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El propésito del presente estudio es deteminar el método mis pric
tico de incramentar la recuperacién de propano y de butano en una
planta de absorcién de gas natural.
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CONCLUSIONES

Desde el punto de vista t&cnico-econdmico, la instalacién de
un sistem de refrigeracién en la planta de abeorcién de gas
natural en estudio es el mftodo miAs prfictico de incrementar 1la
recuperaci 8n de mropano y de butanoe.

El incremento de la produccién de propano y de butano debido a
la refrigeracién serfa de 350 barriles por dfa.

Se puede usar como refrigerante el propano comercial cue se ob
tiens de los estabilizadores.

Se obtiens un mayor rendimiento en la absorcién sf, ademis del
acelte pobre y del aceite semi-rico, se refrigera el gas rico.

Reacondi donend dos compresores disponibles de 230 BHP cada
uno para usarlos en el sistema de refrigeracién, se puede re-
frigerar 234,000 galones por dfa de aceite pobre de 72°F a
30°F, 257,000 galones por dia de aceite semi-rico de 52°F a
30°F y de 20 000 MPC por dfa de 88°F a 50°F. Con estas tempe
raturas, la tcmperatnm promedia de abeorcién serfa de 50°F.

Se puede amrovechar la baja temperatura del aciete rico cue
sale del absorbedor para sub-enfriar al aceite pobre antes de
refrigerarlo.

No hay necesidad de reformar el absorbedor para refrigerar al
aceite sami-rico, porcue en el disefio inicial se previé tal
opsracién, existiendo las conecciores necesarias para ello.

Para disminuir 1la inversién en el sistema de refrigeracién,
se pusde utilizar equipo cue estf fuera de uso, tales como dos
conpresores de 230 BHP y separadores. Se necesitan comprar:



DI S CUSION

A. INTRODUCCION

La creciente demanda de propano y butano para usos imdustriales
y domésticos, asf ®mo la aparicién de novisimas técnicas de recupe
racifn securmdaria de petr8leo a base de la inyecciédn de estos pro-
ductos en los reserwvwrios, crean el incentivo econémico para que los
productores inviertan sus capitales para remodelar o modemigar las
instalacionss existentes, con el fin de incramentar la recuperacién
de estos productos.

Lxisten di ferent es métodos pora incramntar la absarcién de
propano y butano contenidos en el gas natural, los métodos m&s im-
portantes son los siguientes:

l. El enpleo de un aceite pobre de menor peso moleculare

2. E]l mejoramiento del sistema de en friamiento del gas rico
y del aceite pobre , para bajar la temperatura de absorcién.

3. El incramnto de la circulacién del aceite pobre.

Le El incramento de la presién de absorcién; y

5. La refrigeraci8n del gas rico y del aceite pobre.

Para comprender mgjor en cué se basan estos métodos para incre
mentar la eficiencia de absorcién, debamos saber que esta eficiencia
es funcién del factor de absoreién, A, y cuinto mayor sea este factor
mayor serf la eficiencia de absorci&n, como lo muestra la Figura 3.

La expreaién que sirve para calcular el factor de absorcién es la
signiente:

A = 3.1368SG
MK
M y S son el peso molecular y la gravedad especffica del acei-
te de absorcién.

G es la relacién galones de aceite pobre por MPC de gas tra-
tado.

K es la constant e de ecuilibrio a las condiciones promedias
de presién y tamperatura del absorbedor.

Veamos shora la discusién de cada método y la forma en qus in-
fluyen en el factor de absoreiéne.

El uwso de un aceite pobre de menor peso molecular hace cue el



denoninador sea menor, también cambia la gravedad especffica, pero
es menos sensible que el peso molecular, siendo el resultado final
un mayor facta de absorcién. Este método es el mfs simple de
aplicar, puesto cuwe no lmy cue hacer cambios en el ecuipo, sino
simplemente canbiar el aceite. No se puede usar un aceite de muy
bajo peso molecular, porque sino parte del aceite se volatilizarf
y se perderf en el gas residuo del absorbedor; el aceite pobre
usado generalmente es un kerosene de 42°API, que al preseaate es el
mfs ap ropiadoe

El rejoramiento del sistema de enfriamiento di por resultado
cue el absorbedor trabaje a una temperatura menor, consiguiémiose
una mayor absorcifn, porque a mmor temperatura la constante de
emilibrio, cue esti en el denominador es menor, como lo muestra
la Figura 3. la menor temperatura ¢we se puede alcanzar estf li-
mitada por la temperatura ambiente. En la planta que se estf
analizando ya se ha alcanzad la temperatura 1fmite.

El incramnto de la ciralacién de aceite hace aumentar la re-
aiperaci 8n, poraue la relaeién galores de aceite pobre por MPC de
gas tratad, cue estf en el numerader, se hace mayors EL incre-
mento de 1la ciralaciédn de aceite estl limitado por la capacidad
de 1a torre de destilacién (alambique) y de las bombas existentes;
generalmente no es econfmico la instalacin de ewuipo adicional
de destilacién.

El incremerto de la presién de absorcién hace cue el factor
de absorclién sea menor, dando como resultado una mayor eficiencia
de absard n. Este método es generalmente el menos aplicable en
plantas existentes, porque se recesit arfa invertir un equipo de
compresi 8n adicional y en el canbio de absorbedor para la nueva
presifn, inversién cue podria ser anti-econémica.

Por f1timo, con la refrigeracién se obtienen temperatura much{ -
simo mfs bajas "ue la obtenida en el caso del mejoramiento del
ecuipo de enfriamiento, con al consiguienie aumento en la eficien
cia de absorcién. Este m8todo es el que mejor se adapta a la
planta bajo estudio, ya que no se necesita hacer cambios funda-
ment ales en el proceso de absaralén, sino consctar loe flufdos
que entran al absorbedor al sistama de refrigeracién.

