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INTROriuGtION 

* 

El uso de las unidades de sepaiaci6n a baja-
. temperatura es· relativamente nuevo. La primera Uni 
dad comercial fue fabricada y puesta en operación~ 
en 194G ~ lnicialmente se desarro.llaron pqra la des 
hidratación de gas en la cabeza de pozos localiza~ 
dos a distancias remotas de las baterías de reco-­
lecci6n; posteriormente se ha·n utilizado en la re.: 
colección de gas y condensados de alta presión en­
las centrales de separación. El incremento en la. -
recuperación de condensados, ha sido el factor - -
principal que hace atractivo el empleo de los sis­
temas de separación a baja temperatura, y en los-­
casos donde se ha aplicado, por lo general se tie­
nen ganancias bastante significativas. 

Eri México, el proceso de separación ~·baja-­
temperatura no se ha utilizado; siJ?. embargo, téc-­
nicas de enfriamiento de. la corriente de hidrocar­
buros, se han venido empleando desde hace algún -­
tiempo en los yacimiento.s del Sureste y Norte del­
país, con lo que se hace tangible la posibilidad -
de emplear unidades de separación a baja tempera-­
tura. En la actualidad es un sistema de uso común­
en campos productores de gas y condensados o de -­
gas húmedo en otros países, ya que con su utiliza­
ción se han reducido los problemas que se pueden -
presentar en el manejo y transporte del gas separ~ 
do. 

El principio de la·separación a .baja temper~ 
tura. c.onsiste, como su nombre· lo indica, en redu- -
ci r la tempera tura de· la corri'en te de hidrocarbu- -
ros provenienté de los pozos.con objeto de inducir 
la conde~sación de líquidos y separar el agua de -
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la corriente de fluidos, con lo que se disminuye -
la posibilidad de la formación de hidratos y de la 
presencia de otros problemas como son: deposita- -
ción de condensados, corrosión, incrustaciones y -
obturam~;ntpA ~n los sistemas para el manejo de la 
producc1on. l 1 J 

Para inducir el abatimiento de temperatura a 
la corriente de hidrocarburos que proviene de los­
pozos en los sistemas aludidos, bisicamente se han 
utilizado dos procedimientos: • 

1.- Es conocido el hecho de que cuando un -­
gas se expande desde una determinada presión a una 
inferior, éste experimenta una disminución de tem­
peratura, conociéndose a este fenómeno como el - -
efecto Joule-Thompson. 

2.- Cuando no se tienen altas presiqnes en -
la cabeza del pozo para producir la expansión, se­
utiliza un sistema de enfriamiento mecánico por me 
dio de un gas (helio, ne6n, freón, etc.). 

El objetivo fundamental de este trabajo, es­
analizar diferentes alternativas del sistema de se 
paración a baja temperatura y comparar su eficien7 
cia con los convencionales de separación en etapas. 
Esto con la intención de q1.le se considere este proce­
so de separación en el desarrollo futuro de centr! 
les de recolección., para yacimientos de gas y con-­
densados o de gas húmedo. 

* Referencias al final. · 
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I. CARACTERIZACION DE LOS YACIUIENTOS DE GAS Y CON­
DENSADOS Y DE GAS HUMEDO. 

Debido a que donde se recomienda aplicar las­
unidades de separación a baja temperatura es en los 
yacimientos de gas y condensados o de gas húmedo, -
surge la necesidad de caracterizarlos para citarlos 
con propiedad. 

Una forma de identificar los yacimientos, ha­
sido de acuerdo con las características que mues- -
tran en la superficie los fluidos que producen. Di­
cha caracterización se expondrá, después de comen-­
tar alguno~ conceptos bisicos. 

Temperatura del yacimiento. Depende de la pro 
fundidad y del gradiente geotérmico local, y~ 
se considera constante durante toda la vida -
productora del yacimiento. 

Presión del yacimiento. Depende de la profun­
didad, del gradiente hidráulico y de si exis­
ten o no presiones anormales en la zona de -­
ubicación del yacimiento. 

La relación gas-aceite. Definida como la re-­
lación volumétrica de gas producido al aceite 
producido por unidad de tiempo. 

La densidad de los fluidos producidos. Depen­
de fundamentalmente de su composición. 

Color del líquido producido en el tanque. De­
pende del tipo de fluidos que se trate y gene 
ralmente es una apreciación visual la que - ~ 
los califica, 

La relación de solubilidad. Definida como la­
cantidad de gas disuelto, por unidad de volu­
men de líquido a cualquier presión y tempera­
tura del yacimiento. 
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·Punto cTítico. Es el estado a condición de 
presi6n y te.mperatu;ra para el cual las rrcric 
dades iritensivas de l~s fases líquida y gase~ 
sa son idénticas. 
Presión crítica. Presi6n correspondiente al­
punto crítico. 
Temperatura crítica. Temperatura correspon-­
diente al punto crítico. 
Curva de burbujeo. Lugar geométrico de los -
puntos presi6n~temperatura para los cuales se 
forma la primera burbuja de gas, al pasar de­
la fase líquida a la región de dos fases. 
Curva de rocío. Lugar geoJI:étrico de los pun­
tos presión-temperatura para los cuales se -­
forma la primera gota de líquido, al pasar de 
la región de vapor a la regi6n de dos fases, 
Región de dos fases. Es la regi6n comprendí~ 
da entre las curvas de burbujeo y de rocío. 
Cricondenbara. Es la máxima presión a la cual .. 

pueden coexistir en equilibrio m líquido y su vapor. 
Cricondenterma. Es la máxirea temperatura a la 
cual pueden coexistir en eouilibrio un líaui-
do y su vapor. · · 

Los pa'!"ámetros que Jr.ás se han entJleado para clasifi 
car los yacimientos desde el punto de vista de los fluidos _-;::­
producidos, son: la gravedad API, la relación gas~aceite y el 
color del líquido en el tanque; así se habla de yaciJrientos -
de aceite negro, de aceite volátil, de gas y condensados, de­
de gas húmedo y de gas seco; con lírni tes arbitrarios en los -
parálr.etros de clasificación y cuyos valores, Jl'.edidos en las ... 
instalaciones de producci6n, son dependientes en Jr.ayor o me- -
nor grado de los procesos y condiciones de separación. Por .. 
otra parte, se ha visto que se obtiene tma clasificación Jr.ás .. 
apropiada de los yacimientos, cuando se ccnsideran las fases, 
la camposici6n de los hidrocarbUJ'Os y la te)T.P..eratura y pre--~ 
siál a que se encuentran en el yacimiento .. LL:J 
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I.1 Yacimientos de Gas y Condensados. 

Los fluidos producidos por este tipo de yaci-­
mientos, en su traslado desde el fondo hasta el tan 
que de almacenamiento, sufren una fuerte reducci6n-;­
tanto en la temperatura como en presi6n, y penetran 
rápidamente en la región de dos fases·para llegar a 
la superficie con relaciones gas-aceite instantá--­
neas en un rango de 1 ,000 a 10,000 pie3/pie3, va--­
riando el contenido de licuables según las condicio 
nes y tipo de separación,.pero siendo generalmente~ 
entre 50 y 70 bl/.MM pie3 (3) El líquido recuperado 
es en general de coloración ligeramente café o pa-­
jizo, con una densidad relativa entre 0.74 y 0.78. 

La figura I.1 corresponde al diagrama de fases 
de fluidos de un yacimiento de gas y condensados; -
caso que presenta cuando la temperatura del yaci--­
miento se encuentra entre la temperatura crítica y­
la cricondenterma de la mezcla de hidrocarburos. ~ 
Si la presión del yacimiento es superior a la pre.- -
sión de rocío de la mezcla, los fluidos se encuen-­
tran inicialmente en estado gaseoso. 

Cuando en el yacimiento se produce una reduc~.,. 
ción isotérmica de la presión y se cruza la curva ~ 
de rocío, se entra en la regi6n de dos fases, ocu-­
rriendo la llamada condensación retrógrada de las -
fracciones pesadas o intermedias, la cual será irunó 
vil, por lo que cambiará la composici6n de los fluI 
dos producidos en la superficie, disminuyendo su .,. _ 
contenido de líquido y aumentando consecuentemente~ 
la relación gas-aceite producida, posteriormente,­
al seguir bajando la presión en el yacimiento, el .. 
líquido disminuye has ta des aparecer totalmente. ·Es 
te proceso de condensación y vaporización isotérmi~ 
ca ocurre en algunos yacimientos, aunque no exacta.­
mente en esta forma, ya que al iniciarse la conden­
sación, varía la composición de la mezcla y su dia­
grama de fases. 
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I.2 Yacimientos de Gas Húmedo. 

Cuando los fluidos de estos yacimientos son -
llevados a la superficie, entran a la región de --­
dos fases, generando relaciones3gas-aceite que va-­
rían entre 10,000 y 20,000 _pie /pie3, el líqui- -
do recuperado tiende a ser transparente, con densi­
dad relativa menor de 0.75 y el contenido de licua­
bles en el gas generalmente es bajo, menos de 30 --
bls/MM pie3. . 

La figura I.2 corresponde al diagrama de fases 
de los fluidos de un yacimiento de gas húmedo, en -
ella puede observarse que su temperatura es mayor -
que la cricondeterma de la mezcla, por tal razón no 
se tendrán dos fases en el yacimiento, si no única­
mente fase gaseosa la cual se conservará durante to 
da su vida productora. Por esta razón, a diferen- 7 
cia de los yacimientos. de gas y condensados, la com 
posición de los fluidos permanece constante. 

Aunque los fluidos remanentes en el yacimien­
to permanecen en fase gaseosa, los hidrocarburos -­
producidos a través de los pozos entrarán a la re-­
gión de dos fases, en virtud de la declinación de -
la presión y temperatura en la tubería de produc- -
ción. En la superficie se tendrá por tanto produc-­
ción de gas y líquidos condensados. 
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DESCRIPCION DE UN SISTEMA DE. SEPARACION ABA­
JA TEMPERATURA. . 

Des.c¡ipción del Diagrruna de Flujo del Sis te- -
ma .. C ) 

En la figura II.1 se presenta el diap;ra:n:a de,.. 
flujo de un sistema de separación a baja temperatu .. 
ra convencional. En éste se observa que la corrien 
te de hidrocarburos pro~eniente de los pozos, se ha 
ce pasar a través de un serpentín Slllllergido en la ~ 
sección de 1 íq·uidos del separador a baja tempera ~u .. 
ra (SB1} , esto con la finalidad de fundir los hidra 
tos que se pudieran formar por la presencia de agua 
y las bajas temperaturas que se tienen en el senara 
dor; posteriormente la corriente fluye del serpent!n 
del SBT a un intercambiador de calor de haz de tu.-"' 
bos, donde se enfría con el gas seco de salida del~ 
SBT, a fin de tener una máxima recuperación de ir .... 
quido líb~e en el eliminador. De aquí, la corrien .. 
te de hidrocarburos pasa a través del eliminador de 
líquidos, donde se separan las fases gaseosa y lf,. .. 
quida para enviarse en forma independiente al SBT. 
Los líquidos, condensados y agua, entran por lanar 
te inferior del SBT, con el fin de aue se~n cale~ta 
dos con el ·serpentín y en esta forma, los condensa7 
dos se estabilizan parcialmente antes de enviarlos­
al sistema de transporte. La corriente de gas rico 
continúa hasta el estrangulador donde sufre una ex­
pansión, y por el efecto Joule .. Thompson el gas se -
enfría, realizándose un intercambio de energía calo 
rifica entre la corriente caliente que viene del p~ 
zo y la corriente fría proveniente del estrangula,. 7 
dor. Esta última es enfriada en ocasiones a tempe­
ratu-:ras inferiores a la de la fomación de hidratos. Los -
hid.l"atos formados se p.recipitan ,hacia· el .fondo del:';' 
SBT ~ donde se funden por acc:j,!5n del c,alor nporta,d9 por el :-: 
serpentín. L.a temperatura de los hidro.carburos. que 
~stá pasando a través del serpu•tin, se reduce a un 
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valor aproximado de 80°F o al punto más bajo perm1s1 
ble arriba de la temperatura de hidratos, a la pre-::­
s i6n corriente arrili·a del estrangulador. Esto pro- .. 
porcionará la temperatura de separación más baja con 
la caída de presión disponible, y por tanto una ma-­
yor recuperación de líquidos. 

