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Se proponen los siguientes casos de estudio.

Se pretende en general resolver las problematicas planteadas segun las consignas
propuestas en cada caso.

Se debe presentar un informe que incluya para caso lo siguiente:

. Resumen ejecutivo
. Desarrollo

. Hipotesis asumidas
. Conclusiones
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CASO DE ESTUDIO 1- CARACTERIZACION DE CRUDOS

El crudo es una mezcla compleja de hidrocarburos de la que resulta impracticable conocer su
composicion a ciencia cierta. Debido a ello, la caracterizacidon de crudos y sus cortes se basa en
propiedades fisicas y curvas de destilacion que otorgan una indicacion de calidad y permiten
predecir a grandes rasgos qué unidades de refinacidn seran requeridas para su procesamiento o
cédmo se comportardn en unidades de proceso existentes.

Con el objetivo de realizar estudios de disefio y verificacidon detallados que permitan la prediccidn
de las propiedades fisicas y quimicas de los productos de refinacién que se obtendran de un
determinado proceso, surge la necesidad de incorporar herramientas de simulacidn que
posibiliten obtener una caracterizacién mds precisa.

El modo de trabajar con crudos en Aspen HYSYS es mediante la herramienta Oil Manager, basada

en dividir la mezcla de hidrocarburos en “n” componentes hipotéticos identificados por su punto
de ebullicién.

El objetivo de este trabajo es que el alumno se familiarice con su uso, comprendiendo los datos
gue a menudo se suministran en una caracterizacion de crudo tipica y obteniendo conclusiones
preliminares respecto de los rendimientos de producto que podrdn alcanzarse segun el tipo de
crudo que se esté procesando.

1. CARGA DE DATOS EN OIL MANAGER DE HYSYS

La secuencia de carga de datos en Qil Manager, comprende:

1- Ingreso de informaciéon disponible para el assay de crudo. Cuanto mayor sea la cantidad de
datos ingresados, mejor sera la caracterizacion que obtendrd el simulador.

En este caso, se suministran tres assays de crudo tipicos; un crudo pesado, Surmont Heavy Blend
(Canada), un crudo medio, Bonny Light (Nigeria) y un crudo liviano, Hidra (Argentina).

De cada uno de ellos, se introduciran al simulador los siguientes datos:

e Curva de destilaciéon TBP.
e Densidad a 15°C (estandar) y viscosidad cinemdtica a dos temperaturas distintas.
e Composicion de la fraccion liviana del crudo.

2- Generacidn de los componentes hipotéticos que permitan caracterizar el crudo y sus cortes.
Para ello, se utilizara la opcién “Auto Cut” que dividira las curvas de trabajo en segmentos segun
punto de ebullicion de acuerdo al siguiente esquema:
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Numero de
Rango
pseudocomponentes
37,78 a 425°C 28
425 a 650°C 8
650 a 871°C 4

3- Para utilizar el crudo definido en un modelo de simulacién es necesario instalar los blends
creados permitiendo que se generen corrientes con la composicion hipotética simulada.

2. ANALISIS DE RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS

a- Suponiendo que de la destilacion atmosférica de los crudos en estudio se desean obtener los

siguientes productos:

Rango Producto
IBP a 21°C Gases
21 a 155°C Nafta atmosférica
155 a 260°C Kerosene
260 a 370°C Gasoil atmosférico
370°C en adelante Crudo reducido

Indicar cuales seran los rendimientos volumétricos tedricos de cada producto (volumen estandar
de producto por cada 100 unidades de volumen estandar de crudo) para cada tipo de crudo.

b- Si adicionaramos una unidad de destilacién al vacio, cual de los crudos requeriria la mayor

capacidad de disefo?

c- Para el crudo Bonny Light, verificar los rendimientos tedricos calculados por Oil Manager (item
a) modelando el proceso de destilacién mediante sucesivas etapas ideales. La presion de trabajo
serd 101,3 kPa y se considerara que no existe pérdida de carga en las columnas, condensadores y

reboilers.