Fn la planta de absorcién bajo estudio ya se han aplicado los
métodos 1 y 2; pndrfa increment arse la circulacibn de aceite,
pero al mresente la torre de destilacién estf trabajando con toda
su capacidad; en auanto a un incremermto en la presién de absorcién,
tal cambio serfa no-econémico. Fn cuanto 2 la refrigeracién, en
este caso particular, esti favorecida porque se dispone de cieito
emipo qus estf{ fuera de uso {(compresores y separadores) cue se
podrian utilizar en el sistem ds refrigeracién, adem#%s el di sefio
del absarbedar permite retirar aceite sanierico de la parte media
para refrigerarlo y después regresarlo a la torre, consiguiéndose
asi una mayor eficlencia de la absorcién.
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B. DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REFRIGERACION

Fl sistems de refrigeracién consiste bfisicamente del ecuipo de
ocompresién, torre de lavado, condensadores, sub-enfriadores, eva-
poradores y chillers (ver Mguras 1 y 2). El proceso es el si-
@iente: el refrigerante en estad de vapor es comprimido, este
vapor al pasar por los ciliniros de compresién disuelve parte del
aceite lubricante que, si no es retirad del sistema, ensucia el
emuipo de transferencia de calor y alt era las propledades del
refrigerante, bajando grandemente la eficiencia del sistema; para
remover el aceite lwbricmte o cualouier otra impureza que pudie
ra contener el refrigerante, este pasa a la torre de lavad, la
cual contiens tres o cuatro platos de burbujeo o una seccién
ecuivalente de "Raschig rings' para cue esta separacién se pro-
durca, se inyecta por el tope de 1la torre una cantidad de propano,
lo sufi ciente para traer a los vapores a un punto cercano al
punto de saturacién, de manera cue las impuregzas se comlensen y
caigan al fondo, de donde pueden ser eliminadas. Los vapores,
casi a su punto de saturaciédn, pasan a los condensadores, lusgo
el condensado pasa al acumulador; parte del 1fquido del acumula
dor es tamado por una bomba pecuefia para ser inyectad en la
torre de lavadd. La otra parte del 1fcuido pasa por los sub-
enfriadores, lusgo por un extranguladar o vflvula de econtrol aue
produce uma cafda de presién brusca, en seguida el 1fcuido pasa
a los evaporadores, donde se expande y se vaporiza a la altura
media de los chillers, obteniendo su calor de vaporizacién a
expensas del ocalar sensible de los flufdos (gas o aceite) que
cddrculan por los tubos de los chillers, produciéndose asf la
refrigeraci én de esos flufdos; los vapores producidos salen por
el tope y pasan a los sub-enfriadores, donde se calientan a
epensas del refrigermte 1fmido, para pasar luego a los conme
presores y repetir el ciclo.

El absarbedor procesa 20 millones por dia de gas matural, la
circulacién de aceite pobre es de 234,000 galones por dfa. Con
1la refrigeracién se poirfa bajar la temperatura de absoreién
de 108°F a 50°F, cmnsiguiéndose un incremento en la recuperacién
del 30%. Fl aceite pobre serfa refrigerad a 30°F, 1o mi=me
que el aceite rico; el gas rico serfa refrigerado a 50°F; con
el gas rioo no se ha ido a uma temperatura inferier parque a
menos de 50°F hay peligro de formacién de hidratos (1la temperatu-
ra or!%oa para la forracién de hidratos del gas procesado es
de 45°F).
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Ce CALCULOS DE CONDENSACION Y DE ABSORCION

1. Composicién y Caracterfsticas del Gas Natural Procesado

Composi 6ién Cflculo del Peso Molecular

Componen te Mol.% MPC/D B (PM) (Mol.%)

Cq 30,57 16,114 16.04

C, 30.07 181,

Cy 4.86 972 L4+ 09 2014

1-C), A AA 238 58.12 0.84

n~C, 1.86 372 2.12 1,08

1~C5 129 258 72.15 0493

n=Cg" 2.57 514 86017 2421

co, 0.20 10 L4 0L 0409

0, 0+ 20 60 32.00 C+10

N, 0.80 160 28.02 0022

TOTAL 100,00 20,000 22.37

Peso Molecular = 22,37

Gravedad especffica = PM (gas) = 22,
Rf (aire) 28.9

2« Peso Molecular del Acelte Pobre

Densidad del Aceite

Punto de ebullicién medio volumétrico
t10 W56°F
tso L82°F
t9o 52,°F
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Bcpo = tlo ¢ 2 t50 o t‘90
[

= 456 + 2 x 182 + 52 _ p4eF
L
Pandie nte de 1la curva AST™

189 - 456 _ q,55
60

correcci 8n para obtener el punto de emllicién promedio = 7°F

Pmto de eullicién promedio = 493°F

Peso molecular del acelte pobre = 198

3. Condesacién debido a la Compresié&n

Cumndo se comudime el gas rico y Imegn se le enfria, parte del
gas se ocominsae. Para estimr la cantidad condensada se usan las
conocidas f8rmulas signiertes:

F o L + V

V = KnFn

n
L + ¥Xn
iid

V = = ¥

= nfirero total de moles
= moles de 1fmuido formado
= moles de vapor

nfrero total de moles de componente n
= moles de vapor del componente n en el vapor

§§<l‘“’»}
]

Kn = constante de ecuilibrio para el componente n a las
condiciones de condensaciéne
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La dedueciédn de esta fémula estf detalladamente explicada en
"Petroleun Refinery Engineering"” por W. L. Nelson.

Para resvolver esta ecuncién se sigus el siguiente procedimien

to:

1.
2e

3.

Le
5

Se asune un valor de V, entonces L= Fa V 6 L=100 -V
Se ealmla la relacién L
v

Se deteminan las constart es de ecuilibrio para ecada compo-
rente a las condiciones dadase.