La corriente de hidrocarburos enfriada por la -
expansión, fluye con los componentes ligeros revapo .. 
rizados por el serpentín, del SBT al cambiador de ca 
lor, donde enfriará a la corriente de hidrocarburos::­
previo a su expansión a una temperatura de 30ºF o me 
nor. El gas seco enfriado por la expansión, fluye a 
través de la carcaza del cambiador de calor antes de 
entrar a las líneas de distribución, con lo que se ~ 
calienta minimizando las posibilidades de la forma-­
ci6n de hidratos en el sistema de transporte. 

Del separador a baja temperatura salen tres ca .. 
rrientes: gas seco que va al sistema de distribu ...... 
ción, condensados que se pueden enviar a establliza­
ción o a distrihuci6n y el agua a las presas de dese 
cho. 

üna válvula de tres vías controlada: por la tem­
peratura, es colocada o corno se indica en la figura­
II .1, esto para mantener una temperatura arriba de -
la formación de hidratos antes del estrangulador. 

II.2 Descripción del Equipo. 

Separador a baja temperatura. 

La parte principal del sistema es el seEarador~ 
a.baja temperatura, que puede ser de cuatro formas .,. 
diferentes: Esf€rico, ho~izontal, vertical y una ~om 
binación de vertical y horizontal. Los esquemas de~ 
caáa tipo se muestran en las figuras II~Z, II.3, ~ ~ 
II.4yII.5 
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La porción superior del SBT es la sección de­
enfriamiento donde se produce la condensaci6n del -
agua y de los hidrocarburos líquidos, que son colee 
tados junto con los hidratos que se pudieran formar 
en la porción inferior del SBT. Esta porción infe­
rior es la sección de líquidos donde se encuentra -
total o parcialmente sumergido el serpentín, que tie 
ne como funciones: a) fundir los hidratos que posi­
blemente se formen y b) revaporizar los hidrocarbu:­
ros ligeros de los condensados principalmente metano 
y etano y pequeñas porciones de propano y butanos,­
teniendo como consecuencia una menor pérdida de es­
tos componentes durante el transporte o almacena--­
miento de ·1os hidrocarburos líquidos. 

El SBT está equipado para separar el agua y -
los hidrocarburos líquidos y descargarlos indepen-­
dientemente. Este consta además con la instrumenta 
ci6n necesaria, tal como: 

Indicador de nivel de hidrocarburos líquidos. 
Indicador de nivel de agua. 
Vilvula de descarga de hidrocarburos líquidos. 
Válvula de descarga del agua. 
Válvula de contrapresión en la salida del gas. 
Válvula de seguridad. 
Estrangulador ajustable. 

Eliminador de líquidos. 

El eliminador de ~íquidos que usualmente opera 
entre 2000 y 6000 lb/pg , ejecuta una función impor­
tante que es la de remover el agua libre y condensa­
dos de la corriente de entrada al sistema. De otra­
manera el agua libre al pasar por el estrangulador -
se congelaría, cuando el gas se expande y cae la te~ 
peratura abajo de la de formación de hidratos. Asi­
mismo, separa los condensados que pudieran pasar a -
través del estrangulador, dado que no contribuyen a­
la expansión adiabática y únicamente proporcionan e~ 
lor, disminuyendo el efecto de refrigeración neta por 
la expansión del gas. El eliminador de líquidos pu~ 
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de ser del tipo horizontal, vertical o esférico y se 
utilizan según las características de la corriente -­
por manejar tales como: la relación gas-líquidos y el 
material de formación arrastrado, entre otros. Un -
esquema del eliminador se muestra en la figura II.6 

Intercambiador de calor. 

El intercambiador de calor gas-gas de haz de -
tubos, ejecuta una doble función importante en el pro 
ceso de separación a baja temperatura. Por una parte, 
permite bajar la temperatura de la corriente del gas­
proveniente del serpentín del SBT, al punto más bajo­
permisible arriba de la temperatura de formación de -
hidratos. La otra función es que al fluir el gas - -­
frío deshidratado ·a través de la carcaza, sufre un ca 
lentamiento antes de entrar a la línea de distribucion 
a transporte, minimizando la posibilidad de la forma-­
ción de hidratos en las líneas. 

Estrangulador. 

Si la presión en el SBT va a ser controlada par­
la contrapresión en la línea de gas corriente abajo o­
por un regulador de contrapresión, es factible utili-­
zar un estrangulador ajustable en la entrada del sepa­
rador para regular el flujo de gas. Se puede emplear­
un estrangulador de regulación en la entrada del sepa­
rador, ya sea como un regulador de presión o como un -
estrangulador ajustable para el control de flujo. Cuan 
do se usa el estrangulador de regulación para el con-~ 
trol de presión en el separador, un estrangulador adi­
cional es necesario en la línea de gas corriente abajo 
de la unidad para el control del flujo. 

En la práctica, es bueno utilizar una válvula de 
seguridad adicionalmente al regulador de contrapresión 
en la línea de distribución ó transporte, esto a fin -
de proteger tanques y tuberías en caso de que por al-­
tos gastos de flujo, se reduzca la temperatura sufi--­
cientemente para crear congelamientos en el regulador­
de contrapresión. 
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Instrumentación. 

El gas frío que sale del SBT, puede abatir la 
temperatura· de la corriente de hidrocarburos de en­
trada en el intercambiador de calor (previo a la ex 
pansión), o descargarse directamente al gasoducto.~ 
Est·1 dependerá de si la caída de presión disponible, 
es ~uficiente o no, para alcanzar la temperatura de 
seada en el SBT, y tal opción se logra mediante una 
válvula de tres vías accionada por un controlador de 
temperatura, que de acuerdo a la temperatura fijada 
y a la señal que recibe, medida por un termopar ins 
talado antes del estrangulador, regulará el caudal~ 
de gas frío a circular por el intercambiador de ca­
lor. 

Posteriormente, el gas seco pasa a través de­
un medidor de orificio, regulando su salida al gaso 
dueto mediante una válvula que controla la presión~ 

·en el SBT. Esta'presión está condicionada a la pre 
sión de operación del gasoducto. -



CAPITULO III 
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Il I. ALTERNATIVAS DE SISTEMAS ·DE SEPARACION A BAJA 
TEMPERATURA. 

Los e.quipos que integran un sistema de separa 
c1on a baja temperatura, presentan distintas modalI 
dades que son factibles de aplicarse en un proceso­
de separación. A continuación se discuten algunas­
de ellas. 

III.1 Arreglos del Equipo .• C4) 

Bajo condiciones normales, es decir cuando se 
va a procesar en el sistema de separación a baja -­
temperatura, una corriente de gas y condensados pro 
veniente de un yacimiento que tiene alta presión, se 
puede aplicar el arreglo convencional del sistema -
de separación descrito en el capítulo anterior. En 
esta situación se tienen expansiones importantes -­
del gas en el separador, con lo que se logran caí-­
das de temperatura considerables; por tanto el en-­
friamiento de la corriente de gas y condensados en­
el intercambiador de calor no es crítico y en esta­
forma es posible, como se muestra en la figura II.1, 
colocar el eliminador de líquidos después del inter 
cambiador de calor y antes de la llegada al SBT, és 
to a fin de remover líquidos libres que aportarían~ 
calor en la expansión del gas y por tanto reducirían 
el efecto Joule-Thompson en el SBT. 

Bajo condiciones anormales, algunas de las for 
mas que se pueden adoptar para el equipo del sistema 
de separación, son las siguientes: 

- Cuando se va a procesar en el sistema de sepa­
ración una corriente de hidrocarburos proveniente de 
un yacimiento de gas y condensados a baja presión, -
es factible instalar un eliminador de líquidos antes 
del intercambiador, a fin de remover los líquidos -­
que son grandes portadores de calor y disminuyen el­
efecto de enfriamiento en el intercambiador. En es­
tas condiciones, en el intercambiador se obtendrá -­
una caída de temperatura importante, y por tanto el-
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enfriamiento de la corriente en el SBT no será crí­
tico. Con ésto se consigue que el proceso de sepa­
ración sea más eficiente. 

- Cuando el yacimiento es productor de hidrocar 
buros líquidos base parafínica, y como es sabido -~ 
que la causa principal de la depositación de la para 
fina es el abatimiento de temperatura, y esta condi­
ción se tiene en el intercambiador de calor, será ~ 
en esta parte del equipo donde se tendrá la presen­
cia y depositación de parafina, causando problemas­
como taponamiento del intercambiador, restriccción­
del flujo en las tuberías y en ocasiones hasta la -
interrupción total del proceso de separación. En -
esta situación es posible colocar el eliminador de­
líquidos antes del intercambiador, a fin de remover 
los y evitar los problemas descritos. 

El arreglo ideal del equipo incluiría la colo 
cación de un eliminador de líquidos antes y otro -­
después del intercambiador de calor para obtener ma 
yor eficiencia del proceso de separación, pero gene 
ralmente no resulta práctico desde el punto de vista 
económico. 

III.1.1 Implementación de equipo adicional. 

Adicionalmente al equipo requerido para inte­
grar un slstema convencional, en ocasiones es reco­
mendable implementarle al sistema equipo adicional, 
con el objeto de mejorar la eficiencia de operación. 
A continuación se detallan algunas de las más comu­
nes: 

- Empleo de anticongelantes. La inyección de -
un agente anticongelante tal como el metanol a la -
corriente de hidrocarburos en la cabeza del pozo, -
para protección contra la formación de hidratos en­
el período de arranque de la unidad de separación -
a baja temperatura., es frecuentemente usado en ins­
talaciones marinas por dos razones: (1) no es siem-
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pre ·conveniente y altamente costoso el empleo de ca 
lentadores de línea, considerando el espacio dispo~ 
nible en plataformas, para proporcionar calor evi-­
tando la formación de hidratos en el arranque del -
sistema, y (2) hay veces que el calentamiento no es 
suficiente para mantener la temperatura de la co--­
rriente, arriba de la temperatura de los hidratos -
durante el flujo por la tubería, desde las platafor 
mas de producción a una planta de deshidratación eñ 
tierra. 

- Aplicación de un generador de vapor. Cuando­
una corriente de hidrocarburos fría, con temperatu­
ra abajo de 100°F es conducida a la unidad de sepa­
ración a baja temperatura, puede ser .ventajoso eli 
minar el serpentín de calentamiento en la sección ~ 
de líquidos en el SBT, puesto que la corriente de -
hidrocarburos es tan fría, que no permite en forma­
adecuada fundir los hidratos acumulados y vaporizar 
los componentes ligeros de los condensados. En es­
tas circunstancias, el serpentín puede ser reem~la­
zado por otro de vapor a baja presión (15 lb/pg ),­
alimentado por un generador. 

- Utilización de calentadores de línea. Un ca­
lentador de línea usualmente es requerido en el po­
zo para iniciar el flujo cuando se tiene alt~ pre-­
sión, y llevarlo hasta su máxima producción, puesto 
que pequeños volúmenes de hidrocarburos son influen 
ciados considerablemente por enfriamiento del terre 
no. Después de que el pozo alcanza su máxima pro-~ 
ducci6n, el calentador se puede sacar de operación. 
Sin embargo, en algunos casos es ventajoso disponer 
siempre del calentador, para que la temperatura de­
entrada a la unidad de separación permanezca cons-­
tante en el rango de 11Q a 120°F. 

