 9.39 mol/s 

Temperatura 
màxima del 

reactor 
665.65 K 659.51 K 653.15 K 653.15 K 

Resultat No apte No apte Apte Apte 

 
Figura A.14. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 4.5 mol/s de quench. 
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Figura A.15. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 4.5 mol/s de 

quench. 

 
Figura A.16. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 4.5 mol/s de quench. 
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Figura A.17. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 5.5 mol/s de quench. 

 
Figura A.18. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 5.5 mol/s de 

quench. 
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Figura A.19. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 5.5 mol/s de quench. 

 
Figura A.20. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 7.5 mol/s de quench. 
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Figura A.21. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 7.5 mol/s de 

quench. 

 
Figura A.22. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 7.5 mol/s de quench. 
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Figura A.23. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 8.5 mol/s de quench. 

 
Figura A.24. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 8.5 mol/s de 

quench. 
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Figura A.25. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 7.5 mol/s de quench. 

A partir dels resultats obtinguts, es pot concloure que utilitzar 4.5 i 5.5 mol/s de quench no 
és suficient per refrigerar adequadament el reactor per sota de la temperatura de degradació dels 
lípids i, per tant, els experiments no són aptes. Per altra banda, utilitzar 7.5 i 8.5 mol/s de quench 
és correcte, però innecessari, ja que el cabal de sortida d’octadecanol (D) és més elevat, resultant 
en experiments menys òptims (ja que el cabal d’àcid gras i alcohol gras ha de ser el mínim 
possible). 
A.5.2 Temperatura d’injecció de quench 

S’analitza l’impacte que té la temperatura d’injecció del quench sobre la producció i la 
temperatura màxima del reactor. La temperatura d’injecció és 323.15K, així que s’analitza 
l’efecte de variar la temperatura ± 10K i ± 20K. Com que els compostos utilitzats en el quench 
són els productes, heptadecà i octadecà, aquests s’han d’injectar per sobre del seu punt de fusió, 
21 i 28 ºC, respectivament. És per això que s’escull aquest rang de temperatures. Per tant, es 
mostren els cabals de sortida i temperatura màxima del reactor per temperatures d’injecció de 
303.15K, 313.15K, 333.15K i 343.15K a la Taula A.12. A més a més, es mostren els cabals de 
tots els compostos (excepte H2), el cabal d’hidrogen i la temperatura al llarg del reactor PBR 
pels 4 experiments, des de la Figura A.26 fins la Figura A.37. 
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Taula A.12. Efecte de la variació de temperatura quench en els cabals de sortida i temperatura.  
Cabals finals i 
temperatura 

màxima 
303.15 K 313.15 K 333.15 K 343.15 K 

Olefines 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Triglicèrids 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 

Propà 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 
Àcid esteàric 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Octadecanal 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Heptadecà 12.65 mol/s 12.65 mol/s 12.66 mol/s 12.65 mol/s 

Octadecanol 0.08 mol/s 0.07 mol/s 0.04 mol/s 0.03 mol/s 
Octadecà 21.91 mol/s 21.93 mol/s 21.95 mol/s 21.96 mol/s 
Hidrogen 278.18 mol/s 278.16 mol/s 278.14 mol/s 278.13 mol/s 

Aigua 46.80 mol/s 46.82 mol/s 46.84 mol/s 46.85 mol/s 
Monòxid de 

carboni 9.40 mol/s 9.40 mol/s 9.40 mol/s 9.40 mol/s 

Temperatura 
màxima del 

reactor 
653.15 K 653.15 K 654.83 K 656.02 K 

Resultat Apte Apte Apte Apte 

 
Figura A.26. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 303.15K de temperatura d’injecció quench. 
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Figura A.27. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 303. 15K de 

temperatura d’injecció quench. 

 
Figura A.28. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 303.15K de 

temperatura d’injecció quench. 
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Figura A.29. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 313.15K de temperatura d’injecció quench. 

 
Figura A.30. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 313.15K de 

temperatura d’injecció quench. 
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Figura A.31. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 313.15K de 

temperatura d’injecció quench. 

 
Figura A.32. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 333.15K de temperatura d’injecció quench. 



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 55/135 
 

TFGEQ_2507  

 

 
Figura A.33. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 333.15K de 

temperatura d’injecció quench. 

 
Figura A.34. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 333.15K de 

temperatura d’injecció quench. 
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Figura A.35. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 343.15K de temperatura d’injecció quench. 

 
Figura A.36. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 343.15K de 

temperatura d’injecció quench. 
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Figura A.37. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 343.15K de 

temperatura d’injecció quench. 
A partir dels resultats obtinguts, es pot concloure que la temperatura d’injecció quench té 

més marge de treball que el cabal del mateix. Malgrat això, injectar a 333.15K i 343.15K fa que 
la temperatura màxima s’apropi massa a la temperatura de degradació dels lípids i injectar a 
303.15K i 313.15K resulta en una producció lleugerament menor. Per tant, la temperatura 
òptima per injectar el quench és 323.15K. Tanmateix, es pot concloure que no és necessari 
refrigerar aquests quench a una temperatura propera a l’ambient, ja que l’efecte no és rellevant. 
Aquest aspecte estalvia costos operacionals i evita sobredimensionar les etapes de refrigeració 
dels productes finals, reduint el consum d’utilities. 
A.5.3 Temperatura d’alimentació al reactor PBR 

S’analitza l’efecte que té la temperatura d’alimentació a l’entrada del reactor sobre els cabals 
de sortida i la temperatura màxima assolida al mateix. La temperatura d’alimentació és de 
413.15K, per tant, s’analitza l’impacte que té alimentar a ± 20K i ± 40K. Es mostren els cabals 
de sortida i temperatura màxima del reactor per temperatures d’alimentació de 373.15K, 
393.15K, 433.15K i 453.15K a la Taula A.13. A més a més, es mostren els cabals de tots els 
compostos (excepte H2), el cabal d’hidrogen i la temperatura al llarg del reactor PBR, des de la 
Figura A.38 fins la Figura A.49. 
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Taula A.13. Efecte del canvi de temperatura d’alimentació en els cabals de sortida i temperatura. 
Cabals finals i 
temperatura 

màxima 
373.15 K 393.15 K 433.15 K 453.15 K 

Olefines 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Triglicèrids 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 

Propà 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 
Àcid esteàric 1.43 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Octadecanal 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Heptadecà 8.40 mol/s 11.18 mol/s 12.83 mol/s 12.98 mol/s 

Octadecanol 12.90 mol/s 0.63 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Octadecà 5.41 mol/s 20.33 mol/s 21.28 mol/s 21.66 mol/s 
Hidrogen 293.30 mol/s 278.30 mol/s 278.45 mol/s 278.76 mol/s 

Aigua 32.12 mol/s 46.46 mol/s 46.70 mol/s 46.55 mol/s 
Monòxid de 

carboni 8.40 mol/s 9.18 mol/s 9.58 mol/s 9.73 mol/s 

Temperatura 
màxima del 

reactor 
626.04 K 650.68 K 670.62 K 687.50 K 

Resultat No apte Apte No apte No apte 

 
Figura A.38. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 373.15K de temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.39. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 373.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.40. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 373.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.41. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 393.15K de temperatura d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.42. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 393.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.43. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 393.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.44. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 433.15K de temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.45. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 433.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.46. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 433.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.47. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 453.15K de temperatura d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.48. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 453.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 
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Figura A.49. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 453.15K de 

temperatura d’alimentació al reactor. 
A partir dels resultats obtinguts, es pot concloure que no hi ha molt marge de treball en quant 

a la temperatura de l’alimentació del reactor PBR. Disminuir més de 20 graus la temperatura 
d’alimentació causa que la producció sigui molt baixa i augmentar aquesta temperatura causa 
que sigui més fàcil arribar a la degradació dels lípids. Per tant, alimentar a 413.15K és un balanç 
adient entre conversió de triglicèrids i control de temperatura a l’interior del reactor PBR. 
A.5.4 Cabal d’hidrogen a l’alimentació del reactor PBR 

S’analitza l’efecte que té el cabal d’hidrogen a l’alimentació del reactor PBR sobre la 
producció i la temperatura màxima assolida del mateix. El cabal d’hidrogen alimentat és de 400 
mol/s, per tant, s’analitza l’impacte que té alimentar cabals d’hidrogen de ± 50 mol/s i ± 100 
mol/s. Es mostren els cabals de sortida i la temperatura màxima del reactor per cabals 
d’hidrogen de 300, 350, 450 i 500 mol/s a la Taula A.14. A més a més, es mostren els cabals 
de tots els compostos (excepte H2), el cabal d’hidrogen i la temperatura al llarg del reactor PBR, 
des de la Figura A.50 fins la Figura A.61. 
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Taula A.14. Efecte del canvi de cabal d’alimentació d’H2 en els cabals de sortida i temperatura.  
Cabals finals i 
temperatura 

màxima 
300 mol/s 350 mol/s 450 mol/s 500 mol/s 

Olefines 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Triglicèrids 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 

