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Trabajo practico N2 2

Simulacidén en estado estacionario en DWSIM

Problema 1

Realizar el Trabajo Practico 1 en DWSIM, comparar los resultados y rehacer los ejercicios con
errores.

Problema 2

Dado el siguiente ciclo de refrigeracion:
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Datos del sistema:
° La temperatura a la salida del evaporador es de -15 °F
° El evaporador dispone de una carga caldrica 106 BTU/hr.
° El refrigerante que ingresa al compresor se encuentra en su punto de rocio
° El fluido del sistema sale del condensador en su punto de burbuja.

° Se requiere una temperatura de 110 °F a la salida del condensador.
o La pérdida de carga admisible en todos los equipos de intercambio calérico es de 0.1 atm.

Caso 1

Determinar los niveles de presién y el flujo masico de refrigerante para una mezcla de 4% de etano

y 96% de propano en base molar (Utilizar Peng Robinson como paquete termodindmico).

Caso 2

Se dispone de dos refrigerantes alternativos: R134a y Amoniaco puro. Compare los tres
refrigerantes y seleccione el de menor consumo en el compresor (Mantener Peng Robinson como

paquete termodinamico).



Caso 3

Comparar los resultados del caso 2 utilizando Amoniaco pero ahora seleccionando CoolProp como

paguete termodinamico.

Problema 3 (Opcional)

Se desea bombear agua con las siguientes caracteristicas:

e Corriente de agua a 20 2C, 1.1 atm y un caudal de 20 m3/h.

e Linea de succion de 2” (STD 40) con la topologia detallada a continuacidon (no hay

intercambio de calor con el medio ambiente).
o Tramo vertical hacia abajo: 7 m

Codo 902
Tramo recto horizontal: 4 m
Codo 902
Tramo recto horizontal: 4 m
Codo 902
Tramo recto horizontal: 4 m
Codo 902
Tramo recto horizontal: 0.5 m
Valvula de compuerta (abierta)
Tramo recto horizontal: 0.5 m
e Linea de descarga de 2” (STD 40) con la topologia detallada a continuacién (no hay
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intercambio de calor con el medio ambiente).

Tramo recto vertical hacia arriba: 1 m
Codo 902

Tramo recto horizontal: 1m

Valvula de globo

Tramo recto horizontal: 21m

T como codo

Tramo recto horizontal: 6m

T como codo

Tramo recto horizontal: 11m

Codo 902

Tramo recto vertical hacia arriba: 10 m
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Encontrar la potencia consumida por la bomba para lograr una descarga de 20 psig.

Problema 4 (Opcional)

La siguiente figura corresponde a la curva caracteristica de una bomba que se desea reproducir su
comportamiento:

Bomba a 1.500 rpm
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O en forma tabular:

Q Altura Rendimiento

[m3/h] [m] [%]
0,00 12,91 0,00
6,04 12,87 19,06
17,70 13,24 45,80
33,81 12,10 64,77
48,32 11,30 67,88
68,84 8,12 59,52
78,47 6,57 52,12
84,30 4,96 39,83
86,66 4,40 35,67
87,86 3,73 31,45
89,90 3,17 25,74
90,00 3,17 23,92

Simular su comportamiento al bombear 50 m3/h de agua a 252Cy 1 atm.

Problema 5 (Opcional)

Simulacidn de un proceso de produccion de LPG por turboexpansion.
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El gas natural de alimentacién a planta proviene de una unidad de deshidratacion, por lo que su
contenido de agua es despreciable y no existe riesgo de formacién de hidratos al producirse su
enfriamiento por expansidn. Las condiciones y composicién a considerar para disefio son las
siguientes:



Gas de entrada
Temperatura 30°C
Presion 5000 kPa
Flujo molar 2988 kgmole/h
Composicion — Fraccion molar
Nitrégeno 0.0149
Dioxido de carbono 0.002
Metano 0.9122
Etano 0.0496
Propano 0.0148
i-Butano 0.0026
n-Butano 0.002
i-Pentano 0.001
n-Pentano 0.0006
n-Hexano 0.0003

Utilizar Peng-Robinson como paquete de propiedades termodindmicas.

Preenfriamiento inicial

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

e Preenfriamiento 1: Intercambiador multicorriente de aluminio (Aluminium Plate-fin heat
exchanger), caracteristico de este tipo de industria en la que se necesita un alto grado de
integracién energética. Este equipo no se encuentra disponible en la libreria de mddulos, pero
es facilmente reproducible combinando otros. Su especificacion corresponde a:

o La caida de presién estimada en el equipo, tanto para la corriente caliente como para las
dos corrientes frias, serd de 20 kPa.

o El “approach” de temperatura minimo sera de 10°C. Esto significa que la diferencia de
temperatura entre la corriente caliente vy las frias no podra ser inferior a 10°C. A los fines
de la simulacidn se establece que esta restriccidn se encuentra activa (la temperatura de
salida de las corrientes frias es 10 2C menor que la de entrada de la corriente célida).

e Preenfriamiento 2: Equipo similar al anterior, pero 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.

o Alasalida de este equipo, el gas de entrada alcanza una temperatura de -62°C.