I I I. 2 Técnicas de Enfriamiento. 

Cuando se utiliza un sistema de separación a­
baja temperatura para el manejo de fluidos produci-
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dos de un yacimiento de gas y condensados, se re--­
quiere como su nombre lo indica, de temperaturas -­
muy bajas de operación. Se han utilizado dos proce 
dimientos para abatir la temperatura a una corrien~ 
te de gas y condensados: la primera consiste en in­
ducir mediante un estrangulador ajustable localiza­
do en la parte superior del SBT, una gran caída de­
presión a.fin de tener una expansión de la corrien­
te de gas y lograr que se enfríe inclusive a tempe­
raturas por debajo de la de formación de hidratos.­
Este proceso tiene el inconveniente de que el gas -
separado debe de ser comprimido nuevamente para - -
transportarse. La segunda es mediante un sistema -
de refrigeración mecánica, éste absorbe el calor de 
la corriente de gas utilizando un fluido de refrige 
ración como el freón y amoniaco entre otros. En es 
te sistema las caídas de presión son mínimas; por ~ 
lo que los requerimientos de potencia para transpor 
tar el gas se reducen notablemente. El equipo para 
esta técnica de enfriamiento; principalmente consta 
de un intercambiador de calor, compresor, condensa­
dor, tanque y una válvula de regulación de presión. 

Los fundamentos de ambas técnicas así como la 
descripción del equipo utilizado se discutirán pos­
teriormente. 

III. 3 cSistema con Separador de Segunda Etapa ... 

Los hidrocarburos líquidos que salen del sepa 
radar a baja temperatura, aunque tienen un cierto ~ 
grado de estabilización, al incrementarles su temp~ 
ratura con el serpentín de calentamiento, normalmen 
te experimentan pérdidas por vaporizac~on signific~ 
tivas al descargarlos del separador a baja tempera­
tura, que opera a una cierta presión, a un tanque -
de almacenamiento que se encuentra a condiciones at 
mosféricas. A fin de reducir estas pérdidas, se re 
comienda instalar entre el SBT y el tanque de alma~ 
cenamiento, un separador gas-líquidos de segunda 
etapa~ q~e puede operar en el rango de 100 a 150 -­
lb/pgl. 4) 
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I I I. 4 Sis tema con Torre ·Es'tahf..lfzadora de Condensa­
dos. 

Cuando son sustanciales ios volúmenes .de con­
densados que se recuperan del SBT, puede ser más re 
comendable utilizar un estabilizador· que un separa:­
dor de segunda etapa. 

Una columna de estabilizaci6n convencional re 
quiere de bombas de reflujo, condensadores, torres:" 
de enfriamiento de agua y otros equipos de uso co-­
mún en plantas petroquímicas, pero que no se han em 
pleado en centrales de recolecci6n de hidrocarburos; 
sin embargo es factible instalar un estabilizador -
con requerimientos de operación y mantenimie~to mí­
nimos, como el mostrado en la figura III.1.C 1 En­
ésta se observa que los condensados del SBT se ali 
mentan por la parte superior del estabilizador y flu 
yen hacia abajo a través de una serie de charolas -­
de burbujeo. El rehervidor localizado en la parte­
inferior del estabilizador, vaporiza los componen-­
tes más ligeros de los condensados, así como algu-­
nos pesados. De la corriente de vapores que fluye­
hacia la parte superior del estabilizador, los com­
ponentes más pesados se recondensan por enfriamien­
to con la corriente de líquidos fría que desciende.­
El gas separado sale por la parte superior y los -­
condensados estabilizados por la parte inferior de­
la columna. El empleo del estabilizador tiene la -
ventaja, sobre un separador gas-aceite de segunda -
etapa, de que permite controlar la presión de vapor 
de los condensados ajustando la temperatura de ope­
ración del estabilizador. El líquido estabilizado­
pasa del estabilizador, a través de un enfriador de 
productos al tanque de almacenamiento. El enfria-­
dor de productos es un cambiador de calor que puede 
ser operado circulando agua o una corriente de gas­
frío. 

III.5 Sistema de Inyección .de Glicol. 

Cuando se requiere tener temperaturas muy ba-
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jas de separación, en el rango de O a 30ºF, es con­
veniente la inyección de glicol con el propósito de 
lograr una eficiente deshidratación del gas y preve 
nir la formación de hidratos en los equipos. Se -~ 
han utilizado los glicoles, debido a que presentan­
las siguientes ventajas como agentes de deshidrata-. _,. . 
cion: 

a) Su baja presión de vapor reduce las pérdi­
das por evaporización. 

b) Su punto de ebullición es mayor que el del 
aguaj de tal manera que fácilmente se pue­
den recuperar por destilación. 

c) Tienen una alta afinidad con el agua. 

Adicionalmente al equipo de separación a baja 
temperatura, en este caso se requiere: Un separa-­
dor de la mezcla glicol-agua y de los condensados,­
usualmente del tipo horizontal para tener mayor área 
de· interfase, con suficiente capacidad para tener.· un 
-tiempo de residencia· adecuado; un regenerador de glicol 
para remover el agua del glicol, y una bomba de re­
circulación del glicol. En esta alternativa del -­
sistema de separación a baja temperatura, el serpen 
tín en el SBT usualmente no es necesario porque los 
hidratos no se formarán en presencia del glicol, -­
debido a que éste absorbe vapor de agua y el agua -
libre de la corriente de gas, y por tanto se pueden 
tener bajas temperaturas de operación. En la figu­
ra III.Z se muestra el diagrama de flujo de un sis­
tema de segaración a baja temperatura con inyección 
de glicol. l6) 
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IV. ANALISIS DE LAS TECNICAS DE ENFRIAMIENTO. 

En el sistema de separación a baja temperatu­
ra, el enfriamiento de la corriente de gas y conden 
sados se realiza comúnmente de dos formas: a) me-~ 
<liante un abatimiento de presión en el estrangula-­
dar del SBT, lo que ocasiona que el gas sufra una -
expansión adiabática ocasionando enfriamiento; y -
b) utilizando un sistema de refrigeración mecánico. 
En cualesquiera de los casos, es factible obtener -
una mayor recuperación de condensados y mejor esta­
bilización del gas de lo que se lograría por un méto 
do de separación en etapas. Además se tiene la veñ 
taja de que se puede controlar y prevenir la forma~ 
ción de los hidratos en el sistema de transpoJ'te del gas 
mediante su deshidratación parcial antes de enviar­
se a distribución. 

IV. 1 Enfriamiento por. Abatimiento de .Presi6n ... 

El efecto Joule-Thompson es básico en el fun­
cionamiento de las unidades de separación a baja -­
temperatura, en este caso se aprovecha la elevada -
presión disponible en la boca del pozo para prevo-­
car la expansión del gas en el SBT, y así disminuir 
su temperatura. Dicha técnica de enfriamiento se -
expondrá después de discutir algunos conceptos bási 
cos.(7), (8) ' -

- Ecuación de Estado. Se le denomina así a cual 
quier expresión en que intervenga la presión, el v~­
lumen específico y la temperatura. No proporciona­
información sobre otras propiedades termodinámicas­
diferentes de la presión, el volumen específico y -
la temperatura. Las ecuaciones de estado son ejem­
plos típicos de ecuaciones empíricas. Su utilidad­
en ingeniería aumenta con la simplicidad de su foI 
ma, siempre que las desviaciones con respecto a la­
realidad no sean demasiado altas. 

- Masa Molecular. Es la suma de las masas ató­
micas de los elementos que forman la molécula de un 
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compuesto dado •. 

- Gas Ideal. Se define como un gas cuyo volu-­
men se reduce a la rri tad cuando la presión se duplica y cuya 
presión alllllenta dos veces, si manteniendo el volumen constan­
te se duplica su temperatura absoluta. En los gases ideales­
el volumen ocupado por las moléculas es insignificante en com 
paración con el vollllllen total, y ésto es válido para todas _-:: 
las presiones y temperaturas; además la atracción intermolecu 
lar es mínima bajo cualquier condición. -

- Gas Real. Es el gas cuyo volrn.en se reduce a la­
mi. tad, cuando la presión es menor de dos veces la presión ini 
cial, es decir el gas real es más compresible que el pas - :­
ideal, debido a que los gases reales presentan dos tendencias: 

a) Las moléculas se apartan entre sí por su constante­
rrovimiento cinético. 

b) Las JIDléculas se atraen por fuerzas eléctricas exis 
tentes entre ellas, sin embargo a presiones bajas:­
las JIDléculas están distantes, y por tanto las fuer 
zas atractivas son insignificantes. 

Por otra parte, a presiones muy al tas, los gases pasan 
de un estado supercornpresible a uno en que la compresión es -
más difícil que si se tratara de gases ideales. 

Al valor numérico que representa una medida de la des­
viación del comportarrJ.ento ideal del gas se le denomina fac-­
tor de compresibilidad, Z. 

- Energía Interna, E. Un gas confinado en tm. c.!_ 
lindro térmicamente aislado, experimenta un enfria­
miento al expandirse. Es evidente que la realiza-­
ción de trabajo por parte del sistema, ha producido 
exactamente el mismo efecto físico que si hubiese -
transferido calor hacia alrededor únicamente. Sin­
embargo, la existencia del aislamiento térmico indi 
ca que esa transferencia no ha tenido lupar. Este y 
otros ejemplos demuestran que el calor y el trabajo 
son cuantitativamente, al rr.enos, diferentes manifes 
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taciones de una misma cantidad físic.a. l\1ayer y 
Joule realizaron una serie de experimentos que con.­
dujeron a la conclusi6n de que al convertir trabajo 
en calor, siempre se producía la misma relación cuan 
titativa. 

La conservaci6n de la energía cinética en cho­
ques prácticamente elásticos, la interconversión mu­
tua de energía potencial y cinética o entre mecánica 
y eléctrica, llevaron a la conclusión de que la ener 
gía, cualquiera que sea la forma que adopte, se man~ 
tiene siempre constante. 

Cuando un sistema se encuentra en reposo, es de 
cir, esencialmente no posee energía cinética y su po~ 
sición relativa a ciertos campos externos como el gra 
vitacional, por ejemplo, no sufre cambios; todavía es 
posible a través de su expansión, de su calentamiento 
ó enfriamiento, etc., lograr variaciones de temperatu 
ra o producir trabajo útil, consecuencias que son cla 
ramente el reflejo de la variación de una forma de -~ 
energía que es calificada como "interna", por ser una 
cantidad que se asocia a la materia misma que forma -
el sistema. 

En una masa determinada, el volumen que ocupa -­
el sistema, la presión a que está sometido y la tempe 
ratura que ha alcanzado, son manifestaciones de los ~ 
distintos grados de libertad relativos de que dispo-­
nen las moléculas que lo forman, y en consecuencia de 
la magnitud de la energia interna. De aquí se des--~ 
prende que la energía interna es una propiedad de es­
tado y es habitual expresarla como una función del vo­
lumen y la temperatura. 

- EnUlpía. Los cambios térmicos a presión cons-­
tante se expresan más comúnmente mediante la función­
H, llamada entalpía ó contenido calorífic.o de un sis­
tema. Esta función se define por la relaciórt 

H =.E + pV (IV. 1) 
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donde E es la energía interna .y p y V son la pre--­
sión y el volumen del sistema. Como E y pV se en-­
cuentran totalmente caracterizados por el estado -­
del sistema, H es también una función de estado y -
es completamente independiente de la manera que se­
logra éste. En consecuencia el cambio de entalpía-

H puede escribirse así: 

(IV. 2) 

donde Hz es la entalpía .final d~l.:sistema y H1 . la -
inicial. Sus ti tu}':erido' •·(IV· 1}"'éii'.''fIV Z) · . 