Se calQ.Ilan vl, VQ ces e y Vn

51 el valar calculad de V no es ipual al valor de V
asumido (el error permisible es de 0.l por ciento), se
debe asumir otro valar de V hasta hallar el valor correc-
toe
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MPC/D

Comp.

ae CAlalo de )a Cordensacién debido a la Compresifn
Asumiendo V=98.5
L = 0. 0152
250# ki
¥ K I-': + K
Mol% 35°% KX F V'] v % L
20657 10.01 806.51 10.0252 80.45 81l.67 0.12
6.11 2010 12,83 261152 6.07 6.16 0.04
Le 86 0e66 3.21 0.6752 Le 75 L.82 0.11
BRYA N 04290 0«18 03052 1.37 1l.39 0.07
1.86 04210 0.391  0.,2252 1.7 1.77 0O.12
.29 0096 0.124 0.1112 1.12 1.4 0.17
2657 0.029 0,075 0.0442 1.70 1.73 0.27
0.20 - - - 0,20 0.20 -
0.30 - - - 0.30 0.31 -
0080 - Lol - 00 80 0.81 -
10000 98.50 100.00 1.50
20,000 19,700 300
b Producto Coniensado
L MPC/D  Gal/MPC  Gal/Dfa  Mole s/Hr. Lbs/Hr.
0.04 8 25.2 202 0e9 27
O.11 22 274 603 2.l 106
0.07 1, 32.4 L5k 1.6 93
0.12 2l 31.6 758 2.7 157
037 17, 1.5 7,221 19.1 1,646
1.50 300 - 10,878 33.0 2,338

TOTAL

M .—2-3-22- Oe
3550~ 77



5. Absarcién

Los cflculos de abscrcién se han hecho » base del método de
Kremser-Brown. Existen muchfsimos 1étodos para calcular la absor
c1 8n, pero generalrente son danasiado cmplejos; se ha escogido
el métod de Kramser-Brown por ser el mis sencillo y porcus con
el agregado de la eficiencia en los platos para cada componente
se obtienen resultados hastante aceptables para los fines prfcti-
COS.

La deduccién de la ecuacidn de la absorcién estf detalla=
darente explicada em "Petrolewn Refinery Engincering™ por W. L.
Nelson. la ecuac!.én de la absorcién es la siguiente:

Ea”Yn"‘l-Yl - A"*l - A
th+1° Y Al g

eficd ncda de absoreién

Nomenclaturas

A = factor de absorcién

Yy = mol fraccién del componente en el gas “ue deja el
plato tope del absorbedor.

Yn+l = mol fraccién del componente en el mas rico que
estf entrando al absorbodore.

Yo = mol fraccién del componente en el gas cue estf en
ecuilibrio con el aceite pobre entrando al absor-
bedor .

n = nfinero de platos tebrices.

Esta ecuacién estf resuelta grificanente en la Figura L.
Fl método comfin de aplicar esta ecuacién es despreciar Yo, aque
generalmnte es muy bajo, y usar el valor A calculado a una tem
peratura mromedia de 1la torre.

El factor de absarcién A se puede expresar de la siguien-
te manera:

A s ] = 3,156 5 G
KV MK

G = palones de aeceite por MPC de gas

K = ocomstante de etuilibrio a las condiciones promedias
del absorbedor.

M = peso molecular del aceite de absorcién
8 = gravedad especifica del acaite.



La temperatura promedia de 1la torre es aproximadamente el pro-
medio de las temperaturas de los platos del tope y del fondo del
absorbedar; si no se tienen estas temperaturas, se puede usar las
tamperaturas del gas seco y del aceite ricon.

Efft dencia de los Platos en los Absorbedores - Se usan tres
tipos de eficlenclia de platos:

as eflelencia local
b. eficiencla
c. cficiencia total del plato.

Pn los cfleulos de absorcién se usa €l concepto de eficiencia
total del plato. Esta eficiencia se define como 1la relacibdn de
platos te81icos a pistos reales para ma separncidn cdada.

Fn pruebas pura deteminar 1la eficiencla de los platos de los
absorbedores se ha deteminado "ue la correlaeiédn de O'Connel
rirde mejores resultads cue la correlaciédn basada finicamsnte en
la viscosldad (efictendia = 0.17 = log M ).

El grupo 0'Comnal estf ooripuesto de los t&rminos siguientes:

KMpH

d

Esta correlacidn ha sido ploteada en la figura 5. El signifi
cado de cada tfrmino es:

d = densidad lbs/PC del aceite pobre
¥ = peso moleailar del aceites

K = constante de emilibrio del eomponente a las condi-
clones mromediase

viscosi dad del aceite a )-8 condiciones promedias
de la torre.

Fn las tablas de los c8lculos de ahsorceién se puede apreciar
el mrocedimiento seguide en los chlculose

Los datos h8sicos del absorbedor se ponen en la parte superior
de la tabla.

En la columna 1 se pore la eomposicién en mol% del gas rico.

En 1a ®lumm 2 van las constant es de ecuilibrio para cada com
ponente, se obtienen de 1la Figura 3.
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En 1a columma 3 se ponsn los valores del faetor de absorcién
ealculados por medio de la ecuacién:

A = 3.156SG

MK

En la columma L se ponen los valores del grupo O'Connel

En la columna 5 van los valores de la eficiencia del pla‘o,
valares obtenidos de la Mgura 5.

Enla onlumma 6 van los platos tebrices necesarios, que es
el mroducto del nimero de plitos de absorbedor por la eficlenciae

En la colunra 7 s8e pornen los valores de 1la eficiencla de
absord 8n, osbtenidos de la Migura L.

In la columa 8 van les wmoles sbsorbidas, producto de les
columnas 1 y 7.

Fn 1a columna 9 van les moles de gnas residuo, es la dife-
rencia entre las clumnas 1 y 8.






EFICIENCIA PARA ABSORBEDORES
CORRELACION DE O'CONNELL

Lo 10 100
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a. Absorcién con las Condiciones Present es

Datos:
Presi 8n de Trabajo
Gas rico entrando

250# Temp. promedia de absorcién
gs5°F Gas pobre saliendo
gs5°F Aceite rico saliendo

Aceite pobre ent rando
Gravedad del ac. pobre

250#
K

Mol.§  _l08°F

L1°APY Nimero de platos

Compe
Cy 81.67 10.02
Ca 6.16  2.40
Cy L.82  0.80
i-Cy 139 0636
n-ch 1. 77 Oe 265
1-C; 1.1  0.127
n=-Cg+ .73  0.039
CO, 020 =
0, 0.31 -
N, 0.81 -

TOTAL 100,00
MPC/D 19,700

G = 234,000 = 1l.88
19,700

A=0.170
K 22 K

0.017 32,97
0.071 7.90
0.213 2.63
0e472 1.18
00642 087
1.339 Oe 42
Le359 0.13
A=

172 X

Ef.plato
2 n Ea
12 3¢6 0,017
29 8.7 0.071
L7 1.1 0.213
58 17.4 O0e4T2
60 13 0.642
60 18 0.999
60 13 1.000

3,156 x 0,78 x 11.88 =

108°F
106°PF
110°F

30

Gas Abs.

