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PROLOGO

La estabilizacion es el proceso que consiste en remover los compo
nentes ligeros del aceite crudo o condensados, con el objeto de que los hi-
drocarburos ligeros no sufran pérdidas sustanciales por vaporizacion durante
su almacenamiento o al ser manejados acondiciones superficiales. Esto se 1o
gra ajustando su PresiGn de Vapor, de tal forma que sea menor que la presidn

atmosférica a la temperatura maxima esperada.

E1 grado de estabilizacién de un liquido se acostumbra expresar me
diante su Presion de Vapor Reid, 1a cual no corresponde a la presion de va-
por verdadera, que es 1a que ejerce un liquido sobre su vapor en condiciones
de equilibrio, a una temperatura dada. La Presidn de Vapor Reid se obtiene
mediante un procedimiento estandar, utilizando una botella metalica especial,

determinandose bajo condiciones controladas a 100 °F.



En este trabajo se discuten los procesos mids comunes para la esta
bilizacion del aceite crudo y condensado, y tiene como objetivo disponer de
un manual practico de consulta para personal relacionado con la ingenierfa
de produccidon de los hidrocarburos. También, se pretende que dicho manual
se utilice como material didactico para impartir cursos relacionados con el

tema.

De manera resumida, el contenido del presente trabajo es el si - -
guiente:

Incluye un capitulo sobre la presidon de vapor, que es la propiedad
fisica principal relacionada con la estabilizacidn. En éste se presentan -
las principales aplicaciones que se le pueden dar a las curvas de presion -

de vapor para aceite crudo.

-

En otra parte, se describe el método de estabilizacidn del aceite
crudo con abatimientos de presion mediante un sistema de separacidn en eta-
pas. Ademds se analiza econdmicamente el efecto de aumentar las etapas y -
se describe un procedimiento para establecer el nimero mds adecuado de és -
tas. Asimismo, se presentan aspectos relacionados con el control y la ope-

racion de los sistemas de separacion.

La G1tima parte trata sobre las torres de estabilizacidn para - -
aceite crudo y condensados, cuya funcion es semejante a la de un sistema de
separacion en etapas. En ésta, se hace un andlisis de la operacion y con -
trol del estabilizador, asi como una descripcidn de los componentes que in-

tegran el sistema.
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Es importante hacer notar que en este trabajo, la Presidn de Va
por Reid en todos los casos esta en unidades absolutas. Por otra parte,
al considerar el nimero de etapas de separacion, a diferencia de 1o acos-
tumbrado, no se incluye el tanque de ailmacenamiento como etapa final. Es
decir, al referirse a un sistema con dos etapas, se trata de uno con dos

separadores en serie y el tanque de almacenamiento.



CAPITULO I
INTRODUCCION

E1 crudo producido de un pozo de aceite o el condensado pro-

ducido de un pozo de gas, es una mezcla de muchos hidrocarburos.

Los hidrocarburos mas volatiles en el Tiquido son metano, eta
no, propano y butanos. En un estado puro, cada uno de estos hidrocarburos
es un gas a presion atmosférica y temperatura ambiente, y se Tes denomina

comiinmente como componentes ligeros.

Otros hidrocarburos en el aceite crudo y condensado incluyen
a aquellos usados para gasolina, turbosina, aceite para calentamiento, etc.
Pudiéndose generalizar la composicion del crudo como una mezcla de compo-

nentes ligeros, gasolinas y aceite combustible.



La mayor parte de los componentes ligeros, debe ser removida
del aceite crudo o condensados antes de descargarlos en el tanque de alma
cenamiento, el cual se encuentra a condiciones atmosféricas; de lo contra-
rio, parte de €11os se vaporizardn en el tanque, dando como resultado una
pérdida de productos 1iquidos creando asi un medio ambiente de peligro y

contaminacion.

La cantidad de componentes ligeros en el aceite crudo o con-
densados, depende de 1a presidn en la cabeza del pozo y de la relacion gas-
aceite (RGA) con l1a que fluyen los pozos. E1 aceite de pozos de alta pre-
sion con una RGA elevada, tiene una gran concentracion de componentes lige
ros; por otro lado, el aceite de pozos de baja presidn, o aquéllos con una
RGA baja, tienen una cantidad menor de componentes ligeros. Los condensa-
dos de los pozos de gas tienen una concentracion alta de componentes lige-

ros.

E1 proceso de separar los componentes ligeros del aceite cru-
do o condensado, es conocido cominmente como estabilizacién. E1 liquido -
conteniendo componentes ligeros y que presenta vaporizacion en el tanque
a condiciones atmosféricas, es algunas veces referido como aceite crudo
inestable. E1 valor que permite determinar si un aceite crudo es o no i-

nestable,-es la Presién de Vapor Reid (PVR).

Este concepto es discutido con mds detalle en el siguiente
capitulo. Un aceite con una presion de vapor Reid por debajo de 12 a 13

1b/pg? es considerado estable. Uno con una PVR mayor que este valor es



inestable.

En este manual, se discuten 1a mayor parte de los procesos
comunes para la estabilizacion del aceite crudo y condensado, cuando con
tienen altas concentraciones de componentes ligeros, E1 aceite crudo -
producido de pozos de baja presion o pozos con unidades de bombeo, tiene
muy bajas concentraciones de componentes ligeros, los cuales son removi-
dos con separadores colocados en la cabeza del pozo o mediante unidades

de tratamiento, sin requerir un proceso de estabilizacidn especial.



CAPITULO II

PRESION DE VAPOR

Como se menciond, el aceite crudo y los condensados son mez-
clas de muchos hidrocarburos, cada uno de los cuales tiene propiedades di-
ferentes uno del otro. La propiedad fisica principal relacionada con la
estabilizacion, es la presién de vapor (PV). Esta se obtiene por medio de
la lectura en un mandmetro colocado en un separador conteniendo hidrocarbu
ros gaseosos y liquidos. Esta lectura del mandmetro, es la presion de va-
por de Tos hidrocarburos liquidos contenidos en el recipiente, cuando el

gas esta en equilibrio con el 1iquido.

La presion de vapor de algunos hidrocarburos puros se presen
ta en la Figura 1 en unidades de presion absoluta. La presion absoluta es

la suma de la presidn manométrica mds la presion atmosférica. Las ecuacio
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nes para la presion absoluta y manométrica son:

- Presion Absoluta = Presion manométrica + 14.7
- Presion Manométrica = Presidon absoluta - 14,7

- Unidades de presion, 1b/pg2

Las graficas de presion de vapor pueden usarse para determinar

las presiones de operacion de los separadores y otros equipos de proceso.

EJEMPLO IT.1

Cienta cantidad de propano puro se encuentra en un tanque de afmacena
miento a una temperatura de 100 °F.
Determinar La Lectura def manémetro en el tanque.

Temperatura del tanque de almacenamiento 100.0 °F

De La Figuna 1 se tiene:

Presdién de vapon det propano a La temperatuna del tanque 188.0 Lb/pg?abs
Menos La presifn atmosférica 14.7 £b/pg?

Presion manométrica en el tanque % 173.3 Lb/pg¢man

La presion de vapor se debe al movimiento de las moléculas.
Se puede considerar el movimiento molecular como un martilleo de cada mo-
lécula del separador, golpeando sobre las paredes. El metano tiene una
presidn de vapor mas alta que cualquier hidrocarburo. Las moléculas de me

tano golpean con mayor rapidez que otros hidrocarburos; por esto, ejerce

*



una mayor presion dentro de un separador. El movimiento molecular de los
hidrocarburos con ocho o mas atomos de carbono es muy lento, por lo que -

ejQrcen presiones muy pequefias dentro de un separador,

La presion de vapor de una mezcla de hidrocarburos, es igual
a la suma de los productos de la presidn de vapor por la fraccion molar -
del componente en la mezcla. A continuacion se presenta un ejemplo del -

calculo de la presidn de vapor a 100 °F.

EJEMPLO 11.2

C&lculo de La presddn de vaporn de una mezcla de hidrocarburos

PV DEL COMPONENTE PV QUE CADA COMPONEN

% MOLAR EN  PURO A 100 °F ! TE EJERCE EN LA MEZ-
COMPONENTE LA MEZCLA (LB/PG? ABS) CLA (LB/PG* ABS)
Metano, CI 4.0 5000.0 200.0
Etano, CZ 2.0 800.0 16.0
Propano, C3 3.0 188.0 5.64
Butanos, C4 3.0 60,0 1.80
Pentancs, C5 6.0 18.0 1.08
Hexano, Cé 7.0 5.0 0.35
Heptano, C, 9.0 1.6 0;144
Octano, C8 10,0 - 0.53 2 0.053 .
Nonano y : : :
mds pesados, Co*  56.0 0.09 3 _ 0.050
TOTAL 100.00 Pres Vapon = 225.12 Lb/pg? abs
Menos La presdidn aimosférnica 14.7 2h/pg?
Presidn manométrica *  210.42 {b/pg? man *

I Valeres Leddos en Ca Figura 1



2  (Obtenidos de extrapolacibn de curva para el Cer Figura 1

3 Obtenido comsiderando C,+ como C,

9 0

La presién manométrica que se tiene en el separador a cualquier

“otra temperatura puede determinarse como sigue:

1.

Sobre la grdfica de presion de vapor, Figura 1, se localiza el punto
de la presion de vapor absoluta a la temperatura considerada (para el

ejemplo anterior 225.12 1b/pg? abs a 100 °F).

Se traza en la grafica una linea a partir de este punto, que sea pa-
ralela a la linea mas cercana de la presion de vapor de un hidrocarbu

ro puro. (Linea trazada en la Figura 1 como una linea punteada).

Utilizando la 1inea punteada, se lee la presidn de vapor a cualquier
otra temperatura que se requiera. Esta es la presion de vapor absolu

ta en el separador.

Se resta la presidn atmosférica a la lectura de la grifica obtenida
en el inciso anterior. Este valor es la presion manométrica a la tem

peratura requerida.

A continuacion se presenta un ejemplo del procedimiento des-

crito.



EJEMPLO 11.3
Si La mczcﬁa de hLdaocanbuho¢ de£ ejemplo anterion se encuentra en el
separadon a 150 °F, 4Cud£ ¢4 La Lectura que Ancha e£ manbmeitno en el

separadon? .,

Temperatuna de La mezela 150 °F
Presifn de vapor absofuta a 150 °F  420.0 Lb/pg? abs '
Menos £a presibn atmoddénica 14.7 2b/pg?

Presibn manométnica en el separadon * 405.3 Lb/pg? man. *

1 lefda en La Figura 1 a 150 °F sobre La Linea punteada

E1 aceite crudo es almacenado en tanques atmosféricos antes de
enviarse a la refineria, donde también es descargado en el mismo tipo de -
tanques antes de ser procesado. Si el aceite contiene cantidades signifi-
cantes de componentes volatiles, parte de ellos pueden vaporizarse en los
tanques de almacenamiento dando como resultado una pérdida de productos, y
un peligro latente debido a que se crea una atmosfera explosiva por la 1i-

beracion del gas de los tanques.

La presion de vapor del aceite crudo, es una forma de estable
cer si algunos hidrocarburos ligeros del aceite se vaporizaran en un tan-

que a condiciones atmosféricas.



Se sabe que el agua no hierve a presion atmosférica y tempera
tura ambiente; sin embargo, cuando es calentada a 212 °F se presenta este
fenémeno. Esto se debe a que la presidn de vapor del agua a 212 °F es la

presion atmosférica.

Cualquier liquido en un recipiente abierto, hierve cuando es
calentadn a un nivel tal que su presion de vapor es la presion atmosférica.
Inversamente, un Tiquido no hierve mientras que su presion de vapor es me-
nor que dicha presién. De este modo, si la presion de vapor del aceite cru
do en un tanque es menor que la presidn atmosférica, no se presenta la eva-

poracion,

E1 crudo es almacenado frecuentemente en tanques expuestos
al calor del sol. La presion de vapor del aceite a la entrada del tanque
puede ser menor que la atmosférica, de esta manera inicialmente no ocurre
la evaporacion; pero como el tanque absorbe el calor del medio ambiente,
la presion de vapor del aceite se incrementa y puede 1legar a ser mayor que

la atmosférica, comenzando la evaporacion,

Haciendo referencia al cdlculo de la presion de vapor del
ejemplo II.1, se puede comentar 1o siguiente:

Antes de que la mezcla de hidrocarburos sea conducida al tan
que, su presion de vapor debe reducirse por debajo de la presion atmosfé-
rica, de esta manera no ocurrira la vaporizacion. Si el metano y el eta-
no son removidos del aceite, la presion de vapor de la mezcla remanente es

9.7 1b/pg? abs a una temperatura de 100 °F, la cual es apropiada para el

10



almacenamiento en un tanque atmosférico.