. AH j~~i~~'f Ji~~~1111,~~i~f~i~f~l{ < 

si p es constante dutante/élipro'éés"ó: :· . ··; · · 

• (AHJ.~~'%:,(~~fr;•1,g)Yl~ (IV. 3) 

es decir, el cambio de entalp_ía: .a presión constante· 
es igual al incremento en eriéjg~a interna mfis cual­
quier trabajo de presión-vol~men· realizado. 

- Sistema térmicamente aislado. Es la denomina 
ción que se utiliza cuando no existe transferencia::' 
de calor hacia o del exterior. La masa y otras for 
mas de energía pueden ser intercambiadas entre el ::­
sistema y su alrededor. 

- Coeficiente de· ·Joule-Thompson. Un gas ideal­
no presenta atracción intermolecular, p_or eso el pr~ 
dueto PV es constante a una determinada temperatura­
ª cualquier presión. En consecuencia, cuando un -­
gas se expande bajo condiciones adiabáticas, en el­
vacíono se absorbe ni se desprende calor, ni se efec 
túa · ningún trabajo externo de manera que: 

Q = O, w = o y AE = o 
así la energía interna del gas permanece constante, 
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lo mismo que PV, y en consecuencia la temperatura -
es la misma antes y después de la expansión. La -­
condición adiabática se impone simplemente para im­
pedir cualquier intercambio de energía entre los -­
contornos del sistema y el gas, y así evitar un in­
cremento o decremento de la energía interna por ab­
sorci6n 6 desprendimiento de calor. Con los gases­
reales la situación es diferente y fue investigada­
por Joule-Thompson. Su dispositivo experimental -­
se presenta en la figura IV.1, donde se observa un­
tubo bien aislado para aproximarse a las condiciones 
adiabáticas, se ajustó con un tapón poroso como se­
muestra en la figura, a fin de permitir el paso <le­
gas de un lado al otro del mismo, que se encuentra­
ª distinta presión p 1 y pz (pl "7 pz). Al aplicar -
la presión sobre el pistón de lado izquierdo muy -
lentamente de manera que no se altere la presión p 1 , 
se obliga a que un volumen de gas AV1 traspase el­
tapón y despu€s expandirlo a la presion ~2 y un vo­
lumen AV 2 se genera al mover el pistón ae la dere­
cha hacia afuera. Mientras se realiza la expansión 
se hacen lecturas precisas de la temperatura en las 
dos cámaras, para ver si la expansión fue acompaña­
da por cambios de aquella. El trabajo hecho sobre­
e 1 sis tema en el lado izquierdo es -:P 1 A V 1 y el - -
efectuado por el sistema en el lado aerecho es p 2Av2 
por tanto el trabajo neto hecho por el sistema es: 

w = PzAVz - P1 b.v, 
como el proceso se condujo adiabáticamente Q = O -­
por lo que: 

A E = Ez ~ E1 =. -W 

Ez - E.1 •. ~·. ~ CP' 2 ~ v 2 - · P 1 A v 1) 

E .+.p· · ~V •. 2 ·' 2 2 

Hz 
b. H 

= E
1 

+ p·
1

AV
1 

= H 1 
= o 
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El proceso es por tanto a entalpía constante­
y se observ6 para tod,os los gases, salvo para e~ h,! 
drógeno y el helio, un descenso de la temperatura -
durante la expansión, mientras que estos dos se ca­
lentaban. 

por 
Se define al coeficiente de Joule-Thompson. hl 

medio de la ecuación: /-, 

= (IV. 4) 

Puede considerarse como el número de grados -
que cambia la temperatura por variación de la pre-­
sión, a entalpía constante. El coeficiente puede -
ser positivo, negativo o cero, según la región de -
temperatura y la presi6n de que se trate. Cuando -
es positivo, significa que el gas se enfría a conse­
cuencia de 1 a expansión. El helio .Y el hidi'p[eno n!uestran 
magnitudes negativas a la temperatura ambiente, es­
decir se calientan al experimentar una expansión, -
sin embargo a temperaturas suficientemente bajas el 
coeficiente cambia de signo. 

De la definición del coeficiente Joule-Thompson, 
se desprende que una técnica que se puede utilizar­
para el enfriamiento de la corriente de gas, es so­
meterlo a un proceso de expansión mediante un es--­
trangulador. 

Procedimientos de cálculo para determinar el 
cambio de temperatura por reducción de presión. 

Aún no existe la posibilidad de hacer cálculos 
de variaciones de las propiedades termodinámicas en 
sistemas distintos del gas ideal, dado qu~ no se -­
han obtenido las ecuaciones termodinámicas de esta­
do que simulen .exactamente el comportamiento de un­
gas real; limitante que se ha resuelto parcialmente, 
al desarrollar métodos de trabajo que son de dos ti 
pos: 

1) Analítico, cuando se disponen de ecuacio--
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nes de estado empíricas. 

2) Gráficos, cuando se disppnede informaci6n 
experimental. . ,' ', · · 

Siempre es posible hacer.. úna combinaci6n con­
veniente de ambos métodos, si' asilo requiere la in 
formaci6n que se posee. 

Dentro del método analítico, la literatura re 
comienda utilizar la ecuaci6n de Peng y Robinson, ~ 
ya que esta ecuación tiene gran aplicación en la si 
mulación matemática de yacimientos en los que el -~ 
cambio de composición en las fases, muestran dife-­
rencias importantes. Tal es el caso de los yacimien 
tos de gas y condensados. -

Para el método analítico-gráfico, se recomien­
da utilizar el disefado por Lawton L. Lawrance, dado su 
simplicidad para determinar los cambios de tempera-­
tura resultantes de los decrementos de presión que -
sufre el gas natural, además que toma en cuenta dis­
tintas composiciones del gas, consideración que no -
tienen otros métodos. 

Método de Lawton L. Lawrance( 9) 

Para el desarrollo de este método, se utiliza 
ron muestras de gas de distintos pesos moleculares~ 
(Tabla 1); asimismo para calcular los cambios de -­
temperatura que resultaron de una expansión adiabá­
tica de un gas a alta presión (10,000 lb/pg2) a va­
rias presiones menores hasta llegar a O lb/pgZ, se­
aplic6 la ecuación de estado de Redlich-Kwong, modi 
ficada por Soave; los resultados obtenidos se pre-­
sentan en la Tabla 2, y para facilitar su empleo se 
graficaron en dos figuras. En ia Figura IV, 2 se pre- -
sentan los cambios de temperatura, ocasionados por­
expansiones de 10,000 a S,000 lb/pg2 y en la figu­
ra IV.3 para expansiones de 5,000 a O lb/pg2, ambas 
figuras para varios pesos moleculares. La determi-



16 16,9. l7,6 . 

COz 0,5 0,99:: 

Hz o o 

C1 100 96,28 9'3,56 

Cz 2.0 3.37 

C3 0.10 1.oa 
IC4 0.10 0.20 

NC4 o.zo 0.40 
IC5 0.07 0.15 
~ 5 0.07 . 0.10 

c6 o.os 0.10 

C7 
Ca 
Cg 
C10 
C11 ... •' 

C12 0,03 o.os 

C13 

TABLA 1 
ANALISIS EN \ MOL PARA GASES 

DE DISTINTOS PESOS MOLECULARES 

PESO MOLECULAR 
1a,5 19.1 21.7 24.1 25.2 25,7 

COMPONENTES EN \ MOL 
1.20 o o.so 0.6S 0.794 0,90 
o o o 0.47 1.375 o 

90.a9 9ii.11 86.3 86.59 76. 432 78.05 
4,40 2.67 5,0 3.76 7.923 7.42 
1 ;91 0.89 3.0 1.61 4 .301 4.8a 
0.33 0.21 o.a 0.4a 1.198 1.la 
0.60 0.34 o.a o.az l.862 1.65 
0.21 o.za 0,6 0.44 0~937 0.75 
0.13 0.10 0.6 0.22 o. 781 0,60 
0.15 0.29 o:g Q.62 1.405 1.04 

o.s . 1.00 o.ses 
1.040 0.923 
0.613 0.843 

. 0.338 0.712 

-~ :' :- 3.34 0, 176 0.570 
o.1a 1.19. 1.0 . 0.153 0.482 

0.087 
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29,5 32,5 41.4 42.4 

o o o 0;13 
o o o . 0.76 

60.0 44.0 59,7 53.91 
15.0 20.0 8¡9· 14.20 
10.0 15.0 s.o 9.64 
4.0 5.0 2.9 1.25 
4.0 s.o z.o 4.29 
z.o 3.0 s.o 1.12 
z.o 3.0 4.3 1.87 

2.72 

3.0 s.o 

12.2 

10.11 

TOI'AL 100 100.00 100,00 100.00 100.00 ·100,00100,00 100.00 100.00 100.00100.00100.0011io.oo 



TABLA 2 

PESO MOLECULAR CONTRA CAMBIOS DE TEMPERATURA (ºF) 
DEBIDOS A LA EXPANSION DEL GAS. 

CAMBIOS DE TEMPERATURA PMA LA ExPA.~SION DE .10000 A 5poo 
PESO 

mLEaILAR 16 16. 9 
10000 lb/pg2 o o 
·9 500 +1 +1 
9000 +2 +2 
8500 +3 +3 
8000 +3 +4 
7500 +3 +4 
JOOO +3 +4 
6500 +3 +3 
6000 +1 +2 
5 5 00 o o 
5000 -3 -2 

OOIBIOS 
5000lb/pg2 o o 
4500 -3 -3 
4000 -7 -8 
3500 -13 -13 
3000 -21 -21 
2500 -30 -31 
2000 -43 -44 
1500 -59 -61 
1000 -81 -84 

800 -91 -97 
600 .]03-108 
400 -116-121 
200 -130-136 

o -145-153 

17.6 
o 

+1 
+2 
+3 
+3 
+4 
+3 
+3 
+2 
o 

-1 

18.5 
o 

+1 
+Z 
+3 
+4 
+4 
+4 
+3 
+Z 
+1 
-1 

19. 1 21. 7 24 • 1 
o o o 

+2 +2 +Z 
+3 +3 +4 
+4 +5 +6 
+5 +6 +8 
+6 +7 +10 
+6 +8 +11 
+6 +8 +1.2 
+5 +8 +12 
+4 +7 +12 
+2 +6 .+12 

25.Z 25.7 29.5 35.7 
o o o o 

+2 +2 +2 +3 
+4 +4 +5 +6 
+6 +6 +7 +9 
+8 . +8 +10 +12 
.¡¡g +10 +13 +15 

+11 +11 +14 +18 
+12 +12 +16 +20 
+12 ··.;j3 .+17 +23 
+13 +13 +18 +25 
+12 +13 +19 +27 

DE TEMPERATURA PARA 1..\'.:E~PANSION DE 5000 A O 
o 

-4 
-9 

-15 
-22 
-32 
-45 
-63 
- 87 
-.99 

-112 
-126 
-142 
-160 

o 
-4 
-8 

-14 
-21 
-31 
-45 
-63 
-87 
-98 

-111 
-125 
-142 
-163 

:.•.: .. 

j _¡~):~l~l J · :! 
-18 -16 .; ~·13 · .. - 8 -9 
-26 -25 ~.:.za ~17 -17 
-38 .• 37\.;;z9· -21 -21 
-54 -s2<:.:42 -41 -4o 
-74 -72: -59 -59 -58 
-as -a2·: ~73 -n -67 

-100 .92 ·. -83 -so -11 
-112 -105 -94 -91 -89 
-127 -121 -110 -108 -JOS 
-147 -155 -125 ~150 -146 

o o 
+1 +2 
+1 . +4 

O +5 
-Z +6 
-6 +6 

-10 +5 
-21 +4 
-3'9 ·9 
-48 -17 
-59 -27 
- 73 -41 
-94 -62 

-163 -134 

38 

lb/pg2 

41.4 42.4 
o o 

+3 +4 
+7 +7 

+10 +10 
+13 +14 
+17 +17 
+20 +20 
+23 +23 
+26 +26 
+za +29 
+31 +32 

lb/pg2 

o o 
+2 +2 
+4 +5 
+6 +7 
+8 +8 
+8 +9 
+6 +7 
o o 

-12 -12 
-18 -18 
-24 -26 
-33 - 36 
-45 -52 
-87 -101 
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nación de los cambios de temperatura del gas debido 
a su expansión de una presi6n corriente arriba P1 a 
una presi6n corriente abajo pz, se realiza en la fi 
gura IV.2 o en la IV.3 si ambas presiones se encuen 
tran dentro del rango de presiones respectivo, en ~ 
la siguiente forma: 

- Obtener el valor de la temperatura r 1 correspon-­
diente a la presi6n p1• 

- Obtener el valor de la temperatura T2 correspon-­
diente a la presión Pz· 
Sustraer T1 de T2 considerando sus signos y se ob 
tiene AT, que es el cambio neto de temperatura~ 
debido a la expansión del gas, de un determinado­
peso molec·ular. 