Propà 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 9.38 mol/s 
Àcid esteàric 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Octadecanal 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.00 mol/s 
Heptadecà 13.04 mol/s 12.82 mol/s 12.50 mol/s 11.13 mol/s 

Octadecanol 0.00 mol/s 0.00 mol/s 0.24 mol/s 0.15 mol/s 
Octadecà 21.60 mol/s 21.82 mol/s 21.90 mol/s 20.86 mol/s 
Hidrogen 178.89 mol/s 228.45 mol/s 328.05 mol/s 377.71 mol/s 

Aigua 46.49 mol/s 46.71 mol/s 46.79 mol/s 47.00 mol/s 
Monòxid de 

carboni 9.79 mol/s 9.57 mol/s 9.25 mol/s 9.13 mol/s 

Temperatura 
màxima del 

reactor 
670.26 K 661.77 K 653.15 K 652.92 K 

Resultat No apte No apte Apte Apte 

 
Figura A.50. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 300 mol/s d’hidrogen d’alimentació al reactor. 
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Figura A.51. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 300 mol/s 

d’hidrogen d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.52. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 300 mol/s d’hidrogen 

d’alimentació al reactor. 
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Figura A.53. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 350 mol/s d’hidrogen d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.54. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 350 mol/s 

d’hidrogen d’alimentació al reactor. 
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Figura A.55. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 350 mol/s d’hidrogen 

d’alimentació al reactor.  

 
Figura A.56. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 450 mol/s d’hidrogen d’alimentació al reactor. 
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Figura A.57. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 450 mol/s 

d’hidrogen d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.58. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 450 mol/s d’hidrogen 

d’alimentació al reactor. 
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Figura A.59. Cabals de tots els compostos (excepte H2) al llarg del reactor PBR per la 

simulació amb 500 mol/s d’hidrogen d’alimentació al reactor. 

 
Figura A.60. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor PBR per la simulació amb 500 mol/s 

d’hidrogen d’alimentació al reactor. 
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Figura A.61. Temperatura al llarg del reactor PBR per la simulació amb 500 mol/s d’hidrogen 

d’alimentació al reactor. 
A partir dels resultats obtinguts, s’observa que injectar menys hidrogen a l’alimentació causa 

un augment de temperatura a l’interior del reactor PBR, arribant a la degradació dels lípids. Per 
tant, aquests experiments no són viables. Per altra banda, és possible injectar més hidrogen a 
l’alimentació però la producció es veu lleugerament afectada. Tanmateix, s’observa que, 
injectant 500 mol/s d’hidrogen amb aquestes condicions d’operació, es pot portar a terme amb 
una sola injecció de quench. Malgrat això, és preferible disposar de dues entrades de quench 
per motius d’adaptació a altres tipus d’operatives en un futur. D’aquesta manera, no hi ha una 
dependència directa del cabal d’hidrogen a l’entrada del reactor. Per tant, injectar 400 mol/s 
d’hidrogen a l’alimentació del reactor PBR és el més adient. 
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A.6 Resum de les condicions d’operació i perfils de la simulació de MATLAB® 
En aquest apartat es mostra un resum final amb les condicions d’operació i perfils observats 

al reactor d’hidrotractament. A la Taula A.15 es mostren les condicions d’operació del reactor 
i cabals molars inicials. A la Taula A.16 es mostra la condició d’injecció dels diferents quench. 
Taula A.15. Condicions d’operació inicials per la simulació del reactor amb injecció de quench. 

Temperatura 
d’entrada (K) Pressió (bar) Cabal inicial 

d’olefines (mol/s) 
Cabal inicial 

d’hidrogen (mol/s) 
413.15 70 9.38 400 

Taula A.16. Condicions d’injecció dels quench per la simulació del reactor PBR. 

Nº quench Cabal de quench 
(mol/s) 

Temperatura del 
quench 

Temperatura 
màxima del 
reactor (K) 

Secció del 
reactor (ton. 

cat.) 

1 1.34 mol/s C + 
2.66 mol/s E 323.15 648.15 27.8 

2 0.84 mol/s C + 
1.66 mol/s E 323.15 653.15 40.7 

Tanmateix, es mostren els cabals i la temperatura al llarg del reactor a les següents figures: 
Figura A.62, Figura A.63, Figura A.64. 

 
Figura A.62. Cabals dels compostos (excepte H2) al llarg del reactor d’hidrotractament. 
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Figura A.63. Cabal d’hidrogen al llarg del reactor d’hidrotractament. 

