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Resumen

Se aplica la ecuacion de estado (EdE) de Peng-Robinson y célculos de equilibrio liquido vapor (ELV) para determinar
el menor niimero de etapas de separacion en un proceso de estabilizacion de crudo, asi como sus condiciones de presion
que permitan maximizar la calidad API del aceite tratado, y minimizar el factor de formacion de volumen (B.,). Para ello
se aplican los criterios de primera y segunda derivada de una funcidon multivariable mediante el método de gradiente
reducido generalizado para determinar los puntos maximos y minimos.

Palabras clave: Ecuacion de estado, etapas de separacion, optimizacion, presion optima, estabilizacion.

Optimization of the number of separation stages and operating conditions of
a crude stabilization system

Abstract

The Peng-Robinson Equation of State and vapor liquid equilibria calculations are applied to determine the lowest number
of stage separation, as well as pressure conditions that allow maximize the API gravity and minimize the FVF. The first
and second derivative criteria of a multivariate function are applied using the generalized reduced gradient method to
determine the maximum and minimum points.

Keywords: Equation of state, stage separation, optimization, optimum point, stabilization.

Introduccion

por tanto, menor el volumen de crudo para venta. Este
La produccién de aceite suele ser acompafada de gas, fendmeno depende de la composicién del petrdleo a
disuelto que se libera conforme va disminuyendo la presién condiciones de yacimiento; del nimero de etapas de
y temperatura del hidrocarburo. Mientras mayor sea la separacién y de las condiciones de presion y temperatura
liberacidon de gas, mayor serd el encogimiento del aceite, y de cada una.
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Tedricamente, entre mayor sea el numero de etapas
empleadas para la separacion gas - aceite, mayor sera la
recuperacion de liquidos en la dltima etapa. Sin embargo,
en cada una se recupera un porcentaje menor de liquidos
respecto a la anterior, como se ilustra en la Figura 1,
hasta llegar a un punto donde la recuperacién de aceite
en esa etapa no justifica el costo adicional de agregarla.
En cuanto a las condiciones de operacidn, si la presion se
fija demasiado alta en la primera etapa, sélo se removera
una pequefia parte del gas liberado y una gran cantidad en

% de liquido recuperado

el tanque, donde se perderan componentes intermedios
junto con los ligeros, lo que resulta en un mayor
encogimiento y menor calidad del aceite; por otro lado,
si la presidn es muy baja, se liberard demasiado gas en la
primera etapa y los componentes ligeros atraerdn a los
intermedios, también ocasionando un alto encogimiento.
Por lo que, es importante determinar el minimo ndmero
de etapas y sus condiciones de operacidn que maximicen
la recuperacién de liquidos, es decir, que ocasionen el
menor encogimiento posible.

Etapas de separacion

Figura 1. Recuperacion incremental de liquido por nimero de etapas, (Arnold y Stewart 2008).

Planteamiento del problema

En la mayoria de los casos, es dificil determinar el nimero
O6ptimo de etapas de separacion debido a que lacomposicidn
es diferente de un fluido a otro y cambia conforme la presién
de produccién declina con el tiempo. Algunos autores

como (Arnold y Stewart 2008), han propuesto reglas de
dedo para seleccionar el nUmero de etapas en funcion de
la presion inicial, Tabla 1. La desventaja de esta regla es
que no considera la composicion del fluido, la presién y
temperatura a la que opera cada separador y si existe una
condicidn éptima de operacion.

Tabla 1. Regla empirica para seleccion del niUmero de etapas.

Presién inicial del primer separador

Nidmero de etapas”

kPa
25 - 860 25-125 1
860 —2,100 125-300 1-2
2,100 - 3,400 300 - 500 2
3,400 - 4,800 500 - 700 2-3"