1.39
O lily
1.03
0.66
1.1,
1.14
1.73

7.53
1,483

Gas Res.

80028
572
3.79
0. 73
0.63

0.20
0.31
0.81

92647
18,217

0.170 172 x 0.93 K = 3.29 K
K 'Lt.s'.??gz
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b.- Balance de Materia

GAS POBEE

@S RICO _AGRITS RICO
Gomp. Mal.g  Moles/hr., Lba/hr.  Mol.f lMoleg/hr, Lbs/hr. Mol,d  Moles/hr. Lba/br.
o 81467 1,76.8 28,372 86.80 1,738.7 27,889  6.03 30.1 483
Gy 6.16 133.4 4,001 6.19 123.9 3,725 1.90 95 286
nC;, 1.77 383 2,2 0.68 13.6 70 4 2T 1,436
1.05 lou mh 7 1. 782 - - - ‘00” 21“ 7 1, 782
D-Cs t 1. 73 370‘0 3)223 - - - 7050 370‘0 3’223
002 00 20 l&03 189 00 22 403 189 - . L
02 00 n 6. 7 21‘6 0. 39 6 o 7 210 - - b
N2 OB 175 430 087 __17.5 490 - - -
Sub=Total 100,00 2,165.6 46,859 100,00  2,002.6 37,835  32.67 163.0 9,02
Ace Pobre ___= - - - - - 67,33,  336.0  _66,600
TOTAL 100,00 2,165.6 46,859 100,00 2,002.6 37,835 100,00 499.0 75,624
Hre/p @D X S AL
Gas Rico 19,700 21.65 (¢ 19 -
Gas Pobre 18,217 - 18,91 0.65 -
Fracc. Abs. 1’1&83 “5’ 989 550% 00567 118
Ac. Pobre - 234,000 198 0.82 41
Ace Rico - 279’ 989 152 0.78 50



Log/hr. M °AFI
BNTRADA
@as itico 106 3 & 9 21. 65 -
Aceite Pobre 66,600 198 INR
TOTAL
SALIDA
Gas Pobre 375835 18.91 -
Aceite Rico 75,624 152 50
TC{AL
d.- Producto Avscrbido
Compe Gas Abs. MPC/D Gal/MrC
Cy 1.39 273.7 16.9
Ca O. by 86.6 2542
i-Cy, 0.66 13C.0 32:.4
D-Ch lolh 22#05 31.6
i=Cs 1.1, 225 364
n—C5 t 1.73 34C.8 4le5
TOTAL 753 1483.C
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ce— Balance de Calor en el Ausorbedor

tstajo Temp. °F Btu/lo

G 85
L 85

105
110

o

MBtu/1lh
325 15,230
13 -L12220
22,750
343 12,930
129 9,760
22,ThO
Moleg/hr. Lbg/hr,
30.1 483
9e5 286
22.3 983
4.3 831
247 1,436
L7 1,782
374 35223
163.0 9,02



ENTALPIA DE VAPORES A 250 #

- 150
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ENTALPIA DE FRACCIONES DE PETROLEO



Qamp.  Counde por Compr. dbsopeidn  ICLL & Hecuperacifn
c1 ws 5,032 1.8
C, 202 2,384 7.7
C3 603 6,163 23.1
i=c, 454 4 5666 50.0
n=C, 758 75852 66.8
i=C5 8,181 10C.0
nCs ¢t - i - - __ 100.0

TCT4L



Aﬂllﬂielﬂo v .95.7

_LS 0.0449
v
OF .
Comp e F ° KxF « v Vid L
oy &

0, 8057 879 708.2  8&49 8016 @3.7  Oedl
G, 61 153 935 LS9 5.9k 6.0 0.7
03 Le8b O 440 2.4 Oe 4849 helld 4061 QoS
1-0, Lsh  OATL G2  0A59 Lk 119 0.0
n-O;, 1. & 00122 00 227 001669 1036 1.‘&2 0050
1-05 1.29 0.050 0.080 0,099 0.8, 0,88  Ouk5
0'05 T 2:57 0,013 0,033 0.0579 0657 0.60 2,00

00,  0.20 = = = 020 0.2 =
02 0,30 - L - 0030 (o151 § -

N, &0 - - = 080, Qo84 =
TOTAL 100,00 95.72 100,00 Le28
NPG/D 20,000 19,144 856

De= dueto (]

Gom. L _W/p g Gl/afa  Moleg/hr,  Log/hr.
o, ol g2 16.9 1,38 9.0 TN
02 0.17 k 1 De2 87 3.7 2 8N
Cy Ools5 90 27k 2,166 99 436

1-C,, 0.30 60 32.4 1,944 6.6 384
1—05 Ok 90 3l 3,276 9.9 L

05 200, _A400_ .5 26,600 440 < _J.JA



Ce= ABLatudCiv CAXL v LA  wlFfiuwaiciCi

Davosi Fresion de trabajo 250, Tenp, pramedia de absorcién  5C°F
Gas rico entrando 5C°F Gas pobre saliendo SCV F
Aceite pobre entrardo 3% Aceite rico saliendo 5C2 F
Gravedaddel ac. Fobre 41°AF1 Numero de platos 3C
2507
Comp. Mel,% K5¢ ¥ A= _0_.%@ 6951K  sf. plato B n g  _Ggs Abs.,  _Gus Aes,
C, 6.20 1.51 0.119 9.83 26 7.8 0,119 O 74 Selib
03 4,61 Oeis3 Celd9 2,80 Lb 13.8 0,419 1.93 2,68
n=C;, le42 0.122 1.475 0.79 60 18 1.0CC leu2 -
n=Cs ¢ C.6C C.0L; 12, 86C 0.CY 60 18 1.CCC C.60 -
) c.2 - - - - - - - 0.2
0, C.3l - - - - - - - C.31
T0TAL 100,C0 8¢39 91.61
McG/D 19,144 1,606 17,538
19,144
A = 156 x C x 1. = C' 180
172K K