 
Figura A.64. Temperatura al llarg del reactor d’hidrotractament. 
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A.7 Codis de la simulació del reactor del software MATLAB® 
A.7.1 Validació del model – reactor batch 
%% VALIDACIÓ DEL MODEL - REACTOR BATCH 
clc; 
clear all; 
% Paràmetres inicials 
k1 = 37.3E-12;      % Constant de velocitat k1 
k2 = 29.17;         % Constant de velocitat k2 
k3 = 10E-6;         % Constant de velocitat k3 
k4 = 9.17E-5;       % Constant de velocitat k4 
K_eq = 905.6;       % Constant d'equilibri 
p0_H2 = 3E+6;       % Pressió parcial de H2 (Pa) 
R = 8.314;          % Constant de gasos (J/mol·K) 
T = 613;            % Temperatura (K) 
% Condicions inicials 
C_A0 = 0.0625;      % Concentració inicial de A (àcid gras - Àcid palmític) 
C_B0 = 0;           % Concentració inicial de B (aldehid - Hexadecanal) 
C_C0 = 0;           % Concentració inicial de C (alcanos - Pentadecà) 
C_D0 = 0.015;       % Concentració inicial de D (alcohol - Hexadecanol) 
C_E0 = 0;           % Concentració inicial de E (olefines/alcans - Hexadecà) 
% Temps de simulació 
t_span = [0 50000];  % segons 
C0 = [C_A0; C_B0; C_C0; C_D0; C_E0];  % Condicions inicials 
% Resolució numèrica del sistema amb ode45 
[t, C] = ode45(@(t, C) reaction_system(C, k1, k2, k3, k4, K_eq, p0_H2), t_span, C0); 
% Convertir el temps a minuts 
t_minutes = t / 60; 
% Traça dels perfils de concentració amb línies més gruixudes 
figure; 
plot(t_minutes, C(:,1), 'DisplayName', 'C_A (PA)', 'LineWidth', 2);  % Ajusta el grosor de la 
línia 
hold on; 
plot(t_minutes, C(:,2), 'DisplayName', 'C_B (Aldehid)', 'LineWidth', 2);  % Ajusta el grosor de 
la línia 
plot(t_minutes, C(:,3), 'DisplayName', 'C_C (PD)', 'LineWidth', 2);  % Ajusta el grosor de la 
línia 
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plot(t_minutes, C(:,4), 'DisplayName', 'C_D (HDL)', 'LineWidth', 2);  % Ajusta el grosor de la 
línia 
plot(t_minutes, C(:,5), 'DisplayName', 'C_E (HXD)', 'LineWidth', 2);  % Ajusta el grosor de la 
línia 
xlim([0 833.33]) 
ylim([0 0.07]) 
xlabel('Temps (minuts)'); 
ylabel('Concentració'); 
legend show; 
title('Perfils de Concentració per Hidrodeoxigenació de Triglicèrids amb pH2'); 
% Funció que defineix el sistema d'equacions diferencials 
function dCdt = reaction_system(C, k1, k2, k3, k4, K_eq, p0_H2) 
    dCdt = zeros(5,1);  % Vector de derivades 
    % Se suposa pH2 igual a l'inicial  
    pH2 = p0_H2; 
    % Equacions diferencials amb dependència de pH2 
    dCdt(1) = -k1 * C(1) * pH2;                                                   % A -> B 
    dCdt(2) = k1 * C(1) * pH2 - k2 * C(2) - k3 * C(2) * pH2 + (k3 / K_eq) * C(4); % B -> C i B 
-> D 
    dCdt(3) = k2 * C(2);                                                          % B -> C 
    dCdt(4) = k3 * C(2) * pH2 - (k3 / K_eq) * C(4) - k4 * C(4);                   % B -> D i D -> E 
    dCdt(5) = k4 * C(4);                                                          % D -> E 
end 
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A.7.2 Reactor PBR isotèrmic 
clc; 
clear all; 
% CONDICIONS INICIALS 
% ========================== 
FOLE_0 = 9.38;  % Cabal molar inicial d'olefines (mol/s) 
F_TG0 = 0;      % Cabal molar inicial triglicèrid (mol/s) 
F_C3H80 = 0;    % Cabal molar inicial propà (mol/s) 
FA0 = 0;        % Cabal molar inicial de A (mol/s) 
FB0 = 0;        % Cabal molar inicial de B (mol/s) 
FC0 = 0;        % Cabal molar inicial de C (mol/s) 
FD0 = 0;        % Cabal molar inicial de D (mol/s) 
FE0 = 0;        % Cabal molar inicial de E (mol/s) 
FH2_0 = 200;    % Cabal molar inicial de H2 (mol/s) 
FH2O0 = 0;      % Cabal molar inicial de H2O (mol/s) 
FCO0 = 0;      % Cabal molar inicial de CO (mol/s) 
P_total = 7E+6; % Presión total (Pa) 
FT0 = FOLE_0 + F_TG0 + F_C3H80 + FA0 + FB0 + FC0 + FD0 + FE0 + FH2_0 + FH2O0 + 
FCO0;  % Flujo total inicial (mol/s) 
% CONFIGURACIÓ DEL MÈTODE RK4 
% ========================== 
h = 0.1;   % Pas d'integració 
W0 = 0;      % Massa de catalitzador inicial 
Wf = 100000; % Massa de catalitzador final 
W = W0:h:Wf; 
% Vector inicial de fluxos 
F0 = [FOLE_0; F_TG0; F_C3H80; FA0; FB0; FC0; FD0; FE0; FH2_0; FH2O0; FCO0]; 
F = zeros(length(F0), length(W));   
F(:, 1) = F0; 
% Integració numèrica amb RK4 
for i = 1:length(W) - 1 
    Wi = W(i);  
    Fi = F(:, i); 
    k1 = f(Wi, Fi, P_total); 
    k2 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k1, P_total); 
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    k3 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k2, P_total);  
    k4 = f(Wi + h, Fi + h * k3, P_total); 
    F(:, i + 1) = Fi + (h/6) * (k1 + 2*k2 + 2*k3 + k4); 
    % Assegurar que cap flux sigui negatiu 
    F(F(:, i+1) < 0, i+1) = 0; 
end 
% REPRESENTACIÓ GRÀFICA 
% ========================== 
figure; 
hold on; 
plot(W, F(1, :), 'DisplayName', 'OLE', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0.4470 0.7410]); 
plot(W, F(2, :), 'DisplayName', 'TG', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.8500 0.3250 0.0980]); 
plot(W, F(3, :), 'DisplayName', 'C3H8', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.9290 0.6940 0.1250]); 
plot(W, F(4, :), 'DisplayName', 'SA', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4940 0.1840 0.5560]); 
plot(W, F(5, :), 'DisplayName', 'B', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4660 0.6740 0.1880]); 
plot(W, F(6, :), 'DisplayName', 'C (HPD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.3010 0.7450 0.9330]); 
plot(W, F(7, :), 'DisplayName', 'D (ODL)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.6350 0.0780 0.1840]); 
plot(W, F(8, :), 'DisplayName', 'E (OD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0 0]); 
plot(W, F(10, :), ':', 'DisplayName', 'H2O', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.75 0.75 0.75]); 
plot(W, F(11, :), '-.', 'DisplayName', 'CO', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.5 0.5 0.5]); 
hold off; 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Flux (mol/s)'); 
title('Fluxos de Components en un Reactor PBR'); 
legend; 
figure(2); 
plot(W, F(9, :), 'DisplayName', 'H2', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.25 0.25 0.25]); 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Cabal (mol/s)'); 
title('Cabal molar H2 al llarg del PBR'); 
% MOSTRAR VALORS FINALS 
% ========================== 
variables = {'OLE', 'TG', 'C3H8', 'SA', 'B', 'C(HPD)', 'D(ODL)', ... 
             'E(OD)', 'H2', 'H2O', 'CO'}; 
fprintf('Valors finals:\n'); 
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for i = 1:length(variables) 
    fprintf('%s: %.4f mol/s\n', variables{i}, F(i, end)); 
end 
% FUNCIÓ DE DERIVADES (RK4) 
% ========================== 
function dFdW = f(Wi, F, P_total) 
    % PARÀMETRES CINÈTICS 
    % ========================== 
    R = 8.314;      % Constant de gasos (J/mol·K) 
    T = 633;        % Temperatura (K) 
    G = -34700;     % Energia lliure de Gibbs 
    A_OLE = 1e-5; Ea_OLE = 30000; 
    k_OLE = A_OLE * exp(-Ea_OLE / (R * T)); 
    A_TG = 5e-5; Ea_TG = 50000; 
    k_TG = A_TG * exp(-Ea_TG / (R * T)) * 10; 
    A1 = 1.92e-4;   Ea1 = 79900;     
    k1 = A1 * exp(-Ea1 / (R * T)) * 50; 
    A2 = 1.67e9;    Ea2 = 90700;     
    k2 = A2 * exp(-Ea2 / (R * T)) * 10; 
    A3 = 1.61e2;    Ea3 = 84800;     
    k3 = A3 * exp(-Ea3 / (R * T)) * 10; 
    A4 = 3.62e8;    Ea4 = 152700;    
    k4 = A4 * exp(-Ea4 / (R * T)) * 10; 
    K_eq = exp(G / (-R * T)); 
    % DEFINICIÓ DE VARIABLES 
    % SEPARACIÓ DE FASES 
    F_liquid = F([1 2 4 5 6 7 8]);             % OLE, TG, A, B, D, E, Heptadecà (líquid) 
    FT_liquid = sum(F_liquid); 
    F_gas = F([3 9 10 11]);                    % C3H8, H2, H2O, CO (gasos) 
    FT_gas = sum(F_gas); 
    % FRACCIONS MOLARS PER FASE 
    x_OLE = F(1) / FT_liquid;                  % Olefines (líquid) 
    x_TG  = F(2) / FT_liquid;                  % Triglicèrids (líquid) 
    x_A   = F(4) / FT_liquid;                  % Àcid esteàric (líquid) 
    x_B   = F(5) / FT_liquid;                  % Octadecanal (líquid) 
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    x_D   = F(7) / FT_liquid;                  % Octadecanol (líquid) 
    y_H2 = F(9) / FT_gas;                      % Hidrogen (gas) 
    p_H2 = y_H2 * P_total;                     % Pressió parcial d'H2 
    % EQUACIONS DE VELOCITAT 
    % ========================== 
    r0  = k_OLE * x_OLE * p_H2;                             % OLE (liq) + 3H2 (gas) → TG 
    rTG = k_TG  * x_TG  * p_H2;                             % TG (liq) + 3H2 (gas) → 3A + C3H8 
    r1  = k1    * x_A   * p_H2;                             % A (liq) + H2 (gas) → B + H2O 
    r2  = k2    * x_B;                                      % B (liq) → C + CO 

    r3  = k3    * x_B * p_H2 - (k3 / K_eq) * x_D;           % B + H2 ⇌ D (liq) 