Gases
100%v TBP=21°C
Nafta

100%v TBP= 155°C
Kerosene

100%v TBP=260°C
Gasoil

100%v TBP=370°C

Alimentacién| [ |

\@T‘jored ucido
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Para lograr la convergencia del modelo, las columnas deberdn ser especificadas segln
temperaturas de corte, tanto de los productos de tope (100%v de la curva TBP) como de los
productos de fondo (0%v de la curva TBP). Se admite un overlap (diferencia entre la temperatura
final e inicial de ebullicién de dos cortes sucesivos) maximo de 4°C.

d- Indicar, para el crudo Bonny Light, los siguientes parametros de calidad de los productos
obtenidos. Para visualizarlos debe ejecutarse la utilidad “Boiling Point Curves” desde la pestafia
“attachments” ubicada en el menu de cada corriente.

e Punto final de la curva de destilacion ASTM D86 de la nafta.
e Flash point del kerosene.
e 90% de la curva de destilacion ASTM D86 del gasoil.
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CASO DE ESTUDIO 2 — PRODUCCION DE LPG POR TURBOEXPANSION

1. ELABORACION DEL MODELO DE SIMULACION

Se solicita el modelado en Aspen HYSYS de una planta de produccién de LPG por turboexpansion,

segln el siguiente diagrama de flujo:

Preenfriamiento 1

Multicorriente Gas de entrada

30°C; 5000 kPa

2988 kmol/h

2da etapa de
separacion de liquidos

o

/[ Condensador

2800 kPa
A lera etapa de
/I ~'wnpresién
¢ >
Turboexpansor -

Columna de
fraccionamiento

\I: Rehervidor

2da etapa de

LPG en especificacion
TVR: 200 psia

Preenfriamiento 2

lera etapa de
separacion de liquidos

>

compresion

Enfriamiento

gas de venta Gas de venta

70 bar

El gas natural de alimentacidn a planta proviene de una unidad de deshidratacidon, por lo que su

contenido de agua es despreciable y no existe riesgo de formacién de hidratos al producirse su

enfriamiento por expansion. Las condiciones y composicion a considerar para disefio son las

siguientes:
Gas de entrada
Temperatura 30°C
Presién 5000 kPa
Flujo molar 2988 kgmole/h
Composicién — Fraccion molar
Nitrégeno 0,0149
Didxido de carbono 0,002
Metano 0,9122
Etano 0,0496
Propano 0,0148
i-Butano 0,0026
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n-Butano 0,002
i-Pentano 0,001
n-Pentano 0,0006
n-Hexano 0,0003

Utilizar Peng-Robinson como paquete de propiedades termodinamicas.

Preenfriamiento inicial

Previo a su expansion, el gas natural de alimentacién a planta atraviesa dos etapas de
enfriamiento:

e La primera en un intercambiador multicorriente de aluminio (Aluminium Plate-fin heat
exchanger), caracteristico de este tipo de industria en la que se necesita un alto grado de
integracion energética. La operacidon unitaria a utilizar en el simulador es el
intercambiador tipo LNG cuya especificacion se hara del siguiente modo:

O La caida de presion estimada en el equipo, tanto para la corriente caliente como
para las dos corrientes frias, sera de 20 kPa.

0 Ladiferencia de temperatura de salida entre ambas corrientes frias serd de 0°C.

O El approach de temperatura minimo sera de 10°C. Esto significa que la diferencia
de temperatura entre la corriente caliente y las frias no podra ser inferior a 10°C
en cualquier punto del equipo.

e Y lasegunda, en un equipo similar al anterior, pero en el que el gas es enfriado a partir de
un circuito auxiliar de refrigeracién con propano.

O La pérdida de carga estimada en esta etapa sera también de 20 kPa.

0 Alasalida de este equipo, el gas de entrada habra alcanzado una temperatura de -
62°C.

Primera etapa de separacion de liquidos

Una vez producido el preenfriamiento descripto, que genera la condensacién de los componentes
mas pesados del gas de entrada, es necesario incorporar al proceso una primera etapa de
separacion de liquidos.

De esta forma, se alimentard al turboexpansor un vapor saturado sin presencia de componentes
liguidos que arruinarian irreversiblemente la rueda de expansién. Por otro lado, la corriente
liguida separada en esta etapa se alimentard, previo paso por una valvula de reduccidn de presion,
directamente a la columna de fraccionamiento.

Légicamente, la_presion de alimentacion de esta corriente a la columna deberd, en todo

momento, ecualizarse con la presidon de descarga del turboexpansor.