Como se ha observado, la presion de vapor se incrementa cuan-
do la temperatura se eleva. Una mezcla de hidrocarburos que tiene una pre
sion de vapor menor que la presidon atmosférica, puede entrar a un tanque
atmosférico sin que ocurra la vaporizacion. Sin embargo, si los liquidos
absorben el suficiente calor del medio para incrementar su temperatura has
ta el punto en el cual, su presidn de vapor alcanza la presion atmosférica,
comenzard la vaporizacion. As7, 1la presion de vapor de un liquido que es
ta entrando a un tanque, debe ser lo suficientemente baja para que no ocu-
rra la vaporizacion si es calentado durante su almacenamiento o su trans-

porte al destino final.

Desde hace afios, se desarrollé una prueba de presion de vapor
a la que se le 11amb Presidn de Vapor Reid (PVR), la cual es todavia el
procedimiento estandar de prueba para determinar la presion de vapor del
aceite crudo, condensados, gasolinas y otros productos del petrdleo que
se almacenan en tanques atmosféricos. E1 objetivo de 1a prueba PVR fue
proporcionar un medio para determinar si un hidrocarburo 1iquido almacena-
do en un tanque atmosférico, vaporizard o no cuando su temperatura se ele-
va a 100 °F. Se selecciond arbitrariamente 100 °F como una temperatura
probable para el tanque de almacenamiento, que podria esperarse durante

los meses de verano.

La prueba PVR, proporciona una aproximacion a la presion de

vapor verdadera (PVV) de un 1iquido derivado del petrdoleo, a una tempera-

11



tura de 100.°F. E1 procedimiento para medir aproximadamente la presidn de
vapor verdadera, es algo complicado y requiere equipo de laboratorio espe

cial.

Cuando se desarrol16 la prueba PVR, se intentd contar con un
procedimiento rdpido y aproximado para medir la presion de vapor verdade-
ra. Sin embargo, el procedimiento para correr una prueba PVR implica que
en dos ocasiones el 1iquido se exponga al medio ambiente: una vez cuando
la muestra es recolectada en un recipiente y otra, cuando es transferida
de éste al aparato de prueba. Durante esas exposiciones, parte de los hi
drocarburos ligeros en el aceite se vaporizan, y 1a lectura de presidn de

vapor resulta menor.

Por ejemplo, 0.1% molar de metano en el aceite crudo, contri-
buye con aproximadamente 5 1b/pg? de presién de vapor en la mezcla. Si la
mayor parte del metano se vaporiza durante el muestreo y la prueba, la PVR

tendra un valor disminuido en 5 1b/pg? .

Las curvas de presidn de vapor de la Figura 2, muestran la re

lacion de la presidon de vapor verdadera y la PVR de aceites crudos tipicos.

La mayoria de los aceites crudos tienen una especificacion de
PVR que varia de 10 a 12 1b/pg?, para la cual corresponde una presién

de vapor verdadera de 13.7 a 17.6 1b/pg? abs a 100 °F.

A continuacion, se presenta un ejemplo para determinar la

12
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maxima temperatura a que puede almacenarse un aceite crudo, sin pérdidas

por evaporacion.

EJEMPLO T11.4

Caleular La mixima temperatunra .a que puede almacenarse un aceite cau
do con una PUR de 14 Zb/pgz. la presién atmosférnica es 14.7 Zb/pgz.
Si La temperatura del acedte es 100 °F, se tiene:

PUR 14 Eb/pgz

Temperatura del acedite 100 °F

Con estos valones, de La Figura 2, se tlene:

Presdi6n de vapor verdadenra 21.5 Eb/pgz abs.

Puesto que La presién de vapor verdadera a 100 °F es mayor que fa pre
sL6n atmosfénica, el aceite crudo vaporizand 54 es almacenado en un
tanque atmosférico a esta temperatura.

Para determinan La mdxima Zemperatura a La cual el aceite puede ser alma
cenado en un tanque s4in vaporizacién, se procede como sigue:

Presibn atmosfénica 14.7 tb/pg*

PUR del aceite crudo 14 Eb/pgz
Utilizando La Figuna 2, se tlene:

Temperatura a fa que La PYV del
* 73 °F *
acedte crudo, es La atmosgérica (mdx, 75 °F

temp, de almacenaniento.)

14



Las graficas de presion de vapor pueden emplearse para deter
minar la presion de vapor del aciete crudo a diferentes temperaturas,asi
como para estimar las presiones de operacion de un separador, la PVR de un

aceite crudo producido a alta temperatura, etc.

EJEMPLO 11.5

EL aceite crudo de un separadon gluye a un tanque de almacenamiento
atmos §érico como se muestra a continuacibn.
La especificacidn de PUR para el aceite que sc descarga def separador

es 12 I,b/pgz.

Lo 8.7 1b/pg?

AAAAAANAAAANPAAPANA

ASRIARBRIPIIPIIDED Y|

———
W W W w1
L4

33933

SEPARADOR ENFRIADOR TANQUE DE ALMACENAMIENTO
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1. Caleuwbar La presibn de operacidn del separadon de p&dd@cddn.
PUR det aceite crudo 12 b/pg?
Temperatuna de operacibn del separadon 120 °F5;‘;j:' i L
PUV del aceite |
a La temperatura de operacidn (Fig. 2) 234 " ;i_b'/pgz abs
Menos La presibn atmosgénica - 14..7 |
Presién manométrica del separadon * 8.7 £b/pgz *

2. Para Los datos anteriones, ia qué tempenatunra comenzand £a vapo-
nizacidn del aceite en el fanque de almacenamiento?
PUR def aceite crudo 12.0 £b/pg’
Prosi6n atmosferica 14.7 2b/pg®
Temperatura a La cual La PVV
es Lgual a La presibn

atmos fénica (Figura 2) * 87.4 °F %

0tna aplicacifn del hesultado anterion es que La tempenratura del acei-
te que sale deev'ey‘iﬁu'adan, puede elevarse hasta §7.4 °F sin que ocurra

vaporizacifn en el Zanque de almacenamiento,

3. EL aceite caudo es producddo en un drea donde La temperatura am-
biente en ocasiones LLega a 110 °F. Lla altura del Lugarn es tal
que La presibn atmosgérica nowmal es 14,0 Zb/pgZ . iCudl es La
mdxima PVR del aceite crudo, con La que puede entrarn a Los tan-

ques de afmacenamiento Adn que haya vaporlzacd6n?.

16



Temperatura mdxima de almacenamiento 110 °F

PVV mdxima del acelte crudo a La

tempenatura de almacenamiento (Patm) 14,0 Zb/pgz abs
de La Figura 2:

Mdxima PUR del aceite crudo a La Zempe * 9.2 £b/pgz %
ratura de almacenamiento para evitan

La vaporizacidn.

Las curvas de presion de vapor verdadera de la Figura 2, son
valores promedio para muchos aceites crudos. Sin embargo, 1a diferencia en
tre la PVR y la presion de vapor verdadera, puede variar hasta un 50% para
ciertos crudos. La presion de vapor verdadera de aceites producidos de po
zos con unidades de bombeo, es cercana a la PVR. La presion de vapor ver
dadera del aceite de pozos con una alta RGA, puede ser mayor que la mostra

da en las curvas de la Figura 2.

Otro aspecto acerca de la presion de vapor verdadera de una
mezcla de hidrocarburos es el siguiente: La presion de vapor verdadera
de una mezcla almacenada en un tanque atmosférico, no puede ser mayor que
la presion atmosférica a su temperatura en el tanque. Si una mezcla de
hidrocarburos teniendo una presion de vapor verdadera mayor que la presion
atmosférica entra al tanque, parte de los componentes ligeros en la mezcla
se vaporizaran inmediatamente, y la presidn de vapor verdadera del liquido

remanente serd la presion atmosférica.

17



Las curvas de presion de vapor de la Figura 2 se utilizan
solo para aceites crudos. No son aplicables para gasolinas, condensados
de un'estébilizador, o cualquier otro derivado del petrdoleo que sale de
una torre fraccionadora. La presidn de vapor verdadera de productos de
las torres fraccionadoras es generalmente mayor en un 10% que la PVR, -

mientras que para aceites crudos ésta es 25 a 50% mayor.

18



CAPITULO 1II
PRINCIPIOS DE LA ESTABILIZACION DEL ACEITE CRUDO

La estabilizacion, como es aplicada al aceite crudo, es el pro
ceso que consiste en remover los hidrocarburos que tienen alta presion de
vapor del 1iquido de la corriente del pozo, de tal forma que el liquido re

manente tenga una PVR menor que el limite especificado.

Supdngase que la porcion del 1iquido de una corriente de un

pozo tiene la siguiente composicidn, de donde la PV calculada a 100 °F es:

19



% MOL DE LA CORRIENTE = PV DEL COMPONENTE PV QUE EJERCE CADA

COMPOSICION DE LIQUIDO DEL POZO  PURO A 100 °F COMPONENTE SOBRE
B o7 (1b/pg? abs)! LA MEZCLA
: : (1b/pg? abs)
¢ 1.0 5000.0 800.0
<, 50 800.0 40.0
Cs 5.0 188.0 9.4
iCys NGy 3.0 60.0 1.8
Gasolina 19.0 _ 302 0.57
Aceite combus | | et
tible 52.0 0013 0.01
TOTAL  100.0 | 851.78

1 Valores obtenidos de la Figura 1
2 Considerado entre el hexano y el heptano

3 Valor extrapolado para el decano

Ademds considérese que la especificacion de PVR para el aceite crudo es
10 1b/pg? a la cual, de la Figura 2, le corresponde una PVV de 13.7 - -
1b/pg? abs. En esta forma, para estabilizar el 17quido, los componentes
con alta PV (metano, etano, propano) deben ser removidos tal que la PVV

del 1iquido remanente sea de 13.7 1b/pg? abs o menor.

Si se pudiera eliminar todo el metano, etano y un 13% de
propano, 1a PV del liquido remanente, quedaria dentro de la especificacidn

de PVR establecida.
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% MOL DE LA CORRIEN  CANTIDAD REMO LIQUIDO RE PV QUE CADA

TE DE LIQUIDO DEL VIDA PARA ES-~  MANENTE COMPONENTE
COMPONENTE  CRUDO. TABILIZAR EJERCE SOBRE
EL LIQUIDO A
100 °F

(1b/pg? abs)

G . 16.0 - 16.00 0.00 0.00

C, - 5.0 - 5.00 0.00 0.00

¢ 500 - 0.65 4.35 10.44

iC,-nC, 3.0 0.00 3.00 2.30

Gasolina 19.0 0.00 19.00 0.73
Aceite S

Combustible 52.0° 0.00 52.00 0.01

TOTAL 1000 - 21.65 78.35 113.48

' ‘ ‘ 1b/pg? abs

Existen dos métodos para remover los componentes ligeros y ob

tener un aceite crudo estable:

1. Reduccion de presion

2. Destilacidon en un estabilizador

E1 primer método se discutirda a continuacion, mientras que el segundo se-

ra analizado en los capitulos VI a VIII.

Estabilizacion por Reduccién de Presion

La estabilizacion del aceite crudo por medio de un abatimien-

to de presidn, se puede ilustrar mediante el siguiente ejemplo:
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Supongase que se tiene un grupo de pozos con una RGA promedio
de 2000 pies3/b1. La produccidn de aceite es aproximadamente de - - =

6;300 bl/dia. E1T andlisis de 1a corriente del pozo es el siguiente:

COMPONENTE % MOL
o 57
c, 8.8
C, 6.2
ic, 0.8 |
" 2 l.;f?72 , »
Gasolina w0
Aceite Combustible - 150
100.0

Los componentes ligeros, C1 hasta nc4, son gases cuando se
encuentran a presion atmosférica y temperatura ambiente. De esta manera

los componentes en la corriente del pozo, se pueden dividir en tres grupos:

COMPONENTE % MOL
Gas 75
fasolina ~ 10 o vi’ W
Aceite Cmnbustfh]e 15
100

Se desea segregar el gas de la gasolina y el aceite combusti-
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ble. E1 gas entrarad a uﬁa tuberia que opera a una presién de - - - - -
800 1b/pg? . La especificacion de PVR para el aceite crudo es 10 1b/pg?.
La mayor parte del gas contenido en la corriente del pozo, se vaporizara
simplemente reduciendo la presién como se muestra en la Figura 3. Como
se observa en el diagrama de dicha figura, la presion en la cabeza del
pozo se reduce con el estrangulador a la presion de separacion. El1 gas
que se obtiene del separador, debe de ser comprimido a la presidon de la

1inea.

Cuando la presion en la cabeza del pozo se reduce hasta la
presign del separador, se vaporizard aproximadamente 25% de la gasolina y
se ird en la corriente del éas. La cantidad de gasolina que se vaporiza
se puede reducir aumentando las etapas de separacion. Un sistema con dos

etapas de separacion se presenta en la Figura 4.

En un sistema de separacion con dos etapas, el separador de
alta presion opera a la presion de la 1inea, por lo cual no es necesario
comprimir el gas. El1 efecto neto de instalar un segundo separador, es el
de incrementar la produccion de aceite en un 0.6% y de reducir la poten-
cia de compresidn para el gas en un 80%. Un compresor mis pequefio consu
me menos combustible, por 1o que se tiene mayor cantidad de gas disponi-

ble.