Si P1 se encuentra en el rango de presio-­
nes de la figura . IV .. 2 . y Pz en el rango de la fi 
gura IV.3 el procedimiento que utiliza es: 

- Obtener el valor de la temperatura T1 correspon-­
diente a la presión p1, figura IV.2. 

- Obtener el valor de la temperatura T2 •correspon-­
diente a 5,000 lb/pg2, figura ~ rv.z. 

- Sustraer T 1 de r 2 considerando sus .signos y obte-­
ner T 3 • 

- Obtener el valor de la temperatura r 4 correspon--­
diente a la presión p2, figura IV.3. 

- Sumar T3 y T4 considerando los signos y se obtiene 
b.T, que es el cambio neto de temperatura debido a 
la expansión del gas de un determinado peso malee~ 
lar. 

Posteriormente se presenta un ejemplo de apli­
cación del método. 
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IV. 2 Enfriamiento Mecánico. 

En la figura IV.4 se presenta un diagrama de 
un sistema de refrigeración mecánica, el cual con­
siste de un intercambiador de calor, un compresor, 
un condensador y un tanque de líquido de refriege­
ración. El refrigerante líquido se vaporiza a ba­
ja presión en et intercambiador de calor absorbien 
do calor de la corriente de proceso (gas y canden~ 
sados), el vapor refrigerante pasa al compresor pa 
ra proporcionarle la presión necesaria,de tal forma 
que pueda condensarse con aire o agua de enfriamien 
to. Enseguida el refrigerante, condensado se envía 
a un tanque, desde donde se expande isoentálpicamen 
te, mediante una válvula reguladora de presión, an-=­
tes de llegar al intercambiador de calor y cerrar -
el ciclo. Este ciclo de proceso del fluido refrige 
rante, se presenta en una gráfica presión, entalpía, 
en la figura IV.S. 

IV.2.1 Equipo y materiales utilizados en el siste­
ma de refrigeración. 

- Refrigerante. Para que una sustancia pueda -
ser usada como tal, debe de satisfacer en lo posi--
ble las siguientes características:C10) · 

1. No tener presiones de condensación excesivas, a­
fín de evitar instalaciones de grandes espesores 
de pared. 

2. Bajo punto de ebullición a la presión atmosf€ri­
ca, a fin de evitar la entrada de aire al siste­
ma al trabajar al vacío. 

3. Alta temperatura crítica. Ya que es imposible -
licuar un vapor que se encuentra a una temperatu 
ra mayor que su temperatura crítica, no importañ 
do qué tanto se eleve la presión. -

4. Alto calor latente de vaporización. Mientras más 
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alto sea el valor del ~alar latente, se necesita 
rá circular menor cantida~:de refrigerante por -
unidad de tiempo a una Capacidad determinada. 

5. Bajo calor específico del llquido. 

6. Bajo volumen específico:::d.~t vapor. 
':.,.' 

7. Ausencia de acción coiio~t;va ,p·~;;f,par_te 4e1 refri 
gerante en los metafes·' us'ados'. :,-,_-:, < 1 

8. El refrigerante debe ser, no explosivo,' no infla 
mable y no tóxico. 

9. El punto de congelación del líquido, deberá de -
ser apreciablemente menor que para cualquier tem 
peratura a la cual va a trabajar el sistema. 

10. Disponibilidad, bajo costo y de fácil manejo. 

Entre los refrigerantes que cumplen estas ca­
r~cterísticas se encuentran: 

Refrigerantes halocarburos. En este grupo se 
tienen los refrigerantes de sustitución, en los que 
átomos halógenos principalmente cloro y fluoro, su~ 
tituyen en una estructura de hidrocarburos, a los -
-átomos de hidrógeno; por ejemplo el metano: 

CH4 + 2 Cl + 2 F ___.., CC1 2F 2 
(Dicloro-difluoro­
metano) 

que para citarlo con simplicidad se le ha llamado -
Freón 12 o Genetrón 12. 

Refrigerante amoniaco. En general es el amo­
niaco, el refrigerante más extensamente empleado en 
la industria por tener las siguientes característi­
cas: 

a) Calor latente alto, mayor de 500 BTU/Lb. 



46 

b) No reacciona con el·. ltibricant'e<de las .c·om-
p.reso.r .. ·.a. s .• ,.':· · ..... ·'· -.... :.:.· .... : ... , ·· · · · :. · 

- ::,. ,,,:·· ... 
-,, ,_·: · .. -,,,--. 

c) Temp~ia.th:ra·;:cf~tl'~'a;''aft.~; 271.4ºF a 1,657~ 
lh/pg .... -:a.b~ .><·:;;•··'·.··' '>·. ·,·, :;· _··. , 

,·-·:,::·:··,._-::·-. .:'; ... , 

d) No es.C:ofrO~i.vo·'~i:á1-hierro ni -al acero • ... ~... . . ' . . 

Existen otros :refrigerantes de característi-­
cas similares entre lo~~~ue ~e encuentran: cloruro­
de metilo (refrigerante 40); freón 21 (refrigerante 
21) y bióxido de carbono (C0 2). 

Refrigerantes hidrocarburos. Entre otros se­
encuentran el etano, prop'ano y butano, tienen como­
desventaj a el ser inflamables y explosivos, aunque-
no son t6xicos. · 

Refrigerantes azeotrópicos. Un azeotrópico es 
una mezcla de dos o más sustancias químicas, en el -
cual se mantiene la misma relación de constituyente­
químico en ambas fases líquida y vapor, y no se pue­
den separar por destilación. Por ejemplo, el refri­
gerante 500 es 73.8% de refrigerante 12 y 26.2% de -
refrigerante 152 A. 

- Compresores. Pueden ser reciprocantes o cen-­
trífugos. Los centrífugos utilizan refrigerantes a­
baja presión, los cuales son generalmente de capaci­
dades altas, 75 toneladas o más de refrigeración. 
Los reciprocantes son los más comúnmente usados y la 
capacidad de los mismos es desde fracción de tonela­
da a más de 100 toneladas; pueden ser verticales u -
horizontales. La mayoría de los compresores son de­
acción simple, sin embargo en los horizontales es -­
más común los de doble acci-On. 

- Condensadores. Proveen la superficie de cale~ 
facción necesaria para condensar el .refrigerante que 
sale del compresor. En general se construyen en dis 
tintas formas y diseños, sin embargo la tendencia es 
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usar tubos con carcaza en posición horizontal o ver- -
tical. Entre los más comunes se tienen: los conden­
sadores de doble tubo, condensadores atmosf~ricos y­
condensadores evaporativos,que pueden ser de un so-­
lo paso o de paso múltiple. 

- Válvulas de expansión. Existen de varios tipos, 
entre otras se tienen las manuales y las automáticas, 
de estas filtimas hay del tipo flotador en la cámara -
de alta presión y las de flotador en la cámara de ba­
ja presión. 

- Tanque de almacenamiento del refrigerante. De­
be de tener la capacidad necesaria para manejar el vo 
lumen del refrigerante que se expande dentro de él, ~ 
o de almacenarlo cuando el equipo sale de operación. 

- Intercambiador de calor. Algunas de las carac­
terísticas de este equipo fueron discutidas previame~ 
te. 



CAPITULO V 

DESCRIPCION DE LOS SISTEMAS PARA 
ESTABILIZACION DE CONDENSADOS. 

48 



49 

V. DESCRIPCION DE .. LOS SISTEMAS PARA ESTABILIZA-
CION DE CONDENSADOS. . . 

Independientemente del proceso.de separación­
gas-lfquido utilizado, la estabilizaci6n de los hi­
drocarburos líquidos es necesaria a fin de que no -
experimenten pérdidas sustanciales por vaporización, 
al transportarlos o almacenarlos a condiciones su­
perficiales. Por tanto la estabilización se reali­
za considerando el concepto de presi6n de vapor,­
y no es más que el ajuste de ésta, de tal manera que 
sea menor que la atmosférica a la temperatura máxi­
ma esperada. 

El proceso de estabilización se lleva a cabo­
mediante torres, las cuales contienen .un número de­
terminado de charolas o platos, que.es.donde se da­
la separaci6n parcial de los componentes de la mez­
cla de alimentación. Esta.entra al interior de la­
torre por la parte superior y fluye hacia abajo, -­
a través de las charolas de burbujeo hasta el fondo 
del estabilizador, donde se encuentra.un rehervidor, 
el cual vaporiza los compone~tes más ligeros de los 
condensados así como algunos pesados. De la co---­
rriente de vapores que fluye hacia el domo del esta 
bilizador, los componentes más pesados se reconden7 
san por enfriamiento con la· corriente de líquidos -
fría que desciende. El efecto global es un contac­
to múltiple a contracorriente entre el gas y el lí­
quido, caracterizado por la separación de componen­
tes en cada una de las charolas.(11) 

Con la utilización.de estabilizadores en los­
procesos de. separación se obtienen .las.siguientes -
ventajas: la presión de vapor requerida, .reducci6n­
de las pérdidas por vaporización, mayor recuperación 
de hidrocarburos líquidos, incremento de la grave-­
dad API del aceite, re~oción del H2S y.la reducción 
de los costos por compresi6n. 

La estabilización no está limitada únicamente 
al proceso de separaci6n a baja temperatura, pero -



so 

su aplicaci6n no se ha extendido· debi_40 a su aparen 
te complejidad. .·~ _.·· 

Determinación de las Condiciones de Operación 
de una Torre Estabilizadora. 

Las torres estabilizadoras pueden o no utili­
zar reflujo externo de enfriamiento; obviamente las to-­
rres con reflujo requieren de una infraestructura mayor que­
las sin reflujo, son de operación más compleja y de mayor -­
costo. Debido a que es en las centrales de recolección don­
de se requiere la aplicación del estabilizador, lo­
caliza das a distancias rerrotas y con poca infraestructura,­
resul ta lógico el empleo de lill estabilizador sin reflujo. -
En es tas condiciones se recomienda la utilización de las prá 
ficas V.1, V.2 y V.3, para la determinaci61t r.~ las~ 
condiciones de operación del estabilizador. ¿J En 
la figura V.1 se muestra la temperatura de alimenta 
ción ffiáxima para una presión de operación, en ésta7 
se observa que las temperaturas que caen a la iz--­
quierda de la máxima, son las que se pueden manejar 
en el estabilizador. En la figura V.2 se muestra -
la temperatura requerida en el fondo de la torre, -
dada una presión de operación y una calidad requeri 
da en el condensado estabilizado 2(generalwente una7 
presión de vapor Reid de .1.4 a l& ~b/p~ ) . La fipura V. 3 es -
un perfil típico de temperaturas a lo largo de la -
torre, la cual puede ser una guía para predecir la­
variación de la temperatura. 

