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- INTRODUCCION

E1l uso de las unidades de separacidén a baja-
.temperatura es relativamente nuevo. La primera uni
dad comercial fué fabricada y puesta en operacidén-
en 1948. Inicialmente se desarrollaron para la des
hidratacidén de gas en la cabeza de pozos localiza-
dos a distancias remotas de las baterias de reco--
leccidn; posteriormente se han utilizado en la re-
coleccidn de gas y condensados de alta presién en-
~las centrales de separacibén, El incremento en la -
recuperacidén de condensados, ha sido el factor - -
principal que hace atractlvo el empleo de los sis-
temas de separacidn a baja temperatura, y en los--
casos donde se ha aplicado, por lo general se tie-
nen ganancias bastante significativas,

En México, el proceso de separacion a baja--
temperatura no se ha utilizado; sin embargo, téc--
nicas de enfriamiento de la corriente de hidrocar-
buros, se han venido empleando desde hace algtin --
tiempo en los yacimientos del Sureste y Norte del-
pais, con lo que se hace tangible la posibilidad -,
de emplear unidades de separacidén a baja tempera--
tura. En la actualidad es un sistema de uso comfin-
en campos productores de gas y condensados o de.--
gas hlimedo en otros paises, ya que con su utiliza-
cidn se han reducido los problemas que se pueden -
presentar en el manejo y transporte del gas separa
do.

El principio de la separacidn a baja tempera -
tura,cpnsiste, como su nombre lo indica, en redu--
cir la temperatura de: la corriente de hidrocarbu--
Tos proveniente de los pozos con objeto de inducir
la condensac1on de liquidos y separar el agua de -
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la corriente de fluidos, con lo que se disminuye -
la posibilidad de la formacidén de hidratos y de la
presenc1a de otros problemas como son: deposita- -
cién de condensados, corrosidn, incrustaciones y -
obturanlenteﬁ gn los sistemas para el manejo de la
produccidn.

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

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

2.- Cuando no se tienen altas presiones en -
la cabeza del pozo para producir 1la expansién, se-
utiliza un sistema de enfriamiento mecénico por me
dio de un gas (helio, nedn, fredn, etc.).

El objetivo fundamental de este trabajo, es-
analizar diferentes alternativas del sistema de se
paracidén a baja temperatura y comparar su eficien-
cia con los convencionales de separacifn en etapas.
Esto con la intencidn de que se considere este proce-
so de separacidn en el desarrollo futuro de centra
les de Tecoleccién, para yacimientos de gas y con--
densados o de gas himedo.

I3

*# Referencias al final.



cAPITULO 1

" CARACTERIZACION DE LOS YACIMIENTOS DE GAS
Y CONDENSADOS Y DE GAS HUMEDO.
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I. CARACTERIZACION DE LOS YACIMIENTOS DE GAS Y CON-
DENSADOS Y DE GAS HUMEDO.

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

Una forma de identificar los yacimientos, ha-
sido de acuerdo con las caracteristicas que mues- -
tran en la superficie los fluidos que producen. Di-
cha caracterizacidén se expondrid, después de comen--
tar algunos. conceptos basicos.

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

- Presid6n del yacimiento. Depende de la profun-
didad, del gradiente hidraulico y de si exis-
ten o no presiones anormales en la zona de --
ubicacidén del yacimiento.

- La relacidén gas-aceite. Definida como la re--
lacidn volumétrica de gas producido al acelte
producido por unidad de tiempo.

- La densidad de los fluidos producidos. Depen-
de fundamentalmente de su composicidn.

- Color del liquido producido en el tanque. De-
pende del tipo de fluidos _que se trate y gene
ralmente es una apreciacidén visual la que - -
los califica.

- La relacidn de solubilidad. Definida como la-
cantidad de gas disuelto, por unidad de volu-
men de liquido a cualquier presidén y tempera-
tura del yacimiento.
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- ‘Punto critico. Es el estado a condicién de -
: presifn y temperatura para el cual las prerie
dades intensivas de las fases liquida y gaseo
sa son idénticas. -

- Presidn critica. Presibn correspondiente al-
punto critico. )

- Temperatura critica. Temperatura correspon--
diente al punto critico,

- Curva de burbujeo. Lugar geométrico de los -
puntos presifn-temperatura para los cuales se
forma la primera burbuja de gas, al pasar de-
la fase 1fquida a la regién de dos fases.

- Curva de rocio. Lugar geométrico de los pun-
tos presién-temperatura para los cuales se --
forma la primera gota de liquido, al pasar de
la regibn de vapor a la regién de dos fases,

- Regibn de dos fases. Es la regi6én comprendi-
da entre las curvas de burbujeo y de rocio.

- Cricondenbara, Es la méxima presitn a la cual -
pueden coexistir en equilibrio un liquido y su vapor.

- Cricondenterma. Es la mfxima temperatura a la
cual pueden coexistir en eouilibrio un 1liqui-
do y su vapor.

Los pardmetros que r4s se han empleado para clasifi
car los yacimientos desde el punto de vista de los fluidos --
producidos, son: la gravedad API, la relacidn gas-aceite y el
color del 1iquido en el tanque; asf se habla de yacimientos -
de aceite negro, de aceite volitil, de gas y condensados, de-
de gas hGmedo y de gas seco; con limites arbitrarios en los -
parametros de clasificacién y cuyos valores, medidos en las -
instalaciones de produccién, son dependientes en mayor o me--
nor grado de los procesos y condiciones de separaci6én. Por -
otra parte, se ha visto que se obtiene una clasificacién mis-
apropiada de los yacimientos, cuando se consideran las fases,
la camposicién de los hidrocarburos y la t%ggfratura Y prer--
sifn a que se encuentran en el yacimiento.



I.1 Yacimientos de Gas y Condensados.

Los flu1dos produc1dos 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 preSISn, y penetran
rdpidamente en la regibn de dos fases" para 11egar a
la superficie con relaciones gas- acelte instantd---
neas en un rango de 1,000 a 10,000 pied/pie3, va---
riando el contenido de 11cuab1es seglin las condicio
nes y tipo de separac1on fero siendo generalmente~
entre 50 y 70 bl/MM pie 3( E1l 1liquido recuperado
es en general de coloracidn 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 critica y-
la cricondenterma de la mezcla de hidrocarburos. -
Si la presidn del yacimiento es superior a la pre--
sidn de rocio de la mezcla, los fluidos se encuen--
tran inicialmente en estado gaseoso. :

Cuando en el yac1m1ento se produce una reduc--
cién isotérmica de la pre51on y se cruza la curva -
de rocio, se entra en la regidn de dos fases, ocu--
rriendo la llamada condensacibn retrdgrada de 1as -
fracciones pesadas o intermedias, la cual serd inmd
vil, por lo que cambiard la composici6én de los flui
dos producidos en la superficie, disminuyendo su --
contenido de liquido y aumentando consecuentemente,
la relacidn gas-aceite produc1da, Posterlormente,
al seguir bajando la presidén en el yacimiento, el -
liquido disminuye hasta desaparecer totalmente. Es
te proceso de condensacidn y vaporizacidn isot&rmi-
ca ocurre en algunos yacimientos, aunque no exacta-
mente en esta forma, ya que al iniciarse la conden-
sacidén, varia la composicidn de la mezcla y su dia-
grama de fases. '
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FIGURA .2 YACIMIENTOS DE GAS HUMEDO.




1.2 Yacimientos de Gas HGmedo.

Cuando los fluidos de estos yacimientos son -
llevados a la superficie, entran a la regidn de ---
dos fases, generando relaciones_ gas-aceite que va--
rian entre 10,000 y 20,000 p1e3/p1e el liqui- -
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 pie3d.

La figura I.2 corresponde al diagrama de fases
de los fluidos de un yacimiento de gas hfimedo, en -
ella puede observarse que su temperatura es mayor -
que la cricondeterma de la mezcla, por tal razén no
se tendridn dos fases en el yacimiento, si no dnica-
mente fase gaseosa la cual se conservarid durante to
da su vida productora. Por esta razbén, a diferen- -
cia de los yacimientos. de gas y condensados, la com
posicidn 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 entrardn a la re--
gién de dos fases, en virtud de la declinacidn de -
la presidn y temperatura en la tuberia de produc- -
cién. En la superficie se tendrd por tanto produc--
cidn de gas y liquidos condensados.



CAPITULO IT

DESCRIPCION DE UN 'SIS‘.TEMA DE SEPARACION A BAJA
TEMPERATURA
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11, DESCRIPCION DE UN SISTEMA DE SEPARACION A BA-

JA TEMPERATURA i ‘
I1.1 Descripcién ael Dlagrama de Flujo del Siste--

ma.. v

En.la figura II.1 se presenta el diagrama de-
flujo de un sistema de separacidn a baja temperatu-
ra convencional. En &ste se observa que la corrien
te de hidrocarburos proveniente de los pozos, se hza
ce pasar a través de un serpentin sumergido en la -
seccidn de liquidos del separador a baja temperatu-
ra (SBT , €sto 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 separa -
dor; posteriormente la corriente fluye del serpentin
del SBT a un intercambiador de caloxr de haz de tu-r-~
bos, donde se enfria con el gas seco de salida del-~
SBT, a fin de tener una mdxima recuperacidén de 1i--
quido libre en el eliminador. De aqui, la corrien-
te de hidrocarburos pasa a través del eliminador de
liquidos, donde se separan las fases gaseosa y li--
quida para enviarse en forma independiente al SBT.
Los liquidos, condensados y agua, entran por la paxr
te inferior del SBT, con el fin de aue sean calenta
dos con el serpentln y en esta forma, los condensa-
dos se estabilizan parcialmente antes de enviarlos-
al sistema de transporte, La corriente de gas rico
continfia hasta el estrangulador donde sufre una ex-
pansién y por el efecto Joule-Thompson el gas se -
enfria, realizdndose un intercambio de energia calo
rifica entre la corriente callente que viene del po
zo y la corriente fria proveniente del estrangula--
dor. Esta Gltima es enfriada en ocasiones a tempe-
raturas inferiores a la de la forracién de hidratos. Los -
hidratos formados se precipitan hacia el fondo del-
SBT , donde se funden por accidn del calor aportade por el -
serpentin, La temperatura de los hidrocarburos que
estd pasando a través del serpentin, se reduce a un
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valor aproximado de 80°F o al punto mds bajo permisi
ble arriba de la temperatura de hidratos, a la pre--
sibn corrlente arriba del estrangulador. Esto pro--
porcionard la temperatura de separacidén mds baja con
la caida de pre51on dlsponlble, y por tanto una ma--
yor recuperacibn de liquidos.