172 X 1,90 x K = 6.51 K
49,92



de= falance de Materig

GAS RICO GAS POBRE ACBITE RICO
Comp. Mol Meleg/hr. lbse/hr. Mol Moleg/hr, Los/hr, Mol.d Moles/nr  Lbs/hr
Cy 83.7  1,762.5 28,260 89.59  1,727.3 27,706 6.87 35.2 565
Ca 6420 13045 3592 5.9 Nhe9 3,455 3.04 15.6 469
i-ca 1019 T3 § 1,‘0610 0.04 Oe 9 52 be 72 2se 2 1’407
n-C" l.42 29,9 1’ 739 - - - 5.83 29.9 l, 738
1G5 0.88 185 1,33 - - - 3.61 185 1,335
D'-cs ¢ 060 12,6 1,0% - o CJ 2.46 12.6 1’0&
wZ 00 21 lnlo 19‘0 0023 lnlo 19‘0 - - L
0, 0.3 6.5 208 0a 34 65 208 - - -

N 08k _17 4% _Q92 _12.7 4% _ _ = - =
Sub=Total 100,00 2,104.7 42,978 100,00 1,928.1 34,598 3hekd 17646 8,390

AG, Pobre __ = - - - - - 65455 _336,0 66,600
TOTAL 100,00 2,104,7 42,978 100.00 1,928.1 34,598 100.00 512,6 Thy 990

MPg/D SEPD ... S Ar I
Gas Rico 19,14 - 20,42 0e7L -
Gas. tobre 17,538 - 17.% 0.62 o
Fracce Abse 1’6% ‘05,'“2 LT7.51 00567 18
Ac. Pobre . 234,&0 198 0.82 41

Ace Rico - 279,72 b 0.77 51



e+~ Palance de Calor en el Absorbedor

Lbg/hr M °API _istado _Temp. °F Btuw/lb M Btu/hr

Gas Rico 43,000 20.42 G 20 309 13,290
Aceite

Pobre 66,600 198 41 L 30 as 5,860
TOTAL 19,150
Aceite

Rdco Th 5990 5L 51 L 50 la da370
TOTAL 18,430
Carga al chiller de asceite semle=rico 720

f.- Producto_absorbido
Comp,  (as Abs. M PG/D Ql/MP¢  Gal/dfa Moles/hr Lbs/hr

G 1.67 9.7 16.9 5,403 3.2 565
c2 Oe 7 Mo6 22 3’568 15.6 469
C3 1.93 369+5 27.4 10,124 ko.6 1,790
1~G), 1.15 220.1 32.4 75131 282 1,407

TOTAL 8439 1,606.0 - 45,709 17%.6 8,390



90 Wbl
_10 580 _  _
100 L5k
3= _52]_“_ = 157
28,9 ,
.~ Goafigiente adigbatico do compregion B
Gamp. X _Mopy 3 15C°F TMop
c3 90 19.58 17.62
1~¢, A0 25.82 — 2008
TOTAL 100 20020
N = Mop
Mcp - 1.99 -

En los ¢dloulos se cofisidera que la presidn a la salida de los
condensadores es de 180 paia.



Sormp, D SR 4 L pv_
' %

03 55 49¢5
i=CL iC ig 1.8
TCink 1CG 51e3

kn los cilculos se considsra que la presion en el evuporador es
de 50 psia.

Presion en cl evgperador a 50 psia

ferdida de prosi :>n en iineas y sub=entriador.s=__5 psig

Fresaon de succuadn del coilresor = 45 psia
be= Presion de descqr:a _ds 1los conprefomss

t’*gesién & ls salida {!Ell‘COIU"@uS‘dd()I' = 180 psia

Yerdida do wresion eu lincas y condensador = __ 5 psig

Fresion de descarga del coujrssor = _185 psia

La circulacidn & ucuibe pobre 38 de 234,000 bqlom.s por afa, ticne
una gravedad 49 4% wl y sean enfriado ds 72° & 30°,
01rculav1c-n de aceiive en los/hr.

Mg 2344000 x 083 = 66,6C0
2
Entalpfic el aceite (Fi.ura 7)
Aceite uobre a 2% = 107
1] " ] 304l = §§ ]
nh 49

Q= 0ixk
b 19 X 66’600 = 1'265,1400 B‘l’.l.Vhl‘.
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bee Refrigeracifn del Aceite Semi-Rico

Se asume oue la ciralacién de aceite samni-rico serf igual a la
sum de la ciralaciédn del aceite pobre y el 504 del volumen de pro-
ductos absorbidos y que temdrf propiedades iguales al promedio entre
el aceite pobre y el aceite rico; la gravedad del aceite serf enton-
ces de L6°API.

Cirmulaecl 8n de aceite semi-rico en 1bs/hr.
M = (234,000 + 23,000) x 6.637 = 71,070 lbs/hr.
2l

En el balance de calor del absorbedor se ha deteminado cus para
que la tempsratura promedia de absorclén sea 50°F, se necesita reti-
rar 720,000 Btu/hr. del acelte semierico; este aceite seri enfriado
a BO.F.

Deteminacién de la temperatura del aceite semi-rico saliemio del
absorbedor.

Q = AHxM
SO H = Q = 720,000 = 10 Btu/1b.
M

71,070
Entalpfa del aceite semi-rico a 30°F = 90 Btu/1b
H - 10 n

Entalpfa del aceite semi-rico a 52°F = 100 Btw/lb

e Refrigeracién del Gas Rigco

La carga al "chillsr" del gas rico estf compussta de una parte
gaseosa y de una parte condensada; estas partes gaseosa y 1fcuida
se debe a 1la compresiSn y Al enfriamisnto del gas antes de pasar al
"shiller." Las cantidades de gas y 1fmido son aproximadamsnte las
calouladas en 1la cordensacién debido a la compresién, al tratar la
perfomance de la absoreién con las condicionss actuales. La parte
gaseosa y la parte condesada que salen del "chiller" han eido deter-
minadas al tratar la perfomance de la absorcién empleando la refrige-
racién. El balsnce de calor en el "chiller" serf el siguiente
(entalpfas Pigura 6):

ENTRADA

Gas a 85°F y 270 psia (P.M.=21.64) =325 x 46,859 = 15'229,200 Btu/hr.
Lfauidos a 85°F (P.M. = 70.9) =140 x 2,338 = 327,300 "

TOTAL: 15556,500 Btu/hr.