Aumentando una tercera etapa de separacion, se reducird la -
cantidad de gasolina en l1a corriente de gas, como se muestra en la Figu-

ra 5.
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El sistema de tres etapas es idéntico al de dos, s6lo que con
un separador intermedio operando a una presion de 95 1b/pg?. ‘E1 efecto
neto del aumento de una tercera etapa de separacion es el de incrementar
1a produccion de aceite en un 0.66% y reducir la potencia para comprimir
el gas en un 35%. E1 volumen de gas disponible, es ligeramente mayor por

que se requiere menos combustible para las compresoras.

Anadiendo una cuarta etapa de separacion, se reducird ain mas
el contenido de gasolina en la corriente de gas como se muestra en la -

Figura 6.

E1 sistema de cuatro etapas es idéntico al de tres, s6lo con
un separador adicional de alta presion colocado a 1a entrada. E1 gas del
primer separador fluye a través de una turbina la cual acciona las compre
soras que se usan para la tercera y cuarta etapas de separacidn. Los e-
fectos del aumento en el niimero de etapas de separacidn, se muestran en la

Tabla I.

EY incremento en los ingresos que se muestra, es por el au-
mento de un separador. E1 aumento anual total de los ingresos con un sis
tema de cuatro etapas sobre un sistema de una sola etapa, es la suma de los
tres incrementos mostrados en la tabla. ET incremento en los ingresos pro
bablemente no sea real debido a que, la mayor parte de las gasolinas que
son arrastradas por el gas de cada separador se condensardn cuando el gas
sea comprimido y/o enfriado. Sin embargo, aln si Ta produccidn de aceite

crudo no se incrementa con la instalacion de mds etapas de separacion, el
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TABLA 1.  RESUMEN DE LOS E.FE(.‘.T‘OS DEAUMENTAR SEPARADORES EN UN SISTEMA DE ESTABILIZACION DE ACEITE CRUDO

NUMERO DE ACEITE CRUDO GAS DISPONIBLE

POTENCIA DE INCREMENTO EN LOS
SEPARADORES (b1/dTa) (MM pies3/dia) COMPRES ION INGRESOS
(HP/d7a) ($/af0) *
1 6300 12.20 2300 -
2 6338 12.70 415 455,285
3 6380 12.74 260 392,087
4 6390 12,80 160 100,538

* CONSIDERANDO

Aceite: 25 ddlares/bl
Gas: 0.13 pesos/pie?

io3
Consumo de Gas: 11.7 Pie3 /HP

hora
Cambio: 450 pesos por délar



costo de cada separador adicional es mas que justificable por los ahorros
en equipo de compresidn y en combustible para operarlo. La presidn y tem
peratura en el separador de la Gltima etapa fueron tales, que la PVR del
aceite del separador cumplid con la especificada. Como se puede observar
en los sistemas analizados, un aumento en las etapas de separacion da co-
mo resultado una disminucién de la cantidad de gasolinas en la salida del
gas. Estos componentes se encuentran en forma de vapor en la corriente

de gas.

Con cuatro etapas de separacion, la cantidad de gasolinas en
la salida del gas es alrededor del 1% del aceite recuperado en el tanque
de almacenamiento. Anadiendo un quinto separador no se podria disminuir
el contenido de gasolinas en la salida del gas, lo suficiente como para

Justificar el costo del separador.

E1 nimero de etapas de separacion depende usualmente de la
RGA de Tlos pozos. La Tabla Il puede emplearse como una guia para deter-
minar el nimero de etapas de separacion que proporcionard la maxima pro-

duccion de aceite y los minimos requerimientos de compresion.

En la discusion de los sistemas de separacion con varias eta
pas no se hizo mencion respecto a las instalaciones para remover agua y
sedimentos, debido a que este equipo no forma parte del proceso de separa

cidn gas-aceite y no tiene ningiin efecto sobre el nimero de separadores ni

en las temperaturas y presiones de operacidn.
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TABLA II. NUMERO DE ETAPAS DE SEPARACION PARA VARIAS RELACIONES

GAS-ACEITE
RGA : NUMERO DE ETAPAS DE
(pies3/bl ACEITE) SEPARACION
Menores que 100 1
100 - 250 2
250 - 1000 3
Mayores que 1000 4
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E1 separador de la d1tima etapa, en algunas instalaciones de
produccidn es un tanque de tratamiento especial para remover el agua del
aceite crudo. Este puede contener rejillas eléctricas o cualquier otro
dispositivo interno para disminuir el contenido de agua y sedimentos en
el aceite. Esto es simplemente un separador en la G1tima etapa que tiene
dos funciones: el control de la PVR y del contenido de agua y sedimentos

en el crudo.

32



CAPITULO 1V

CONTROL DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS

E1 control ideal de un sistema de separacion en etapas, es a-
quél con el que se obtiene la maxima produccién de aceite al mas bajo cos-
to de operacidn. Este es el objetivo principal en la operacién del siste-

ma.

Como se verd mas adelante, un nimero sustancial de factores pue
den afectar el volumen de aceite recuperado de una instalacion. Sin embar-
go, un factor que no siempre se considera y que es de importancia es el si-
guiente: Ta PVR del aceite del tanque de almacenamiento debe mantenerse en
el limite miximo especificado. Por ejemplo, si la especificacion de PVR es
12 1b/pg? y la del producto obtenido es de sélo 11.5 1b/pg? ,no se recupera
el volumen miximo de 1iquido en la instalacidn. Como una regla general prac

tica; 1 1b/pg? de presidn de vapor, es equivalente a 0.5% del volumen de 11
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quido.

En una instalacién que maneja 6300 bl/dia de aceite crudo,
con una presidn de vapor de 0.5 1b/pg? por debajo del 1imite especificado,k
se tiene una pérdida de productos 1fquidos debida a la baja presion de vg

por, la cual corresponde en valor econdémico a 144,000 d11s por afio*

Cada separador en un sistema de separacion en etapas, tiene
dos puntos de control de proceso; los cuales se muestran esquemdticamente

en la Figura 7:

1. Control de nivel del Tiquido

2. Control de presion

Control de Nivel del Liquido

Un separador tiene un sistema de control que mantiené;su ni?e]
de 1iquido constante regulando el flujo que sale del recipientéﬁ‘_LéffunCién
del sistema es abrir la valvula de control de rivel cuando és?eiSUbe; de
tal forma que una mayor cantidad de 1iquido puede fluir hacia~anera de]vrg
cipiente; y cerrar la vdlvula de control cuando el nivel baja, de esta mane
ra una cantidad menor de 1iquido sale del separador. Un controlador de ni
vel es el "cerebro" del sistema de control. Este detecta los cambios de ni
vel en el flotador, y transmite una sefial neumdtica a la valvula de control
para abrir o cerrar seglin sea necesario, y en esta forma mantener el nivel

bajo operacidn normal.

* Valor calculado considerando un precio del crudo de 25 d11s/b1,

34



EL CONTROLADOR DE PRESION REGULA
EL FLWO DE GAS PARA EL MANTENIMIENTO
CONSTANTE DE LA PRESION “

D . GAS

EL CONTROLADOR DE NIVEL
REGULA EL FLUJO DE ACEITE
CRUDO PARA MANTENER

CONSTANTE EL NIVEL DE
LIQUIDOS

A A AAAAAAAAA,

AMAAAAAAA A A,

AAAAAn
AAAAAAA A A A AN A,
A A A A AA A AL,

A AAAAAAA A A,

ARAIIIIII IS, . CRUDO

“

-

”

" PP NN
A

A

FIG, 7, DISPOSITIVOS DE CONTROL DEL SEPARADOR,



E1 controlador de nivel tiene dos dispositivos los cuales son
ajustados manualmente por el operador: un punto de referencia, el cual re
gula la altura del 1iquido en el recipiente; y una banda proporcional que

controla la sensibilidad del sistema de control.

E1 punto en el que el operador ajusta cada uno de estos dispo
sitivos de control, puede explicarse de una manera mas clara si se conside
ra el sistema de control en términos de sus funciones: abrir 1a valvula de

control cuando el nivel sube, y cerrarla cuando éste baja.

E1 punto de referencia, es generalmente ajustado para mantener
el nivel de 1iquido alrededor del punto medio en el nivel dptico. Sin em-
bargo, si el flujo de gas que sale del separador se incrementa, puede ser
recomendable bajar el nivel y proporcionar un mayor volumen en el recipien

te de espacio para el vapor.

La banda proporcional regula el movimiento de la vélvula de

control cuando hay un cambio en el nivel de 1iquido.

Con un ajuste bajo de la banda proporcional, por ejemplo un
10%, un cambio pequefic en el nivel trae como consecuencia un movimiento am
plio de 1a vdlvula de control de nivel. Un nivel alto de unos cuantas pul
gadas, da como resultado que la valvula de control de nivel se abra comple
tamente; y una pequefia caida en el nivel, provocara que la valvula de con-
trol de nivel se cierre totalmente. E£1 efecto neto es que el flujo de 1i-

quido a través de la vdlvula de control de nivel es muy alta o bien, muy
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bajo. Si el liquido se descarga a otro separador, entrard al recipiente

en baches; provocando dificultades en el control de nivel,

Un ajuste alto de la banda proporcional, requiere un mayor -
cambio en el nivel de 1iquido para abrir o cerrar la valvula de control de
nivel, En una posicion de 100%, el nivel debe elevarse a la parte superior
del flotador antes de que la valvula de control esté totalmente abierta; y
el nivel debe caer al fondo del flotador, antes de que la valvula de control
de nivel esté completamente cerrada. Un ajuste bajo de la banda proporcio-
nal, da como resultado un nivel aproximadamente constante y un gasto de flu
jo con variaciones; mientras que un ajuste alto proporciona un nivel con

variaciones y un gasto de flujo mas o menos constante.

Es generalmente conveniente mantener un gasto de flujo modera-
damente constante en todos los separadores, excepto en la etapa final. Asi,
un ajuste alto de la banda proporcional (50 a 75%), resulta usualmente en un

ritmo de flujo y un nivel mds o menos constantes en el separador.

Si la corriente del pozo que entra al separador de la primera
etapa fluye en baches, es necesario ajustar la banda proporcional en un va
Tor aproximado de 25%, para prevenir flujos repentinos e inadecuados de 11

quido.

Control de Presion.

La cantidad de aceite crudo producido a partir de un sistema

de separacion en etapas, es afectado significativamente por las presiones
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de -operacion de los separadores del sistema. En algunos casos, ltas presio
nes de los separadores son fijadas por otras consideraciones del proceso,
tales como el mantenimiento de la presidn a un nivel suficiente para el su
ministro de gas combustible al sistema. Si el gas de Tos separadores flu-
ye a las compresoras, éstas pueden requerir una presién de succion minima

para mantener el volumen de gas que fluye hacia ellas.

La presién en un separador, es controlada por un regulador del
flujo de gas que sale del recipiente. ET sistema generalmente incluye un
controlador y una valvula de control. E1 controlador detecta la presion
dentro del separador, y envia una sefial neumatica a la vdlvula de control
para que abra o cierre, permitiendo el flujo de gas en la cantidad necesa-
ria para mantener la presién en el punto de referencia del controlador. -
Este, es ajustado por el operador a la presidn que se ha establecido que de

be funcionar el separador.

Antes de continuar con el analisis del sistema de control, se
revisard el objetivo principal de un sistema de separacidon en etapas. La
corriente de los pozos que entra al sistema, es una mezcla de hidrocarbu-
ros que pueden ser agrupados en gas, gasolinas y aceite combustible. In-
dependientemente del nimero de separadores y de las presiones a las que o-
peran, la mayoria de los hidrocarburos agrupados como gas salen de los se
paradores por las lineas de descarga del gas; y casi el 100% de los hidro
carburos que integran el aceite combustible, fluyen hacia afuera por la par
te inferior de los sepradores para dirigirse al tanque de almacenamiento.

En esta forma, Tos hidrocarburos que componen las gasolinas, son los que
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se ven afectados por el nimero de separadores y sus presiones de operacion.
Siempre se desea que los separadores operen de tal forma que una minima --
cantidad de gasolinas, sean conducidas en la corriente de gas que sale de

los separadores.

1. Control de presidn en el separador de la primera etapa.

La mayor parte del gas contenido en la corriente del pozo que
entra al equipo de produccidn, es liberada en el separador de la primera
etapa. En consecuencia, su presion de operacidn es probablemente la mas

importante de cualquiera de los otros separadores.

La presion de operacidn ideal, es aquella para la cual resulta
una minima cantidad de gasolina en el gas que se descarga del separador.
Esta presidn ideal varia de 750 a 1000 1b/pg? , dependiendo de la tempera-
tura de operacion. La grdfica de la Figura 8, indica el porcentaje de
gasolinas que salen del separador por la 1inea de descarga del gas a varias
presiones y temperaturas de operacion. Por ejemplo, el gas que fluye de un
separador de la primera etapa, el cual opera a 1450 1b/pg? de presién y - -
200 °F de temperatura, contiene una cantidad de gasolinas equivalente al

1.6% del aceite crudo total manejado en la instalacion (Figura 8).