Después de que la presión de operación y tem­
peratura en el fondo han sido determinadas mediante 
las figuras, se debe de determinar la se:naración -­
instantánea que ocurre dentro de la torre. Para és 
to, se asignan valores de pseudoconstantes de eoui7 
librio vapor-líquido K a cada componente de la ali­
mentación utilizando la figura V .4, seleccionando la cur­
va de -Cz cuando se requiere la eliminación del eta:no de los­
destilados recuperados en el domo del estarilizador, la curva 
de -C3 cuando se requiere una elintl.Jlrrción parcial del :rropano, 
o la curva de -C4 cuando se requiere una eliminación-
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parcial del butano. Un procedimiento general que se 
puede seguir para hacer los cálculos, es el siguien­
te: 

1. Estimar la presión de operación y temperaturas en 
el domo y fondo de la torre, utilizando las figu­
ras v.1 y v.z.(13) 

2. Obtener los pseudovalores K de la figura V.4 para 
cada componente de la mezcla de alimentación, con 
la temperatura de ebullición normal de cada uno -
de ellos, utilizando cualesquiera de las tres cur 
vas.(14) 

3. Efectuar la separación instantánea de la mezcla -
de alimentación, que será la predicción de la se­
paración de componentes que ocurrirá en la torre. 
La fase vapor determinada en los cálculos, será -
el producto obtenido en el domo de la torre y la­
fase líquida, será la que se obtiene en el fondo. 

4. La temperatura en el domo de la torre será la de­
rocío calculada para la fase gaseosa, y la tempe­
ratura en el fondo será lade burbujeo calculada -
para la fase líquida. 

S. Determinar los requerimientos de calor en el re-­
hervidor, realizando un balance de energía a lo -
largo de la torre. 

El dimensionamiento de la torre sin reflujo es 
idéntico al de una torre fraccionadora convencional. 

Este diseño, es una guía para el ingeniero en­
la determinación de las condiciones de operación del 
estabilizador, y tiene como propósito proporcionar -
rangos de operación en los que la torre trabaja efi­
cientemente. 
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VI. COMPARACION .DE LA EFICIENCIA ENTRE PN SISTfü.~A 
DE SEPARACION EN ETAPAS Y PNO A BAJA TEMPERA­
TURA. 

En este capítulo se nresenta un análisis com­
parativo entre un sistema de separaci6n en etanas y 
uno a .baja tempera tura; para este prop6s i to se· Ji.ace 
una · alternativa del sistema de senaraci6n a baja 
tempera tura, para rrocesar el pas de· la nrimera e'ta 
pa de un sistema convencional, corno se muestra en ~ 
la figura VI.1 ,ésto a fin de determinar la recu:nera­
ci6n de condensados adicionales que se obtendrían,­
y de este modo establecer las ventajas que tiene un 
sistema en relación al otro. 

Como ejemplo de aplicación se consireró a la~ 
batería Agave, recolectora de fluidos de un yaci--­
miento de gas y condensados de la zona sureste de -
Petróleos Mexicanos. Los datos base son los si---­
~uientes: 

- .Análisis composicional de un recombinado de -
los hidrocarburos producidos del nozo A~ave -
71, (15) que descarga a la batería· Agave. 

Composición 
H2S 
co 2 
N2 
C1 
C2 
C3 

·ic4 
nCf 
1C:5 
nC5. 
.c6 

C7+ 
Total 

Fracción Mol. 
0.01760 
0.02200 
0.00380 
0.74330 
o· .• 07790 
0.03280 
0.00650 
o. o 132 o 
0.00550 
0,00730 
0.01000 
0.06010 

1.00000 
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Condiciones de pre~ión y temperatura en la prime­
ra etapa de la batería Agave:: 

P = 1 181 lb/p·g2 T = .16'9ºF 

Se consideró un gasto.:de gas enl~ primera etapa -
de: -.··· .·. · · '·' 

q = 30 )Th1 pie3/día g 

que es el que se procesa en la unidad de separa-:­
ción a baja temperatura. 

- Temperatura de operación requerida en el separa-­
dor a baja temperatura. 

TSBT = 32º 

Los cálculos que.se realizan son;ClG) 

a. De las t~cnicas de enfriamientoi 

a.1 Abatimiento de presión, que se requiere para­
el enfriamiento por expansión. 

a.2 Carga de refrigerante, que se requiere en el­
sistema de refrigeración mecánica. 

b. Cálculo de los requerimientos de dietilen-gli­
col. 

c. Determinación de la cantidad de condensados -­
que se obtienen de la corriente de gas separa­
da en la primera etapa. 

De las técnicas de enfriamiento: 

Si el enfriamiento se realiza por expansión -
del gas, se determina el abatimiento de presión re­
querido. Previamente a esta determinación, se re-­
quiere suponer una presión de operación en el sepa-
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rador a baja temperatura, necesaria para los cálcu­
los del abatimiento de presión, lo que. implica que-

~ el método a utilizar es de ensaye y error, hasta .. -
que la presión de operación en el SBT calculada, .... 
sea igual a la supuesta. 

Asimismo es necesario calcular la· temperatura 
a la salida del intercambiador de calor, punto D de 
la figura VI.1. Esto se realiza mediante un balance .. 
de energía en el intercamoi ador, determinando la ·en 
talpía en los puntos: A, C, D y en el SBT. 

Cálculos: 

Con el análisis compos~cional del ~ozo Agave-
71, se efectuó una separación instantánea (*) a las 
condiciones de la primera etapa (p = 1181 lb/pp-2 y .. 
T = 169°F}, cuyos resultados se presentart en la ta .. 
b~la VI. 1 (**) • 

De la separación instantánea, se obtuvo la -­
composición del gas que sale .. del separador _c:le tres .. 
fases, con esta composición y estimando una !lresión 
de operación en el SBT de 100 lb/pg2, se realizó .... 
una segunda separación a las siguiente~ condicio~e' 
de presión y temperatura: p = JOO lb/pg} y T ~ .32 ·F 1 
la cual se presenta en la tabla VI.2. -

· ( *) La determinación de las separaciones ins tantá­
neas así como el volumen mol~r y peso molecu-­
lar de las fases a las diferentes con~iciones, 
se obtuvieron con un programa implementado en­
el Instituto Mexicano del Petróleo, el cual se 
basa en l~ ecuación de Peng-Robinson. 

(**) Las tablas correspondientes se encuentran. al -
final del capítulo. 
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Con la composición del gas a la salida del se 
parador de tres fases, se determin6 su peso rnolecu7 
lar medio que fué de 20.617. Tabla VI.3. 

Entalpía en el punto A. (gas separado en la -
primera etapa) . 

Dado qge Entalpia (BTU/mole) = Entalpía.-: 
(BTU/lb) X P.M. (lb/mo~e~lb) x fracción líquida o -
gaseosa. 

Se tiene: 

Entalpía = 235 BTU/lb (de fig. VI.2) 
ep = 1195.7 lb/pg2 abs y T = 169°F. 

Por tanto: 

Entalpía en A = 235 BTU/lb x 20.6174 (lb/mole-lb) -
.x 1, 00000 Cmole-gas/mole-mezclaJ. 

= 4845.089 BTU/mole. 

Entalpía del gas en el SBT. (gas después de la ex-­
pansión) . 

Se tiene: 

Entalpía= 193 BTU/Íb (de fig. Vl.3) __ 
('.! p = 114. 7 lb/pg2 abs. y T = 32ºF 

Por tanto: 

Entalpía en. SBT. = 193 BTU/lb X·20,242.3(¡b/mole~lb} 
x 0.995424(mole-gas/mole mezcla) 

= 3889.0132 BTU/mole, 

Dado que existe el efecto de disipación de .ca 
lar en el intercambiador, éste no desarrolla una --=­
eficiencia del 100%, como sucede teóricamente, par­
lo. que se .considera que la temperatura .. de la co­
rriente de gas en el punto C, no alcanza la tempera 
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tura de 169°F. y por tanto se estima que s61o alcanza una tem 
pera tura de. 60ºF. · ·. -
Por lo que se tiene: 

Entalpía= 220 BTU/lb (de fig. VI.3) , 
@ p = 11 4 . 7 1b/pg2 a b s y T = 6 O ° F 

Por tanto: 

Entalpía en C = 220 (BTU/lb)x 20.2423,(lb/mole-~b) 
·X 0.995422 (mole-gas/mole-mezcla) 

= 4432.9188 BTU/mole. 

De donde el incremento de entalpía en el gas­
al pasar del SBT a el punto C, a través del inter-­
cambiador es: 

Entalpía en C ~ Entálpía en SBT = 

4432.9188 BTU/mole-3889.0132 BTU/mole = 

544 BTU/mole. 

Entalpía en el punto D. (gas proveniente del­
intercambiador, despreciando el efecto del condensa 
do que se obtiene al bajar la temperatura): -

Entalpía en D = Entalpía en A-incremento de ental-­
pía 

= 4845.089 BTU/mole-544 BTU/mole 
= 4301.089 BTU/mole .. 

Por lo que la entalpía en BTU/lb en el punto D de -
la figura Vl, es: · . 

-·; ' ,.•, .• 

-' . ''~ '-:. ,' . . 

Entalpía en. D(DTU/l,h) = Entalpía (BTU/móle~lb) _ 
PM (lb/mole-lb} 

4301.089 
20~617~ ~ 208.61 
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Determinación de la temperatura de la corrien 
te de gas en D. 

De figura VI.2 y c.Q_n los datos <le entalpía -
en D~ZOS.6102 BTU/lb y PM = 20.6174 lb/mol-lb, se -
ob'tiene: Temperatura en D = 110ºF. 

Determinación del decrenrento de presión que -
se requiera para alcanzar la temperatura de 32°F. 

Se utilizaron las grificas de Lawton, L. -
Lawrance como sigue: 

Decremento de temperatura en 

SBT = Temperatura en D-Temperatura de opera­
ción. 

= 110ºF - 32°F 

ATSBT = 78ºF 

Si a la salida del intercambiador hay una - -
presión p1 = 1171 lb/pg2, 'de 1.a figura IV.3 se oh-­
serva que para este valor y PM = 20.617, se tiene:~ 
T = -66°F 1 

Por tanto T2 = T1 - ATSBT = -66°F -78ºF = 

-144ºF 

Entrando a la figura IV,3, con esta temperatu 
ra y el mismo peso molecular, se obtiene: 

P2 ~ 95 lb/pg2 

Que es la presión de operación del SBT calcu­
lada, y como es aproximadamente igual a la supues-­
ta, PsBT=100ºF, se considera correcta, 

Si se requiere mayor prec1si6n, entonces la -
presión calculada seri la supuesta y se repite el-­
p.rocedimiento. 
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Por tanto el descremento de presión que se re 
quiere a la entrada del SBT es: 

APsBT = pl - Pz = 1171 lb/pgZ - 95 lb/pg2 

= 1076 lb/pgZ 

Carga de refrigerante que se requiere en el -
sistema de refrigeración mecánica. 

Para este caso se realizó un balance de ener­
gía en el intercambiador, enseguida se obtuvieron -
las entalpías a la entrada y a la salida del siste­
ma de refrigeración mecánica; y de su diferencia, -
la carga de refrigerante necesaria. 