La corriente de hidrocarburos enfriada por la -
expansidén, fluye con los componentes ligeros revapo-
rizados por el serpentin, del SBT al cambiador de ca
lor, donde enfriari a la corriente de hidrocarburos~
previo a su expansidén a una temperatura de 30°F o me
nor. El gas seco enfriado por 1a expansibn, fluye a
través de la carcaza del cambiador de calor antes de
entrar a las lineas de distribucidn, con lo que se -
calienta minimizando las posibilidades de la forma--
ci6én de hidratos en el sistema de transporte.

Del separador a baja temperatura salen tres co-
rrientes: gas seco que va al sistema de distribu-~--
cidn, condensados que se pueden enviar a estabiliza-
cién o a distribucidn y el agua a las presas de dese
cho.

Una véalvula de tres vias controlada: por la tem-
peratura, es colocada o como se indica en la figura-
II1.1, esto para mantener una temperatura arriba de -
la formacién de hidratos antes del estrangulador.

I1.2 Descripcidn del Equipo.
Separador a baja temperatura.

La parte principal del sistema es el separador-
a.baja temperatura, que puede ser de cuatro formas -
diferentes: Esférico, horizontal, vertical y una com
binacibén de vertical y horizontal. Los esquemas de~
cada tipo se muestran en las figuras II.2, II.3, -~ =
I1.4 y II.5 _



FIGURA & -3 IBQUE“A DE UN SEPARADOR A BAJA TEMPERATURA HORIZONTAL.
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FIGURA H-4 ESQUEMA DE UN SEPARADOR A BAJA TEMPERATURA VERTICAL
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FIGURA X <3 ESQUEMA DE UN SEPARADOR A BAJA TEMPERARATURA COMBINANO.




15

La porcidn superior del SBT es la seccidn de-
enfriamiento donde se produce la condensacidn del -
agua y de los hidrocarburos liquidos, que son colec
tados junto con los hidratos que se pudleran formar
en la porcidén inferior del SBT. Esta porcidn infe-
rior es la seccidn de liquidos donde se encuentra -
total o parcialmente sumergido el serpentin, 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 pequefias porciones de propano y butanos,-
teniendo como consecuencia una menor pérdida de es-
tos componentes durante el transporte o almacena---
miento de los hldrocarburos 1iquidos.

E1l SBT estad equipado para separar el agua y -
los hidrocarhuros liquidos y descargarlos indepen--
dientemente. Este consta ademds con la instrumenta
cidn necesaria, tal como:

Indicador de nivel de hidrocarburos liquidos.

Indicador de nivel de agua.

Vialvula de descarga de hidrocarburos liquidos.

Valvula de descarga del agua.

Vdlvula de contrapresidn en la salida del gas.

Vdlvula de seguridad.

Estrangulador ajustable.

Eliminador de liquidos.

El eliminador de }iquidos que usualmente opera
entre 2000 y 6000 1b/pg®, ejecuta una funcidén 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 congelarfa, cuando el gas se expande y cae la tem
peratura abaJo de la de formacién de hidratos. Asi-
mismo, separa los condensados que pudieran pasar a -
través del estrangulador, dado que no contribuyen a-
la expansidn adiabdtica y nicamente proporcionan. ca
lor, dlsmlnuyendo el efecto de refrigeracidn neta por
la expansidn del gas. El eliminador de liquidos pue
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de ser del tipo horizontal, vertical o esférico y se
utilizan segn las caracteristicas de la corriente --
por manejar tales como: la relacidn gas-liquidos y el
material de formacidén 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 funcidén importante en el pro
ceso de separacidén a baja temperatura. Por una parte,
permite bajar la temperatura de la corriente del gas-
proveniente del serpentin del SBT, al punto mids bajo-
permisible arriba de la temperatura de formacidén de -
hidratos. La otra funcidén es que al fluir el gas - --
frio deshidratado a través de la carcaza, sufre un ca
lentamiento antes de entrar a la linea de distribucidn
a transporte, minimizando la posibilidad de la forma--
cidén de hidratos en las lineas.

Estrangulador.

Si la presidn en el SBT va a ser controlada por-
la contrapresidn en la linea de gas corriente abajo o-
por un regulador de contrapresifn, 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 regulacidn en la entrada del sepa-
rador, ya sea como un regulador de presidn o como un -
estrangulador ajustable para el control de flujo. Cuan
do se usa el estrangulador de regulacidn para el con--
trol de presidn en el separador, un estrangulador adi-
cional es necesario en la linea de gas corriente abajo
de la unidad para el control del flujo.

En la practica, es bueno utilizar una valvula de
seguridad adicionalmente al regulador de contrapresidn
en la linea de distribucidén 6 transporte, esto a fin -
de proteger tanques y tuberias en caso de que por al--
tos gastos de flujo, se reduzca la temperatura sufi---
cientemente para crear congelamientos en el regulador-
de contrapresidn.
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Instrumentacidn.

El gas frio 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
pansion), o descargarse directamente al gasoducto.-
Est» dependerd de si la caida de presidn disponible,
es suficiente o no, para alcanzar la temperatura de
seada en. el SBT, y tal opcién se logra mediante una
-valvula de tres vias accionada por un controlador de
temperatura, que de acuerdo a la temperatura fijada
y a la sefial que recibe, medida por un termopar ins
talado antes del estrangulador, regulard el caudal-
de gas frfo a circular por el intercamblador de ca-
lor.

Posteriormente, el gas seco pasa a través de-
un medidor de orificio, regulando su salida al gaso
ducto mediante una valvula que controla la presidn-
-en el SBT. Esta‘pre51on estd condicionada a la pre
sidn de operacidn del gasoducto.



CAPITULO III
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III. ALTERNATIVAS DE SISTEMAS DE SEPARACION A BAJA
TEMPERATURA.

Los equipos que 1ntegran un - 51stema de separa
cidén a baja temperatura, presentan distintas modall
dades que son factibles de apllcarse en un proceso-
de separacidn., A continuacién se discuten algunas-
de ellas. S

ITI.1 Arreglos7de1 Equipo,(4)

Bajo condiciones normales, es decir cuando se
va a procesar en el sistema de separacidén a baja --
temperatura, una corriente de gas y condensados pro
veniente de un yacimiento que tiene alta presibn, se
puede aplicar el arreglo convencional del sistema -
de separacidn descrito en el capitulo anterior. En
esta situacidn se tienen expansiones importantes --
del gas en el separador, con 1o que se logran cai--
das de temperatura considerables; por tanto el en--
friamiento de la corriente de gas y condensados en-
el intercambiador de calor no es critico y en esta-
forma es posible, como se muestra en la figura II.T,
colocar el eliminador de liquidos después del inter
cambiador de calor y antes de la llegada al SBT, és
to a fin de remover liquidos libres que aportarian-
calor en la expansidn del gas y por tanto reducirian
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 separacidn, son las siguientes:

- Cuando se va a procesar en el sistema de sepa-
racién una corriente de hidrocarburos proveniente de
un yacimiento de gas y condensados a baja presidn, -
es factible instalar un eliminador de liquidos antes
del intercambiador, a fin de remover los liquidos --
que son grandes portadores de calor y disminuyen el-
efecto de enfriamiento en el intercambiador. En es-
tas condiciones, en el intercambiador se obtendrid --
una caida de temperatura importante, y por tanto el-



21

enfriamiento de la corriente en el SBT no serd cri-
tico. Con esto se consigue que el proceso de sepa-
racidn sea mids eficiente.

- Cuando el yacimiento es productor de hidrocar
buros liquidos base parafinica, y como es sabido --
que la causa principal de la depositacidén de la para
fina es el abatimiento de temperatura, y esta condi
cidn se tiene en el intercambiador de calor, serd -
en esta parte del equipo donde se tendrd la presen-
cia y depositacidén de parafina, causando problemas-
como taponamiento del intercambiador, restricccidn-
del flujo en las tuberias y en ocasiones hasta la -
interrupcidn total del proceso de separacidn. En -
esta situacidn es posible colocar el eliminador de-
liquidos antes del intercambiador, a fin de remover
los y evitar los problemas descritos.

El arreglo ideal del equipo incluiria la colo
cacidn de un eliminador de liquidos antes y otro --
después del intercambiador de calor para obtener ma
yor eficiencia del proceso de separacidn, pero gene
ralmente no resulta prictico desde el punto de vista
econdmico.

II1.1.1 Implementacidn de equipo adicional.

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

- Empleo de anticongelantes. La inyeccidn de -
un agente anticongelante tal como el metanol a la
corriente de hidrocarburos en la cabeza del pozo,
para proteccidén contra la formacidn de hidratos en
el periodo de arranque de la unidad de separacidn
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 linea, considerando el espacio dlspo-
nible en plataformas, para proporcionar calor evi--
tando la formacidn 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 tuberia, desde las platafor
mas de produccidn a una planta de deshidratacidn en
tierra.