E1 gas del separador de la primera etapa se encuentra frecuen
temente caliente, y es enfriado antes de enviarlo a la linea de transporte
u otro destino. La mayor parte de las gasolinas en el gas se condensan -

cuando éste es enfriado. Los 1iquidos generalmente se reintegran a las ins
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talaciones de produccidn, y finalmente terminan en el tanque de almacena-
miento. E1 volumen mdximo de gasolinas se condensa cuando el entriador o
pera a una presidn de aproximadamente 690 1b/pg?. En la mayorfa de las

instalaciones no se tiene un control sobre la presifén en el enfriador de

gas. Sin embargo, si es factible ajustar el controlador de presion en el
enfriador, &sta debe mantenerse 1o mis cercana posible a 690 1b/pg? . En
la Figura 9, se muestra el control de presidn ideal en un separador de la

primera etapa con el enfriador de gas.

La grafica de la Figura 8, es para una composicion especifica
de corriente de pozo; el porcentaje de gasolinas puede ser diferente para
corrientes de composiciones distintas, pero la forma de la curva es simi-
lar y el volumen minimo de gasolinas en la descarga del gas, se presentard

a las presiones mostradas en la grafica.

En algunas instalaciones de produccion, la presion del separa-
dor de la primera etapa se encuentra muy por debajo del punto Gptimo mos-
trado en las curvas, Figura 8, Frecuentemente, la presion maxima del sepa
rador de la primera etapa estd limitada por el disefio del recipiente mismo,
o por la capacidad que tienen los pozos para producir a una presidn alta en
el separador de Ta primera etapa. Si un incremento en la presion del sepa
rador de la primera etapa, dd como resultado una reduccidn del flujo de los
pozos, es obviamente ventajoso disminuir la presidn en el separador para
obtener el flujo mdximo de los pozos. En esta situacidén, la presidn maxima

en el separador de la primera etapa, se tiene cuando los pozos fluyen al -
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gasto deseado con los estranguladores totalmente abiertos. En la Figura 10,
se presenta el control de presidon en el separador de la primera etapa operan

do abajo de 750 1b/pg2.

En muchas situaciones de operacién, la presion en el separador
de Ta primera etapa esta limitada por factores tales como: el disefio del
recipiente, el flujo de aceite del pozo, la presion en la 1inea del gas u
otras consideraciones de proceso; en estas condiciones, el operador tiene
un rango muy limitado para control de presidon. En otros casos, la presidn
ha sido mantenida en algin valor determinado desde que las instalaciones

se pusieron en marcha y hay una resistencia a modificarla.

Se debe considerar que la funcion de un separador es, mds que se
gregar gas del liquido, lograr que el gas contenga la minima cantidad de ga
solinas. Esto requiere operar el separador en un rango de presiones de 750

a 1000 lb/sz, cuando las condiciones 1o permitan.

Otro aspecto de importancia en el ajuste de la presidn de opera
cion de cualquier separador, es que nunca se debe exceder la presion de di
sefio del recipiente. La mayoria de los separadores tienen placas de cons-

truccion en los cuales se indican las presiones de disefio.

2, Control de presion en el separador de la (ltima etapa.

La presién en el separador de la Gltima etapa, es controlada pa

ra obtener la PVR deseada del aceite crudo que entra al tanque de almacena
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miento. Esto fue discutido en el Capitulo III.

La grafica de la Figura 11, puede usarse para determinar la pre
sion manométrica del separador de la dltima etapa a varias temperaturas de

operacion para producir un aceite crudo con una cierta PVR,

EJEMPLO TV.1

La temperatura en el separador de La dltima efapa es 150 °F. La es-
pecificacitn de PUR pana el aceite cudo es 12.0 £b/pg?. Determina
La presidn de operacibn del separadon de fa ltima etapa.

Temperatuna de separacién 150 °F
PUR del acelte crudo 12,0 tb/pgz
De fa Figura 11, se Liene:

Presdién de operacibn * 19,0 Eb/pgz man %

3. Presion del separador de la segunda etapa en un sistema de tres etapas.

La presion ideal a la que los separadores intermedios deben ope
rar, es aquélla para la cual sé obtiene el mdximo flujo de aceite crudo ha-
cia el tanque de almacenamiento. Esto con frecuencia es dificil de determi
narse debido a que los efectos de los cambios en las presiones de separacion
intermedias, modifican el flujo del aceite hacia el tanque en una cantidad
inferjor al 1%. En muchos casos, esto estd fuera de la precision de los me

didores de fiujo.
Si se tiene disponible una medida precisa del flujo de aceite que
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sale del separador de la Gl1tima etapa, la presidn en cada etapa de separa
cion intermedia se varfa hasta que se obtenga una mdxima produccion de a-
ceite. La presion en el separador intermedio en un sistema de separacion

de tres etapas, puede estimarse a partir de la grifica de 1a Figura 12.

EJEMPLO 1V.2

EL separadon de La primera etapa en un sistema de separacidn de tres,
opera a una presdién manoméirica de 800 zb/pgz, y £a presibn de separa
clbn de La tencena efapa es 10 Eb/pgz. Determinan La presibn en fa

segunda etapa de separacibn.

Presibn manométrnica en La primera etapa: 800.0 Eb/pgz
Presibén manomEinica en La tercera etapa: 10.0 Eb/pgz
De la figwra 12 se tiene: |
Presdién manométnica en La segunda etapa: ¥ 130.0 £b/pgz %

La presion calculada en el ejemplo se emplea como un punto de
partida para la determinaci6n de 1a presidon Optima para operar el separa-
dor de la segunda etapa. E1 separador se pone a funcionar a la presidn
calculada y se realiza la medici6n exacta de la produccién de aceite. En-
sequida la presidn se cambia, se incrementa o reduce, y se hace la medicidn
del flujo de aceite crudo hasta que se obtiene la presion a la cual resul-

ta el maximo flujo de aceite.
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4. Presion en los separadores de la segunda y tercera etapa en un sistema

de cuatro etapas.

Las presiones en los separadores intermedios en un sistema de
cuatro etapas, se puede obtener en forma aproximada a partir de las grafi-

cas de las figuras 13 y 14.

EJEMPLO 1V.3
EL sepanadon de La primera etapa en un sistema de cuatro opera a - -
1200 Eb/pgz, y el separadon de £a cuarnta funciona a 10 £b/pgz. Deten-

mowar Las presiones de operacidn de £a segunda y tercera etapa.

Presdidn manométrnica de La primena efapa: 1200.0 Zb/pgz
Presi6n manoméinica de La cuanta etapa: 10,0 Zb/pgz
Presidn manoméinica de £a segunda etapa’ * 3zo;a_£b/pg2 ¥

Presibn manoméirica de La tercera etapal ¥ 77:$iZb/PQZ *

1 Obtenida a partin de La Figuwwa 13
2 Obtenida a pantin de fa Figura 14

Las presiones de separacion determinadas de las graficas de las
Figuras 13 y 14 se emplean como un punto de partida para obtener las pre-
siones ideales de operacion. Se mide el flujo de aceite que va al tanque
de almacenamiento y se cambian las presiones de los separadores -se incre-
mentan ¢ reducen- hasta encontrar las condiciones con las que se obtiene

el miximo flujo de aceite.
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CAPITULO V
OPERACION DE UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS

En la Figura 15, se muestra esquemdticamente el procedimiento
de arranque de un sistema de separacidon en etapas, el cual consiste de los

siguientes pasos:

1. Se reduce el punto de referencia en cada controlador de presidn alrede
dor de un 25% para evitar la posibilidad de un "sobrepresionamiento" du
rante el proceso de arranque, y el consecuente accionamiento de las vil

vulas de alivio.
2. Se abren los pozos hacia el sistema.

3. Se abren las valvulas en las 1ineas de descarga del liquido de cada

separador una vez que el nivel del liquido aumente.
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4, Se pone a funcionar el enfriador de aceite abriendo el sistema de agua

de enfriamiento o arrancando el ventilador.

5. Lentamente, se incrementa el punto de referencia en cada controlador de

presidn hasta 1llegar a su posicién normal.

6. Después que los estranguladores de Tos pozos son abiertos a su posicidn
normal, se hacen los ajustes finales a los controladores de presion y

de nivel para estabilizar la operacion.

Procedimiento de Paro del Sistema

1. Se cierran los pozos que estén fluyendo al sistema de produccidn.

2. Se cierran las valvulas de 1a 1inea de descarga del Tiquido de cada se-
parador, de manera que el 1fquido se mantenga mientras se estd cerrando
el sistema,

3. Se pone fuera de servicio el enfriador de aceite suspendiendo el agua

de enfriamiento o apagando el ventilador.

Superyision Rutinaria de la Operacifn

Las superyisiones de rutina se hacen para determinar si se ha pre
sentado algin cambio en las condiciones de operacion, con respecto a la dl
tima revision. Si se presenta algln cambio, se debe determinar la causa de
tal forma que se pueda tomar alguna accién correctiva para prevenir una al-
teracidn mayor de las condiciones. Por ejemplo, supdngase que el nivel de
1iquido del primer separador estd una pulgada mds arriba que el observado en

Ta revisidn anterior; esta variacion en el nivel no presenta ningdn problema,
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pero la causa del cambio se debe determinar. Si un pozo adicional ha sido
abierto en el sistema, hace que el nivel de los separadores se incremente
debiéndose hacer los ajustes pertinentes de los puntos de referencia en los
controladores de nivel para mantenerlos dentro de un rango normal de opera
ci6n. Sin embargo, si el aumento en el nivel ocurre cuando no existe cam-
bio en el gasto de flujo que entra al separador, la causa se debe de deter-
minar. Esto puede ser ocasionado por una falla en el controlador del nivel
0 porque la valvula puede estar atorada o parcialmente taponada. En cual-
quier caso la causa de un cambio en las condiciones del proceso se debe de

tectar y tomar las acciones correctivas si es necesario.

Es recomendable que periddicamente se efectle una supervision en

el sistema tomando en cuenta los siguientes aspectos:

I. Reyisar la presidn, temperatura, gasto y dispositivos indicadores de
nivel en cada separador.

2, Verificar la posicifn de cada valvula controladora de nivel y de pre-
sion. La posicién es el porcentaje de abertdra de la valvula.

3. Revisar las temperaturas en el enfriador de aceite para ver si esta fun
cionando satisfactoriamente.

4, Verificar 1a PVR y 21 contenido de agua y sedimentos en la corriente de
aceite del separador de Ta Gltima etapa, si la PVR no se encuentra en
el valor especificado, se ajusta la temperatura y/o presion del separa-
dor

5. Revisar las valvulas y conexiones para detectar posibles fugas.

53



Fallas mas Comunes en el Sistema

Para remediar las fallas, lo recomendable es revisar las posibles
causas hasta detectar la que ocasiona el problema. E1 primer paso es ase-
gurar la existencia del problema y que no es una falla en Ta lectura de ins
trumentos. En esta forma lo primero que se debe hacer es verificar los ins
trumentos del proceso, especialmente los niveles opticos, hasta asegurarse de

que funcionan correctamente.

Otro factor importante es el considerar al sistema en conjunto y
no s6lo tomar en cuenta la pieza o equipo en cuestifn. Por ejemplo, un ni
vel erratico en el separador de la dltima etapa, puede ser causado por ba-

ches del 1fquido que salen del separador de la primera etapa.

En 1a Tabla III, se presentan los problemas de operacidon mas co-
munes de un sistema de separacion en etapas, y los procedimientos para co-

rregirlos.
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TABLA 1II. PROBLEMAS EN UN SISTEMA DE SEPARACION EN ETAPAS Y MEDIDAS

CORRECTIVAS.
PROBLEMA CAUSA MEDIDAS CORRECTIVAS
No se puede mantener 1. EV liquido entra al a. En el separador de la pri-
constante el nivel en separador en baches. mera etapa, tratar de ajus

el separador.

2. E1 sistema de control
de nivel no funciona
apropiadamente.

No se puede mantener 1. ET gas entra al sepa
constante 1a presion rador en baches.
del separador.

2. E1 sistema de control
de presidn no funcio-
na apropiadamente.

tar el flujo de entrada de
tal forma que el bache de
dos o mas pozos no se des-
cargue al mismo tiempo.

b. En los separadores interme
dios, verificar el flujo de
cada separador corriente a-
rriba e incrementar la posi
cion de la banda proporcio-
nal, si el flujo es en baches.

a. Revisar si estd roto el tubo
"torque" en el control de ni-
vel.

b. Revisar si hay roturas en el
flotador.

c. Revisar posibles fallas en la
valvula de control

d. Revisar si hay fallas en el
controlador.