ENTALPIA DEL REFRIGERANIE

180
360
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SALIDA

Gas a 50°F y 265 psia (P.Me = 20a42) = 309 x 42,978 = 13'280,200 Btu/hr.

1fquido a 50°F (P.Ms = 66.1) w124 x 6,209 = 770,160 "
TOTAL: 1,'051,360 "

Q = 15'556,500 « 14%051,360 = 1'505,140 Btw/'hr.

de= Balance de Calor en los Sub=Enfriadores

Para aprovechar la baja de temperatura de los vapores de propa=
no que salen de los evaporadores, a estos vapores se les hace pasar
por los subeenfriaderes, de manera cus el refrigerante 1{quido se
enfria de 100 a 60°F y los vapores se calientan de 20°F a la tempera
tura que se deteminarf a continuaclén.

Entalpfas del refrigerate en estad 1fauido (Figura 8)

Lf{quido a 100°F = 163 Btw/1db
2 a 60°F = 138

AH = 25 Btw/1b
Q = AHxM= 25N

Entalpfas del refrigerant e en estado gaseoso

Vapor a t y 47 psia = h Btuw/1b
® a20°Fy 50 psia & 21 »
AH -

Q = AHxMe= (he281) x ¥

luego
h=281+25 =« 306 Btw/1b

esta entalpfa corresponie a una temperatura de 83°F.
La temperatura de succién de los compresores serf de 83°F.

El enfriamisnto de los aceit es, del gas rico y del refrigerante
1fquido desde 60 a 20°F se produce a expensas del calor latente de
vaporizaci én del refrigeraite. Como ya se he determimd las cone
dicionss de presién y teanpsratura a la que se va a producir la vae



porigacién, 50 psia y 20°F respectivmmente, el calor latente serf
igual a la diferencia de entalpfas del vapor y del 1fquido a esas
condl clones; estas entalpfas se pueden obtener de las curvas de
la F‘lg"n‘a 8.

Calor latert e de vaporigacién del refrigerante

Entalpfa del vapor a 50 psia y 20°F = 281 Btu/1b
L " Yfquido a 20°F = 115 »

Calor latente de vaporizacién = 166 Btw/1b

La cantidad de vapores del refrigerante se calcula por la fér-
mila Q= AHxM, slendo H = 166 Btw/lb entonces:

Cantidad de propano en Ybs/hr.

1) Refrigeracién de aceite pobre

My = 1t 262350_0 = 7,620 lbs/hre
2) Refrigeraalén del aceite sanierico
| = 4,330 Ibs/hr.

3) Refrigeracifn del gas rico
= 9,070 1bs/hr.

4) Enfriamient o del Refrigerante 1fcuido de 60 a 20°F
Entalpfas del refrigerante (Figura 8)

Lfquido a 60°F = 132 Btw/lb
[} 115 "

AR = 23 Btw/D

Para detemminar la cantidad de refrigerante cue se va a enfriar,
ss asume esa cantidad, se detemina 1ls eantidad de propano necesa-
rio para el enfrianiento, luego se suma esta cantidad a lo usado en
la refrigeraciln de los aceites y el gas lco, la suma debe ser
igual a 1la cartidad asumida, si no se repiten los tanteos hasta que
sean iguales.



Asumimes M = 24,400 1bs/hr.
Q = 23 x 26,600 = 611,800 Btu/hr
3’380 le/hro

Cantidad total de refrigerante M
M = 7,620 + 4,330 + 9,070 + 3,380 = 24,400 lbs/hr.

Lbs/hr. = 24,400
Moles/hr. = 537
MPC/D = 4,290 a 14.7 psia y 60°P

be- C&lculo de los Compresores del Sistema de Refrigeracién
ae~ Potencia Necesaria para Comprimir el Refrigerante

Capacidad & 147 psia y 60°F 4,890 MPC/D
Tempe ratura de succién 80°F
Capacidad a lh.4 psia y 80°F 5,180 MPC/D
Ras8n de compresién 4.11
Coeficiente adifbitico de compresién .11
BHP/MMPCD 80.5
BHP/MMPCD (corregido ) 86.9

BHP | 450
BHP/Compresor 230
Nfmero de Compresores 2

BHP disponible L60
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b.e Selsccién de los Cilindros de Comprestén
Se supone un ci limiro de 10" de i metro.

SERVICIO Sist. de Refrig.
Diam. del c¢ilindro pulg. 10»
Tipo del cilimdro VH
Némero de cilimiros 2
PD PC/min 352
% c1 5022
Ps psia L5
Pa psia 135
R. Lell
1 g 95.89
( ) 2456
Ccl (R17“1- 1) 13.36
Ev £ 82,53
CAP. a 1ok psia y T.S.MPC/D 1309
Temperatura de suceiédn °P 80
CAPs a 147 psia y 60°F MPC/D 1235
CAP por Compresor MPC/D 2470
Nfmero de Compresores 3
Capacidad Total MPC/D 7,410
BHPF/MMPCD 80e5
BHP/MMPCD (Corregido) 86.9
BHP por Cilindro 113.7
BHP par Compreoa' 2274
BHP Total 682
BHP Disponible 690

5¢= C8loulo del Area del Eouipo de Transferencia de Caler

Siendo el propfsito principal de este estudio el detemimar si
o8 econfmicamente conveniente o no la instalacién del eamuipo de re-
frigeracifn en la planta de absorci8n, en este parte no se harfn
cilculos detallades del emipo de transferencia de calor, sino que
86lo se estimarf el 8rea necesaria para cada unidad con el doble fin
de poder saber si es posible utllizar unidades disponibles y de po-
der estimar la cantidad que se debe invertir en las unidades que se
necesitan comprare

Para estimar el 4rea para cada unidad, se ha usado la conoclida
ecuaciln de transferencia de calor siguiente:

A = Q
Up x Aty
n la cue:

A = frea de transferencia de calor, ft2
Q = flujo de calor, Btw/hr.
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Up = coeficiente de di sefio de transferencia de calor, Btwlhr)(ft2) (°F)
tym = diferencia de temperatura = IMTID x Fp

Fl flujo de calor, Q, se calcula por un balance de calor en la
unidade

El ococeficiente de transferencia de calor se ha deteminado de ta-
blas, cus dfn valaores tfpiocos de acuerdo al servicio y a los flufdos
ciraulartes.