- Aplicacidn de un generador de vapor. Cuando-
una corriente de hidrocarburos fria, con temperatu-
ra abajo de 100°F es conducida a la unidad de sepa-
racidn a baja temperatura, puede ser ventajoso eli
minar el serpentin de calentamiento en la seccidn -
de liquidos en el SBT, puesto que la corriente de -
hidrocarburos es tan fria, que no permite en forma-
adecuada fundir los hidratos acumulados y vaporizar
los componentes ligeros de los condensados. En es-
tas circunstancias, el serpentin puede ser reemgla-
zado por otro de vapor a baja presidn (15 1b/pg#)
alimentado por un generador,

- Utilizacidén de calentadores de linea. Un ca-
lentador de linea usualmente es requerido en el po-
zo para iniciar el flujo cuando se tiene alta pre--
sidén, y llevarlo hasta su madxima produccidn, puesto
que pequefios volGmenes de hidrocarburos son influen
ciados considerablemente por enfriamiento del terre
no. Después de que el pozo alcanza su maxima pro-—
duccidn, el calentador se puede sacar de operacibn.
Sin embargo, en algunos casos es ventajoso disponer
siempre del calentador, para que la temperatura de -
entrada a la unidad de separac1on permanezca CONs--
tante en el rango de 110 a 120°F.

I1I.2 Técnicas de Enfriamiento.

Cuando se utiliza un sistema de separacidn a-
baja temperatura para el manejo de fluidos produci-



23

dos de un yacimiento de gas y condensados, se re---
quiere como su nombre lo indica, de temperaturas --
muy bajas de operacidn. 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 caida de-
presidén a- fin de tener una expansidén de la corrien-
te de gas y lograr que se enfrie inclusive a tempe-
raturas por debajo de la de formacidn 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 refrigeracidn mecédnica, €ste absorbe el calor de
la corrlente de gas utilizando un fluido de refrige
racidn como el frebn y amoniaco entre otros. En es
te sistema las caidas de presidn son minimas; 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 vilvula de regulacidn de presidn.

Los fundamentos de ambas técnicas asi como la
descripcién del equipo utilizado se discutirdn pos-
teriormente. . .

III.3 Sistema con Separador .de Segunda Etapa.

Los hidrocarburos liquidos que salen del sepa
rador a baja temperatura, aunque tienen un cierto -
grado de estabilizacidn, al incrementarles su tempe
ratura con el serpentin de calentamiento, normalmen
te experimentan pérdidas por vaporlzac16n significa
tivas al descargarlos del separador a baja tempera-
tura, que opera a una cierta presién, 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-liquidos de segunda --
etapa fe puede operar en el rango de 100 a 150 --

1b/pg
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IIT.4 Sistema con Torre Establllzadora de Conaensa—
dos. :

Cuando son sustanciales los VOlﬁmenes .de con-
densados que se recuperan del SBT, puede ser mis re
comendable utilizar un establllzador que un separa-
dor de segunda etapa. _ .

Una columna de estabilizacidn convencional re
quiere de bombas de reflujo, condensadores, torres-
de enfriamiento de agua y otros equipos de uso co--
min en plantas petroquimicas, pero que no se han em
pleado en centrales de recoleccidén de hidrocarburos;
sin embargo es factible instalar un estabilizador -
con requerimientos de operacidn y mantenlmle%to mi-
n1mos, como el mostrado en la figura III.1. En-
€sta se observa que los condensados del SBT se ali
mentan por la parte superlor 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 més ligeros de los condensados, asi como algu--
nos pesados. De la corriente de vapores que fluye-
hacia la parte superior del estabilizador, los com-
ponentes mis pesados se recondensan por enfriamien-
to con la corriente de liquidos fria que desciende.-
El gas separado sale por la parte superior y los --
condensados estabilizados por la parte inferior de-
la columna. E1l empleo del estabilizador tiene la -
ventaja, sobre un separador gas-aceite de segunda -
etapa, de que permite controlar la presidn de vapor
de los condensados ajustando la temperatura de ope-
racidén del estabilizador. E1 liquido 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-
frio.

I11.5 Sistema de Inyecdién;de Glicol,

Cuando se requiere tener temperaturas muy ba-



1= ESTABILIZADOR
2- REHERVIDOR
3- SALIDA DE LIQUIDOS ESTABILIZADCS

4- ENTRADA DE LA CORRIENTE DE
ALIMENTACION

8- SALIDA DE GAS ESTABILIZADO
6- CONTROL DE NIVEL

MIGURA II.4 DIAGRAMA DE UNA TORRE ESTABILIZADORA.
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jas de separacidn, en el rango de 0 a 30°F, es con-

veniente la inyeccidn de glicol con el propésito de

lograr una eficiente deshidratacidn del gas y preve
nir la formacidén de hidratos en los equipos. Se -~

han utilizado los glicoles, debido a que presentan-

las siguientes ventajas como agentes de deshidrata-

cidn;

a) Su baja presidn de vapor reduce las pérdi-
das por evaporizacidn.

b) Su punto de ebullicibn es mayor que el del
agua, de tal manera que facilmente se pue-
den recuperar por destilacidn.

c) Tienen una alta afinidad con el agua.

Adicionalmente al equipo de separacidén 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 area
de 'interfase, con suficiente capacidad para tener wm
‘tiempo de residencia-adecuado; un regenerador de glicol
para remover el agua del glicol, y una bomba de re-
circulacidon del glicol. En esta alternativa del --
sistema de separacidn a baja temperatura, el serpen
tfn en el SBT usualmente no es necesario porque 1los
hidratos no se formardn 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 operacidén. En la figu-
ra III.2 se muestra el diagrama de flujo de un sis-
tema de se%arac1on a baja temperatura con inyeccidn
de glicol
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Iv. ANALISIS DE LAS TECNICAS DE ENFRIAMIENTO.

En el sistema de separacidn a baja temperatu-
ra, el enfriamiento de la corriente de gas y conden
sados se realiza comiinmente de dos formas: a) me--
diante un abatimiento de presidn en el estrangula--
dor del SBT, lo que ocasiona que el gas sufra una -
expansidn adiabidtica ocasionando enfriamiento; y -
b) utilizando un sistema de refrigeracidn mecanico.
En cualesquiera de los casos, es factible obtener -
una mayor recuperacidn de condensados y mejor esta-
bilizacién del gas de lo que se lograria por un méto
do de separacidn en etapas. Ademds se tiene la ven
taja de que se puede controlar y prevenir la forma-
cidn de los hidratos en el sistema de transporte del gas
mediante su deshidratacidn parcial antes de enviar-
se a distribucidn.

IV.1 Enfriamiento por Abatimiento de Presiémn..

El efecto Joule-Thompson es basico en el fun-
cionamiento de las unidades de separacidn a baja --
temperatura, en este caso se aprovecha la elevada -
presidn disponible en la boca del pozo para provo--
car la expansidn del gas en el SBT, y asi disminuir
su temperatura. Dicha técnica de enfriamiento se -
expo?gré d%spués de discutir algunos conceptos badsi
cos. ’

- Ecuacidn de Estado. Se le denomina asi a cual
quier expresidn en que intervenga la presidn, el vo
lumen especifico y la temperatura. No proporciona-
informacidén sobre otras propiedades termodindmicas-
diferentes de la presidn, el volumen especifico y -
la temperatura. Las ecuaciones de estado son ejem-
plos tipicos de ecuaciones empiricas. Su utilidad-
en ingenieria aumenta con la simplicidad de su for
ma, siempre que las desviaciones con respecto a la-
realidad no sean demasiado altas.

- Masa Molecular. Es la suma de las masas at6-
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 mitad cuando la presidén se duplica y cuya
presién aumenta dos veces, si manteniendo el volumen constan-
te se duplica su temperatura absoluta. In los gases ideales-
el volumen ocupado por las moléculas es insignificante en com
paracidn con el volumen total, y ésto es vdlido _para todas --
las presiones y temperaturas; "ademds la atraccién intermolecu
lar es minima bajo cualquier condicidn.

- Gas Real. Es el gas cuyo voluren se reduce a la-
mitad, cuando la presidn es menor de dos veces la presi6n ini
cial, es decir el gas real es mds compresible que el gas -~ -
1deal debido a que los gases reales presentan dos tendencias:

a) Las moléculas se apartan entre si por su constante-
movimiento cinético.

b) Las moléculas se atraen por fuerzas eléctricas exis
tentes entre ellas, sin embargo a presiones bajas -

las moléculas estan distantes, y por tanto las fuer
zas atractivas son insignificantes.

Por otra parte, a presiones muy altas, los gases pasan
de un estado supercompresible a uno en que la compresién es -
mds dificil que si se tratara de gases ideales.

Al valor numérico que representa una medida de la des-
viacién del comportamiento ideal del pas se le denomina fac--
tor de compresibilidad, Z.

- Energia Interna, E. Un gas confinado en wn ci
lindro térmicamente alslado experimenta un enfria-
miento al expandirse. Es evidente que la realiza--
cidon de trabajo por parte del sistema, ha producido
exactamente el mismo efecto fisico que si hubiese -
transferido calor hacia alrededor Gnicamente. Sin-
embargo, la existencia del aislamiento térmico indi
ca que esa transferencia no ha tenido lugar. Este y
otros ejemplos demuestran que el calor y el trabajo
son cuantitativamente, al menos, diferentes manifes
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taciones de una misma cantidad fisica., Mayer y - -
Joule realizaron una serie de experimentos ‘que con-
dujeron a la conclusién de que al convertir trabajo
en calor, siempre se producia la misma relacidn cuan
titativa. | B

La conservacidén de la energia cinética en cho-
ques pricticamente eldsticos, la interconversidén mu-
tua de energia potencial y cinética o entre mecinica
Y. eléctrica, llevaron a la conclusidn de que la ener
gia, 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 energia cinética y su po-
sicidén relativa a ciertos campos externos como el gra
vitacional, por ejemplo, no sufre cambios; todavia es
posible a través de su expansidn, de su calentamiento
6 enfriamiento, etc., lograr variaciones de temperatu
ra o producir trabajo atil, consecuencias que son cla
ramente el reflejo de la var1ac1on de una forma de --
energia 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 presidn a que estd 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 aqui se des---,
prende que la energia interna es una propiedad de es-
tado y es habitual expresarla como una funciton del vo-
lumen y la temperatura.