La medida correctiva es la misma
que cuando el 1iquido entra en
baches.

a. Revisar si existe alguna
fuga en el tubo bourdon en el
controlador de presion.

b. Revisar posibles fallas en la
valvula de control.

c. Revisar posibles fallas en el
controlador.

d. Verificar si hay formacion
de hidratos en la valvula de
control de presién o en la
1inea de gas hacia el tubo
bourdon en el controlador.
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CAPITULO VI

ESTABILIZADOR TIPO DESTILACION

E1 1iquido producido con el gas que proviene de pozos localiza-
dos en yacimientos de gas hdmedo o de gas y condensado, es 1lamado frecuen
temente condensado. Su composicion difiere de la del aceite crudo, debido
a que contiene esencialmente hidrocarburos dentro del rango de los compo-
nentes ligeros y las gasolinas. Tiene muy poco aceite combustiblie. Si los
condensados fueran procesados en varias etapas de separacion, como se des-
cribié previamente, hasta un 25% de los hidrocarburos que componen las ga-
solinas se vaporizan en los separadores, y salen en la corriente del gas
en lugar de quedar en la porcidn del liquido remanente. En esta situacidn
resulta mds conveniente el empleo de un estabilizador, donde sdlo los com
ponentes ligeras son removidos del condensado. En la Figura 16, se mues-

tra el diagrama de flujo de un sistema de estabilizacion.

56



ConTroLADOR
DE PRESION

Gas a Gas pARA
TrRANSPORTE COMBUSTIBLE O
. : DESECHO
s
S — c o> AcumurL.apor
ONDENSADOR
) o 4 pE REFLWO
> o o] B
g
SePARADOR REFLUJ
O
———

Bomsa pe rREFLWO
Mepioor beL

REFL.UJO

Pozos be cas

TorRE ESTABILIZADORA

k-

ENFRIADOR DE
CONDENSADO

ConrroLanor e TEMP,
FLUIDO DEL CALENTADOR

X

EHERVIDOR
Gas comausTIBLE

TANQUE DE ALMACENAMIENTO

FIG, 16, ESTABILIZADOR DE CONDENSADO,



Descripcion del Diagrama de Flujo

La corriente de uno o mas pozos de gas entra a un separador, don
de se remueve el gas producido con el condensado. Si la corriente del po-
zo contiene agua, ésta también es removida en el separador, o el 1iquido -
del separador fluye a un segundo recipiente, donde se elimina el agua. En
cualquiera de los dos casos, fluyen condensados sin agua al estabilizador.
Un controlador de nivel en el separador regula el gasto de flujo. ET con-
densado pasa a través del precalentador, donde es calentado con el liquido
caliente del fondo de 1a torre, y entra al estabilizador aproximadamente en
Ta parte media. La porcion del liquido de alimentacidon fluye a través de
los platos hacia la parte mds baja de la torre. Los componentes Tigeros en

el liquido son evaporados a medida que éste fluye hacia abajo de la torre.

E1 liquido que fluye a través del plato inferior, se derrama a
una seccion del fondo de 1a torre, T1a cual se encuentra aislada de las otras
partes que integran dicha seccion. E1 liquido fluye al calentador donde -
parte de la corriente se vaporiza. La corriente combinada liquido-vapor -
del calentador, se regresa a la otra seccion de fondo del estabilizador.

La porcion de vapor fluye hacia arriba de 1a torre, y proporciona calor
para evaporar los componentes ligeros del 1igquido que se encuentra sobre
los platos. La porcion de 1iquido de la corriente de salida del calenta-
dor entra a la seccion de fondo del estabilizador, fluye hacia afuera por
el fondo de la torre, pasa por el precalentador, donde parte de su calor se
transfiere a la corriente de alimentacion, y finalmente fluye a través de

un enfriador para descargarse en el tanque de almacenamiento. Un sistema de
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control de nivel regula el gasto de flujo.

E1 gas que entra a la torre en la corriente de alimentacion fluye
hacia arriba. Los componentes pesados en el gas son absorbidos por el 17~
quido en Tlos platos. E1 gas sale por la parte superior de la torre y pasa
a través de un condensador, donde es enfriado aproximadamente a temperatura
ambiente. Parte del gas se condensa cuando es enfriado . La corriente que
sale del condensador entra al acumulador de reflujo, donde la porcidn de
Tiquido cae al fondo y es regresada al plato superior de la torre. Un con
trolador de nivel en el acumulador, regula el flujo de liquido que es rein
tegrado a la torre. E1 gas que sale del acumulador se utiliza como combus
tible o se desecha. Un controlador de presion regula el flujo de gas que sa

le del acumulador.

Descripcidn del Equipo

E1 equipo en un sistema de estabilizacion incluye:

1. Una torre estabilizadora

2. Un reheryidor

3. Un condensador de reflujo
4, Un enfriador de condensado
5, Un precalentador para la corriente de alimentacion

6. Un acumulador de reflujo

7. Una bomba de reflujo

A continuacion se describe cada uno de estos dispositivos.
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1, Torre estabilizadora

La torre estabilizadora es una torre fraccionadora tipica que se_
grega 1os componentes ligeros como los productos del domo de los componen
tes pesados los cuales fluyen hacia el fondo. Tiene de 12 a 20 platos que
son frecuentemente cachuchas tipo burbuja, aunque pueden usarse también

Tos platos tipo valvula.

La torre se fabrica cominmente de acero al carbon bajo especifi-
caciones rigidas. Si el condensado que se va a manejar contiene sustancias
corrosivas tales como HZS 0 COZ’ la torre debe ser revestida con un material
resistente a la corrosion tal como acero monel o inoxidable o bien con un

revestimiento protector.

Si el diametro de la torre es mayor de 24 pulgadas, se recomienda
que tenga una entrada de hombre en el fondo o en el domo; y que los platos
sean construidos con secciones removibles para permitir el paso a través de
la torre. La torre tiene una valvula de alivio o disco de ruptura en 1la pat

te superior para prevenir incrementos de presion excesivos.

2. Rehervidor

E1 rehervidor porporciona un procesc de calor para evaporar 10s
componentes ligeros contenidos en la corriente de alimentacion. Con este
equipo se eleva la temperatura y se vaporiza parte de la corriente de los
condensados que se estan alimentando. E1 tipo de calentador depende de la
cantidad de calor que es transferido en la unidad. En general, se utiliza

un calentador del tipo tubo de humo si el condensado que fluye del estabi-
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1izador es menor de 1000 bl/dfa. ET tubo de humo estd sumergido totalmente
en sal fundida o un aceite especial para calentamiento. La sal o aceite se
calienta a una temperatura de aproximadamente 500 a 650 °F por los gquemado-

res dentro del tubo de humo.

E1 aceite que sale del fondo del estabilizador hacia el calenta-
dor, fluye a través de los tubos, los cuales se encuentran inmersos en el
1iquido caliente dentro del calentador. Si el flujo de condensados es ma-
yor de 1000 b1/dfa, se usa frecuentemente un calentador de fuego directo,
el aceite fluye a través de los bancos de tubos localizados a lo largo de

las paredes internas de la cabina.

Generalmente varios quemadores se localizan al final o en el pi-
so del calentador. Ademds, casi siempre se usa una bomba con este tipo de

calentador,

3. Condensador de Reflujo

E1 condensador de refliujo enfria la corriente de gas de la parte
superior del condensador aproximadamente a temperatura ambiente. Parte del
gas se condensa al reducirse su temperatura. E1 condensador puede gep dei
tipo ventilador (soloaire), cuando no se tiene ningln medio de enfriamiento

disponible, o puede ser del tipo de tubos y coraza si se cuenta con agua

de enfriamiento.
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Generalmente varios quemadores se localizan al final o en el pi-
so del calentador. Ademds, casi siempre se usa una bomba con este tipo de

calentador.

3. Condensador de Reflujo

E1 condensador de reflujo enfria la corriente de gas de la parte
superior del condensador aproximadamente a temperatura ambiente. Parte del
gas se condensa al reducirse su temperatura. E1 condensador puede ser del
tipo ventilador (soloaire), cuando no se tiene ningiin medio de enfriamiento
disponible, o puede ser del tipo de tubos y coraza si se cuenta con agua

de enfriamiento.
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4, Enfriador de Aceite

E1 enfriador de aceite se usa para bajar la temperatura del con
densado estable producido en el fondo de la torre a una temperatura cerca
na a la ambiente, E1 enfriador es generalmente del mismo tipo que el con-
densador de reflujo; o sea, del tipo ventilador si no se tiene agua de en-

friamiento, o del tipo de tubos y coraza si sedispone de ésta.

Si el enfriador de aceite y el condensador de reflujo son ambos
del tipo soloaire, generalmente son montados en una sola estructura usin-

dose un ventilador comin para ambas unidades.

5. Precalentador

E1 precalentador es un intercambiador de calor en el cual parte
del calor del producto de fondo se transfiere a la corriente de alimenta-
cion. Generalmente es del tipo de tubos y coraza o uno del tipo tubo en

"U" hecho de acero al carbon con tubos de acero.

6. Acumulador de Reflujo

E1 acumulador de reflujo es generalmente un separador vertical,
el cual segrega la corriente que sale del condensador en el gas y 1iquido.
E1 Tiquido se va al fondo y se regresa a la torre para el reflujo. Un con
trolador de nivel regula el flujo de 1iquido que deja el acumulador. E1 gas
sale por la parte superior del recipiente hacia un sistema para combustible

0 desecho. E1 gasto de reflujo se regula con un controlador de presion.
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ET1 acumulador se fabrica de acero al carbon bajo un cidigo de
estrictas especificaciones. Frecuentemente contiene un extractor de nie-
bla en la parte superior para remover las partfculas finas de 1iquido Qh
la corriente. Si un volumen significativo de agua se condensa en el atumg
lador, se instala un controlador de nivel para remover el agua hacia el sis

tema de drene,

7. Bomba de Reflujo

Los hidrocarburos 1iquidos que caen hacia el fondo del acumulador
de reflujo, son regresados hacia el estabilizador con una bomba de reflujo.
Esta generalmente es del tipo centrifuga accionada por un motor eléctrico
y dimensionada para manejar el volumen de 1iquido que se forma en el conden

sador. Esta eleva la presidn del 17quido a 30 1b/pg? aproximadamente.

Con frecuencia, se dispone de una bomba de relevo, la cual es
idéntica a la unidad en operacion. Esta se usa cuando la unidad que se en
cuentra en operacion debe ser desconectada para proporcionarle mantenimien

to.

Aplicacion de los Estabilizadores

Los estabilizadores se usan para remover los componentes ligeros
del condensado producido de pozos de gas o de aceite crudo con una densidad
relativa menor a 0.80 (gravedad API mayor a 45 °). E1 medio alternativo
para remover 1os componentes ligeros es usar una o mas etapas de separacion,

sin embargo, el volumen de 1iquido obtenido con un estabilizador es mayor
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que el recuperado mediante un sistema de separacion en etapas.

Una de las desventajas de un sistema en etapas, es que el separa
dor de la etapa final opera generalmente a una presidn cercana a la atmos
férica; de esta manera, el gas liberado debe comprimirse antes de utilizar
se como combustible o para otros propésitos. E1 estabilizador opera a una
presibn suficientemente alta de tal modo que el gas separado puede fluir

directamente hacia un sistema de combustible sin requerir compresion.

La seleccion de un estabilizador o de un sistema de separacidn
en etapas, se base en una comparacion del costo y rendimiento de los dos
sistemas. El1 estabilizador generalmente es mas costoso, pero proporciona

un incremento sustancial en la recuperacion de hidrocarburos 1iguidos.
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CAPITULO VII

CONTROL DEL ESTABILIZADOR

La corriente de alimentacién a un estabilizador, es una mezcla

de muchos hidrocarburos como la que se muestra a continuacion:
ALIMENTACION AL ESTABILIZADOR

COMPONENTE % MOLAR DE ALIMENTACION AL ESTABILIZADOR

G 19
C2 4 35% de componentes ligeros
Cq 12 )
C4 10 Butanos, PV = 60 1b/pg abs
Cg 8
C6 11 55% de compogentes pesados,
C+ 36 PV = 8 1b/pg~ abs.

100
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La mezcla puede agruparse en tres categorias: componentes lige
ros, butanos y componentes pesados. El1 producto de fondo del estabilizador
debe contener todos los componentes pesados, mds la cantidad de butanos -
suficiente para cumplir la presion de vapor especificada para el producto

de fondo.

Supdngase que la PVR especificada es de 12 1b/pgz. Esta puede
lograrse a partir de la composicion mostrada, si la mitad de los butanos
forman parte del producto de fondo. De esta manera, el producto ideal en
el domo del estabilizador debe incluir los componentes ligeros mas la mitad
de los butanos, y el producto de fondo los componentes pesados mas la otra

mitad de los butanos.