Cálculos. 

Determinación de las entalpías en los puntos­
A,B ,C y D de la figura VI. 1 

Con el análisis composicional del gas que sa­
le del separador de la primera etapa, se efectuó -­
una separación instantánea a las condiciones de 
p = 1171 lb/pg2 y T = 32ºF, la cual se presenta en­
la tabla VI.4. 

Entalpía en el punto A. (gas separado en. la -
. primera etapa), 

Entalpía=4845. 089 BTU/mole (del caso por expansión) 

Entalpía en el punto B. (corriente <le hidrocar­
buros a la salida del sistema de refrigeración). 

Entalpía del gas=160 BTU/lb (de fig VI,2) 
@p=1185.7 lb/pg2 abs. T=32°F 

Entalpía del líquido = -38 BTU/lb (de Fig. VI.4). 
@p=1185.7 lb/pg2 abs, T=32°F 



1&0 

140 

120 

00 

eo. 
, .. -· 

60 

40 

zo 

o • ... .... 
• z ::s .... 

11 

• 40 <C 

~ 
• 60 :e ... • 
~ 80 w 

• 100 

•·120 

TEMPERATURA • , 

:soo zoo 150 100 DO o 110 100 1110 zoo 

FIGURA VI ... t:NTALP'IA Dt: HIOROCAlllUROI LIQUIDOI 



68 

Por tanto: 

B =Entalpía del gcs=160. (BTU/lb) x 19. 794 1 Ub/mole-lb)x 0.9650~7 ~ole-gas/mole-mezcla) 

=3056.28 BTU/mole. 

B =Entalpía del líquido=-38(BTC/lb).x43.329 - -2 (lb/mole-1 b) X..0.03497.3(mole- líq/mole-me zcla) 

=-57.583 BTU/mole. 

Entalpía total en el punto B=3056.28 BTU/mole 
-57.583 BTU/mole. 
=2998.69 BTU/mole. 

Por el motivo explicado en el caso de enfria­
miento por expansión, se consideró que la corriente 
de gas seco en el punto C, solo alcanza una tempera 
tura de 60 ºF, por lo que: -

Entalpía en el punto C 

Entalpía=180 (BTU/lb) (de fig VI.2) 
@p=1171 lb/pg2 y T = 32°F. 

Por tanto: 

Entalpía en C= 180 (BTU/ lb) x 19. 9 7 (,(lb/mole-lb) 
X0.96502~(mole-gas/mole-mezcla] 

=3438.31 BTU/mole. 

Entonces se tiene que el incremento de ental­
pía que se tiene en el gas, al ir del punto B1 al -
punto e, a través del intercambiador es: 

Entalpía en C - Entalpía en B1 
= 3438.31 BTU/mole-3056.28 BTU/mole 

= 382.03 BTU/mole. 
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Entalpía en el punto D(corriente de gas a la entra­
da del sistema de refrigeraci~n mecánica). 
Entalpía en D = Intal!,lía en A.- incremento de Entalría en B

1 
= 4845.089 B1U/mole ~ 382.03 BTU/JTOle 

· = 4463.059 BTir/n:ole . 

Por lo que el decremento de entalpía necesa-­
rio en el sistema de refrigeración mecánica es: 

Entalpía a la entrada del sistema - Entalpía a la .. s al.i-
da del sistema · . ·~ · ' ~ · 

· ~4463.059 BIÜ/n:ole ·- 2998.69 B1U/rr.ole 
AH=1464.369 BTU/mole. 

4,, -

Si para un gasto de 301.:~.I.pie3/día· se obt:ie--
nen 79072 moles/día, entonces: · · ·. · 

( 1464. 36 9 BTU /,mole .. X .79072 mole /dí a)/:( 2 4 hr/día) 
. : = 4.0246077 X 106 BTU/hr •. 

Como una tonelada de refrigerante equivale a 
12000 BTU/hr. " · 

.:. ,· 

Se tiene ~µe; ~~.:<~*·rga de refrigeran te ne ces.e_ 
r i o es : '., .t;\'f\"~)[,!;'.i!}{ .· ..... • .... ·.• · ··. . . 

(4. s246o 11x106ÉTpllif)lf1ioh:o: .. ·1ªTu1lir) ;,,402. o5 TON. de - ~ 
... · ":;:; ..•. ···· ~ .. ·.:.:; .. · · ...... refr1· ·gerante. 

;-,-~·.".: :>~; .','~:· ''., 
. ·~ .·~·::·~>:.:.. , .. , 

Cálculo de los ReqÚ.~riniienios de Dietilen-Glicol-­
(DEG) . 

A fin de deshidratar el gas y prevenir la -­
formación de hidratos, se recomienda utilizar el -
dietilen-glicol, con el cual se obtiene la ventaja 
de que se evita el manejo de flu-idos densos y vis­
cosos, dado que se tienen bajas temperaturas de -­
operación en el sistema. En la figura VI.3 se mue~ 
tra la curva <le puntos de ebullición para mezclas-
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de dietilen-glicol y agua. En esta se observa un re 
pentino incremento de la temperatura de ebullici6n7 
para concentraciones mayores del 90%, por lo que se 
recomienda que la concentración de dietilen-glicol, 
no sea mayor que este valor. 

La finalidad principal del empleo del dieti-­
len glicol, es remover el agua y prevenir la forma­
ción de los hidratos a bajas temperaturas. Sin em-­
bargo se debe de tener la certeza que la concent~a­
ción de glicol sea tal que se prevenga su congela-­
miento; en la figura VI.4, se observa que la tempe­
ratura de congelamiento del dietilen-glucol puro -­
( 1 O O% ) es de 1 7 ° F . 

Considerando el enfriamiento por expansión. 

Dado que la corriente de gas adquiere des­
pués de su expansión una temperatura de 32ºF y con­
siderando además el efecto del enfriamiento de la -
carcaza del SBT, se estimó que la temperatura de -­
operación en el SBT es seguramente más baja, por -­
lo que se consideró que la temperatura real es de -
22ºF. De la figura VI.4, se observa que la concen-­
tración de dietilen-glicol no debe de ser menor de- . 
18% a 22ºF para evitar su congelamiento; asimismo,­
en la figura VI.3 se observa que con una concentra­
ción de dietilen-glicol del 50%, se tiene una temp~ 
ratura de ebullición aproximada de 220°F, adecuada­
para lograrse con el sistema de regeneraci6n. Con -
esto se estableció que la solución rica de dietilen­
glicol que se va a alimentar es de 50%, mientras -­
que la pobre es de 20%. 

Cálculos: 

En 1 lb de solución a1· so% d~·. DEG se tiene 
una mezcla de: O. 50 lb de DEG+0.50 lb de -

", 

H
2
0 
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De la cuál se puede generar una mezcla al 20% 
de DEG: 

0.50/0.20=2.SO lbm de mezcla de DEG al 20% 

que esta formada por: 

o.so lbmde DEG al 20%+2.00 lbm de H
2
o. 

Por tanto , _ 1 lbm de mezcla de DEG al 50% -
. . . ' 

tiene capacidad de absorber:· 

2.0-0.s = 1.5 lbm de H2o 

Quedando una mezcla pobre al 20%. 

De figura v1.sC 17) se obtiéne que: 

A 169°F y 1196 lb/pg2 abs, el máximo conteni­
do de vapor de agua en el gas es: 290 lbm de H 20h~' pie3 . 

A 32°F y 115 lb/pgZ abs, el máximo contenido- 3 de vapor de agua en el gas es: 40 lbm de H 20/19~ pie 

Por lo que se condensarán: 

290-40 = 250 lbm H20/MM. pie 3 

al someter la corriente de gas a expansi6n. 

Por lo tanto el requerimiento total d~ circu-
lación de dietilen-glicol es: 

Requerimiento de DE~ = ~ 5 ~ = 167 lbm de mez--
cla del DEG al 50%/l\11~ pie.. · · 

Y la cantidad de DEG puro requerida es 

= .167 x .o:·s = 83 • 5 lbm 

.MM pie3 
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Si se tiene que la densidad del DEG=9.326 lbm/gal. 
Se tendrá que manejar un gasto de: 

(83.S. lbmtMM. :i:ié:Y9.326. ltJii/g~lJ=B.95 galfr;w pie3 . 

Lo que implica que para el gasto de gas de --
30 ~JM.pies 3/ día se requerirá una circulaci6n de -
dietilen-glicol rico de: 

301\J.I pies 3/día x 8.95 galb.:~;. pie 3, 

o sea: 268.60 gal/día. 

Considerando el enfriamiento por refrigeración me--... canica. 

. Tomando. en~,cuenta que se tiene la -
misma temperatura de operación en el SBT, también -
se estim6 una circulación de dietilen-glicol rico -
al 50% y una de dietilen-glicol pobre al 20%. En es 
ta forma, una lb de soluci6n de DEG al 50% absorbe7 
1.50 lbm de agua. 

De la figura VI.5, se obtiene que: 

A 169°F y 1196 lb/pg2 abs, el máximo contenido de -
vapor de agua en el gas es: 290 lbm de H 2 0/:M~/ pie3. 

A 32°F y 1186 lb/pg2 abs, el máximo contenido 
de vapor de agua en el gas es: 5 lbm de I-1 20/MM Pie3 

Por lo que se condensarán: 3 290-5 = 285 lbm de H 0/MMpie .. 
Al someter el gas a ~nfriamiento mecánico. 

Por lo tanto el requerimiento total de circu-... • . 
lación de dietilen- gl"h:o1 e-s·: · 
. C 2b5 lbm. de .hz0)/(1:50 )bm de 1-IzO) =· 190 ·lbm de sólucd.ón-

. del DEG al 50%/ MM pie3 

Y la cantidad de DEG puro requerida es = 190-
. X 0.5 = 95 lbm/MM pie~. 
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Dado que la densidad del DEG es 9.326 lb/g~l, 
se tendrá que ~anejar un gasto. d~~ 95 lbm/lft~ pie /. · 
9. 326 lbm/ gal - 1 O. 19 gal/n.1- pie .... 

3 Lo que implica que para el gasto de 30 t'M - -
pies /día, se requerirá una circulación de glicol -
rico de: 

30 MM pies~/ día X 1O.19 gal/MM pie 3 .. 

o sea: 305.70 gal/día. 

Determinación de la Cantidad de Condensados -
Recuperados de la Corriente de Gas Separada en la -
Primera Etapa. 

Considerando el enfriamiento por expansión. 

Desarrollando la fórmula para obtener b1/MM-­
pie 3 dado el volumen molar y el número de moles de­
líquido se tiene: 

_bl Lt 4 (~-,mole) 1 
VOL C: -·pie-3~ 1 = VOL. MOL. Cgr-lltole) 54 l>-Jri.ol.e 159 

(~l) _1_ (lb-niole)L 
.lt 3 7 9 Pi e 3:-

donde: 

L=número de moles separadns de líquido por cada -­
mol de alimentación al SBT. 

Por tanto: 

b11u1 pie~ = 7534. :X ·10-6 cv.PL.}DL .. ) x L'J( rn-6· 
= 7534 (VOL~l-DL.) x L 

Por lo que se obtiene: 

bl. recuperados=7534 (0.1375)*x0.004578* = 
4. 7424 Bl/'MM pie 3. 

* Valores obtenidos mediante el programa de separación ins- -
tantánea gas-líquido del IMP. ' 
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Para un gasto de 30 MM pies~/ día: 

Rec. de condensados=4.7424X30=142.27 bl/día. 

Considerando el enfriamiento con sistema de -
refrigeraci6n mecánica. 

Aplicando la fórmula para obtener .bl/~~Mpie se 
se tiene: 

bl recuperados=7534(0.0778)* x 0.034973*=20.499~ bl/ 
~"M pie .• 

Para un gasto de 30 MM pies~/día: 

Rec. de condensados=20.4992x30=615 bl/día. 