- Entalpia. Los cambios térmicos a presidn cons--
tante se expresan mias comlinmente mediante la funcidn-
H, 1lamada entalpia 6 contenido calorifico de un sis-
tema. Esta funcidn se define por la relacidn

H = E + pV (Iv.1)
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donde E es la energia interna.y p y V son la pre---

si6n y el volumen del sistema. Como E y pV se en--

cuentran totalmente caracterizados por el estado --

del sistema, H es también una funcidn de estado y -

es completamente independiente de la manera que se-

logra éste. En consecuencia el cambio de entalpia-
H puede escribirse asi:

aH = Hy ~Hy (1v.2)

géistema;y»Hd 131-

donde H, es la en;alpi?ﬁff”a
. : 2y

iniciall Sustituyen

ur

si p es,cdnstént__d

(AH), VL)
es decir, el cambio de eﬁta_p“ : prééién constante
es igual al incremento en energia interna mis cual-
quier trabajo de presidn-volumen realizado.

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

- Coeficiente de Joule-Thompson. Un gas ideal-

- no presenta atraccidn intermolecular, por eso el pro
ducto PV es constante a una determinada temperatura-
a cualquier presidén. En consecuencia, cuando un --
gas se expande bajo condiciones adiabdticas, en el-
vacfono se absorbe ni se desprende calor, ni se efec
tda - ninglin trabajo externo de manera que:

Q =0, W=20 vy AE =0

asi la energia 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 expansidén. La --
condicidn adiabitica se impone simplemente para im-
pedir cualquier intercambio de energia entre los --
contornos del sistema y el gas, y asi evitar un in-
cremento o decremento de la energia interna por ab-
sorcién 6 desprendimiento de calor. Con los gases-
reales la situacidn 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
adiabdticas, se ajusté con un tapdn poroso como se-
muestra en la figura, a fin de permitir el paso de-
gas de un lado al otro del mismo, que se encuentra-
a distinta presidn P1.Y D > po). Al aplicar -
la presidn sobre el plston d61 lado izquierdo muy -
lentamente de manera que no se altere la presidn y
se obliga a que un volumen de gas AV, traspase eg
tapdn y después expandirlo a la precion p2 Y un vo-
lumen AV, se genera al mover el pistdn de la dere-
cha hacia afuera. Mientras se realiza la expansidn
se hacen lecturas precisas de la temperatura en las
dos cdmaras, para ver si la expansidén fue acompafia-
da por cambios de aquella. E1l trabajo hecho sobre-
el sistema en el lado izquierdo es -p1AVy y el - -
efectuado por el sistema en el lado derecho es pZAVZ
por tanto el trabajo neto hecho por el sistema es:

como el proceso se condUJo adiabadticamente Q = 0 --
por 1o que .

AE = Ez = By =W
. Ez E1 = ‘(Pz AVy =Py AV
By o+ 7, Mz =By o+ P, AVm
CH, = H{
AH 0
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El proceso es por tanto a entalpia constante-
y se observd para todos los gases, salvo para el hi
dr6geno y el hello, un descenso de la temperatura -
durante la expansidn, mientras que estos dos se ca-
lentaban.

Se define al coeficiente de Joule Thompson//y
por medio de la ecuacidn:

M = (3T v

Puede considerarse como el nGmero de grados -
que cambia la temperatura por variacidn de la pre--
sidén, a entalpia constante. El coeficiente puede -
ser positivo, negativo o cero, segln la regidn de -
temperatura y la presidn de que se trate. Cuando -
es positivo, significa que el gas se enfria a conse-
cuencia de la expansidén. Elhelioy el hidrbgeno nuestran
magnitudes negativas a la temperatura ambiente, es-
decir se calientan al experimentar una expansibn, -
sin embargo a temperaturas suficientemente bajas el
coeficiente cambia de signo.

De la definicidn del coeficiente Joule-Thompson,
se desprende que una técnica gque se puede utilizar-
para el enfriamiento de la corrlente de gas, es so-
meterlo a un proceso de expan51on mediante un es---
trangulador, .

Procedimientos de- calculo para determinar el
cambio de temperatura por reduccidn de presidn.

AGn no existe la posibilidad de hacer cédlculos
de variaciones de las propiedades termodinidmicas en
sistemas distintos del gas ideal, dado que no se --
han obtenido las ecuaciones termodinidmicas 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) Analitico, cuando se disponen de ecuacio--
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nes de estado empiricas..'

2) Gréaficos, cuando se dlS one\de 1nformac1on
experimental. ; :

Siempre es posible hacer na comb1nac16n con-
veniente de ambos métodos, si asi 1o requiere 1la in
formacidén que se posee.

Dentro del método analitico, la literatura re
comienda utilizar 1a ecuacibén de Peng y Roblnson, -
ya que esta ecuacidn tiene gran aplicacidn en la si
mulacidén matemdtica de yacimientos en los que el --
cambio de composicidn en las fases, muestran dife--
rencias importantes. Tal es el caso de los yacimien
tos de gas y condensados.

Para el método analitico-grafico, 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 presidn que -
sufre el gas natural, ademds que toma en cuenta dis-
tintas composiciones del gas, consideracidn que no -
tienen otros métodos.

Método de Lawton L. Lawrance(g) .

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 expansidn_adiabi-
tica de un gas a alta presidén (10,000 1b/pg?). a va-
rias presiones menores hasta llegar a 0 1b/pg#4, se-
aplicé la ecuacidn de estado de Redlich-Kwong, mod1
ficada por Soave; los resultados obtenidos se pre--
sentan en la Tabla 2, y para facilitar su empleo se
graficaron en dos figuras En la Figura IV,2 se pre--
sentan los cambios de temperatura, oca51onados por-
expansiones de 10,000 a 5,000 1b/pg? y en 1a figu-
ra IV.3 para expansiones de 5 ,000 a 0 1b/pg?, ambas
figuras para varios pesos moleculares. La determi-
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TABLA 1 '

ANALISIS EN ¢ MOL PARA GASES
DE DISTINTOS PESOS MOLECULARES

: o L PESO MOLECULAR .- R
16 16,9 17,67 18,8 S19,0. 21,7 24,1 25,2 25,7 29,5 3.5 414 42,4

 COMPONENTES EN § MOL / :
0, -~ 05 09 12 0 050 0.65 0.79% 0.9 0 0 0 0.3

HBp - 0 0 0 0 0 047 1355 0 0.0 0 ‘0.7
C; 100 96,28 93.56 90.89 94.11 86.3 86.59 76.432 78.05 60.0 44.0 59.7 53.91
C, - 2.0 337 440 2.67 5.0 376 7.923 7.42 15.0 20.0 89 14.20
C; - 0.J0 1.08 1.91 0.8 3.0 1.61 4.31 4.8 1.0 150 5.0 9.64
I, - 0.0 0.20 033 021 0.8 0,48 1,198 138 4.0 50 2.9 1.25
N, - 0.20 0.0 0.60 034 0.8 082 1.82 1.65 4.0 5.0 2.0 4.29
I - 0.07 0.5 021 020 0.6 0,44 0,957 075 2.0 3.0 50 1.2
Ng - 0.7 0.0 0.3 0.0 0.6 0.22 0.781 0.60 2.0 3.0 43 1.87
Cg - 0.05 0.0 015 029 0,9 0.62 1.405 1.04 - - - 2.7
G - - = = - 05.100 0585 - - - - -
G - - = . .=« 100 092530 50 - -
G = - - = iie - - 0613 0.3 - - . -
Co - - . . e = - 03B 072 - - 1220 -
Cp = ot om el i 334 0% 0570 - - - -
Cz - 003 005 0.18 1.19° 1.0 - 0,155 0.482 - - - 10,11
Cz = .= = e = .- 008 - - - ..

TOTAL 100 100.00 100.00 100.00 100.00 5100.001‘00.00 100.00 100.00 100.09100.Q0100.00'100.00



TABLA 2 38

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

CAMBIOS DE TEMPERATURA PARA LA EXPANSION DE 10000 A 5000 1b/pg’

PESO
MILEWULAR 16 16,9 17.6 18.5 19.1 21,7 24,1 25.2 25.7 29.5 35.7 41.4 42.4
0 ¢

10000 1b/pg? o o o0 0 0 0 0 0 0 0 0
‘9500 +1 + +1 +1 2+ +2 +2 +2 +2 +3 +3 +4
9000 +2 42 +2 +2 +3 +3 +4 + +4 +5 +6 +7 +7
- 8500 +3 43 +3 +3 +4 +5 +6 +0 +0 +7 +9 410 +10
8000 +3  +4 +3 +4 +5 +6 +8 - +8 48 410 +12 +13  +14
7500 +3 44 +4 +4 +6 +7 - +10 49 +10  +13  +15  +17  +17
7000 +3  +4 +3 +4 +6 +8 411 +11 +11 +14 +18 +20 +20
6500 +3 +3  +3  +3 46 - +8 +12 - +12 412 +16 +20 +23 +23
.6000 +1 2 2 42 45 48 #12.0 412 +13 417 423 426 +26
5500 0 o0 0 +1 +4 #7712 +13 - +13 . +18 +25 +28  +29

5000 -3 -2 -1 -1 +2 +6 . #12:412 +13 . +19  +27 +31 +32

LA ‘EXPANSION DE 5000 A 0 1b/pg?