Turboexpansion
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En la etapa de turboexpansién, se permite el descenso de presién del vapor saturado ya despojado
de los componentes mas pesados del gas hasta los 2800 kPa. Este descenso de presidn, provocara
una disminucién de temperatura que permitira la condensacién de los componentes licuables que
se desea separar. La eficiencia adiabdtica a considerar para disefio serd de 75%.

La operacidn de turpoexpansion es la que hace econdmico al proceso de separacién de licuables,
dado que la evolucidn termodinamica tiende a ser isentrépica, permitiendo aprovechar el trabajo
generado por el gas al hacer girar la rueda de expansién en una etapa de compresion posterior y
alcanzar menores temperaturas respecto de una expansion isentalpica tipo Joule-Thompson
producida en una simple vélvula.

Segunda etapa de separacion de liquidos

Como fue mencionado, el enfriamiento producido por la expansidon provoca la condensacion de
hidrocarburos, que seran separados otorgando tiempo de residencia a la corriente de descarga del
turboexpansor. Para ello, se incorpora al proceso una segunda etapa de separacién de liquidos.

El vapor proveniente de esta etapa constituira parte del gas natural de venta (ya despojado de
licuables) de nuestro proceso, que para poder ser alimentado al sistema de distribucion general de
gas natural debera ser posteriormente recomprimido.

Por otro lado, el liquido proveniente de esta etapa serd alimentado a la columna de
fraccionamiento.

Fraccionamiento. Obtencion de LPG en especificacion

En la etapa de fraccionamiento, se buscard despojar de sus componentes mas livianos, metano y
etano, a las corrientes liquidas provenientes de ambas etapas de separacién, para obtener por
tope un vapor saturado liviano que sera enviado a la corriente de gas natural de venta y por fondo
la corriente liquida de LPG en especificacion que debera poseer una TVR (tension de vapor Reid)
maxima de 200 psia.

La presion de fondo de la columna estara fijada en el mismo valor que la presion de descarga del
turboexpansor y la presion de tope serda 5 psi inferior a la presion de descarga del

turboexpansor.

La columna de fraccionamiento tendra 5 etapas tedricas, un condensador y un rehervidor. La
corriente liquida mas pesada proveniente de la primer etapa de separacion sera alimentada en el
plato superior, mientras que la corriente liquida mas liviana proveniente de la segunda etapa de
separacion sera alimentada directamente al condensador y proveera el enfriamiento requerido
alli. Debido a ello, no sera necesaria la extraccion de energia en el condensador por algtin medio

auxiliar.

Cabe aclarar ademds, que no se obtendrdn productos liquidos del tope de la columna; el producto
condensado en el condensador de tope sera reflujado por completo a la columna.
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Recompresion del gas natural de venta

Los vapores livianos producidos en la segunda etapa de separacién de liquidos y como producto de

tope de la columna de fraccionamiento constituirdan el gas natural de venta que serd

recomprimido de modo de ser inyectado al sistema de distribucién general de gas natural.

Para ello, en primera instancia se aprovechara su baja temperatura para enfriar el gas de entrada a

planta y luego seran comprimidos en dos etapas:

Primero mediante el compresor asociado al turboexpansor. Considerar eficiencia
adiabatica del 75%.
Y segundo mediante un compresor de exportacién incoporado a tal fin que llevara el gas
de venta a la presidon de 70 bar. En este caso, también consideraremos una eficiencia
adiabatica del 75%.

Debido al incremento de temperatura generado en la primer etapa de compresidn, en su descarga

se incluye un aeroenfriador que llevara a 30°C la corriente de alimentacion a la segunda etapa. La

pérdida de carga en este enfriador se estima en 0,2 bar.

2. EJERCITACION COMPLEMENTARIA

Una vez completada la simulacién se solicita realizar las siguientes actividades:

a-

El modo mas comun de definir la eficiencia de un proceso de separacidn de licuables es
mediante el porcentaje de recuperacién de propano. Esto es:

C3 en gas de entrada — C3 en gas de venta
x 100

R i6n de C3 =
ecuperacion de C3 en gas de entrada

Informar cudl es el porcentaje de recuperacién de propano para el proceso simulado.

En paralelo a la recuperacién de propano, resulta importante estudiar cudl sera el costo
operativo de nuestro proceso, que se encontrara definido, en mayor medida, por la
energia que debamos entregar al gas de venta para recomprimirlo.