Un estabilizador funciona como un agotador de butanos; parte de
ellos salen por la parte superior junto con los componentes ligeros, y el
resto se va con los componentes pesados del fondo. Desafortunadamente, es
dificil evaporar todos los componentes ligeros y parte de los butanos que
deben salir por el domo de la torre, y dejar una porcion remanente de és-
tos y los componentes pesados como €l producto de fondo. Los butanos que
salen por la parte superior de la torre con los componentes ligeros, nor-
malmente acarrean parte de los hidrocarburos pesados, pentanos esencial-
mente. Por otra parte, los butanos que salen con el producto de fondo 11e
van consigo algo de ligeros, propano principalmente. La presion de vapor
del propano es aproximadamente cuatro veces la del butano. Asi, cada vo-
Tumen de propano en el producto de fondo, desplaza cuatro volimenes de bu-

tano.
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En 1a Tabla IV, se muestra el efecto de los componentes ligeros
en el producto de fondo del estabilizador, se puede observar que una concen
tracion pequefia de componentes ligeros en el fondo desplaza al butano, y el

efecto neto es una reducci6n del volumen del producto de fondo.

Como se vid anteriormente, lo deseable es que el producto de do-
mo esté Tibre de componentes pesados, y el producto de fondo no arrastre
componentes ligeros y asi contenga la cantidad de butanos requerida para -
lograr Ta PVR especificada. Este tipo de operacion en la practica, es di-

ficil de alcanzarse. Generalmente se tiene una de las siguientes opciones:

1. Operar la torre de tal manera que el producto de domo no contenga com
ponentes pesados, pero que el producto de fondo contenga algo de lige
ros.

2. Operar la torre de tal forma que el producto de fondo no contenga 1li-

geros, pero algo de componentes pesados salgan por el domo.

La segunda opcidn, proporciona usualmente la produccidn maxima -

del producto de fondo.

En este punto surge una pregunta: ¢Como saber si el producto de
domo contiene componentes pesados o si el de fondo contiene ligeros?. -

Analizando primero el producto de domo:

Si la concentracion de pesados en el producto de domo se incre-
menta, la densidad relativa o gravedad especifica del gas que sale del a-

cumulador de reflujo también aumenta. En la mayoria de las instalaciones,
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TABLA IV . EFECTO DE LOS COMPONENTES LIGEROS.EN EL PRODUCTO DE FONDO DEL ESTABILIZADOR.

COMPONENTES EN EL PRODUCTO
DE FONDO DEL ESTABILIZADOR

VOLUMEN Y COMPOSICION DEL PRODUCTO DE
FONDO EL CUAL TIENE UNA PVR DE 12 1b/pg?

C2 Componentes
C3 Ligeros
C4

Pesados

Volumen total

Volumen relativo
Densidad relativa

Gravedad API

Ningdn comp. ligeros 0.5% de comp. ligeros 0.95% comp. ligeros

0 0 0.05
0 0.5 0.91
4.8 2.6 0.05

100.0 ; 100.0 100.00

104.8 103.1 101.01

100% 98.4% 96.4%
0.7420 0.7444 0.7475

59.20 58.58 57.80




no se tiene ninglin gravimetro en la corriente de descarga del gas que indique

su densidad,

Una prueba sencilla para detectar cambios en los componentes pe
sados dentro de los productos de domo de l1a torre, es la prueba de intempe
rizacion. Un tubo de intemperizacion como el que se muestra en la Figura-
17, se 1lena con liquido del reflujo. Se introduce un termémetro en el tu
bo y se permite que el liquido se vaporice hasta que quede un volumen resi
dual del 5%. En este punto, se observa la temperatura. Esta generalmente
se conserva en un rango de 14 a 30 °F. Si la cantidad de componentes pesa
dos se incrementa, la temperatura del volumen de liquido residual también
aumenta. Esta prueba no proporciona concentraciones cuantitativas de Tos
componentes pesados en el reflujo; ya que simplemente indica un cambio.
Una concentracion baja de componentes pesados en los ligeros del reflujo,
da como resultado una reduccidn de la temperatura del volumen residual de

Tiquidos en el tubo de intemperizacion y viceversa.

La determinaci6n de Ya concentracion de componentes ligeros en
el producto de fondo es mas dificil. Es de esperarse que un incremento en
Tos componentes ligeros dentro del producto de'fondo, proporcione como re
sultado un incremento en la presién de vapor. Sin embargo, como se vera
mas adelante, la presion de vapor del producto de fondo esta determinada
por la presién de operacion de la torre y la temperatura de fondo. De es-
ta manera, un producto de fondo que tenga una presion de vapor constante
puede tener una cantidad variable de componentes ligeros. EI efecto de te

ner una mayor cantidad de componentes ligeros en el producto de fondo con
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una PVR constante, es elevar la densidad relativa o bajar la gravedad API

del producto de fondo. Como se muestra en la Tabla IV.

Existe otra consideracidon en la operacion de la torre la cual
tiene como objetivo mantener su costo de operacion en un valor minimo. El
costo principal de operacion esel del combustible para el calentador del -
rehervidor. En la mayoria de las operaciones de produccidn, el calentador
usa gas combustible; el cual si no se empleara, se podria utilizar para
otros fines. Por consiguiente, en la evaluacion del comportamiento de un
estabilizador, se tiene que deducir el costo del combustible del calenta-
dor, del wvalor del producto de fondo para obtener la ganancia neta de la

instalacion.

Los puntos de control de un estabilizador que afectan el volumen

del producto de fondo y el consumo de gas combustible en el calentador son:

1. Gasto de reflujo

2. Presiénv

3. Temperatura de fondo

4. Temperatura de la corriente de alimentacion

5. Punto en el que la corriente de alimentacién entra a la torre

Cada una de estas variables de operacion se discuten a continuacién.

Control de Reflujo

Un estabilizador es un fraccionador con el cual se obtiene un pro
ducto en el domo, gas; y un producto de fondo, liquido con una cierta PVR.

Si el producto de fondo tiene una presion de vapor grande, contiene ademds
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gran cantidad de productos del domo. Si el producto de domo tiene una densi

dad relativa alta, contendrd ademis muchos productos de fondo.

E1 reflujo es la porcién del gas descargado por el domo de la to
rre que se condensa en el enfriador, y es bombeado hacia 1a parte superior
de la torre. La funcién del reflujo es limpiar los productos del domo y del
fondo. Si no hubiera reflujo, el gas que sale por el domo de la torre ten-
dria una concentracidn alta de componentes pesados, y los liquidos que se -
descargan por el fondo incluirian concentraciones elevadas de componentes 1i

geros.

E1 reflujo es una recirculacion dentro de la torre. E1 1iquido
de éste se agrega sobre el plato superior y se mueve hacia abajo de la torre;
durante el trayecto se calienta y vaporiza con el calor del gas que fluye en
forma ascendente. E1 vapor del reflujo sale por el domo y se condensa en el

enfriador y posteriormente se repite el ciclo.

E1 calor requerido para vaporizar el liquido del reflujo, es ab-
sorbido del gas que fluye hacia arriba de la torre. Este gas proviene del
rehervidor. E1 resultado neto es que por cada galon de liquido de reflujo
que entra a la torre, se requiere afiadir bastante calor en el rehervidor para
vaporizar dicho volumen de Tiquido. En otras palabras, incrementando el refly

Jjo, aumenta el consumo de calor requiriéndose mas combustible para el calen-

tador.

Una pequefia cantidad de reflujo, tiene un gran efecto sobre la re
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duccidn de la cantidad de componentes pesados en el producto de domo y de -
componentes ligeros en el producto de fondo. A medida que el reflujo se -
incrementa, el efecto serd menos significativo sobre 1a purificacién de las
corrientes del fondo y del domo. Un limite se obtiene cuando los costos --
del combustible del calentador necesarios para vaporizar el reflujo adicio-
nal, son mayores que el valor del incremento de los productos de fondo re--
cuperados. Asi, el gasto ideal de reflujo es aquél para el que se obtiene
la mayor ganancia neta, la cual es igual al valor del producto de fondo me-
nos el costo del gas combustible del calentador. El gasto ideal de reflu-
jo se determina variando el gasto hasta el punto en el cual se obtiene 1a -
mixima ganancia. Una vez determinado el gasto dptimo de reflujo, se calcula
la relacion de reflujo y se utiliza como una base para variar el reflujo -
cuando existe algin cambio en el gasto de gas que se descarga por el domo

de la torre. La ecuacibn para la relaci6n de reflujo es:

Gasto de reflujo
Gasto de gas del domo

Relacion de reflujo =

EJEMPLO VIT.1

EL gasto Ldeal de neflujo en un estabilizadon es de 14 gal/min cuando

el gasto de gas que se descanga es 0.35 MM ples?/dia.
Caleular La nelacién de heflufo.

Gasto de neflujo 14 gal/min
Gasto de gas descangado del estabilizadon 0.35 MM pies3/dia
ReLacién de neflujo 14/0.35

% = 40 gal /min %
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Cuando existe dna variacion en el gasto de gas que sale del esta-
bilizador, la relacidn de reflujo calculada anteriormente, multiplicada por

el gastd de gas, proporciona el reflujo adecuado para este nuevo gasto.

EJEMPLO VIT.Z

EL gasto de gas del estabilizadon del ejemplo anterion es 0.4 MM pies3/dfta.

Calewlar el gasto de neflufo.

Gasto de gas en La descanga del estabilizadon 0.4 MM pies’/dia
Relacién de reflujo 40  gak/min .
MM piesd/dia

Gasto de reflujo % 40 x 0.4 = 16 gal/min *

Otro de los objetivos del reflujo es enfriar la porcion superior
de 1a torre. Durante los meses de invierno, la temperatura de reflujo es
mas baja que durante el verano teniéndose un mayor enfriamiento. En con-
secuencia, la relacion y el gasto de reflujo pueden reducirse ligeramente
durante las épocas frias. El efecto de esto, es reducir la cantidad de ca
lor en el rehervidor, y de este modo disminuir el combustible utilizado en

el calentador.

Como se muestra en la Figura 18, el gasto de reflujo se controla
regulando el grado de condensacién que ocurre en el condensador de reflujo.
Todo el liquido que se condensa cae al fondo del acumulador de reflujo, y
posteriormente es bombeado al domo del estabilizador. E1 flujo se regula

con un controlador de nivel colocado en el acumulador. ET gasto de reflujo
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se incrementa aumentando el enfriamiento en el condensador de reflujo. Si
el intercambiador es del tipo de tubos y coraza con flujo de agua a través
de €1, ocurrira una mayor condensacion abriendo el flujo de agua hacia el

intercambiador.

Si el condensador es del tipo ventilacion, se tendra un mayor
enfriamiento abriendo las persianas o incrementado la velocidad del ventila

dor de aire.

Durante los meses de verano, el condensador frecuentemente opera
a su capacidad maxima de enfriamiento. En esta situacidn la dnica manera
de incrementar el refilujo es aumentando la presion del estabilizador con lo

que se obtiene una mayor condensacion en el condensador de reflujo.

E1 reflujo debe fluir a la torre a un gasto constante. De esta
manera, el controlador de nivel que regula el flujo debe tener un ajuste al
to de la banda proporcional - 75 a 100 %. Un ajuste bajo de la banda propor
cional di como resultado un reflujo ciclico y una operacion inestable de la

torre.

Presion de Operacion del Estabilizador.

La funci6n basica de un estabilizador es segregar los componentes
Tigeros de los pesados. La facilidad con 1a cual los componentes ligeros
pueden ser segregados de los pesados en una torre fraccionadora, depende de
la diferencia de las presiones de vapor de los dos productos. Entre mayor

sea la diferencia de presién de vapor, mds facil sera la segregacion. Esta
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diferencia entre los componentes ligeros y los pesados es mayor a bajas pre
siones. En otras palabras, se requiere menor reflujo (y combustible para
el calentador) a bajas presiones que a presiones altas, produciendo la mis

ma cantidad de productos de fondo.

De 1o anterior, puede parecer que la presién debe mantenerse lo
mas baja posible. Esto es cierto, pero se produce un efecto perjudicial al
hacerlo ya que durante el verano es dificil condensar el suficiente reflujo
para la operacion ideal del estabilizador. Cuando el condensador de reflujo
estd operando al miximo enfriamiento, la cantidad de reflujo que se condensa
varia directamente con la presidén del estabilizador. Aumentando la presion
se incrementa la condensacién y viceversa. E1 resultado de esto, es que la
corriente de reflujo se puede cambiar ajustando la presidn del estabilizador.
Si se requiere un reflujo mayor se debe aumentar Ta presion del estabiliza-

dor.

Durante el invierno, cuando hay mis enfriamiento disponible, 1la
presion de 1a torre puede ser reducida y el gasto de reflujo también, ya que

a mas baja presion se requiere menos reflujo.

En la seccidn anterior se discutio acerca de la relacion de re-
flujo y se dijo que debe mantenerse constante. Sin embargo, la relacidn se
aplicara a una cierta presidn de operacidn y deberda ser mas baja a medida
que se reduce la presion de la torre; puesto que el gasto de reflujo es a-
fectado por la presién de la torre, puede ser necesario cambiar la presion

hasta encontrar el gasto de reflujo ideal como se mencioné anteriormente.
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E71 procedimiento correcto para controlar la presidn, es operar a
la presion més baja a la cual la cantidad apropiada de reflujo se condensa

-

ra.