CAMBIOS DE TEMPERATURA PARA
0.0 0 0 0 0 0

50001b/pg20 0 0 0 0.0
-3

4500 -3 -4 -4 -2 T-1 +1 +2 +2 +2
4000 -7 -8 -9 -8 -6 % -2 +1 . +4 +4 +5
3500 =13 «13 -1§5 =14 -11 .= ‘. -5 0 +5 +6 +7
3000  -21 -21 -22 -21 -187. i =80 -9 -2 +6 +8 +8
2500 -30 -31 -32 -31 -26 =17 =17 -6 +6 +8 +9
2000 -43 -44 -45 -45 -38... =27 =27 -10 +5 +6 +7
1500 -59 -61 -63 -63 ~-54:- -41 -40 -21 +4 0 0
1000 -81 -84 -87 -87 -74 -50 -58 -3¢ -9 =12 =-12
800 -91 -97 -99 -98 -88. : -72 -67 -48 -17 -18 -18 .
600 -103-108 -112 -111 -100 .92 -83 - -80 -77 -59 -27 ~-24 -26
400 -116-121 -126 -125 -112 -105.°-94 -91 -89 .73 -41 -33 -36
200 -130-136 ~-142 -142 -127.-121"-110 -108 -105 -94 -62 -45 '-52

0 -145-153 -160 -163 -147 -155 -125 -150 -146 -163 -134 -87 -101
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nacidn de los cambios de temperatura del gas debido
a su expansidn de una presidén corriente arriba pq a
una presidén corriente abajo py, 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 T, correspon--
diente a la presidn Pqe

- Obtener el valor de la temperatura‘TZ correspon--
diente a la presidn p,. '

- Sustraer T, de T, considerando sus signos y se ob
tiene AT, que eS el cambio neto de temperatura -
debido a la expansidén del gas, de un determinado-
peso molecular.

Si p71 se encuentra en el rango de presio--
nes de la figura Iv.2 Yy p, en el rango de la fi
gura IV.3 el procedimiento qué utiliza es:

- Obtener el valor de la temperatura T, correspon--
diente a la presidn P1s figura IV.2,

- Obtener el valor de la temperatura~T2‘correspon-—
diente a 5,000 1b/pg?, figura . IV.2.7

- Sustraer T, de T, considerando SusfSignbs y obte--
ner Tx. - ’ -

- Obtener el valor de la temperatura T4 correspon---
diente a la presidn py, figura IV.3. :

- Sumar T, y T, considerando los signos y se obtiene
AT, qué es el cambio neto de temperatura debido a
la expansidn del gas de un determinado peso molecu
lar.

Posteriormente se presenta un ejemplo de apli-
cacidn del método.
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IV.2 Enfriamiento Mecénico.

En la figura IV.4 se presenta un diagrama de
un sistema de refrigeracidn mecanica, el cual con-
siste de un intercambiador de calor, un compresor,
un condensador y un tanque de liquido de refriege-
racidén. E1 refrigerante liquido se vaporiza a ba-
ja presidn en el intercambiador de calor absorbien
do calor de la corriente de proceso (gas y conden-
sados), el vapor refrlgerante pasa al compresor pa
ra proporcionarle la presidn necesaria,de tal forma
que pueda condensarse con aire o agua de enfriamien
to. Enseguida el refrigerante, condensado se envia
a un tanque, desde donde se expande 1soenta1p1camen
te, mediante una védlvula reguladora de presidn, an-
tes de llegar al intercambiador de calor y cerrar -
el ciclo., Este ciclo de proceso del fluido refrige
rante, se presenta en una grafica presidn, entalpia,
en la figura IV.5,

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

- Refrigerante. Para que una sustancia pueda -
ser usada como tal, debe de satisfacer en lo p051--
ble las siguientes caracteristicas:

1. No tener presiones de condensacidn excesivas, a-
fin de evitar instalaciones de grandes espesores
de pared. _

2. Bajo punto de ebullicidén a la presibn atmosféri-
ca, a fin de evitar la entrada de aire al siste-
ma al trabajar al vacio.

3. Alta temperatura critica. Ya que es imposible -
licuar un vapor que se encuentra a una temperatu
ra mayor que su temperatura critlca, no importan
do qué tanto se eleve la presidn.

4. Alto calor latente de vaporizacién. Mientras mis
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alto sea el valor del calor latente, se necesita
r4 circular menor cantidad.de refrigerante por -
unidad de tiempo a una: capac1dad determinada.

5. Bajo calor especificogdeifliQQidoe
6. Bajo volumen especifiﬁl vapor

7. Ausencia de accidn corros oriparte del refri
gerante en los metales usa“ R TR

8. E1l refrigerante debe ser, no exp1051vo,'no 1nf1a
mable y no tdxico.

9. E1 punto de congelacidn del liquido, deberd de -
ser apreciablemente menor que para.cualquier tem
peratura a la cual va a trabajar el sistema.

10. Disponibilidad, bajo costo y de féacil manejo.

Entre los refrigerantes que cumplen estas ca-
racteristicas se encuentran:

Refrigerantes halocarburos. En este grupo se
tienen los refrigerantes de sustitucidn, en los que
atomos hal6genos principalmente cloro y fluoro, sus
tituyen en una estructura de hidrocarburos, a los -
"atomos de hidrdgeno; por ejemplo el metano:

CH4 + 2 Cl + 2 F ———--wCCle2
(Dicloro-difluoro-
metano)

que para citarlo con 51mp11c1dad se le ha 1lamado -
Fre6n 12 o Genetrdén 12. _

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

a) Calor latente aito, mayor de 500 BTU/Lb.
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b) No. reacc1ona con; el‘lubrlcante;de lasvcomwa«
‘presorasfhf t GRS e

d) No es corr031vo nl,a, h1erro ni al acero.

Existen otros refrlgerantes de caracteristi--
cas similares entre los que se encuentran: cloruro-
de metilo (refrigerante 40); fredn 21 (refrigerante
21) y bidxido de carbono (COZ)

Refrigerantes hldrocarburos. Entre otros se-
encuentran el etano, propano. y.butano, tienen como-
desventaja el ser 1nf1amab1es y explosivos, aunque-
no son téxicos. A

Refrigerantes azeotrdpicos. Un azeotr8pico es
una mezcla de dos o més sustancias quimicas, en el -
cual se mantiene la misma relacibén de constituyente-
quimico en ambas fases liquida y vapor, y no se pue-
den separar por destilacidn. 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--
trifugos. Los centrifugos utilizan refrigerantes a-
baja presidn, los cuales son generalmente de capaci-
dades altas, 75 toneladas o mas de refrigeracidn., -
Los reciprocantes son los mds cominmente usados y la
capacidad de los mismos es desde fraccidn de tonela-
da a mids de 100 toneladas; pueden ser verticales u -
horizontales. La mayoria de los compresores son de-
accidn simple, sin embargo en 1los horlzontales es --
mas comln los de doble accion,

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

- Valvulas de expansidn. Existen de varios tipos,
entre otras se tienen las manuales y las automaticas,
de estas TGiltimas hay del tipo flotador en la camara -
de alta presidn y las de flotador en la cidmara de ba-
ja presidn.

- Tanque de almacenamiento del refrigerante. De-
be de tener la capacidad necesaria para manejar el vo
lumen del refrigerante que se expande dentro de &1, -
o de almacenarlo cuando el equipo sale de operacibdm.

- Intercambiador de calor. Algunas de las carac-

teristicas de este equipo fueron discutidas previamen
te.

AY
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¥.  DESCRIPCION DE LOS SISTEMAS PARA ESTABILIZA—
CION DE CONDENSADOS.

Independientemente del proCeso.de separacidn-
gas-1iquido utilizado, la estabilizacibn de los hi-
drocarburos liquidos es necesaria a fin de que no -
experimenten pérdidas sustanciales por vaporizacidn,
al transportarlos o almacenarlos a condiciones su-
perficiales. Por tanto la estabilizacidn se reali-
za considerando el concepto de presidén de vapor,-
y no es mads que el ajuste de ésta, de tal manera que
sea menor que la atmosférica a la temperatura maxi-
ma esperada.

El proceso de estabilizacidn se lleva a cabo-
mediante torres, las cuales contienen .un nfimero de-
terminado ‘de charolas o platos, que es.donde se da-
la separacidn parcial de los componentes de la mez-
cla de alimentacidén. 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 componentes mas ligeros de los
condensados asi como algunos pesados. De la co----
rriente de vapores que fluye hacia el domo del esta
bilizador, los componentes més pesados se reconden-
san por enfriamiento con la corriente de liquidos -
fria que desciende. E1 efecto global es un contac-
to mGltiple a contracorriente entre el gas y el 1i-
quido, caracterizado por.la separacifén de componen-
tes en cada una de 1las charolas. (1

Con la utilizacidn .de estabilizadores en los-
procesos de, separac16n se obtienen las. siguientes -
ventajas: la presidén de vapor requerida, reducc1on-
de las pérdidas por vaporizacidn, mayor recuperacidn
de hidrocarburos liquidos, incremento de la grave- -
dad API del aceite, remocidn del H,S y.la reduccidn

de los costos por compresidn.

La estabilizacifn no estd limitada Gnicamente,
al proceso de separacidn a baja temperatura, pero -
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su aplicaci6n no se ha extendldovdebldo a su aparen
te complejidad. , R T

Determinacidn de las Cond1c1ones de Operacidn
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 operacién mis compleja y de mayor --
costo. Debido a que es en las centrales de recoleccidn don-
de se requiere la aplicacién del estabilizador, lo-
calizadas a distancias remotas y con poca infraestructura,-
resulta 1ogico el empleo de un estabilizador sin reflujo. -
En estas condiciones se recomienda la utilizacién de las grré
ficas V.1, V.2 y V.3, para la determ1nac16q:%ﬁ la
condiciones de operac1on del estabilizador.
la figura V.1 se muestra la temperatura de allmentg
cidn mAxima para una presidn de operacibn, en ésta-
se observa que las temperaturas que caen a la iz---
quierda de la mdxima, 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 presidn de operacidén y una calidad requerl
da en el condensado establllzadoZ(generalmente una-
presidn de vapor Reid de .14 a 18 1b/pg”}. La fipgura V.3 es-
un perfil tipico de temperaturas a lo largo de la -
torre, la cual puede ser una guia para predecir la-
variacién de la temperatura.