La diferencia de tempsratura, A tm, que es igal al producto de
la diferencia media logarftimica por un factor, Fp , que toma en
cuenta el nimero de pasocs en los tutos y en el casco.

ae= Intercambiador Aceite Pobre/Aceite Rico

Como el aceite rico sale del absorbedor a 50°F se m considerado
la instalacidn de un intercambi ador para subeenfriar el aceite pobre
antes de pasar al chillern, Para los cflculos se ha estimado cue el
aceite rico elevar{ su temperatura a 65°F, y por medio de un balance
de caler se puede estimar la temperatura a la que enfriarf el aceite

pobree.
Qe AWM = (108 = 101) x 74,990 = (115 « Hg) x 66,600
H, = 107° Btu/lb que corresponde a 72°F

T2°F ccccteee 90°F aceite rico 74,990 1bs/hr.
50°F eeme.  65°F, aceite pobre 66,600 "
t 2o°r 25°F IMTD = 23.4°F

R= T1=-To . 90 « 72 = 1.20
tz-tl 65 - 50

Sm Y2=% = 65 - 5 = 0.38
h-T 90 -« 50

Fp= 0.91 (un paso en el caso y dos o m&s pasos en los
tubos)

Nty = (IMTD) x Fp = 23.4 x 0s91 = 21.3°F
Para este servicio wsar Up = 50

= (108 = 101) x 74,990
50 x 2l1.3

A = 500 ft?
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Lnticada
52°¢

*_' m.i\ . t'ropano zooFu 'qlﬁ.do) ZC;F(Vapor)
. % k 4. ®5,: i ~
fuw SR 2% Az 720,0CC stw/lb

Atms IMTD = 19.0°F

20°F (1L uido) 2C°F \Vayor)
« .= P |
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e.= Gantidad de deigizeruitve Vaporizato en la Torre de Lawvudo.-

rara caleular la cantidad de refrigerante liquido gue se debe
im'ectar cercua ‘el tope de lua torre de lavado, se debtcrmina las
entalpfas de los vagore. del refrigorante a las condiciones de
entrada y salida de los vapores, se determina e.L calor sensivle que
debe ser igml al culor latente de vaporizacion del refrigursite 1i-
quido a esas condiciones,

sntalpfac de los waperes del cefriger .te

Vapor a 161°F y 185 psia = 331 Btwlb
L] w105k " 135 " = _ﬂ "
AH 25

Qs 25 x 24,400 = 610,000 btw hr.

Culor latente de vaporizacidn del ruiciguraunte
X?zor a 105°" y 185 psia = 306 8tw/1b

quido 4 -1CC°F - 163
Btw/1b.
M= 610,000 = 4,270 los/hr.
143

f.~ Condensadores. -

la cantidad de refrigerante que pusa a los condensudores es izl
a la cntidud Acseargada por los camprcsorcs, nds lu cautidad que se
inyucta a la torre de lavudo y que lus; 0 se vaporiza.

M a 24,400 £4,30C = 28,700 lbs/hr.
_—del r.fri eranie

Vapor a 105°F y 185° psia z 306 Buwlo
Liquido a 1CO°F - 163 n
Calor latvite ‘de vaporizaciln = 143 But/lo.

Q= 28,700 x143 e 104,00



taluda
WP \Liguido)
— AU 5% 35°F

= 4WC4,LCC  nbuyhe.

N —

Usar “os ymidnses Mo ACH( £5° oudu o, con un PasSo wil <l easco y

Aos pascs @i Lns Lbes,

zhureda Satidy
100°F 60°F

L7

Para cste servieio nvar ung wddad ccn un pase el casco y un Paso
en los tubose

As, 61C,0C0
25 x 29
Ugapy o8 nniates Az 250 ft;’—z cada AUy COIL Wit puso en «l c¢:8co y
ul paso €n ios lLuves.
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6.« Disefio de 1los Recipientes

En los recipientes (tales como separadores, evaporadores, etc.)
donde hay un flujo contfnuo de vapor, la velocidad del vapor debe
ser lo suficientarent e baja para prevenir el excesivo arrastre de
1fquido por e vapore En el disefio de recipientes se usa la siguien
te f8rmula para calcular la velocidad crftica de arrastre.

Ve = velocidad critica, ft/sec
D = densidad del 1fcuido a las condiciones, lbs/ft>
d = demsidad del vapar a las condiciones, lbs/ft>

La vealocidad del trabajo del vapor pusde ser menor o mayar dque
la orftica, depende del servicio del recipiente y del efecto del
arrastre de 1fouido en el proceso. Normalmente varia entre el 80%
¥ ol 170% de 1la velooidad orftica; para recipientes qus estfn antes
de la entrada a compresores, en los cuales el arrastre de lfcuido
causa problsmas en los cilimiros, se usa una velocidad de trabajo
igual al 80% de 1la velocidad orftica.

El uso de mallas de alambre en los recipientes permite usar ve-
locidades de vapor mis altasaue la crftica, su empleo estf determi
ndo par el factar econémicoe Para servicios en los cus el arrastre
de 1fquido debe ser m{nimo, se emplea uma velocidad de trabajo de
1708 de la veloocidad crftica cuando el recipiente tiene malla de
alambre.