    r4  = k4    * x_D;                                      % D (liq) + H2 → E + H2O 
    % EQUACIONS DIFERENCIALS 
    % ========================== 
    dFdW = zeros(11, 1); 
    dFdW(1) = -r0;                               % Trioleïna 
    dFdW(2) = r0 - rTG;                          % Tristearina 
    dFdW(3) = rTG;                               % Propà 
    dFdW(4) = 3*rTG - r1;                        % Àcid esteàric 
    dFdW(5) = r1 - r2 - r3;                      % Octadecanal 
    dFdW(6) = r2;                                % Heptadecà 
    dFdW(7) = r3 - r4;                           % Octadecanol 
    dFdW(8) = r4;                                % Octadecà 
    dFdW(9) = - (3*r0 + 3*rTG + r1 + r3 + r4);   % Hidrogen 
    dFdW(10) = r1 + r4;                          % Aigua 
    dFdW(11) = r2;                               % Monòxid de carboni 
end 
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A.7.3 Reactor PBR no-isotèrmic 
clc; 
clear; 
%% CONDICIONS INICIALS 
FOLE_0 = 9.38;      % Cabal molar inicial d'olefines (mol/s) 
FTG_0 = 0;          % Cabal molar inicial triglicèrid (mol/s) 
FC3H8_0 = 0;        % Cabal molar inicial propà (mol/s) 
FA_0 = 0;           % Cabal molar inicial de A (mol/s) 
FB_0 = 0;           % Cabal molar inicial de B (mol/s) 
FC_0 = 0;           % Cabal molar inicial de C (mol/s) 
FD_0 = 0;           % Cabal molar inicial de D (mol/s) 
FE_0 = 0;           % Cabal molar inicial de E (mol/s) 
FH2_0 = 120;        % Cabal molar inicial de H2 (mol/s) 
FH2O_0 = 0;         % Cabal molar inicial de H2O (mol/s) 
FCO_0 = 0;          % Cabal molar inicial de CO (mol/s) 
T0 = 273.15 + 100;  % Temperatura d'entrada de l'alimentació (K) 
P_total = 7E+6; % Pressió total (Pa) 
FT0 = FOLE_0 + FTG_0 + FC3H8_0 + FA_0 + FB_0 + FC_0 + FD_0 + FE_0 + FH2_0 + 
FH2O_0 + FCO_0;  % Cabal molar total inicial (mol/s) 
%% CONFIGURACIÓ DEL MÈTODE RK4 
h = 0.001;   % Pas d'integració 
W0 = 0;      % Massa de catalitzador inicial 
Wf = 50000; % Massa de catalitzador final 
W = W0:h:Wf; 
% Vector inicial de fluxos 
F0 = [FOLE_0; FTG_0; FC3H8_0; FA_0; FB_0; FC_0; FD_0; FE_0; FH2_0; FH2O_0; 
FCO_0; T0]; 
F = zeros(length(F0), length(W)); 
F(:, 1) = F0; 
% Integració numèrica amb RK4 
for i = 1:length(W) - 1 
    Wi = W(i);  
    Fi = F(:, i); 
    k1 = f(Wi, Fi, P_total); 
    k2 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k1, P_total); 
    k3 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k2, P_total);  
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    k4 = f(Wi + h, Fi + h * k3, P_total); 
    F(:, i + 1) = Fi + (h/6) * (k1 + 2*k2 + 2*k3 + k4); 
    F(F(:, i+1) < 0, i+1) = 0; % Assegurar que cap flux sigui negatiu 
end 
%% REPRESENTACIÓ GRÀFICA 
figure(1); 
hold on; 
plot(W, F(1, :), 'DisplayName', 'OLE', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0.4470 0.7410]); 
plot(W, F(2, :), 'DisplayName', 'TG', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.8500 0.3250 0.0980]); 
plot(W, F(3, :), 'DisplayName', 'C3H8', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.9290 0.6940 0.1250]); 
plot(W, F(4, :), 'DisplayName', 'SA', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4940 0.1840 0.5560]); 
plot(W, F(5, :), 'DisplayName', 'B', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4660 0.6740 0.1880]); 
plot(W, F(6, :), 'DisplayName', 'C (HPD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.3010 0.7450 0.9330]); 
plot(W, F(7, :), 'DisplayName', 'D (ODL)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.6350 0.0780 0.1840]); 
plot(W, F(8, :), 'DisplayName', 'E (OD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0 0]); 
plot(W, F(10, :), ':', 'DisplayName', 'H2O', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.75 0.75 0.75]); 
plot(W, F(11, :), '-.', 'DisplayName', 'CO', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.5 0.5 0.5]); 
hold off; 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Cabal (mol/s)'); 
title('Cabals molars al llarg del PBR'); 
legend; 
figure(2); 
plot(W, F(9, :), 'DisplayName', 'H2', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.25 0.25 0.25]); 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Cabal (mol/s)'); 
title('Cabal molar H2 al llarg del PBR'); 
figure(3); 
plot(W, F(12, :), '-.', 'DisplayName', 'T', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0.5 0.5]); 
xlabel('Massa de catalitzador (kg)'); 
ylabel('Temperatura (K)'); 
title('Perfil de temperatura del PBR'); 
%% MOSTRAR VALORS FINALS 
variables = {'OLE', 'TG', 'C3H8', 'SA', 'B', 'C(HPD)', 'D(ODL)', ... 
             'E(OD)', 'H2', 'H2O', 'CO'}; 
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fprintf('Valors finals:\n'); 
for i = 1:length(variables) 
    fprintf('%s: %.4f mol/s\n', variables{i}, F(i, end)); 
end 
%% FUNCIÓ DE DERIVADES (RK4) 
function dFdW = f(~, F, P_total) 
    % PARÀMETRES CINÈTICS 
    R = 8.314;      % Constant de gasos (J/mol·K) 
    G = -34700;     % Energia lliure de Gibbs 
    A_OLE = 1e-5; Ea_OLE = 30000; 
    k_OLE = A_OLE * exp(-Ea_OLE / (R * F(12)))*1; 
    A_TG = 5e-5; Ea_TG = 50000; 
    k_TG = A_TG * exp(-Ea_TG / (R * F(12)))*10; 
    A1 = 1.92e-4;   Ea1 = 79900;     
    k1 = A1 * exp(-Ea1 / (R * F(12)))*50; 
    A2 = 1.67e9;    Ea2 = 90700;     
    k2 = A2 * exp(-Ea2 / (R * F(12)))*10; 
    A3 = 1.61e2;    Ea3 = 84800;     
    k3 = A3 * exp(-Ea3 / (R * F(12)))*10; 
    A4 = 3.62e8;    Ea4 = 152700;    
    k4 = A4 * exp(-Ea4 / (R * F(12)))*10; 
    K_eq = exp(G / (-R * F(12))); 
    % DEFINICIÓ DE VARIABLES 
    % SEPARACIÓ DE FASES 
    F_liquid = F([1 2 4 5 6 7 8]);             % OLE, TG, A, B, D, E, Heptadecà (líquid) 
    FT_liquid = sum(F_liquid); 
    F_gas = F([3 9 10 11]);                    % C3H8, H2, H2O, CO (gasos) 
    FT_gas = sum(F_gas); 
    % FRACCIONS MOLARS PER FASE 
    x_OLE = F(1) / FT_liquid;                  % Olefines (líquid) 
    x_TG  = F(2) / FT_liquid;                  % Triglicèrids (líquid) 
    x_A   = F(4) / FT_liquid;                  % Àcid esteàric (líquid) 
    x_B   = F(5) / FT_liquid;                  % Octadecanal (líquid) 
    x_D   = F(7) / FT_liquid;                  % Octadecanol (líquid) 
    y_H2 = F(9) / FT_gas;                      % Hidrogen (gas) 
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    p_H2 = y_H2 * P_total;                     % Pressió parcial d'H2 
    % EQUACIONS DE VELOCITAT (amb fases separades) 
    r0  = k_OLE * x_OLE * p_H2;                             % OLE (liq) + 3H2 (gas) → TG 
    rTG = k_TG  * x_TG  * p_H2;                             % TG (liq) + 3H2 (gas) → 3A + C3H8 
    r1  = k1    * x_A   * p_H2;                             % A (liq) + H2 (gas) → B + H2O 
    r2  = k2    * x_B;                                      % B (liq) → C + CO 