En Ta Figura 18 se puede observar que la presion se controla con
un regulador en la salida del gas del acumulador de reflujo. E1 dispositi
vo del control de presion puede ser un regulador o un controlador de pre--
sidn. E1 regulador tiene un resorte el cual se estira para elevar el ajus
te de presidn y viceversa. E1 controlador de presion tiene un punto de re
ferencia, el cual se modifica manuaimente por el operador para cambiar el

ajuste de la presidn.

Control de la Temperatura de Fondo

La temperatura a la que opera el fondo de la torre, la cual nor
malmente es la misma que la del liquido que regresa del rehervidor, depende
de Ta presidn de operacién y de la PYR del producto de fondo. La grafica
de la Figura 19 se usa para estimar la temperatura del producto de fondo a

varias presiones de operacidn y PVR especificadas.

EJEMPLO VII. 3

Un estabilizadon openando a una presibn de 160 Zb/pgz tiene una espect
ficacibn de PVR digual a 12 ﬂb/pgz. Detenminan La temperatura de fondo.

Presibn de operacién 160 £b/P92
PUR especificada 12 £b/pg?
Temperatuwra de fondo! * 785 °F *

1 Obtenida de La Figura 19
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La gréfica para determinar la temperatura de fondo se desarrolld
a partir de datos promedio para aceites crudos ligeros y condensado. E1 17
quido del estabilizador considerado, puede tener propiedades ligeramente di
ferentes de aquéllos utilizados para el desarrollo de la grdfica, de esta -
manera las temperaturas pueden ser unos cuantos grados diferentes a las mos
tradas en la grafica. Sin embargo, ést» porporciona un buen punto de parti

da para operar una instalaci6n de estabilizacion nueva.

Al referirse a la temperatura de fondo de la torre, se debe espe
cificar a qué seccion de fondo se esta haciendo referencia, ya que la mayo-
ria de Tos estabilizadores tienen dos compartimientos. Uno contiene el 17
quido que estd fluyendo del (Ttimo plato y que después se descarga hacia el
calentador. E1 otro contiene liquido y gas proveniente del calentador. En
este comportamiento se controla la temperatura de fondo y se considera que

es la misma que tiene Ta corriente que proviene del calentador.

Existen dos tipos generales de sistemas para el control de la -

temperatura de fondo usados en los estabilizadores:

1. Control de temperatura de fondo regulando el flujo de combustible que va

al calentador del rehervidor. Este sistema es usado en calentadores a
fuego directo.

2. Control de temperatura de fondo regulando el flujo en una linea de des-
vio del calentador. Este sistema se utiliza en calentadores en los cua
les, los serpentines de calentamiento estan sumergidos en una solucion

salina o en aceite caliente.
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Anbos sistemas se muestran en las Figuras 20y 21, La tempera-
tura de fondo se cambia ajustando el punto de referencia en el controlador

de temperatura localizado en la linea de descarga del calentador.

Cuando se usa un calentador tipo tubos de humo, Ta temperatura
del aceite caliente o de Ta solucion salina que rodea el tubo de humo, es
controlada con un controlador de temperatura que regula el flujo de gas -
combustible al calentador. Menos gas combustible se requiere para bajas -
temperaturas del liquido que rodea el serpentin de calentamiento. El mejor
ajuste de temperatura en el controlador que regula el gas combustibie, es
aquél para el cual se tiene la minima cantidad de aceite desviado al serpen
tin de calentamiento. E1 procedimiento para determinar este punto es el

siguiente:

1, Ajustar el controlador de temperatura que regula el gas combustible a
180 °F por arriba de la temperatura requerida en la descarga del calen

tador.

2. Observar la posicién de la valvula de tres vias en la linea de admision
de 1iquido del serpentin de calentamiento. Si la valvula estd completa
mente abierta, lo que indica que todo el 1iquido estd fluyendo a través
del serpentin de calentamiento, subir el punfo de referencia del contro
lador de temperatura que regula el flujo del gas combustible hasta al-
canzar un nivel de tal modo que, la valvula de tres vias se mueva aproxi
madamente un 10% para que algo del 1iquido que entra a la valvula, fluya

a través de la linea de desvio.

Una temperatura de fondo alta, proporciona como resultado una
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baja PVR del producto. Cuando 1a PVR esta por ahajo del 1imite especificado,
no se tiene la maxima produccion. Como regla general, el flujo del producto
de fondo se reduce en un 1% cuando la PVR disminuye 1 1b/pgz. Como se men-
ciond, una PV baja es el resultado de una alta temperatura de fondo. De este
modo, una alta temperatura conduce a una pérdida de producto de fondo, asi

como también a un mayor consumo de combustible en el calentador.

La temperatura de fondo es controlada al minimo valor para obte-
ner un producto que tenga una PVR ligeramente menor al limite maximo especi

ficado.

Si la presion de operacion de la torre se modifica, la temperatu
ra de fondo debe también cambiarse en 1a misma direccion; es decir, si la pre

sion se baja, la temperatura también debe reducirse y viceversa.

Durante el invierno, generalmente tantola presién como la tempera

tura deben reducirse, mientras que durante el verano deben aumentarse.

Control de la Temperatura de Alimentacion

La temperatura de la corriente de alimentacion debe ser igual a
la temperatura del plato sobre el cual estd entrando. Sin embargo, la mayo
ria de los estabilizadores no tienen ningdn termémetro para medir la tempe
ratura del 1iquido sobre el plato en el que entra la alimentacién. Como re
gla practica, la temperatura de la alimentacion debe estar a la mitad entre

la temperatura del reflujo y la de fondo.
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EJEMPLO VI1.4

Dunante Los meses del verano un estabilizadon opera con una temperatura
de neflujo de 120 °F y una temperatura de fondo de 300‘°F. Determinan
La temperatura de alimentacibn.

Temperatura de neflujo 120 °F
Temperatura de 4ondo 300 °F
Tempenratura promedio (120 + 300)/?

Tempenratuna aproximada de alimentacién * 210 °F *

Durante Los meses de {nvierno, fa temperatura de reglujo es 90 °F y La
de fondo es 280 °F. Caleular La femperatuna de alimentacibn.

Temperatuna de reffujo 90 °F
Temperatuna de gondo 180 °F
Temperatura promed.io {90 + 280)/12

Tempenatura aproximada de alimentacién * 185 °F *

Si la temperatura de alimentacion es demasiado alta, se requeri-

rd reflujo extra para remover el exceso de calor. Generaimente, el condensa

dor de reflujo estd cargado en su totalidad durante el verano y ningin reflu

jo adicional puede ser condensado para remover el exceso de calor en la ali-

mentacion. De este modo, durante 1a época calurosa, normalmente es convenien

te tener la temperatura de alimentacion unos cuantos grados abajo de la calcu

Durante el invierno, generalmente se dispone de capacidad de re-
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flujo extra y la temperatura de alimentacion puede incrementarse unos grados

mas que la calculada.

Como se observa en la Figura 22, la alimentacidn es calentada en
un precalentador en el cual parte del calor del 1iquido que se descarga del
fondo de la torre, se transfiere a la corriente de alimentacion. Normalmen
te se incluye una linea de desvio para controlar la temperatura del Tiquido
de alimentacion cuando sale del intercambiador. Si se requiere una alta -
temperatura de alimentacion, hay que cerrar la valvula en la linea de des-
vio, y una mayor cantidad de 1iquido fluira al intercambiador. Por el con
trario, si la temperatura de alimentacion es demasiado alta, la linea de -
desvio debe abrirse y asi una mayor cantidad de 1iquido caliente se desvia

ra del intercambiador.

ET calor adicionado a 1a alimentacion en el precalentador, repre
senta un ahorro de combustible en el rehervidor. Si no se tuviera ningin
precalentador, se requeriria calor adicional en el rehervidor y por consi~
guiente, mayor cantidad de combustible. Asi, debe mantenerse la maxima tem
peratura de alimentacidn. Para encontrar la temperatura de alimentacidn i-
deal, se sigue un proceso de ensaye y error. Para iniciar, se opera a la
temperatura calculada, seglin se mostrd anteriormente y entonces, hay que ba
jar y subir la temperatura en incrementos de 5°hasta que se tenga la maxima
produccion de 1iquidos en el fondo de la torre, al menor gasto de combusti-

ble para el calentador,
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Localizacion del Plato de Alimentacion

Frecuentemente, los estabilizadores tienen dos o tres puntos por
los que puede entrar la alimentacion a la torre. Para seleccionar el lugar
apropiado para la alimentacién, se prueba en cada uno de los dispositivos
hasta encontrar aquél en el que se obtiene 1a mayor cantidad de productos
de fondo.

Cuando se usa la boquilla de alimentacion superior, una mayor can
tidad de platos se tienen disponibles en la seccion baja de la torre y pocos
en la parte superior; el efecto es que baja la cantidad de 1iquidos en el -

producto de fondo, y aumenta la de los componentes pesados en el domo.

Inversamente, cuando se usa el plato de alimentacion del fondo,
se tiene una menor cantidad de platos en la seccion inferior de la torre y
mas en la parte superior; esto resuita en un incremento de la cantidad de

ligeros en el fondo y una disminucidn de pesados en el domo.
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CAPITULO VIII
OPERACION DEL ESTABILIZADOR

Procedimiento de Arranque (Figura 23)

1. Si el calentador del rehervidor es del tipo que contiene una solucidn
de salmuera o aceite caliente, encender el calentador y llevar la tem-

peratura del 1iquido de calentamiento hasta la normal.

2. Ajustar el controlador de presidn a un 75% de su posicion de presion nor

mal.

3. Abrir lentamente la alimentacidn de l1iquido hacia la torre,

4. Cuando el nivel de liquido en el fondo de la torre empieza a incremen-

tarse, iniciar el flujo hacia el calentador. Cuando se tiene instala-
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da una bomba en el calentador, se pone también en operacidn.

5. Encender el calentador del rehervidor si es del tipo de fuego directo.

Llevar lentamente la temperatura del aceite en la descarga hasta la nor

mal.
6. Reajustar el controlador de presién a su posicion normal,

7. Iniciar el flujo de agua o aire a través del condensador de reflujo y

del enfriador de condensado.

8. Cuando el 1iquido aparezca en el acumulador de reflujo, arrancar la bom

ba de reflujo.

En este punto, el estabilizador estd en servicio. Otros pasos a-

dicionales referentes al ajuste de instrumentacion son necesarios para con-

seguir una operacifn estable.

Procedimiento de Paro

1. Cerrar el flujo de liquido que entra a la torre.
2. Parar el calentador del rehervidor.

3. Parar el condensador de reflujo y el enfriador de condensado.

Supervisidn Rutinaria de Operacion

1. Verificar la PVR del producto de fondo, y ajustar la temperatura de fon

do cuando sea necesario.
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Observar la relacion de reflujo para verificar que esté en su punto -
minimo, y ajustar el reflujo si es necesario.

Observar temperaturas, presiones, niveles y flujos para verificar que .
estén dentro del rango de operacifn normal.

Supervisar el equipo rotatorio tal como bombas y ventiladores para de
tectar oportunamente ruidos o vibraciones extrafias.

Verificar el tipo de flama de los quemadores en los calentadores y ajus
tar el abastecimiento de aire si es necesario.

Superyisar el acumulador de reflujo respecto al contenido de agua y en
Su caso, drenarla.

Verificar la temperatura de la alimentacion a la salida del precalenta

dor y ajustarla si es necesario.

Fallas mas Comunes en el Sistema.

e ———l

E1 problema mds comin en un estabilizador, es el mantenimiento

de la PVR apropiado del producto de fondo. La siguiente tabla indica el

efecto de las variables de proceso sobre 1la presidon de vapor.

CONDICIONES DE OPERACION EN EL PROCESO QUE AFECTAN LA PRESION DE VAPOR REID

DEL PRODUCTO DE FONDO

CONDICIONES DE OPERACION EFECTO DE CAMBIO SOBRE LA PVR DEL PRO-
DUCTO DE FONDO

Temperatura en 1a descarga del Al incrementar la temperatura baja la

calentador PVR.

Presion en la torre Al incrementar la presion aumenta la
PVR.
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Con el cambio en la presidon de operacion de la torre, se tiene el
efecto mis inmediato sobre Ta presion de vapor del producto de fondo. Aumen
tando la presion, se incrementara la presion de vapor y viceversa. El1 cam-
bio en la presion de vapor del producto de fondo es de alrededor de 1/10 de
la variacion en la presién de operacion de la torre, En otras palabras, si
la presion de la torre se aumenta 10 1b/p92, la PVR del producto de fondo -

se incrementara aproximadamente 1 1b/pg2 a la misma temperatura de fondo.

Aunque un cambio en la presion de operacion es el medio mas rapi
do de variar la presion de vapor del producto, generalmente no es la mejor
manera de hacerlo. Reduciendo la presidn, bajard la presion de vapor del
producto 1iquido, pero también disminuird la cantidad de reflujo que se con
densa. Esto, en consecuencia, puede reducir la eficiencia de la torre, te

niendo como resultado una menor produccién de 1iquido.