* No incluye el tanque de almacenamiento

** A flujos mayores de 650 m3/hr (100,000 BPD), se justifica agregar

un mayor numero de etapas.
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El nUmero de etapas y las condiciones éptimas se pueden
seleccionar de tal manera que se maximice la cantidad
de liquido recuperado en el tanque. Si se piensa en una
envolvente de fases promedio, es claro que existird una
mayor recuperacion de liquidos entre mas se disminuya
la temperatura, no obstante, no es igual de obvio qué
tanto debe disminuirse la presion en cada etapa. Para
el caso de que se tenga sélo una etapa de separacion,
las condiciones del tanque de almacenamiento se fijan a

condiciones atmosféricas, la temperatura del separador
se establece como la condiciéon a la que ingresa el
fluido. La presion Optima se puede determinar de
forma grafica de la siguiente manera, el B, o la relacién
gas-aceite (RGA) y la gravedad API (y,,) se estiman a
determinada temperatura y para diferentes presiones,
mediante calculos de ELV; la presidén 6ptima sera aquella
que proporcione el menor B, y la mayor y,,, como se
ejemplifica en la Figura 2.

41.720 2.618
41.700
2.616
41.680
41.660 2.614
_ 41.640
5 2612 8
" 41.620
41.600 2.610
41.580
2.608
41.560
41.540 2.606
2500 3500 4500 5500 6500

P [kPa]

Figura 2. Efecto de la presion del separador en el B,y “API.

Sin embargo, cuando se tiene mas de una etapa de
separacién, ya no es posible realizar el andlisis de forma
grafica, debido a que es un sistema conectado y lo que
sucede en un separador afecta a los demas. Adicionalmente,
se requiere de un mayor numero de simulaciones. Por
ejemplo, si se tiene una etapa de separacion y se analizan

cinco valores de presion en el separador, se requiere de 10
simulaciones (cinco de la etapa mas la correspondiente del
tanque); para dos etapas de separacion se necesita de 35
simulaciones, como se ejemplifica en la Figura 3, cinco de
la primera etapa, cinco de la segunda para cada una de la
primera, y las correspondientes del tanque.

Etapa 1

Etapa 2

P1

P2

P3

P4

P5

Efectoen.
. RGA
Patm « Bo
Tatm . AP

= 25opciones
= 35 simulaciones

. _ oSk
S'-mTur - S[.,‘

Figura 3. Ejemplo de simulaciones requeridas para mas de una etapa de separacion.
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H
Es de notar que conforme el hidrocarburo avanza en las envolvente de fases para un hidrocarburo ligero en las
etapas de separacion, al enfriarse y disminuir la presion, diferentes etapas de separacidén cuando se operan a presion

se va liberando gas y por tanto se modifica la envolvente intermedia y alta, respectivamente.
de fases. En las Figuras 4 y 5 se observa como cambia la

35000

30000

25000

250 380 450 550 850 750 850 950 1050 1150
TH

=—Entrada & separedor 1 =——Entrada a separador 2 ——Entrada a tanque  ——Lig tangue

Figura 4. Cambio de la envolvente de fases para un hidrocarburo ligero en un sistema de dos etapas de separacion operado a
alta presion.
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Figura 5. Cambio de la envolvente de fases para un hidrocarburo ligero en un sistema de dos etapas de separacion operado a
presion intermedia
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Metodologia

El sistema de separacién por etapas puede ser modelado
mediante célculos de ELV, y las condiciones de operacién se
pueden optimizar mediante un modelo no lineal, utilizando
los criterios de primera y segunda derivada de una funcion
multivariable, en este trabajo se utiliza el modelo de
gradiente reducido generalizado.

RGA = 20T
Qota
BO _ Qo(_‘y
Qota
141.5
}’AP.' -_ - 131.5

El gasto de gas se puede obtener mediante la ecuacion de
los gases ideales Q¢T =, ngrRTes suponiendo que a
condiciones estandarelgas Pes  se comporta como
ideal. Las moles totales de gas, n,. se pueden relacionar a
la fraccion de vapor obtenida en cada etapa de separacion.

El flujo de aceite que sale del tanque se puede estimar

Las propiedades de interés a optimizar son la vy,,, el B,
(o su inverso, el factor de encogimiento), y la RGA; que
se pueden relacionar a las propiedades fisicoquimicas del
hidrocarburo, obtenidas mediante un analisis ELV. Tanto
la RGA, B y v,, estan asociadas al flujo de gas total
producido, flujo de aceite del tanque de almacenamiento y
a la densidad del aceite, como se muestra en las ecuaciones

(1), (2) y (3).