    r3  = k3    * x_B * p_H2 - (k3 / K_eq) * x_D;           % B + H2 ⇌ D (liq) 
    r4  = k4    * x_D;                                      % D (liq) + H2 → E + H2O 
    % PROPIETATS DELS COMPOSTOS I REACCIONS 
    Cp = [2940; 3040; 136.69; 910; 910; 830; 890; 860; 29.7916; 36.97565; 375.42614]; % 
J/mol·K 
    Hr = [-366000; -237000; -79000; -59000; -59000; -79000]; % J/mol 
    Q_reac = Hr(1)*r0 + Hr(2)*rTG + Hr(3)*r1 + Hr(4)*r2 + Hr(5)*r3 + Hr(6)*r4; % J/s 
    Cp_total = sum(F(1:11).*Cp); % J/K·s 
    dTdW = -(Q_reac/Cp_total); % Increment de temperatura al llarg del PBR 
    % EQUACIONS DIFERENCIALS 
    dFdW = zeros(12, 1); 
    dFdW(1) = -r0;                               % Trioleïna 
    dFdW(2) = r0 - rTG;                          % Tristearina 
    dFdW(3) = rTG;                               % Propà 
    dFdW(4) = 3*rTG - r1;                        % Àcid esteàric 
    dFdW(5) = r1 - r2 - r3;                      % Octadecanal 
    dFdW(6) = r2;                                % Heptadecà 
    dFdW(7) = r3 - r4;                           % Octadecanol 
    dFdW(8) = r4;                                % Octadecà 
    dFdW(9) = - (3*r0 + 3*rTG + r1 + r3 + r4);   % Hidrogen 
    dFdW(10) = r1 + r4;                          % Aigua 
    dFdW(11) = r2;                               % Monòxid de carboni 
    dFdW(12) = dTdW;                             % Balanç d'energia 
end 
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A.7.4 Reactor PBR no-isotèrmic amb estratègies de control de temperatura 
clc; 
clear; 
%% CONDICIONS INICIALS 
FOLE_0 = 9.38;      % Cabal molar inicial d'olefines (mol/s) 
FTG_0 = 0;          % Cabal molar inicial triglicèrid (mol/s) 
FC3H8_0 = 0;        % Cabal molar inicial propà (mol/s) 
FA_0 = 0;           % Cabal molar inicial de A (mol/s) 
FB_0 = 0;           % Cabal molar inicial de B (mol/s) 
FC_0 = 0;           % Cabal molar inicial de C (mol/s) 
FD_0 = 0;           % Cabal molar inicial de D (mol/s) 
FE_0 = 0;           % Cabal molar inicial de E (mol/s) 
FH2_0 = 400;        % Cabal molar inicial de H2 (mol/s) 
FH2O_0 = 0;         % Cabal molar inicial de H2O (mol/s) 
FCO_0 = 0;          % Cabal molar inicial de CO (mol/s) 
T0 = 273.15 + 140;  % Temperatura d'entrada de l'alimentació (K) 
P_total = 7E+6;     % Pressió total (Pa) 
FT0 = FOLE_0 + FTG_0 + FC3H8_0 + FA_0 + FB_0 + FC_0 + FD_0 + FE_0 + FH2_0 + 
FH2O_0 + FCO_0;  % Cabal molar total inicial (mol/s) 
%% CONFIGURACIÓ DEL MÈTODE RK4 
h = 0.01;           % Pas d'integració 
W0 = 0;             % Massa de catalitzador inicial 
Wf = 100000;        % Massa de catalitzador final 
W = W0:h:Wf; 
% Vector inicial de fluxos 
F0 = [FOLE_0; FTG_0; FC3H8_0; FA_0; FB_0; FC_0; FD_0; FE_0; FH2_0; FH2O_0; 
FCO_0; T0]; 
F = zeros(length(F0), length(W)); 
F(:, 1) = F0; 
% Configuració del quench 
F_quench_vector = [4, 2.5];                    % Cabal de quench afegit (mescla de C + E) 
T_quench_vector = [648.15, 653.15];            % Temperatures màximes 
quench_done = false(size(T_quench_vector));    % Passar a la següent posició del vector 
T_quench = 323.15;                             % Temperatura de mescla C + E fred (K) 
Cp_quench = (850+880)/2;                       % Cp de mescla C + E J/mol·K 
assert(length(T_quench_vector)) = length(F_quench_vector); 
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% Integració numèrica amb RK4 
for i = 1:length(W) - 1 
    Wi = W(i);  
    Fi = F(:, i); 
    T_actual = Fi(12); 
    % Comprovar si s'ha arribat a alguna temperatura objectiu per primera vegada 
    for j = 1:length(T_quench_vector) 
        if T_actual >= T_quench_vector(j) && ~quench_done(j) 
            F_quench = F_quench_vector(j); 
            Fi(6) = Fi(6) + F_quench*0.335; 
            Fi(8) = Fi(8) + F_quench*0.665; 
            % Calcular nova temperatura 
            Cp_total = sum(Fi(1:11) .* [2940; 3040; 136.69; 930; 930; 850; 910; 880; 29.7916; 
36.97565; 375.42614]); 
            entalpia_total = Cp_total * T_actual + F_quench * Cp_quench * T_quench; 
            Fi(12) = entalpia_total / (Cp_total + F_quench * Cp_quench); 
            % Marcar quench com a fet 
            quench_done(j) = true; 
        end 
    end 
    k1 = f(Wi, Fi, P_total); 
    k2 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k1, P_total); 
    k3 = f(Wi + h/2, Fi + (h/2) * k2, P_total);  
    k4 = f(Wi + h, Fi + h * k3, P_total); 
    F(:, i + 1) = Fi + (h/6) * (k1 + 2*k2 + 2*k3 + k4); 
    F(F(:, i+1) < 0, i+1) = 0; % Assegurar que cap flux sigui negatiu 
end 
%% REPRESENTACIÓ GRÀFICA 
figure(1); 
hold on; 
plot(W, F(1, :), 'DisplayName', 'OLE', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0.4470 0.7410]); 
plot(W, F(2, :), 'DisplayName', 'TG', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.8500 0.3250 0.0980]); 
plot(W, F(3, :), 'DisplayName', 'C3H8', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.9290 0.6940 0.1250]); 
plot(W, F(4, :), 'DisplayName', 'SA', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4940 0.1840 0.5560]); 
plot(W, F(5, :), 'DisplayName', 'B', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.4660 0.6740 0.1880]); 
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plot(W, F(6, :), 'DisplayName', 'C (HPD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.3010 0.7450 0.9330]); 
plot(W, F(7, :), 'DisplayName', 'D (ODL)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.6350 0.0780 0.1840]); 
plot(W, F(8, :), 'DisplayName', 'E (OD)', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0 0]); 
plot(W, F(10, :), ':', 'DisplayName', 'H2O', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.75 0.75 0.75]); 
plot(W, F(11, :), '-.', 'DisplayName', 'CO', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.5 0.5 0.5]); 
hold off; 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Cabal (mol/s)'); 
title('Cabals molars al llarg del PBR'); 
legend; 
figure(2); 
plot(W, F(9, :), 'DisplayName', 'H2', 'LineWidth', 2, 'Color', [0.25 0.25 0.25]); 
xlabel('Massa de Catalitzador (kg)'); 
ylabel('Cabal (mol/s)'); 
title('Cabal molar H2 al llarg del PBR'); 
figure(3); 
plot(W, F(12, :), '-.', 'DisplayName', 'T', 'LineWidth', 2, 'Color', [0 0.5 0.5]); 
xlabel('Massa de catalitzador (kg)'); 
ylabel('Temperatura (K)'); 
title('Perfil de temperatura del PBR'); 
%% MOSTRAR VALORS FINALS 
variables = {'OLE', 'TG', 'C3H8', 'SA', 'B', 'C(HPD)', 'D(ODL)', ... 
             'E(OD)', 'H2', 'H2O', 'CO'}; 
fprintf('--------------------------Valors finals:--------------------------\n'); 
for i = 1:length(variables) 
    fprintf('%s: %.4f mol/s\n', variables{i}, F(i, end)); 
end 
% Temperatura final i màxima 
T_final = F(12, end); 
T_max = max(F(12, :)); 
fprintf('\nTemperatura final: %.2f K (%.2f ºC)\n', T_final, T_final - 273.15); 
fprintf('Temperatura màxima: %.2f K (%.2f ºC)\n', T_max, T_max - 273.15); 
%% FUNCIÓ DE DERIVADES (RK4) 
function dFdW = f(~, F, P_total) 
    % PARÀMETRES CINÈTICS 
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    R = 8.314;      % Constant de gasos (J/mol·K) 
    G = -34700;     % Energia lliure de Gibbs 
    A_OLE = 1e-5; Ea_OLE = 30000; 
    k_OLE = A_OLE * exp(-Ea_OLE / (R * F(12))); 
    A_TG = 5e-5; Ea_TG = 50000; 
    k_TG = A_TG * exp(-Ea_TG / (R * F(12))); 
    A1 = 1.92e-4;   Ea1 = 79900;     
    k1 = A1 * exp(-Ea1 / (R * F(12)))*15; 
    A2 = 1.67e9;    Ea2 = 90700;     
    k2 = A2 * exp(-Ea2 / (R * F(12)))*10; 
    A3 = 1.61e2;    Ea3 = 84800;     
    k3 = A3 * exp(-Ea3 / (R * F(12)))*10; 
    A4 = 3.62e8;    Ea4 = 152700;    
    k4 = A4 * exp(-Ea4 / (R * F(12)))*15; 
    K_eq = exp(G / (-R * F(12))); 
    % DEFINICIÓ DE VARIABLES 
    % SEPARACIÓ DE FASES 
    F_liquid = F([1 2 4 5 6 7 8]);             % OLE, TG, A, B, D, E, Heptadecà (líquid) 
    FT_liquid = sum(F_liquid); 
    F_gas = F([3 9 10 11]);                    % C3H8, H2, H2O, CO (gasos) 
    FT_gas = sum(F_gas); 
    % FRACCIONS MOLARS PER FASE 
    x_OLE = F(1) / FT_liquid;                  % Olefines (líquid) 
    x_TG  = F(2) / FT_liquid;                  % Triglicèrids (líquid) 
    x_A   = F(4) / FT_liquid;                  % Àcid esteàric (líquid) 
    x_B   = F(5) / FT_liquid;                  % Octadecanal (líquid) 
    x_D   = F(7) / FT_liquid;                  % Octadecanol (líquid) 
    y_H2 = F(9) / FT_gas;                      % Hidrogen (gas) 
    p_H2 = y_H2 * P_total;                     % Pressió parcial d'H2 
    % EQUACIONS DE VELOCITAT (amb fases separades) 
    r0  = k_OLE * x_OLE * p_H2;                             % OLE (liq) + 3H2 (gas) → TG 
    rTG = k_TG  * x_TG  * p_H2;                             % TG (liq) + 3H2 (gas) → 3A + C3H8 
    r1  = k1    * x_A   * p_H2;                             % A (liq) + H2 (gas) → B + H2O 
    r2  = k2    * x_B;                                      % B (liq) → C + CO 