Después de que la presidn de operacidn y tem-
peratura en el fondo han sido determinadas mediante
las figuras, se debe de determinar la senaracién --
instantinea que ocurre dentro de la torre. Para &s
to, se asignan valores de pseudoconstantes de eoui-
librio vapor-liquido K a cada componente de la ali-
mentaci6én utilizando la figura V.4, seleccionando la cur-
va de -Cy cuando se requiere la eliminacidn del etaro de los-
destilados recuperados en el domo del estakilizador, la curva
de -C; cuando se requiere una elimipacidn parcial del rropano,
o la“curva de -C4q cuando se requiere una eliminacidn-
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parcial del butano. Un procedimiento general que se
puede seguir para hacer los cidlculos, es el siguien-
te: B ' '

1. Estimar la presidn de operacidn y temperaturas en
el domo y fondo de la torre, utilizando las figu-
ras V.1 y v.2.(13)

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

3. Efectuar la separacidn instantidnea de la mezcla -
de alimentacibn, que serid la prediccidn de la se-
paracidn de componentes que ocurririd en la torre.
La fase vapor determinada en los cidlculos, serd -
el producto obtenido en el domo de la torre y la-
fase liquida, serd la que se obtiene en el fondo.

4., La temperatura en el domo de la torre serd la de-
rocio calculada para la fase gaseosa, y la tempe-
ratura en el fondo serid ]ade burbujeo calculada -
para la fase liquida.

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

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

Este disefio, es una guia para el ingeniero en-
la determinacidn de las condiciones de operacidn del
estabilizador, y tiene como propbsito proporcionar -
rangos de operacidén en los que la torre trabaja efi-
cientemente.

>~
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VI. COMPARACION DE LA EFICIENCIA ENTRE U'N SISTEMA
DE SEPARACION EN ETAPAS Y UNO A RAJA TEMPERA-
TURA.

En este capitulo se presenta un anflisis com-
parativo entre un sistema de separacién en etapas y
uno a.baja temperatura; para este prop6sito se hace
una " alternativa . del sistema de separacibn a baja
temperatura, para procesar el pas de la nrimera eta
pa de un sistema convencional, como se muestra en -
la figuraVI.1,8sto a fin de determinar la recunera-
cién de condensados adicionales que se obtendrian,
y de este modo establecer las ventajas que tiene un
sistema en relacidén al otro,

Como ejemplo de aplicacidn se consider6 a la-
baterfia Agave, recolectora de fluidos de un yaci---
miento de gas y condensados de la zona sureste de -
Petr6leos Mexicanos. Los datos base son los si----
guientes:

- Anallsls composicional de un recombinado de -
los hidrocarburos producidos del nozo Agave -
71,(15) que descarga a la bateria Agave.

Composicién Fraccidn Mol.

H,S 0.01760
0.02200
0.00380
0.74330
0.07790
0.03280
0.00650
0.01320
0.00550
0.,00730
0.01000
0.06010

1.00000
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Condiciones de presion’y temperatura en la prime-
ra etapa de la bateria Agave'

P =1 181 1b/pg

>, -T*—ﬁ169 F

Se considerd un gasto dejgaSﬁe a,prlmera etapa -

qg = SOUMN'pieS/dié

que es el que se procesa en 1a unldad de separa--
cidén a baja temperatura.

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

= o
TSBT 32 |
Los cédlculos que se realizanispnth6)

De las técnicas de enfriamiento:

.1 Abatimiento de presidn, que se requiere para-

el enfriamiento por expansidn.

.2 Carga de refrigerante, que se requiere en el-

sistema de refrigeracidn mecénica.

Cdlculo de los requerimientos de dietilen-gli-
col.

Determinacidén 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 expansidn -

del gas, se determina el abatimiento de presidn re-
querido. Previamente a esta determinacidn, se re--
quiere suponer una presidn de operacidn en el sepa-
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rador a baja temperatura, necesaria para los célcu-
los del abatimiento de presién, lo que. implica que-
el método a utilizar es de ensaye y error, hasta --
que la presibn de operacidén 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 energia en el intercambiador, determinando la en
talpia en los puntos: A, C, D y en el SBT.

Calculos:

Con el andlisis composicional del nozo Agave-
71, se efectud una separacion instantdnea (*) a las
condiciones de la primera etapa (p = 1181 1b/pp2 y-
T = 169°F), cuyos resultados se presentan en la ta-
bla VI.1 (*%),

De la separacidn instantinea, se obtuvo la --
composicidn del gas que sale del separador de tres-
fases, con esta composicidn y estlmando una nresién
de operacién en el SBT de 100 lb/pg , Se realizd --
una segunda separacidn a las siguientes cond1c1one§
de presién y temperatura: p = 100 1b/pg? y Tw 32° 'F,
la cual se presenta en la tabla VI,Z2.

(%) La determinacidén de las separaciones instanti-
neas asi como el volumen molar y peso molecu--
lar de las fases a las diferentes condiciones,
se obtuvieron con un programa 1mp1ementado en-
el Instituto Mex1cano del Petr6leo, el cual se
basa en la ecuacidn de Peng- Roblnson.

(**) Las tablas correspondientes se encuentran al -
final del capitulo.
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Con 1la comp051c16n del gas a la salida del sc
parador de tres fases, se determind su peso molecu-
lar medio que fué de 20.617. Tabla VI.3.

Entalpia en el punto Al (gas separado en la
primera etapa). ‘

Dado que Entalpla (BTU/mole) = Entalpia .-
(BTU/1b) X P.M. (1b/mole 1b) x fraccidn liquida o
gaseosa.

Se tiene:

Entalpia = 235 BTU/1b (de fig. VI.2) .
@p = 1195.7 1b/pg2 abs y T = 169° F.

Por tantof

[
t

Entalpia en A = 235 BTU/1b x 20.6174 (1b/mole 1b)
X 1.00000 ( mole-gas/mole-mezcla).

4845.089 BTU/mole.

1

Entalpia del gas en el SBT. (gas después de la ex--
pansidn) .

Se tiene{

Entalpfa = 193 BIU/Ib (de fig. VI.3). .
@p = 114.7 1b/pg2 abs. y T = 32°F

Por tanto:

n

193 BTU/1b x.20,2423 1b/mole~1b)
X 0.99542Z(mole-gas/mole mezcla)
3869.0132 BTU/mole,

Entalpia en SBT.

Dado que existe el efecto de disipacidn de .ca
lor en el intercambiador, éste no desarrolla una --
eficiencia del 100%, como sucede .telricamente, por-
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 estxma que s6lo alcanza una tem
peratura de 60°F. . " .

Por lo que se tlene

220 BTU/lb (de fig. VI. 3) J

Entalpia =
@p = 114, 7 1b/pg2 abs y T = 60°F

Por tanto:

220(BTU/1b)x 20.2423.(1b/mole-1b) --
x 0.995422 (mole-gas/mole-mezcla)
4432.9188 BTU/mole.

Entalpia eﬁ C

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

Entalpia en C - Entalpia en SBT =

4432.9188 BTU/mole 3889.0132 BTU/mole =

544 BTU/mole.

Entalpia en el punto D. (gas proveniente del-

intercambiador, desprecidndo el efecto del condensa
do que se obtiene al bajar la temperatura):

Entalpia en D = Entalpia en A-incremento de ental--
_ pia
1845,089 BTU/mole-544 BTU/mole

4301. 089 BTU/mole..

Por lo qﬁé'ia entalpia en BTU/1b en el punto D de -
la figura'VI' es: , .

Entalpla (BTU/mole 1b)
- PM (1b/mole lb)

Entalpia encb(BTUylu)

- 4301.089
20,617

‘égzosgél;aw

L]
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Determinacidn de la temperatura de la corrien
te de gas en D.

De figura.VI.Z y con los datos de entalpia -
en D=208.6102 BTU/1b y PM = 20.6174 1b/mol-1bL, se -
obltiene: Temperatura en D = 110°F,

-

Determinacidén del decremento de presidn que -
se requiera para alcanzar la temperatura de 32°F.

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

Decremento de temperatura en

SBT = Temperatura en D-Temperatura de opera-
cidn.,
= 110°F - 32°F
= °
ATSBT 78°F

Si a la salida del intercambiador hay una - -
presién p1 = 1171 1b/pg2, 'de la figura IV.3 se ob--
serva que para este valor y PM = 20.617, se tiene:-
Tl = -06°F

 _‘ - . _AFO _ o =
g = Ty - ATgyy = -66°F -78°F

Por tanto T
-144°F

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

P2 = 95 1b/pg2

Que es la presidén de operacién del SBT calcu-
lada, y como es aproximadamente igual a la supues--
ta, pSBT=100°F, se considera correcta.

Si se requiere mayor precisidn, entonces la -
presifén calculada serd la supuesta y se repite el--
procedimiento.
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Por tanto el descremento de presidn que se re
quiere a la entrada del SBT es:

APgpgr = Py - Py

1171 1b/pg2 - 95 1b/pg2

1076 1b/pg?2

Carga de refrigerante que se requiere en el -
sistema de refrigeracidén mecénica.

Para este caso se realizd un balance de ener-
gia en el intercambiador, enseguida se obtuvieron -
las entalpias a la entrada y a la salida del siste-
ma de refrigeracién mecidnica; y de su diferencia, -
la carga de refrigerante necesaria.