Inversamente, aumentando la presion de la torre se incrementard
la presion de vapor del producto liquido, y asimismo el gasto de reflujo.
Esto también conduce a un mayor consumo de combustible en el calentador

del rehervidor.

La modificacion de la temperatura de salida del calentador, es
otra manera de variar la presion de vapor del producto de fondo. Aumentan
tando la temperatura bajaré'1a presidn de vapor y viceversa. Si la presion
de vapor del producto de fondo es demasiado alta, puede corregirse aumentan

do Ta temperatura de la corriente que sale del calentador.
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1. Contenido de Agua en la Alimentacidon al Estabilizador

La presencia de agua en la corriente de alimentacion puede cau
sar problemas los cuales, frecuentemente, son dificiles de diagnosticar.
Una concentracion de agua de 0.25% o menor en la alimentacién, se va en la
corriente de gas que sale de la torre y tiene muy poco efecto sobre la o-
peracion. Durante los meses de invierno, una cantidad pequefia de agua pue
de condensarse y asentarse en el acumulador de reflujo, de donde debe ser

drenada.

Si Ta concentracion de agua en la alimentacion estd entre 0.25
y 1.0%, se vaporizara y dejara la torre por el domo, y la mayor parte se
convertira en 1iquido dentro del condensador de reflujo. Esta se asenta-
rda en el fondo del acumulador de reflujo. Si no es drenada del acumulador,
se regresara a la torre mediante la bomba de reflujo y fluird hacia abajo,
hasta alcanzar un plato que tenga una temperatura mayor que la de ebullicion
del agua. ET agua hervira y el vapor formado subira al plato superior, que
opera a una temperatura mids baja, y el vapor se condensara de nuevo en a-
gua. Un reciclaje dentro de 1a torre se crea con bloques de dos o tres --
platos en la torre. E1 efecto final es una sobrecarga tanto de la capaci-
dad de vapor como de liquido en unos cuantos platos en la torre, y por con
siguiente una reduccion en su eficiencia. Esto generalmente dificulta man

tener constantes el flujo y la presibn de vapor del producto de fondo.

Si Ta concentracidn de agua en la corriente de alimentacion es
mayor de 1%, se bloquean dos o tres platos en la torre como se describid

previamente. Esto ocurre ain si el acumulador de reflujo cuenta con ins

94



talaciones para remover el agua, debido a que no toda el agua de la corrien_

te de alimentacifn sale de la torre por la linea de descarga del gas.

Algunos estabilizadores tienen lineas de drene localizadas en va
rios platos de la torre para eliminar el agua que pueda acumularse. Estos
deben revisarse perifdicamente para detectar la presencia de agua. Si no
existen drenes en los platos y se presenta un bloqueo de agua, es necesario
suspender la operacion de la torre y dejarla enfriar, de tal modo que el a-

gua se acumule en el fondo desde donde puede ser drenada.

Si se presenta un bloqueo de agua dentro de Ta torre, también habra
agua en el fondo del acumulador de reflujo debiéndose drenar. Si el acumula
dor continuamente tiene agua, se debe instalar un sistema de control de ni

vel del agua para eliminarla en forma continua.

La presencia de agua en el acumulador de reflujo no siempre sig-
nifica que hay un blogueo de ésta dentro de 1a torre. Sin embargo, cuando

éste existe, parte del agua siempre aparecerd en el acumulador.

La mejor manera de proceder con el agua, es removerla de la ali
mentacidn de tal modo que no pueda causar problemas de operacion en el es

tabilizador.

2. Sobrecarga de Liguido o Vapor

Otro problema que puede presentarse en un estabilizador, es la

sobrecarga de Ta torre. Esta ocurre si el gasto de gas que fluye hacia -
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arriba de la torre o el gasto de Tiquido que fluye a través de los platos,

excede la capacidad de la torre.

La velocidad de flujo del gas hacia arriba del estabilizador, de
be ser de alrededor de 2 pies/seg. A velocidades mas altas, el gas arras-
trara 1iquidos de un plato al siguiente a medida que fluye hacia arriba de
la torre. Esto reduce la eficiencia del estabilizador, y el resultado fi-

nal es que el gas del domo contendra muchos productos de fondo.

E1 volumen de gas que fluye hacia arriba del estabilizador, serd
mas grande en los platos localizados arriba del plato de alimentacién. EI
flujo total de gas en esta parte de la torre, sera igual al gas que sale del
acumulador de reflujo mas el volumen de gas de reflujo. Las ecuaciones para

calcular el diametro aproximado requerido para varios gastos de gas y de re-

flujo son:
: 1/2
Didmetro, D= 4.4 (§23_i_§A§)
P+ 15
Donde:

D, Didmetro de la torre (pg)

R, Gasto de reflujo (gal/min)
GAS, Gasto de gas (M pies3/dia)

P, Presidn de operacién (1b/pg? man)
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EJEMPLO VIII.]

EL gasto de gas def acumulador de reflujo en un estabilizador operando
a una phesidn de 200 ﬂb/pgz es 4400 M pies/dza. EL gasto de neflujo
es 180gal/min. EL didmetro del esiabilizadorn es 42 pg. ;Es factible

que ocurra arasire de LLquido?

Gasto de reflujo, R 180 gal/min
Gasto de gas, GAS 4400 M pies’®/dia
Presidn de openacién, P 200 ﬂb/pgz man
Ecuacidn del didmetno, D= 4.4 (208 * OAS) 1

P+15

Sustituyendo
1/
D-4.4 ‘(50 x 1860) + 4400)
200 + 15
Difmetro mindmo, D=35p
Didmetrno heal, ¥ 42 pg. ¥

EL didmetro rheal es mayor que el mindmo nequerido, por Lo que no debe

existin avastre de LEquido.

Cada plato en una torre tiene un volumen maximo de 1iquido que
puede fluir a través de €1 y derramar al plato de abajo. Si el flujo es ma
yor que la capacidad del plato, el 1iquido sobrante no puede fluir hacia -
abajo y el nivel de liquido en el plato comenzara a subir lentamente. Cuan
do 1a altura del 1iquido en un plato aumenta, se requiere mds presion para
hacer pasar el gas a través de l1a columna de 1iquido. Con el tiempo, se

alcanza una situacion tal que la presion en el fondo de la torre aumenta y
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explota sdbitamente a través de la torre, acarreando 1iquido hacia fuera del

domo. Esto es conocido como una erupcion.

La solucidon al problema de una torre sobrecargada -alto flujo de
gas o de 1iquido- es reducir el gasto de gas o de 1iquido en la torre. Es-

to se Togra disminuyendo el gasto-de alimentacién, o bajando el reflujo.

Los efectos del arrastre de liquido debido a un alto gasto de
gas o de erupciones ocasionadas por un excesivo flujo de liquido, son la
disminucion en 1a cantidad de productos del fondo y las alteraciones de su
PVR. ET arrastre se tiene continuamente dependiendo del exceso en el gas-
to de gas. Las erupciones se presentan intermitentemente. Si el flujo de
1iquido es Tligeramente mayor que la capacidad del plato, pueden pasar varias
horas para que el nivel de liquido suba lo suficiente y se ocasione una - -

erupcion.

E1 maximo flujo de 1iquido a través de los platos se tiene abajo
del plato de alimentacion. E1 flujo total de 1iquido en esta seccion, es
igual a la suma del reflujo mas el gasto de productos del fondo. En la ta
bla siguiente, Tabla V, se muestra la capacidad aproximada de los platos para

varios didmetros de estabilizadores.
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TABLA V. GASTOS DE LIQUIDO MAXIMOS EN ESTABILIZADORES

DIAMETRO FLUJO DE LIQUIDO
(pg) (gal/min)
24 140
30 200
36 ‘ 300
42 g 400
48 520
54 S 650
60 o 800
66 o 1000
72 1200
78 - 1450
84 1650
90 1900
9 | 2150
102 2400

Flujo de liquido = Flujo de productos del fondo + Reflujo. Si el flujo de
1iquido es mavor que el mostrado en la tabla, es probable que ocurra una -
erupcion.

EJEMPLO VII1.2
EL 4ujo de producto Liquido del estabilizador del ejemplo VITI.1 es

200 gal/min. ;Es probable que ocurmra una erupedén?

Flujo de productos de fondo 200 gal/min.

99



Reglujo 189 ga(’./m&’n_‘

Flujo total de &iquido 380 gal/min
Mindmo didmetro nequerdido 4l‘pg
Didmetno neal 47 pg

Como el didmetro estd wuwniba def mindmo, no debe ocuwiin La erupcidn.

Pe

En la Tabla VI, se muestran los procedimientos para corregir 1os

problemas que mas frecuentemente se presentan en un estabilizador.
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TABLA V1.

CORRECTIVAS.

PROBLEMA

CAUSA

PROBLEMAS MAS FRECUENTES EN UN ESTABILIZADOR Y MEDIDAS

MEDIDAS CORRECTIVAS

Alta PVR del produc
to de fondo.

Variacion de la PVR
de] producto de fon-
do.

Una cantidad excesi-
va del producto del
fondo esta saliendo
por Ta Tinea del gas
en el domo. La tem
peratura del domo es
alta, al igual que el
flujo de gas en la -
descarga y la densi-
dad relativa.

. Alta presion en la to

rre.

. Baja temperatura de -

fondo.

. Baja temperatura de -

alimentacion.

. Alto grado de reflujo.

. Torre sobrecargada con

liquido y/o gas.

. Entra agua a la to-

rre con la corriente
de alimentacion y se
acumula en uno o dos
platos cerca del pun
to medio.

. ET gasto de reflujo

es bajo.

. E1 condensador de re

flujo tipo ventila-
dor no estd enfrian-
do To suficiente.
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Bajar la presion.

Subir la temperatura de fondo.

Elevar la temperatura de alimenta
cion.

Bajar el gasto del reflujo.

a.
b.

Bajar el gasto de alimentacion.
Reducir el gasto de reflujo.

. Eliminar el agua de los platos

si se tienen los drenes.

. Suspender operacidon y drenar el

agua por el fondo.

Incrementar el gasto de reflujo.

. Verificar si el ventilador esta

trabajando. Restaurarlo si esta
parado.

. Si el ventilador es accionado

por una banda, verificar si las
bandas estan flojas o rotas y re
pararlas.

Verificar que las persianas estén
completamente abiertas.

Verificar que la parte exterior
de los tubos no este sucia.



Continuacion TABLA VI.

PROBLEMA CAUSA

MEDIDAS CORRECTIVAS

3. E1 condensador de re-
flujo del tipo de tu-
bos y coraza no esta
enfriando 1o suficien
te.

a.

. Checar que los alabes del ven-

tilador estén adecuadamente a-
lTineados y que no tengan rotu-
ras.

Verificar si las vdlvulas del
agua estan completamente abier
tas y la bomba de agua esta o-
perando.

. Observar la calda de presion del

lado del agua. Una caida de pre
sion alta indica un taponamiento
de los tubos.

Suspender operacion y limpiar -
los tubos.
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CAPITULO IX

CONCLUSIONES

~ La estabilizacion del aceite o condensados es un proceso de mucha impor
tancia, ya que mediante su aplicacion se evitan grandes pérdidas econo-
micas por la vaporizacion de los componentes ligeros de los hidrocarbu-

ros liquidos.

- La Presion de Vapor de los hidrocarburos 1iquidos es la propiedad mds
importante relacionada con la estabilizacion y se debe al movimiento mo
lecular. Con esta propiedad se puede establecer si hidrocarburos lige-
ros del aceite se vaporizardn en un tanque a condiciones atmosféricas.
E1 parametro que se utiliza para determinar el grado de estabilizacion,
es la Presion de Vapor Reid la cual se determina por medio de un procedi

miento estadndar a una temperatura de 100 °F.
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Existen dos procesos de campo para estabilizar el aceite crudo o condensa
dos: wutilizando un sistema de separacion en etapas y mediante una torre

de estabilizacion.

En un sistema de separacion en etapas, la presion de la primera general-
mente estd limitada por el disefio del recipiente y por la capacidad de
produccion que tienen To$ pozos, ya que un incremento en la presion del
separador da como resultado una reduccion del gasto aportado por Tos po
zos. Por otra parte, la presion en la dltima etapa, se controla para -
obtener la Presidon de Vapor Reid especificada del crudo que se enviard

al tanque de almacenamiento.

E1 empleo de un estabilizador es mds eficiente que el de un sistema de
separacion en etapas, debido a que en ocasiones se vaporizan en los se-
paradores hasta un 25% de los hidrocarburos que componen las gasolinas

y que deberian recuperarse en el liquido.

La seleccion de un estabilizador o de un sistema de separacidn en etapas,
se fundamenta en una comparacidn del costo y rendimiento de los dos sis-
temas. E1 primero generalmente requiere de mayor inversion, pero propor
ciona un aumento sustancial en la recuperacion de hidrocarburos liquidos,

justificandose asi el incremento de la inversion en muchos casos.
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