    r3  = k3    * x_B * p_H2 - (k3 / K_eq) * x_D;           % B + H2 ⇌ D (liq) 
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    r4  = k4    * x_D;                                      % D (liq) + H2 → E + H2O 
    % PROPIETATS DELS COMPOSTOS I REACCIONS 
    Cp = [2940; 3040; 136.69; 910; 910; 830; 890; 860; 29.7916; 36.97565; 375.42614]; % 
J/mol·K 
    Hr = [-366000; -237000; -79000; -59000; -59000; -79000]; % J/mol 
    Q_reac = Hr(1)*r0 + Hr(2)*rTG + Hr(3)*r1 + Hr(4)*r2 + Hr(5)*r3 + Hr(6)*r4; % J/s 
    Cp_total = sum(F(1:11).*Cp); % J/K·s 
    dTdW = -(Q_reac/Cp_total); % Increment de temperatura al llarg del PBR 
    % EQUACIONS DIFERENCIALS 
    dFdW = zeros(12, 1); 
    dFdW(1) = -r0;                               % Trioleïna 
    dFdW(2) = r0 - rTG;                          % Tristearina 
    dFdW(3) = rTG;                               % Propà 
    dFdW(4) = 3*rTG - r1;                        % Àcid esteàric 
    dFdW(5) = r1 - r2 - r3;                      % Octadecanal 
    dFdW(6) = r2;                                % Heptadecà 
    dFdW(7) = r3 - r4;                           % Octadecanol 
    dFdW(8) = r4;                                % Octadecà 
    dFdW(9) = - (3*r0 + 3*rTG + r1 + r3 + r4);   % Hidrogen 
    dFdW(10) = r1 + r4;                          % Aigua 
    dFdW(11) = r2;                               % Monòxid de carboni 
    dFdW(12) = dTdW;                             % Balanç d'energia 
end 
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B. CÀLCUL DE LA GEOMETRIA DEL REACTOR 

B.1 Pèrdua de càrrega 
Les dimensions del reactor s’han calculat a partir del volum de catalitzador requerit, obtingut 

mitjançant la modelització matemàtica del sistema a MATLAB®. A partir d’aquest volum 
(100tn a una densitat aparent de 1tn/m3 són 100m3) i fixant una relació longitud/diàmetre (L/D), 
s’han calculat aquests dos últims. La relació L/D s’ha seleccionat tenint en compte la pèrdua de 
carrega que s’ha obtingut en cada cas, s’han estudiat relacions L/D 2, 3 i 4. Al ser bifàsic, s’ha 
utilitzat la correlació de Larkins[13] per considerar la interacció entre el flux líquid (oli) i el flux 
de gas (H₂). A continuació, s’expliquen els passos seguits: 

En primer lloc, amb les dades de la Taula B.1, s’ha aplicat l’equació d’Ergun (E-B.1) per 
estimar la pèrdua de càrrega de cada fase per separat. A condicions idèntiques, 70 bar i a la 
WABT (350ºC aproximadament). 

𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

= −
𝐺𝐺

𝜌𝜌 ∙ 𝑔𝑔𝑐𝑐 ∙ 𝐷𝐷𝑝𝑝
∙ �

1 −Φ
Φ3 � ∙ �

150 ∙ (1 −Φ) ∙ 𝜇𝜇
𝐷𝐷𝑝𝑝

+ 1.75 ∙ 𝐺𝐺�   (E-B.1) 

Taula B.1. Variables i valors utilitzats pel càlcul. (S’han estimat algunes propietats físiques dels 
fluids a la temperatura d’operació propera als 350ºC.) 

Variables Fase líquida Fase gas 
P: caiguda de pressió (Pa) - - 
Dp; diàmetre partícula de catalitzador (m) 0.005 0.005 
Φ: porositat  0.2 0.2 
gc: factor de conversió de valor 1 en sistema mètric  1 1 
μ: viscositat del fluid a traves del llit (kg/m·s) 0.0035 0.000015 
ρ: densitat del fluid (kg/m3) 700 2.67 
G: velocitat màssica superficial (kg/m2·s) u(m/s) * ρ(kg/m3) 
u: velocitat superficial (m/s) Q(m3/s) / A(m2) 
z: longitud al llarg del reactor (m) - - 
Q: cabal volumètric (m3/s) 0.012 0.302 

Resultant en la següent Taula B.2: 
Taula B.2. Resultats de l’equació d’Ergun per cada fase i per cada relació L/D. 

L/D PLíquid (Pa) PGas (Pa) 
2 12,887.97 1,820.82 
3 22,223.18 3,357.81 
4 32,735.65 5,230.69 

Tot i que es treballa amb un reactor de grans dimensions, es pot observar que les pèrdues de 
càrrega obtingudes són relativament baixes, més si es compara amb la pressió d’operació de 70 
bar. Això es pot atribuir principalment a una velocitat superficial del líquid baixa, ja que el 
cabal d’oli és relativament petit en relació a l’àrea transversal del reactor i això es tradueix en 
valors inferiors a 0.002 m/s, reduint la fricció dins el llit de partícules. També pot ser degut a la 
influència de la viscositat, una variable que té un pes important a l’equació d’Ergun i que pot 
variar notablement en funció de la temperatura considerada. 
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És important mencionar que els càlculs s’han simplificat, ja que només s’ha considerat un 
llit catalític continu, quan en realitat la configuració interna d’un reactor Trickle-bed és més 
complexa. No s’han tingut en compte elements interns com les safates de distribució, els suports 
del catalitzador, els llits d’inert ni canvis de composició i cabal volumètric (reaccions i entrades 
de quench). Tots aquests factors provocarien resistències addicionals al flux i, per tant, un 
augment de les pèrdues de càrrega tant en la fase líquida com gasosa. 

Seguidament, es calcula el paràmetre de Lockhart-Martinelli a partir dels valors anteriors i 
la següent fórmula: 

𝑥𝑥 = �
∆𝑃𝑃𝐿𝐿
∆𝑃𝑃𝐺𝐺

�
0.5

   (E-B.2) 

Taula B.3. Paràmetre de Lockhart-Martinelli per cada relació L/D. 
L/D x 

2 2.66 
3 2.57 
4 2.50 

Finalment, es calcula la pèrdua de càrrega total amb la correlació de Larkins[13] (E-B.3), 
utilitzant els valors típics a=0.416 i b=0.666. 

∆𝑃𝑃𝐿𝐿𝐿𝐿 = (∆𝑃𝑃𝐿𝐿 + ∆𝑃𝑃𝐺𝐺) ∗ 10
� 𝑎𝑎
𝑏𝑏+(log𝑥𝑥)2�   (E-B.3) 

A continuació, a la Taula B.4 es poden veure els resultats de l’estudi. 
Taula B.4. Resultats de l’estudi. 

L/D D (m) L (m) PLG (kPa) 
2 3.99 7.99 46.0 
3 3.49 10.5 80.6 
4 3.17 12.7 121 

S’observa com la pèrdua de càrrega augmenta al mateix temps que la relació L/D. És a dir, 
un reactor molt llarg i prim no és recomanable, ja que la resistència al pas del fluid a través del 
llit incrementa notablement. Això comporta un increment del consum d’energia per bombeig i 
compressió dels reactius per mantenir el procés a 70 bar. Per tant L/D=4 es descarta.  

Al comparar les relacions restants, tot i que L/D=2 presenta un pèrdua de càrrega menor, 
aquesta relació s’acaba descartant. En primer lloc, el fet de ser més curt i ample pot provocar 
problemes de distribució no uniforme i canalització de fluid, que compromet l’eficiència del 
procés i redueix la conversió efectiva. A més, el fet de tenir un diàmetre més gran implica un 
augment del gruix necessari a les parets del reactor, que suposa un increment dels costos de 
construcció i del pes estructural.  