Conociendo la velocidad de trabajo y el flujo del vapor en
%4 segy se detemina el 4rea transversal del recipiente por la
férmula siguiemte:

Area = Flujo de vapor, rt3/_a§§_
Velocidad del Vapor, ft/seg

El i fmetro del recipente se detemina a base del 4irea trans-
versale La altura del recipiente varfa normalmente entre 3 y 4 ve-
ces ol di fmetro.

la f8mula recomsmada por el API y ASME para el cflculo del
espesor de recipientes es 1la siguiente:

t = PDl 4+ C




-3l a

Para calcular el espesor de las cabezas elfpticas se usa la
férmula slguiente:

Dorde:

t = espesor del casco o de la cabega, pulgadas
C = tolerancia para oorrosién, su valor es generalmente 148"

D) = difmetro interior del casco, pulgadas
Dm = didmetro mdio del casco, pulgadas

E = eficiencle de 1a junta
P = presién de disefo, psig
S = esfierzo adnisible de trabajo, se usa 13,750 psi.

as Disefio del Bvaporador
Densidad del 1fcuido a 20°F
Comp Y Sab0°F Y5
C3 90 0. 508 0e 457

1C;, 10 0.863 0,056
TOTAL 100 0513

Densidad a 20°F = 00513 X 624 = 3432 Ibe/ft>
Densidad del Vapor a 20°F y 50 psia (P.Me = 4S.4)

d= Peso = P.M,
Volumen V.,

= L4504 X 520 X 50 = Ou44l 1bs/ft>
379 x L8O x Lhe 7

Velocidad critica

Vo = O. 157 / p_:!_d-

- oas | Mol

- 1.38 ft/seg.
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flujo de vapor a 20°F y 50 psia
Q = " P T
P

= 529,000 x 1k 7 X 480 = 11437,000 ft3/dfa
50 x 520

Q = 1'437,000 = 16.63 7t>/seg
86, 400

Velocidad del vapor

V = 0.8Ve = 008!1038 = 1,10
Area del evaporador

A = Q = 1663 = 1512 £t2
v 1,10

H= 30 = 15
Espesor del Casco

t = c

— —_— 1

- €0 x 59 oo
EER R 3y e

e 060155 L J 0125 = 0.280"
t = 516"

Se dicpone de doe separadores de 43" de difmetro per 20' de
altura, siendo el espesor del casco de 3/8", aque pusden ser acone
dicionadog para trabajar como evaporadores. El arreglo de los
chillars podria hacerse de la signiente forma: 1los chillers del
aceite sani=rico y del gas rico podrfan conectarse s un evaporae
dor y en el otro evaporadear se pedrfa oconectar al chiller del
aceite pobre, quedand asl cgpacidad disponible para el caso de
un posible aumsnto de 1la ciralacién de aceite en el futuro.



be Disefio de 1a Torre de Lavado

Densidad del l1fquido a 10°F

Compe Mol £ S a 105°F _(S)(Mol.%)

03 9 OehS O.41
i-c“ 10 00 56 0. %
TOTAL 100 Oe 447

Densidad a 105°F = Ook7 X 624 = 29.33 1ba/fre3
Densidad del vapor a 105°F y 185 psia (M = 45.4)

d = Posq
Volumen

= _L5eh X 520 x 185 a 1.39 1bs/fe3
379 x 565 x 1he7

Valocidad erftica

e - oay 2R=ln

0e70 ft/seg

Velocidad permisible V e« 0.8 Vo = 0.56 ft/seg
Flujo de vapor a 105°F y 185 psia (28,700 lbs/hr. = 5,750 MPQ'D)

Q = _5%750,000 x 1he? X 565 = k96,400 PC/dfa
185 x 520

Q = ..h—%'l_u-)g_ = £,75 féfggg
86, 400



e« 33a =

Area de 1z Torre de lavade
A 2
= _2:15_ = 8.21 g
070
D = 3.3' ™ ‘._0" - 3' h"
H = 4 D = JAf
Espesor del Casco

t = 220 x 42
2 x 13,750 x Oe8 = 220

t = U2

Para una mejor separacifn del aceite lubricante o cualcaier
otra impureza que contenga €l refrigerante, se recamienda que esta
torre de lavado tenga 3 § L platos de burbujeo; se puede obtener
igual resultado si en lugar de platos de burbujeo se pone en la
torre um seccifn de "Raschig rings"e Para este difmetro de torre,
un plato de burbujeo ecuivale a ums seocién de 15" de altura de
"Raschig rings" de manera que la seccién total de "Raschig rings"
serf de 60" o0 sea 5'¢ Se ha estimad cus el casco de esta torre
tonga uma altura de 13¢.
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Eo= ESTIMACION D COSTOS

Los costos del equipo del sistema de refrigeracién se han estimado
a base de los preclos promedios que suministran los fabricantes en sus
Catdlogos, precios que pueden variar—de—acuerdo al mercado y de fabri-
cantes Para estimar el precio que del equipo puesto en la planta, se
ha considerado que el 30 ¥ del valor del equipo cubre los gastos de
transporte, impuestos, se;uros, etce Para el equipo de segunda mano
ss ha estimado que su valor actual es el 50 ¥ de lo que costaria nuevoe.

El precio del dolar se ha considerado a §/e¢ 27.8l.=

INVERSIQN:

Dos Compresores de 230 BHP cada uno (usados) S« 11700,000
Cuatro liners y pistones para los compresores (nuevos) * 450,000
Cinco unidades de,transferencia de calor, con un

total de 3,500 ftz(nnevoe) 168,000
Tres chiller, con un area total de 2800 f£t2(nuevos) " 11029,000
Torre de lavado (nuevos) " 335,000
Evaporadores y acumulador (usados) " 250,000
Tuberia y accesorios " 300,000
Dos bombap para el aceite semi-rico (mmevas) " 200,000
Alslamiento " 140,000
Bases e instalacidn del equipo (incluyendo labor) " 700,000
Instrunentos de contrel " 100,000
(astos indirectos y comtingencias " 600,000

TOTAL = &+ 7072,000
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Bl valor del barril de propano o de butano se ha considerado
que es de &« 9730 (3.50 dolares). Los costos de operacidn son
costos promedios de los usados por la industria.

Gis SOS

Valor total de la produccién adiciomal 350 x 365 x 97.30 &/« 12%430,000

Costo de manufactura 350 x 365 x 12.50 ¥+ 11598,000
Costo de Ugemtm'rﬂel sistema de refrigerac:xon n 1 1700,000
Depreclacion (5 % anual) ® 354,000

Ingreso Total menos deducciones
50 % de impuestos

Utilidad Neta ¥ 41389,000
Depreciacidn N 254,000
Entrada Total &« 4LYT743,000
Tianpo de Amortizacién = __7'072,000 = 1.5 afios

4 743,000