Calculos.

Determinacidn de las entalpias en los puntos-
A,B,C y D de la figura VI.I

Con el andlisis composicional del gas que sa-
le del separador de la primera etapa, se efectud --
una separacidén instantidnea a las condiciones de - -
p = 1171 1b/pg2 y T = 32°F, la cual se presenta en-
la tabla VI.4.

Entalpia en el punto A. (gas separado en la -
primera etapa). L S

Entalpia=4845.089 BTU/moléltdélﬁcaso por expansidn)

Entalpia en el punto B (corriente de hidrocar-
buros a la salida del sistema de refrigeracidm).

Entalpia del gas=160 BTU/1b (de fig VI.Z2)
@ p=1185.7 1b/pg2 abs. T=32°F

Entalpfa del 1fquido = -38 BTU/1b (de Fig. VI.4).
@ p=1185.7 1b/pg2 abs, T=32°F
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Por tanto:

B{=Enta1pia del gas=160 (BTU/1b) x 19.794
(1b/mole-1b)x 0.965027 (mole-gas/mole-mezcla)
=3056.28 BTU/mole.

B2=Enta1pia del liquido=-38(BTU/1b) x43.329 - -

(1b/mole-1b) X.0.034973(mole-1iq/mole-mezcla)

=-57,583 BTU/mole.

Entalpia 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 expansidn, se considerd que la corriente
de gas seco en el punto C, solo alcanza una tempera
tura de 60°F, por lo que:

Entalpia en el punto C

Entalpia=180 (BTU/1b) (de fig VI.2)
@p=1171 1b/pg2 y T = 32°F.

Por tanto:
Entalpia en C=180 (BTU/1b)x 19.974.(Lb/mole-1b)
X0.965027 (mole-gas/mole-mezcla)
=3438.31 BTU/mole.
Entonces se tiene que el incremento de ental-
pia que se tiene en el gas, al ir del punto B1 al -
punto C, a través del intercambiador es:

Entalpia en C - Entalpia en By

3438.31 BTU/mole-3056.28 BTU/mole -
382.03 BTU/mole.

n
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Entalpia en el punto D(corriente de gas a la entra-
da del sistema de refrigeracidn mecdnica).
Entalpia en D = Intalnia en A - incremento de Entalpia en By
4845089 BTU/mole -~ 382.03 BTU/mole
4463.059 BTU/mole

Por 1o que el decremento de entalpia necesa--
rio en el sistema de refrigeracidn mecﬁnica es:

Entalpia a la entrada del sistema - Bntalplaa 1a qall

da del sistema - .
© =4463,059 BIU/mole - 2998.69 BTU/nole
AH=1464.369 BTU/mole.

Si para un gasto de 30}? p1e3/dia se obtle--
nen 79072 moles/dia, entonces: S e

(1464.369 BTU/.mole.X 79072 mole/dia)/ (24hr/dia)
o= 246077 X 10 BTU/hr 4 ‘

Como una tonelada de refrlgerante equlvale a
12000 BTU/hr. ,

Se tlene que pgé;de{refrigerante necesa

rio es: |
(4.8246077x106.13'TU'"‘ »BTL/hr) ~402.05 TON. de --
e : refrlgerante

Calculo de 105 Requermm1ento§ de Dietilen-Glicol--
(DEG) . S :

A fin de deshidratar.el gas y prevenir la --
formacidn de hidratos, se recomienda utilizar el -
dietilen-glicol, con el cual se obtiene la ventaja
de que se evita el manejo de flujdos densos y vis-
cosos, dado que se tienen bajas temperaturas de --
operacibn en el sistema. En la figura VI.3 se mues
tra la curva de puntos de ebullicidn para mezclas-
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de dietilen-glicol y agua. En esta se observa un re
pentino incremento de la temperatura de ebullicibn-
para concentraciones mayores del 90%, por lo que se
recomienda que la concentracidén 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-
cidén de los hidratos a bajas temperaturas. Sin em--
bargo se debe de tener la certeza que la concentra-
cidn 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 --
(100%) es de 17°F.

Considerando el enfriamiento por expansiodn.

Dado que la corriente de gas adqulere des- -
pués de su expan516n una temperatura de 32°F y con-
siderando ademis el efecto del enfriamiento de la -
carcaza del SBT, se estimd que la temperatura de --
operacidén en el SBT es seguramente mids baja, por --
lo que se considerd que la temperatura real es de -
22°F, De la figura VI.4, se observa que la concen--
tracidn de dietilen-glicol no debe de ser menor de-.
18% a 22°F para evitar su congelamiento; asimismo,-
en la figura VI.3 se observa que con una concentra-
cidon de dietilen-glicol del 50%, se tiene una tempe
ratura de ebullicién aproximada de 220°F, adecuada-
para lograrse con el sistema de regenerac1on Con -
esto se establecid que la solucidn rica de dietilen-
glicol que se va a alimentar es de 50%, mientras --
que la pobre es de 20%.

Cdlculos:
En 1 1b de solucidn al'SO%EdéfDEGﬁsé tiene
una mezcla de: 0.50 1b de:DEG+0.50.1b de -

HZO
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De la cudl se puede generar una mezcla al 20%
de DEG:

0.50/0,20=2.50 1b, de mezcla de DEG al 20%
que esta formada por:

0.50 1b de DEG al 20%+2. 00 1bm de HZO

Por tanto . . 1 1lbm de mezcla de DEG al 50% =
tiene capacidad de absorber:

2.0-0.5 = 1.5 1bm de H,0
Quedando una mezcla pobre al 20%.

De figura vi.s(17) se obtiéne que:

A 169°F y 1196 1b/pg2 abs, el midximo conteni-
do de vapor de agua en el gas es: 290 1bm de H O/Nr
pie3 .

A 32°F y 115 1b/pg2 abs, el miximo contenido-
de vapor de agua en el gas es: 40 1bm de H O/N} Ple3

Por lo que se condensarén:
290-40 = 250 1bm H,0/My pie’
al someter la corriente de gas a expansion.

Por lo tanto el requerimiento total de circu-
lacidén de dietilen-glicol es:

Requerimiento de DEG = TE% = 167 lbm‘de mez--

cla del DEG al 50%/MM piés

[\ ]

Y la cantidad de DEG puro requerlda es

=,167_L@Qg5;=,83 5 1oy

MM pie’
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Si se tiene que la densidad del DEG=9.326 1lbm/gal.
Se tendri que manejar un gasto de: 3
(83.5 1bmAM pie¥9.326 lby/gal) =8.95 galhyp: pie

Lo que implica que para el gasto de gas de --
30 MMpies3/dia se requeriri una circulacidn de - -
dietilen-glicol rico de:

30 MM piess/dia x 8.95 galhae pieS,
o sea: 208.60 gal/dia.

Considerando el enfriamiento por refrigeracidn me--
~ cénica.

.Tomando. en..cuenta que se tiene la -
misma temperatura de operacidn en el SBT, también -
se estimd una circulacidn de dietilen- gllcol rico -
al 50% y una de dietilen-glicol pobre al 20%. En es
ta forma, una 1b de solucidn de DEG al 50% absorbe-.
1.50 1lbm de agua.

De la figﬁra VI.5, se obtiene que:

A 169°F y 1196 1b/pg2 abs, el maximo contenido de -
vapor de agua en el gas es: 290 lbm de HZO/MM pie3.

A 32°F y 1186 1b/pg2 abs, el midximo contenido
de vapor de agua en el gas es: 5 1lbm de HZO/MM Pie3

Por lo que se condénsaran: 3
290-5 = 285 1bm de H,0/MMpie..
Al someter el gas a énfriamiento mecanico.

Por lo tanto el requerlmlento total de c1rcu-
lacidn de dietilen- glitol es: ~
(265 1by de hZO)TT 50 “lby,_de 150) = 190 lbm de solualén—
del DEG al 50%/ MM pied

Y la cantidad de DEG puro requerida es = 190-
- x 0.5 = 95 1bm/MM pie 3.
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Dado que la densidad del DEG es 9.326 lb/g%l
se tendrd que manejar un gasto d% 95 1bm/MM pie
9.326 1lbm/gal = 10.19 gal/p. pie

Lo que implica que para el gasto de 30 M -
ples/dia, se requerird una circulacibén de glicol
rico de:

30 MM pies>/dfa X 10.19 gal/MM pie>. .
o sea: 305.70 gal/dia.

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

Considerando el enfriamiento por expansién.

Desarrollando la férmula para obtener bl/MM-
pie3 dado el volumen molar y el niimero de moles de
liquido se tiene:

_bl . _ L't \g'r"sn.lo:l.e 1
VOL (—'I')-I-e—sﬂ = VOL. MOLc({gr_mole) 454(11)"111‘016) 159
bl ib-mole
(T2 375 Cpres L

donde:

L=nlimero de moles separados de liquido por cada --
mol de alimentacidén al SBT.

Por tanto:

bL/MX pie® = 7534, % 107° (\OL.DL.) x L x 10%
= 7534 (VOL.MDL.) x L = ,
Por lo que se obtiene:

bl recuperados=7534 (0.1375)%x0.004578% =

4.7424 B1/MM pie 3.

¥ Valores obtenidos mediante el programa de separacifn ins--
tantinea gas-liquido del IMP.
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Para un gasto de 30 MM piesS/dia:
Rec. de condensados=4.7424X30=142.27 bl/dia.

Considerando el enfriamiento con sistema de -
refrigeracidn mecdnica.

Aplicando la fdérmula para obtener bl/MMpie se
se tiene:

5] recuperados=7534(0.0778)* x 0.034973%=20, 499% b1/
MM pie:

Para un gasto de 30 MM pies3/dfa:
Rec. de condensados=20.4992x30=615 bl/dia.