D’altra banda, una relació L/D més alta facilita la col·locació dels interns (safates de 
distribució, suport de catalitzador, llits d’inert i entrades de quench) en punts específics del 
reactor. Per aquests motius, s’escull la configuració amb L/D=3, que suposa un diàmetre i 
longitud de llit catalític de 3.49m i 10.46m, respectivament. 
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B.2 Internals del reactor 
En aquest apartat es defineixen els internals del reactor i s’acaba de definir la seva geometria 

tenint en compte les necessitats constructives i operatives. 
Tot i que el llit catalític ja ocupa 10.46 metres de longitud, com s’ha comentat a l’apartat 

anterior, encara hi falten safates de distribució, seccions amb inert i les entrades de quench. Per 
aquesta raó, es considera un marge de 3 metres; per allotjar tots aquests internals, resultant en 
una longitud de 13.46 metres. A més a més, han d’entrar en consideració els capçals del reactor, 
els quals són de tipus hemisfèric, ja que són els que ofereixen una resistència a la pressió interna 
per unitat de gruix més alta. Tot i que els el·líptics (2:1) són una alternativa molt eficient des 
de el punt de vista de l’espai que ocupen, ja que permeten reduir l’altura total el recipient, s’ha 
optat per aprofitar la llargada dels hemisfèrics per tal d’integrar internals com ara: la safata de 
distribució a la part superior que reparteix uniformement el cabal d’entrada pel llit i un suport 
per l’últim llit catalític al fons del reactor. Així doncs, caldrà sumar 3.49 metres referent als 
capçals, ja que cada un té una longitud equivalent al radi del reactor, donant un total de 17 
metres aproximadament. 

Seguidament, es mostra com s’han definit els punts exactes del reactor on figuren les 
entrades de quench. La Taula B.5 conté les variables i valors necessaris per dur a terme el càlcul. 
Els valors de massa de catalitzador on es realitzen els quench, s’han obtingut de la modelització 
amb MATLAB®. 
Taula B.5. Variables i valors utilitzats al càlcul. 

Variables Valors 
Volum de catalitzador al punt d’injecció 1 27,842 kg -> 27.842 m3 (ρ=1tn/m3) 
Volum de catalitzador al punt d’injecció 2 40,678 kg -> 40.678 m3 (ρ=1tn/m3) 
Longitud internals anteriors al quench 1  

(safata + inert+ suport) 1.18 m 

Longitud internals de quench 1 a 2 
 (safata + inert+ suport)  1 m 

Longitud del capçal i radi del reactor  1.745 m 

Utilitzant les següents fórmules, es trobarà la longitud des del cap del reactor fins a cada 
entrada de quench. 

𝐿𝐿𝑄𝑄1 =
𝑉𝑉1

𝜋𝜋 ∗ 𝑅𝑅2
+ 𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶ç𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼1 (E-B.4) 

𝐿𝐿𝑄𝑄2 = 𝐿𝐿𝑄𝑄1 +
𝑉𝑉2 − 𝑉𝑉1
𝜋𝜋 ∗ 𝑅𝑅2

+ 𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼𝐼2 (E-B.5) 

Substituint les equacions amb els valors de la taula anterior queda: 

𝐿𝐿𝑄𝑄1 =
27.842

𝜋𝜋 ∗ 1.7452
+ 1.745 + 1.18 = 5.84 𝑚𝑚 (E-B.6) 

𝐿𝐿𝑄𝑄2 = 5.84 +
40.678 − 27.842

𝜋𝜋 ∗ 1.7452
+ 1 = 8.19 𝑚𝑚 (E-B.7) 

Les injeccions dels quench 1 i 2 es troben a 5.84 metres i 8.19 metres del cap del reactor 
respectivament. Una altra forma d’expressar-ho, és que el quench 2 es troba 2.35 metres per 
sota del primer, tal i com s’observa a la fitxa d’especificació. 
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B.3 Càlculs dels espessors del reactor 
Per determinar l’espessor del reactor, tant del cos cilíndric com de les tapes hemisfèriques, 

s’ha seguit la normativa ASME Secció VIII, Divisió I[14]. A continuació, es poden veure les 
fórmules utilitzades per al cilindre i per als fons respectivament: 

𝑡𝑡𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 =
P · R

𝑆𝑆 · 𝐸𝐸 − 0.6 · 𝑃𝑃
 (E-B.8) 

𝑡𝑡𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐ç𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 =
P · D

2𝑆𝑆 · 𝐸𝐸 − 0.2 · 𝑃𝑃
 (E-B.9) 

On les variables presents son: P, la pressió en MPa, D o R, diàmetre o radi de la geometria 
en mm, S, valor del esforç del material en MPa i E, l’eficiència de la junta (soldadura). 

Al càlcul dels espessors mostrats cal afegir un valor CA (corrosió admissible) en 
mil·límetres, un marge de seguretat en cas de corrosió, aquest es 1 mil·límetre en ambdós casos. 

Per tal de determinar els espessors, primer s’ha determinat la geometria del tanc, així com el 
material del que esta fet. Coneguda la geometria i triat un material, UNS K12554, s’ha procedit 
al càlcul dels espessors mínims tant del cos cilíndric com dels capçals. 

Substituint en les equacions mostrades anteriorment queda: 

𝑡𝑡𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 =
8.163 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀 ∙ 1740 𝑚𝑚𝑚𝑚

287𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀 ∙ 0.85 − 0.6 ∙ 8.163 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀
= 60.55 𝑚𝑚𝑚𝑚 (E-B.10) 

𝑡𝑡𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐ç𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 =
8.163MPa · 3480 mm

2 ∙ 287 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀 · 0.85 − 0.2 · 8.163𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀
= 30.28 𝑚𝑚𝑚𝑚 (E-B.11) 

A aquest valors s’ha de sumar el de corrosió admissible CA, el qual té un valor de 1 mm. 
Finalment, aquest espessors s’han normalitzat amb els valors comercials, a la següent Taula 

B.6 es poden veure els resultats: 
Taula B.6. Espessors normalitzats per al cilindre i els dos capçals. 

Espessors (mm) Mínims Normalitzats (comercials) 
Cilindre 60.55 63.50 (2 1/2’’) 

Fons 30.28 31.81 (1 1/8’’) 

Per tal de poder complir amb la normativa d’instal·lacions tèrmiques, la qual marca que cap 
superfície exposada al contacte accidental superi els 60ºC[11], es recobreix el reactor amb un 
aïllament tèrmic. Per les temperatures de treball del reactor (al voltant dels 380ºC) s’ha decidit 
usar un aïllant de llana de roca, doncs dificulta l’absorció d’humitat i és un material que està 
disponible en mantes flexibles que faciliten la seva instal·lació.  

Aquest gruix d’aïllant es pot determinar igualant el flux de calor total transferit al 
corresponent entre la superfície a protegir, com es veu a continuació: 

𝑇𝑇𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑇𝑇𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
1

2𝜋𝜋 ∙ ℎ𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∙ 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

=
𝑇𝑇𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖 − 𝑇𝑇𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

1
2𝜋𝜋 ∙ ℎ𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖 ∙ 𝑟𝑟𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖𝑖

 +  ∑
ln(𝑟𝑟𝑖𝑖+1𝑟𝑟𝑖𝑖

)
2𝜋𝜋 ∙ 𝑘𝑘𝑖𝑖

𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚

+ 1
2𝜋𝜋 ∙ ℎ𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∙ 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

 

 
(E-B.12) 

Finalment, l’espessor s’ha sobredimensionat a un gruix de 25 mm. 
  



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 93/135 
 

TFGEQ_2507  

 

C. ESTIMACIÓ DE COSTOS DEL REACTOR 

A continuació, es mostren els càlculs realitzats per obtenir les dades del cost del reactor. 
Aquest cost s’ha determinat amb l’equació següent descrita per Turton [19]en l’annex A del seu 
llibre: 

log10 𝐶𝐶𝑝𝑝º = 𝑘𝑘1 + 𝑘𝑘2 log10 𝐴𝐴 + 𝑘𝑘3[log10 𝐴𝐴]2 (E-C.1) 
On k1, k2 i k3 són paràmetres tabulats de cada equip i A és un factor de cada equip, com pot 

ser la pressió de disseny o l’àrea del equip. 

La següent Taula C.1 mostra el cost base Cpº  de cada equip. 

Taula C.1. Valors utilitzats per determinar els cost d’equips. 
Equip k1 k2 k3 A Cp 
R-101 3.4974 0.4485 0.1074 115 75,456 

A continuació, a aquests costos cal afegir un factor per la pressió FP, i un per al material 
FM. Per determinar l’ajust de la pressió, s’ha utilitzat la equació que el llibre descriu per a 
vessels, apartat A.2.1 del llibre, doncs no se’n dona una d’específica per a reactors, i aquest 
actua igualment com recipient a pressió ASME. El valor del FP és de 9.71. 