Informar cudl es la potencia que serd necesario suministrar en la segunda etapa de
compresidn para el proceso simulado.

Indicar como variardn el porcentaje de recuperacion de propano y la potencia a entregar
en la segunda etapa de compresién ante modificaciones en la presidn de descarga del
turboexpansor. Estudiar el rango comprendido entre 20 y 36 bar considerando intervalos
de 2 bar.
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Se solicita analizar los resultados y establecer conclusiones al respecto.
Indicar como variara el porcentaje de recuperacidn de propano ante modificaciones en la
temperatura de descarga de la segunda etapa de enfriamiento preliminar. Estudiar el

rango comprendido entre -55 y -65 °C considerando intervalos de 1°C.

Se solicita analizar los resultados obtenidos y establecer conclusiones al respecto.
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CASO DE ESTUDIO 3 — PURIFICACION DE ETANOL

Existen diversos métodos para la produccién de etanol. Por ejemplo, pueden citarse la
sintesis quimica a través de la hidratacion catalitica del etileno, o la fermentacion de sustratos
azucarados. Estos procesos dan como resultado una mezcla de diferentes sustancias, por ello se
debe recurrir a un sistema de destilacion para obtener etanol en el grado de pureza deseado.
Existen diversas alternativas de separaciéon: trenes de destilacién convencional, separadores de
membranas, sistemas hibridos, etc.

En nuestro caso de estudio consideramos una corriente proveniente de un proceso de
fermentacién. Tipicamente, un proceso de fermentaciéon produce principalmente, etanol y
pequenas cantidades de otros alcoholes, tales como metanol, 1-propanol, 2-propanol, 1-butanol,
3-metilpropanol, 2-pentanol, glicerol, y otras sustancias, por ejemplo acido acético y didxido de
carbono. El objetivo del caso de estudio se centra en el sistema de purificacién hasta llegar a una
concentracion de 99.5% v/v.

A continuacion se presenta un diagrama de flujo tipico de un proceso de concentracién de
etanol.

Lavado

Columna de
Lavado de CO2

Y

Columna de
Venteo de CO2

Columna de
Livianos

L
—>
—>
Steam
A
Columna
Concentradora
Columna

Rectificadora
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La composicidn de la mezcla de entrada se especifica en la tabla 1.

Feed
Temperatura © 30
Presién [kPa] 101.3250
Flujo Molar [kgmo/hr] 2400.0

Fracciones Molares

Etanol 0.0269

H20 0.9464

CcOo2 0.0266

Metanol 2.693e-05
Acido Acetico 3.326e-06
1-Propanol 9.077e-06
2-Propanol 9.096e-06
1-Butanol 6.578e-06
3-M-1-C4ol 2.148e-05
2-Pentanol 5.426e-06
Glycerol 6.64e-06

Etapas del proceso

Como primera instancia se debe eliminar la mayor cantidad de didxido de carbono
presente en la corriente principal debido a la fermentacion.

Para la operaciéon de lavado de CO2 se dispone de una columna de 10 etapas operando a
presidon atmosférica. Para el lavado se cuenta con una corriente de 130 kmol/h de agua pura a
presidon atmosférica y una temperatura de 25 °C. Las temperaturas de operacion en tope y cola
son 20 °Cy 30°C respectivamente. La corriente de recuperacion de etanol de esta etapa se envia
nuevamente hacia el reactor.
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La operacion de concentracion es llevada a cabo en una torre de absorcidon atmosférica
gue cuenta con 17 etapas tedricas. Para esta absorcion se utiliza una corriente de vapor de 11.000
kg/h a 140 °C a partir de agua a 25°C. El objetivo de esta columna es recuperar el 95% de etanol, a
través de una corriente que se extrae en el plato 6 y se alimenta al plato 20 de la columna
rectificadora. Las temperaturas de operacion de la columna en tope y cola son 90 °C y 110°C
respectivamente. La corriente de tope es una mezcla de etanol, agua, diéxido de carbono y
metanol. Esta corriente debe ser tratada en la columna de livianos.

La torre de livianos cuenta con 5 platos. Esta columna tiene como objetivo producir una
corriente de 1.600 kmol/h de vapor en el tope, con una fraccién masica de etanol (0.88) en la
corriente de condensado. El producto de cola rico en etanol es enviado al plato 19 de la columna
rectificadora. Las temperaturas de tope y cola son 78 °C y 90°C respectivamente.