Primera etapa de separacion de liguidos




Una vez producido el preenfriamiento descripto, que genera la condensacion 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 alimentara al turboexpansor un vapor saturado sin presencia de componentes
liqguidos que arruinarian irreversiblemente la rueda de expansién. Por otro lado, la corriente
liquida separada en esta etapa se alimentara, previo paso por una valvula de reduccién de presién,
directamente a la columna de fraccionamiento.

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

momento, ecualizarse con la presion de descarga del turboexpansor.

Turboexpansion

En la etapa de turboexpansion, se permite el descenso de presidn del vapor saturado ya despojado
de los componentes mas pesados del gas hasta los 2800 kPa. Este descenso de presion, provocara
una disminucidon de temperatura adicional que permitird la condensacion de los componentes
licuables que se desea separar. La eficiencia adiabatica a considerar para disefio sera de 75%.

La operacién de turpoexpansién es la que hace econdmico al proceso de separacién de licuables,
dado que la evolucién termodinamica tiende a ser isentrépica, permitiendo aprovechar el trabajo
generado por el gas al hacer girar la rueda de expansidn en una etapa de compresién posterior y
alcanzar menores temperaturas respecto de una expansién isentdlpica tipo Joule-Thompson
producida en una simple valvula (fundamento de otras tecnologias de separacién de
condensables).

Segunda etapa de separacion de liquidos

Como fue mencionado, el enfriamiento producido por la expansidon provoca la condensacién de
hidrocarburos, que serdn separados otorgando tiempo de residencia a la corriente de descarga del
turboexpansor. Para ello, se incorpora al proceso la 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 distribucién general de
gas natural debera ser posteriormente recomprimido.

Por otro lado, el liguido proveniente de esta etapa sera alimentado a la columna de
fraccionamiento.

Fraccionamiento. Obtencidon de LPG en especificacion

En la etapa de fraccionamiento, se buscara despojar de sus componentes mas livianos, metano y
etano, a las corrientes liquidas provenientes de ambas etapas de separacidon, 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.

La presidon de fondo de la columna estara fijada en el mismo valor que la presidon de descarga del

turboexpansor y la presion de tope serd 34.5 kPa inferior a la presion de descarga del

turboexpansor.




La columna de fraccionamiento tendra 5 etapas tedricas, un condensador y un rehervidor (7
etapas totales). La corriente liquida mas pesada proveniente de la primera etapa de separaciéon
serd 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 algun medio auxiliar. Se establece como especificacion de fondo un flujo de

19.17 mol/s

Cabe aclarar ademas, que no se obtendran productos liquidos del tope de la columna; el producto

condensado en el condensador de tope sera reflujado por completo a la columna.

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 constituirdn el gas natural de venta que serd
recomprimido de modo de ser inyectado al sistema de distribucidn 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:

e Primero mediante el compresor asociado al turboexpansor. Considerar eficiencia
adiabatica del 75%.

e Y segundo mediante un compresor de exportacién incorporado a tal fin que llevara el gas
de venta a la presion de 7000 kPa. En este caso, también consideraremos una eficiencia
adiabatica del 75%.

Debido al incremento de temperatura generado en la primera etapa de compresién, en su
descarga se incluye un aeroenfriador que llevara a 30°C la corriente de alimentacioén a la segunda
etapa. La pérdida de carga en este enfriador se estima en 20 kPa.

EJERCITACION
Una vez completada la simulacidn se solicita realizar las siguientes actividades:

a- Reformular el flowsheet para adaptarlo a los mdédulos existentes en DWSIM.
b- Realizar el DFI del nuevo flowsheet y proponer una secuencia de resolucion.
c- Realizar la simulacion en estado estacionario en DWSIM.
d- El modo mas comun de definir la eficiencia de un proceso de separacién de licuables es
mediante el porcentaje de recuperacidn de propano. Esto es:
. C3 en gas de entrada — C3 en gas de venta
Recuperacion de C3 = x 100
C3 en gas de entrada

Informar cual es el porcentaje de recuperacion de propano para el proceso simulado.

e- 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
gue debamos entregar al gas de venta para recomprimirlo. Informar cudl es la potencia
gue serd necesario suministrar en la segunda etapa de compresidon para el proceso
simulado.