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-
cidn,

A continuacidn se presenta un resumen de las-
determinaciones realizadas:

cod/

* Valores obtenidos mediante el programa de separé-
cidn instantidnea gas-liquido del IMP.
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parado en primera - Enfrlamlento

etapa. Por expan51on Sééﬁﬁfgg
Presidn inicial (1b/pg2) 1181 . 1181
Temperatura inicial (°F) 169 169
Presidon final (1b/pg2) -100 1171
Temperatura final (°F) 32 32
Ap requerido en SBT (1b/pg2) 1076
Requerimientos de carga de - S
refrigerante (TON). - , 402.05
Reguerimientos de dietilen . ‘ -
glicol puro (gal/dia) - 268.60 305.70
Recuperacidn de condensados L :
( bl/dia) 142,27 615.0
Gasto de _gas alimentado
(MM p1e53/dia) 30.0 30.0

Al observar los resultados anteriores, .se -

hace patente que de la implementacidn del sistema
de separacidn a baja temperatura para procesar la
corriente de gas proveniente del separador. de la-
primera etapa, se obtienen las siguientes venta--

jas:

Mayor recuperacidn de hidrocarburos liqui--
dos.

El gas que sale del SBT tiene un mayor gra
do de estabilizacidn, con lo que se logra:-
abatir el nlmero de corridas de "diablos" =
en gasoductos, menor corrosidn, reducir la-
posibilidad de formacidén de incrustaciones-
0 de hidratos en las lineas de distribucidn
y mayor eficiencia de las compresoras o tur
binas para manejar el gas,

Comparando las técnicas de enfriamiento uti

lizadas en el sistema de separacién a baja tempe-
ratura, se tiene que:
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El enfriamiento por expansidén requiere de una
mayor capacidad del sistema de compresidn, ya
que el gas separado se obtiene a baja presidn
en tanto el mecidnico no necesita de compre- -
sidn, sin embargo es imprescindible la imple-
mentacién de equipo adicional, .
Con el enfriamiento mecinico, se obtiene una-
mayor recuperacidn de condensados, sin embar-
go tienen menor grado de estabilizacidn que -
los obtenidos en el enfriamiento por expan- -

sidn.

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



COMPOSICION

H,S
co,

TABLA VI.1

DETERMINACION DE LA SEPARACION
INSTANTANEA A p = 1181 1b/pg?,

FRACCION MOL

0.01760
0.02200
0.00380
0.74330
0.07790
0,03280
©0..00650
0.01320
0.00550
0.00730
0.01000
0.06010
1.00000

T = 169°F

L=0.125496
Ki

0.95963
1.97745
7.81951
3.48875
1.22668
©0.58683
0,35392
0.28262
0.16928
0.14244
0.07405
0.00374

V = 0.874504

Xi

0.01824
0.01186
0.0005S
0.23401
0.06501

" 0.05136

0.01494
0.03542
0.02011
0.029 19
0.05256
0.46673
1.,00000

Yi

0.01751
0.02345
0.00427
0.81638
0.07975
0.03014
0.0052¢
0.,01001
0.00340
0.00416
0.00389
0.00175
1.00000
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COMPOSICION

‘HzS
co,

007975

mi353630j;;i121
fojp&szé;f: 
B 0;01001 

TABLA VI.2

DETERMINACION DE LA SEPARACION INSTANTANEA
Ap = 100 1b/pgs, T = 32°F .

FRACCION ‘MOL =~

- 0.,01751

s
0.00427 ' .-
».oiéjéiﬁwn

0.00340
0.00416
0.00389
0.00175

1.00000 -

o 2,08171

Kio - o X

10.,00843
3156;b6340
‘ vyv_v(‘f‘oﬁcdoos
éég?déééffff'_d.03611
- zasaas . 0.02802
0.69153° 0.04349

023148 0
0.15218.

. 0.06414
O.stséhf "
038 - 0.09679
. 0.26238
b.37999

1.00000

0.02251.

0.05694-
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L = 0.004578 V= 0,995422

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 V1.3
DETERMINACION DEL PESO MOLECULAR MEDIO A -
p = 1181 1b/pgd, T = 169°F

COMPOSICION ~FRACCION MOL M3 FRACCION MOL X ¥;
H,S 0.01751 . 34.076  0.5966708
co, 0.02345 44,010 1.0320345
N, oooar 28019 0.1196155
c4 0.81638 " 16.043 13.0971840

c, 0.07975 ©30.070 2.3980825
C 0.03014 . 44,097 - 1.3290836.
ic, 0.00520 .  58.124 0.3074760
nCy 0.01001 - sg.124 . 0.5818212
iCs 0.00340 72.151 . 0.2453134
nCe - ©0.00416 ;iz}iSi;il.>»‘p.3oo14sz
¢, 0.0089 ge.i7s o 0.3352324
c,” .  »0,0017sLj - 0.2747300

PN = 20.6174120




DETERMINACION DE LA SEPARACION INSTANTANEA A
p = 1171 1b/pgZ, T = 32°F :

COMPOSICION ~ FRACCION MOL Ki
H,S 001751 0.48948
co, Co.0z35 1.05542.
N, - 0.00427 4.97050
Cq 10.81638 2,11042
c, 0.07975 10.60499
Cs 0.03014 10.25599

ic, 0.00529 0.13830
nc, 0.01001 0.10608
iCq 0.00340 ©0,05887
nCg £ 0.00416 . 0.04690
Cg 0.00389 - . 0.02125
c, 0,00175 ©0.00063

1.00000

TABLA VI, 4

L = 0.034973

V = 0965027

Xi

0.03451
0.02226
000080

0.39410

0.12888

0.10688
0.03141
0.07288
0.03704
0.05185
0.07011
0.04918

1.00000

Yi

©0.01689

0.02349
0.00439

83

0.83169

0.97?97
0.02736
0.00434
0.00773
0.00218
0.00243
0.00149
0.0000%3

1.00000
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

1.- E1 éxito de la aplicacidén del sistema de-
separacidn a baja temperatura en otros paises, da -
lugar a considerar la posibilidad de su uso en las-
baterfas de recoleccidn de los yacimientos de gas y
condensados del Sureste del pais, ya que al obtener
una mayor recuperacidén de hidrocarburos liquidos es
factible incrementar los beneficios econdmicos.

2.- Con la utilizacidn del proceso de separa-
cidn a baja temperatura, ademids de aumentar la recu
peraci6én de hidrocarburos liquidos, el gas separado
tiene mayor grado de estabilizacidn obteniéndose --
ventajas tales como: menor nfimero de corridas de -
"diablos'" en gasoductos y abatimiento de las posi--
bilidades de corrosidn e incrustaciones en el siste
ma para_ el transporte del gas. Estos aspectos de --
operacidn, también hace atractivo el uso de los - -
sistemas a baja temperatura.

3.- Se ha observado que en la mayoria de los-
yacimientos de la zona Sureste del pais, la presidn
declina ridpidamente, por lo que resultaria mas ade-
cuada la utilizacidn de un sistema de separacidn a-
baja temperatura con enfriamiento mecénico, dado --
que en estas condiciones el enfriamiento por expan-
sidn no se puede realizar.

4.- Dado que los hidrocarburos liquidos recu-
perados del sistema de separacidn a baja temperatu-
ra no se encuentran estabilizados, pueden sufrir --
pérdidas sustanciales por vaporizacibn, por lo que
se concluye que es necesarlo el empleo de un establ
lizador de facil operacidn, para ajustar la presidn
de vapor Reid de los condensados requerida.

5.- De los resultados obtenidos del ejemplo--
de aplicacidén que se presenta en este trabajo, con-
siderando la . alternativa de la unidad de separa-
cidén a baja temperatura, para procesar el gas de la
primera etapa de la bateria Agave se observa que, -
independientemente del sistema de enfriamiento, se-
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puede obtener una recuperacidn adicional de conden-
sados no estabilizados en el rango de 5 a 20 barri-
les por millén de pie cGbico de gas.

6.- En la actualidad la industria petrolera - ..
del pais no cuenta con la suficiente capacidad para .
el manejo y procesamiento de los condensados recupe
rados, situacidén que origina su desaprovechamiento.
Sin embargo, es necesario establecer politicas para.
aliviar esta eventualidad, ya que los .condensados.-
"son los hidrocarburos de m@s alto valor comercial.
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NOMENCLATURA

SIMBOLOS : ... UNIDADES
C Volumen de una mol .
cond. base Pies3/mole-1b
K Relacién de equilibrio
yi/xi
E Energia interna Cal.
AE Cambio de energia interna Cal.
H Entalpia BTU/mole-1t -
L Niimero total de moles de
liquido en equilibrio
M Masa molecular 1b/mole-1b
PM Masa molecular media 1b/mole-1b
n NiGmero de moles )
Pb Presién de burbujeo 1b/pg” abs.
Pi Presién inicial del
yacimiento lb/pg2 abs.
Pk Presién de convergencia  1b/pg, abs.
Pr Presién de rocio 1b/pg; abs.
Ps Presién de separacién 1b/pg” abs.
dg Gasto de gas MMPCS/dia
Q Calor cal.
R Relacién gas-aceite 3 3
instantdnea pies”/pies
Rs Razén gas disuelto-aceite z
o de solubilidad pies3/pies
Tb Temperatura de burbujeo °F
Tr Temperatura de rocio °F
Ts Temperatura de separacién °F
Ty Temperatura del yaci-
miento °F
\ Volumen ries
\Y NGmero total de moles
de gas en equilibrio _ -
W Trabajo “cal.
X Fraccién molar de la ‘
- fase liquida
y Fraccién molar de la
fase gaseosa
Z Factor de desviacién o

de compresibilidad



SIMBOLOS

Fracci6n molar de la
alimentacién

Densidad de la mezcla
Coeficiente de Joule-
Thompson

- UNITADES

lb/p_ie3

'°P/1b/pgz
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