La columna de rectificacion consta de 29 etapas. La corriente de producto se extrae del plato
2. Se debe extraer una corriente llamada “fusel” del plato 20. La temperatura de tope y cola son
79 °Cy 100°C respectivamente. Las especificaciones de esta columna son:

e Larelacidn de Reflujo molar es de 7100

e Corriente Vapor 0.10 kmol/h

e Condensado 2 kg/h

e Fraccidon masica de etanol en el producto principal 0.95
e Corriente Fusel 3000kg/h

Ejercitacidn:
Deben presentarse los siguientes puntos:

1. Tabla con Caudales molares, temperatura y fracciones molares de todas las corrientes de
salida de la columna rectificadora. Presentar una grafica con la composicion plato a plato
(perfiles).

2. En base al punto 1 discutir el punto de extraccién de la corriente de producto principal (se
toma del plato N°2).

3. Porotrolado, écual cree que es la utilidad de la corriente fusel?.

Por medio de la herramienta correspondiente en HYSYS realice el cdlculo de los platos
perforados de la columna rectificadora.

5. Proponga a partir de la corriente final un diagrama de flujo del proceso para obtener
etanol al 99.5% v/v. Redacte una justificacion al respecto.
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CASO DE ESTUDIO 4 — Circuito de refrigeracion

En el proceso manufactura de surimi, existe la necesidad de grandes cantidades de refrigeracion,
para enfriar agua de lavado de la masa procesada proveniente del pescado y por otro lado, la
necesidad de alimentar las camaras frigorificas para el almacenamiento de dicha proteina.

El caso de estudio actual propone el célculo de los balances de materia y energia del sistema de
refrigeraciéon para una planta de surimi. Este incluye el agua de enfriamiento y cadmaras de
refrigeracion. En la siguiente figura se presenta un diagrama de flujo tipico (caso implementado en
HYSYS) de un proceso de refrigeracion. Se puede apreciar que el sistema se encuentra dividido en
3 zonas fundamentales, una zona de baja presion a la izquierda, una zona de presidn intermedia y
una zona de alta a la derecha. La zona de alta presién opera a 1351 kPa (35°C), la de media presion
a 2.918 bar (-10°C) y la zona de baja a 13.59 psia.

18

TEE-101

La planta cuenta con una camara de refrigeracion que demanda 51027 kj/h, congeladores con una
demanda de 120459 kcal/h y una cdmara de congelacidén para productos terminados con una
demanda de 27256 kj/h. Las dos camaras de congelamiento se operan a -20 °C como minimo. Se
recomienda una temperatura de amoniaco de -35°C.

Las especificaciones son:

e Corriente 10: 2.289 kmol/h; temperatura -10°C

e Corriente 19: 79.49 kmol/h; 35 °C

e Corrientes 28, 30 y 32: 1.4250, 2.95 y 1.133 kmol/h respectivamente, a una temperatura
de -35°C.
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e Corriente 35; 9978 kmol/h, -10°C
e La proporcién que se deriva en la corriente 16 y 17 es 0.65 y 0.3 respectivamente.

El proceso requiere un flujo de agua de 462.2 kg/h a 5 °C, contando con agua de proceso a 28°C.
Se solicita los siguientes puntos:

e Realice un diagrama de flujos del proceso, a partir del esquema del caso implementado en
hysys.

e Determine la demanda energética de los compresores.

e Determine la cantidad de energia a disipar en cada condensador

e Explique brevemente la funcién de los equipos v-101 y v-102.

e Determine el titulo de las siguientes corrientes: 4, 1, 20 y 21.

e Describa la caracteristica de los equipos de condensaciéon que son utilizados tipicamente
en este tipo de procesos. Elabore una conclusidn en caso de contar con agua a 25°c para
este proceso.

e Realice una andlisis que contemple la capacidad calorifica de la zona de congeladores y la
energia de compresidén necesaria para dicha etapa del proceso écuadl es la etapa que
requiere mas energia?

e Qué cantidad de amoniaco es necesaria para las cdmaras de congelacién y para las
camaras de refrigeracion.

Nota: recuerde que al colocar un reciclo debe especificar la corriente de salida, el simulador
intenta determinar la corriente de entrada al reciclo para que cumpla con las condiciones de Ila
corriente especificada.
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