Para ambas técnicas de enfriamiento se debe-­
de tomar en cuenta que los condensados recuperados~ 
no se encuentran estabilizados, por lo que es nece­
sario procesarlos mediante una torre de estabiliza-. ,,. 
cion. 

A continuaci6n se presenta un resumen de las­
determinaciones realizadas: 

... / 

* Valores obtenidos me.diante el programa de separa­
ci6n instántlnea gas-liquido del IMP. 
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Procesamiento de la 
corriente de gas se 
parado en primera 7 
etapa. 

Enfriamiento 

Por expansión fil~einf~Á: 

Presi6n inicial (lb/pg2) 
Temperatura inicial (ºF) 
Presión final (lb/pg2) 
Temperatura final (ºF) 
~p requerido en SBT (lb/pg2) 
Requerimientos de carga de -
refrigerante (TON). 
Req4erimientos de dietilen 
glicol puro (gal/día) 
Recuperación de condensados e bl/ día) 
Gas to de 

3
gas alimentado 

(MM pies: /día) 

1181 
169 
100 

32 
1076 

268.60 

142.27 

30.0 

1181 
169 

1171 
32 

402.05 

305. 70 

615.0 

30.0 

Al observar los resultados anteriores, .se -
hace patente que de la implementación del sistema 
de separación a baja temperatura para procesar la 
corriente de gas proveniente del separador. de la­
primera etapa, se obtienen las siguientes venta-­
j as: 

Mayor recuperación de hidrocarburos líqui-­
dos. 
El gas que sale del SBT tiene un mayor gra 
do de estabilización, con lo que se logra:7 
abatir el número de corridas de "diablos" :... 
en gasoductos, menor córrosi6n, reducir la­
posibilidad de formación de incrustaciones­
º de hidratos en las líneas de distribuci6n 
y mayor eficiencia de las compresoras o tur 
binas para manejar el gas. 

' 
Comparando las técnicas de enfriamiento uti 

lizadas en el sistema de separaci6n a baja tempe~ 
ratura, se tiene que: 
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Bl enfriamiento por expansión requiere de una 
mayor capacidad del sistema de compresión, ya 
que el gas separado se obtiene a baja presión 
en tanto el mecánico no necesita de compre~ -
sión, sin embargo es imprescindible la imple­
mentación de equipo adicional. 

Con.el enfriamiento mecánico, se obtiene una­
mayor recuperación de condensados, sin embar­
go tienen menor grado de estabilización que -
los obtenidos en el enfriamiento por expan- -
sión. 

El enfriamiento mecánico requiere de un mayor 
volumen de dietilen-glicol puro, que el en- -
friamiento por expansión. 



COMPOSICION 

H2S 

co 2 

N2 

c.1 

C2 

C3 

iC4 

nC4 

iC 5 

nc 5 

c6 

C7 
+ 

TOTAL 

TABLA VI .1 

DETERMINACION DE LA SEPARACION 
INSTANTANEA A p = 1181 lb/pg2, 

T = 169'°F 

L= 0.125496 V = 
FRACCION :MOL Ki Xi 

0.01760 0.95963 0.01824 

0.02200 1 • 977 45 0.01186 

0.00380 7.81951 0,00055 

0.74330 3.48875 0.23401 

o .07790 1.22668 0,06501 

0,03280 0.58683 0.05136 

o .. 00650 0,35392 0.01494 

0.01320 0.28262 0.03542 

0.00550 0.16928 0.02011 

0.00730 0.14244 o .029 19 

0.01000 0.07405 0,05256 

0.06010 0,00374 0.46673 

1.00000 1.00000 
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º·· 874504 
v· • l. 

0.01751 

0.02345 

0.00427 

0.81638 

o .07975 

0.03014 

o.0052r 

0.01001 

0.00340 

0.00416 

0.00389 

0.00175 

1 . ººººº 



TABLA VI .2 

DETERMINACION DE LA SEPARACION INSTANTANEA 
Ap = 100 ló/pg2, T = 32ºF 

L = 0~004578 V = 
COMPOSICION FRACCION MOL Ki Xi 

. :.· 

. H' S 0.01751 2 .0817.1.··.·. '. -~ ; o .00843 2 

co2 o. 02345, '6,.9217.4 0.00340 
•' 

N2 o.'00427 · <s3~9cí 390 . O.OÚ005 

el 0.8.1638 ... 22 •• 70524 0.03611 
. , ' 

C2 · .. • 0;07975 2. 85448. o .02802 
.. 

' 
C3 . 0.03014 o .69153. 0.04349 

iC4 ·0;00529 0.23148 0.02251 

nc4 0.01001 o.1.5218.· 0.06414 

iC5 0.00340 0.0553,8 o .05694 

nC5 0.00416 o .o3ss8_. 0.09679 
··.· 

c6 0.00389 o .o 1030 . 0.26238 

e·+ 
7 0.00175 

""··,'.'··'.·. 
0;00003 ··;;:;· 0.37999 

T01AL 1.00000 1.00000 
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o. 995422 

Yi 

0.01755 

0.02354 

0.00429 

0.81997 

0.07999 

0.03008 

0.00521 

0.00976 

0.00315 

0.00373 

0.00270 

0.00001 

1.00000 



TABLA VI.3 

DETERMINACION DEL PESO MOLECULAR MEDIO A 

p = 1181 lb/pg2, T = 169ºF 

COMPOSICION FRACCION MOL .Mi FR.ACC~DN MOL X ~~i 

H2S 0.01751 34.076 0.5966708 

COz 0.02345 44.010 1.0320345 

Nz 
0.00427 28.013 0.1196155 

C1 
o. 81638 16.043 13.0971840 

C2 
0.07975 30.070 2.3980825 

C3 
o.03014 44.097 1. 3290836 

iC4 
0.00529 58.124 0.3074760 

nC4 
o. 0.1001 58.124 0.5818212 

iC5 
0.00340 72.151 0.2453134 

nc5 
0.00416 

.n.151 .. o. 3001482 

c6 
. 0.00389 86 ~·1·18 o. 3352324 

e + 

,;·,,, 

0.00175 157.000 0.2747300 

7 . P'M = zo.6174120 

82 . 



TABLA VI,4 

DETEJU;IINACION DE LA SEPARACION INSTANTANEA A 
p = 1171 lb/pg2, T = 32ºF 
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L .. 0.0.34973 V = O :965027 
COMPOSICION FRACCI ON. MOL Ki Xi Yi 

'• 

H2S o .01751 o .48948 o. 03451 0.01689 

co2 o .02345 1;05542 0.02226 0.02349 

N2 0.00·427 4.97959 0· .. 00080 0.00439 

C1 ·o.81638 2.11042 0.39410 o .8316~J 

C2 0.07975 0.60499 ·0 .. 12888 o .07197 

C3 o .03014 ·0.25599 0.10688 0.02736 

iC4 o ,00529 o; 13830 0.03141 0.00434 

nc4 0.01001 0.10608 o .07288 0.00773 

iC5 0.00340 0,05887 o .0370.4 0.00218 

nc5 0.00416 o .04ó90 0.05185 0.00243 

c6 0.0~,389 0.02125 0.07011 0,00149 

e+ 
7 0.,00175 0.00063 0.04918 0.000013 

TOTAL 1.00000 1.00000 1.00000 
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

1.- El 6xito de La aplicación del sistema de­
separación a baja temperatura en otros países, dá -
lugar a considerar la posibilidad de su uso en las­
baterías de recolección de los yacimientos de gas y 
condensados del Sureste del país, ya que al obtener 
una mayor recuperación de hidrocarburos líquidos es 
factible incrementar los beneficios económicos. 

2.- Con la utilización del proceso de separa~ 
ción a baja temperatura, además de aumentar la recu 
peración de hidrocarburos líquidos, el gas separado 
tiene mayor grado de estabilización obteniéndose -­
ventajas tales como: menor número de corridas de -
"diablos" en gasoductos y abatimiento de las posi-­
bilidades de corrosión e incrustaciones en el siste 
ma para el transporte del gas. Estos aspectos de -~ 
operación, también hace atractivo el uso de los - -
sistemas a baja temperatura. 

3.- Se ha observado que en la mayoría de los­
yacimientos de la zona Sureste del país, la presión 
declina rápidamente, por lo que resultaría más ade­
cuada la utilización de un sistema de separación a­
baja temperatura con enfriamiento mecánico, dado -­
que en estas condiciones el enfriamiento por expan­
sión no se puede realizar. 

4.- Dado que los hidrocarburos líquidos recu­
perados del sistema de separación a baja temperatu­
ra no se encuentran estabilizados, pueden sufrir -­
pérdidas sustanciales por vaporización, por lo que 
se concluye que es necesario el empleo de un estabi 
lizador de fácil operación, para ajustar la presión 
de vapor .Reid de los condensados requerida. 

S.- De los resultados obtenidos del ejemplo-­
de aplicación que se presenta en este trabajo, con­
siderando la ~ alteT>nati va· de la unidad de separa­
ción a baja temperatura, para procesar el gas de la 
primera etapa de la batería Agave se observa que, -
independientemente del sistema de enfriamiento, se-
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puede obtener una recuperación adicional de .conden­
sados no estabilizados en el rango de 5 a 20 barri­
les por millón de pie cúbico de gas. 

6.- En la actualidad la industria petrolera·~ 
del país no cuenta con la suficiente capacidad para . 
el manejo y procesamiento de los condensados recupe 
radas, situación que origina su desaprovechamiento~ 
Sin embargo, es necesario establecer políticas para. 
aliviar esta eventualidad, ya que los condensados.~ 

·son los hidrocarburos de más alto valor comercial. 



SIMBOLOS 

e 

K 

E 
AE 

H 
L 

M 
PM 
n 

Pb 
Pi 

Pk 
Pr 
Ps 
qg 

Q 
R 

Rs 

Tb 
Tr 
Ts 
Ty 

V 
V 

w 
X 

y 

z 

8ó 

NOMEN C LA T.U R A 

Volumen de una mol 
cond. base · 
Relación de equilibrio 
yi/xi 
Energía interna 
Cambi6 de energía interna 
Entalpía 
Número total de moles de 
liquido en equilibrio 
Masa molecular 
Masa rrolecular media 
Número de moles 
Presión de burbujeo 
Presión inicial del 
yacimiento 
Presión de convergencia 
Presión de rocío 
Presión de separación 
Gasto de gas 
Calor 
Relación gas .. aceite 
inst'antánea 
Razón gas disuelto-aceite 
o de solubilidad 
Temperatura de burbujeo 
Temperatura de rocío 
Temperatura de separación 
Temperatura del yaci­
miento 
Volumen 
Número total de moles 
de gas en equilibrio 
Trabajo 
Fracción molar de la 
fase líquida 
Fracción molar de la 
fase gaseosa 
Factor de desviación o 
de compresibilidad 

UNIDADES 

Pies3/mole-lb 

Cal. 
Cal. 

BTU/mole-lb · 

lb/mole-lb 
lb /mole -lb 

lb/pg2 abs. 
2 lb/pg2 abs. 

lb/pg2 abs. 
lb/pg-2 abs. 
lb/pg abs. 
:MMPCS/día 
cal. 

. 3¡ . 3 pies pies 

pies3/pies 3 
ºF 
ºF 
ºF 

ºF . 3 pies 

· cal. 



SIMBO LOS 

z 

f m 

/ 

Fracci6n molar de la 
alimentaci6n 
Densidad de la mezcla 
Coeficiente de Joule~ 
Thompson 

UNitADES 

lb /p_ie 3 

2 ºF/lb/pg 

87 
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