𝐹𝐹𝑃𝑃,𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣 =
𝑃𝑃 ∙ 𝐷𝐷

2 ∙ 𝑆𝑆 ∙ 𝐸𝐸 − 1.2 ∙ 𝑃𝑃 + 𝐶𝐶𝐶𝐶
𝑡𝑡𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚

 (E-C.2) 

Seguidament, s’ha determinat el CBM dels equips corregits amb l’equació: 

On els factors B1 i B2 de cada equip es troben tabulats al Turton, sent 2.25 i 1.82 
respectivament. El factor FM per a reactors és de 4. 

 A aquest cost cal afegir un factor final per adaptar els costos des de l’any de la creació de 
les taules de valors del Turton fins l’actualitat. Aquest valor, el CEPSI, és de 797.9 per al 2024 
i tenia un valor de 394.3 al 2001. 

El valor final del cost del reactor es mostra a la Taula C.2: 
Taula C.2. Valors finals dels costos dels diferents equips 

Equip CBM 2024 (€) 
R-101 10,500,000 

 
 
 
  
  
 
 
 
 

 

𝐶𝐶𝐵𝐵𝐵𝐵 = 𝐶𝐶𝑃𝑃º𝐹𝐹𝐵𝐵𝐵𝐵 = 𝐶𝐶𝑃𝑃º (𝐵𝐵1 + 𝐵𝐵2𝐹𝐹𝑀𝑀𝐹𝐹𝑃𝑃)  (E-C.3) 
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D. DISSENY DE CANONADES 

A partir del cabal volumètric i usant l’equació (E-D.1) es selecciona un diàmetre de canonada 
(ja normalitzat) que caigui dintre el rang dels valors típics de velocitat de la Taula D.1. 

ν =
𝑄𝑄

𝜋𝜋 ∗ �𝐷𝐷2�
2 

(E-D.1) 

Taula D.1. Valors de velocitat típics  
Fase Velocitat (m/s) 

Líquid 1-3 
Gas 10-30 

Bifàsic (L-G) 0.5-2.5 

Seguidament amb l’equació (E-D.2) de l’ASME  B31.3[1], s’obté el gruix de les canonades, 
el qual serveix per escollir el SCH adequat a partir de les taules d'espessors de paret per a 
canonades segons ASME B36.10M. 

ν =
𝑃𝑃 ∗ 𝐷𝐷𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

2 ∗ 𝑆𝑆 ∗ 𝐸𝐸 + 𝑃𝑃 ∗ 0.4
+ 𝐶𝐶𝐶𝐶 (E-D.2) 
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E. ANÀLISI HAZOP 
Taula E.1. Hazop del diagrama de canonades i instrumentació del P&ID-101. 

 Paraula 
Guia Desviació Causes Conseqüències C F R Protecció C F R Accions 

 

Més 

Més flux 
oli 

Fallada 
controlador 
FC-1004 

Oli no reacciona per falta 
de massa de catalitzador, 

sortint reactius sense 
reaccionar del reactor, amb 

d’augment de la pressió. 
Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

4 -1 A 

Vàlvula de seguretat PSV-1 
(4 IPL) 

Enclavament SIL 3 (3 IPL) 
Línia de neteja per evitar 

obturació del reactor 

4 -4 C 

Alarma d’alta temperatura 
Alarma d’alta pressió 

Dissenyar PSV per aquest cas 
Obrir línia de neteja per evitar 

obturació del reactor 

 Més flux H2 
Fallada 

controlador 
PC-1005 

Augment de la pressió 
Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

4 -1 A Igual que en el cas de més 
flux oli 4 -5 C Alarma d’alta pressió 

Dissenyar PSV per aquest cas 

 Més flux 
quench 

Fallada 
controlador 

FFC 

Disminució de la 
temperatura, ofegament de 

la reacció. Productes 
intermedis sense 

reaccionar. Augment de la 
pressió. Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

4 -1 A Igual que en el cas de més 
flux oli 4 -4 C 

Alarma de baixa temperatura 
Alarma d’alta pressió 

Dissenyar PSV per aquest cas 
Obrir línia de neteja per evitar 

obturació del reactor 

 Menys Menys flux 
oli 

Fallada 
controlador 
FC-1004 

Disminució de la 
temperatura, ofegament de 

la reacció. Productes 
intermedis sense 

reaccionar. Augment de la 
pressió. Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

 

 

3 -1 B Igual que en el cas de més 
flux quench 3 -4 C Igual que en el cas de més flux 

quench 
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 Menys flux 
H2 

Fallada 
controlador 
PC-1005 

Hidrogenació incompleta. 
Productes intermedis sense 
reaccionar. Augment de la 
pressió. Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

3 -1 B Igual que en el cas de menys 
flux oli 3 -4 C Igual que en el cas de menys 

flux oli 

 Menys flux 
quench 

Fallada 
controlador 

FFC 

Augment incontrolat de la 
temperatura de la reacció, 

amb possibilitat de 
Runaway 

4 -1 A Enclavament SIL 3 
(3 IPL) 4 -4 C 

Dissenyar l’enclavament 
Alarma d’alta temperatura 

Alarma de baix flux de 
quench 

 

No 

No flux 
oli 

Fallada 
controlador 
FC-1004 

Parada de la producció. 
Sense perill per a la 

seguretat 
        

 No flux H2 
Fallada 

controlador 
PC-1005 

Parada de la producció. 
Sense perill per a la 

seguretat 
        

 No flux 
quench 

Fallada 
controlador 

FFC 

Igual que menys flux de 
quench 4 -1 A Igual que en el cas de més 

flux oli 4 -4 C Igual que en el cas de més flux 
oli 

 Més Més pressió a 
R-101 

Fallada 
controlador 
PC-1005 

Igual que en el cas de més 
flux d’H2 4 -1 A Igual que en el cas de més 

flux d’H2 4 -4 C Igual que en el cas de més flux 
d’H2 

 Menys Menys pressió  
a R-101 

Fallada 
controlador 
PC-1005 

Hidrogenació incompleta. 
Possibilitat de flux invers 3 -1 A Doble vàlvula check 

(2 IPL) 3 -3 B Dissenyar les vàlvules check 

 Més 
Més 

temperatura a 
R-101 

Fallada del forn 
F-101 

Degradació dels productes. 
Augment incontrolat de la 
temperatura de la reacció, 

amb possibilitat de 
Runaway 

4 -1 A Enclavament SIL 3 
(3 IPL) 4 -4 B 

Dissenyar l’enclavament 
Alarma d’alta temperatura 
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Fallada del 
controlador FFC 

(quench i 
entrada) 

Impossibilitat de refrigerar 
la reacció, augment de la 

temperatura. Possibilitat de 
ruptura catastròfica 

4 -1 A Igual que en el cas de menys 
flux de quench 4 -4 C Igual que en el cas de menys 

flux de quench 

 Foc extern Possibilitat de ruptura 
catastròfica 4 -2 A 

Vàlvula de seguretat PSV-1 
(4 IPL) 

 
Cubeta (2 IPL) 

4 -7 D Disseny de la PSV i la cubeta 
Alarma foc extern 

 

Menys 
Menys 

temperatura a 
R-101 

Fallada del 
controlador FFC 
(quench i entrada 

H2) 

Ofegament de la reacció. 
Productes intermedis sense 
reaccionar. Augment de la 
pressió. Possible ruptura 

catastròfica amb possibilitat 
d’explosió 

3 -1 B Igual que en el cas de menys 
flux oli 3 -4 C Igual que en el cas de menys 

flux oli 

 

Fallada del forn 
F-101 o 

bescanviador 
E-102 

Igual que el cas anterior 3 -1 B Igual que el cas anterior 3 -4 C Igual que el cas anterior 

 Altres 
Erosió al 

reactor R-101 
o upstream 

Entrada de 
partícules solides 

en suspensió 

Possibilitat d’obstrucció del 
llit catalític o ruptura de la 

canonada d’entrada al 
reactor. Fuga de producte a 

l’exterior 

3 -3 C Mateixa cubeta del cas de foc 
extern 3 -5 D Disseny de la cubeta 

Alarma baix flux al reactor 

  
Contaminació 

del 
catalitzador 

Concentracions 
de sulfurs 

elevades en l’oli 

Desactivació del 
catalitzador, la reacció no te 

lloc. Sense perill per a la 
seguretat. 

        



Modelat i disseny d’un reactor d’hidrotractament 98/135 
 

TFGEQ_2507  

 

F. FITXES DE SEGURETAT DELS COMPOSTOS 
F.1. Oli d’oliva 
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F.2. Hidrogen 
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F.3. Octadecà 
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