(1)

(2)

(3)

mediante su densidad, peso moleculary la fraccion de vapor
en cada etapa. La densidad se puede obtener mediante
la ecuacion de estado de Peng Robinson o una ecuacion
composicional. Por tanto, los flujos se pueden expresar
como:

_ NycMuce, @
ocy PHcey
k 1
RT.
Q4r = P — Nuc |Fy, + Z Fy, 1 - ij) (5)
j= 1
Nye Hg=1(1 - ka) Mo,
Qﬂta = (6)
pﬂra
Con lo anterior, la RGA y el B, se pueden definir como:
Rlespra |Fry + SR B I (L= R )] )

RGA =
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BO — pﬂtaMHCcy

La fraccion de vapor en cada etapa, y por tanto, la
densidad del aceite en el tanque, dependen de la presién y
temperatura de operacidn en cada una de ellas. Por lo que
ambas son variables de optimizacidn, sin embargo, en este
trabajo se ha decido utilizar sélo a la presion, debido a que
en la practica para manipular la temperatura se requiere de
equipos adicionales, tales como intercambiadores de calor,
cuya inversion podria no justificarse respecto a la cantidad
de aceite adicional que se obtendria en el tanque. Sin
embargo, es una situacién que requiere ser analizada y se
abordara en trabajos futuros. Por el contrario, la presidn se
puede manipular mediante las valvulas ya instaladas en un
separador gas—aceite.

Para optimizar la presidon de operacién se elige la ecuacion
(8), correspondiente al factor de formacion de volumen del
aceite. Interesa que sea un valor minimo, por tanto, si se
aplica el criterio de la primera derivada y segunda derivada,
la primera debe ser cero para que exista un punto de
inflexion y la segunda debe ser mayor a cero para la funcién

8
PHccy Hft;l(l - FVk) Mﬂm ®

sea un minimo. La ecuacion (8) depende de la densidad y
la fraccidon de vapor, las cuales se obtienen a partir de la
ecuacion de estado de Peng — Robinson. Sin embargo, la
solucion analitica es compleja y por tanto se recomienda
utilizar el método de gradiente reducido generalizado, que
se explica en Abadie, (1978).

Resultados

Se analizaron cuatro esquemas de separacion por etapas,
como se muestra en la Figura 6, considerando desde uno
hasta tres separadores, mas el tanque de almacenamiento.
Se tomd como linea base el esquema de una etapa de
separacién para analizar el efecto de la presion en la
gravedad API, RGA, y en particular, en el B,. También se
analizé el efecto de incrementar el nUmero de etapas. Los
crudos estudiados corresponden a uno pesado de 16 °APly
uno ligero de 46°API.

s h 1]

s Lh1]

Figura 6. Esquemas de separacion por etapas analizados.
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B

En la Figura 7 se observa el efecto en la gravedad API, RGA B, puede aumentar hasta 25% para el crudo ligero, y menos
y Bo, por operar a una presion diferente a la éptima en una de 3% para el pesado, si se opera a alta presion el aumento
etapa de separacion. Si el sistema se opera a baja presion, el es menor al 2 y 8%, respectivamente.

30.00%
25.00%
— 20.00%
i
]
S 15.00%
s
o
o 10.00%
c
2
o 5.00% I
=
> 0.09% = - - - E -
“H RGA Bo API RGA Bo
-5.00%
Crudo Ligero=46"API Crudo pesado =15.7
-10.00%

W Alta W Baja ®Optima

Figura 7. Efectos por operar a presion diferente a la 6ptima para una etapa de separacion.

El efecto es menor cuando se tienen mas etapas de separacidn, como se observa en las Figuras 8 y 9, donde el aumento del
B, es menor al 12% para el crudo ligero y del 4% para el pesado.

10.00%

8.00%

6.00%
4.00%
2.00% I I
| I
| RGA Bo

0.88% -
API RGA Bo

Variacion porcentual

- 9,
2,00% Crudo Ligero=46"AP| Crudo pesado =15.7

-4.00%

W Alta W Baja Optima

Figura 8. Efectos por operar a presion diferente a la 6ptima para dos etapas de separacion.
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14.00%
12.00%
10.00%
8.00%
6.00%
4.00%
2.00%

0.68%

Variacién porcentual

2.00% RGA Bo

I| I| . Bl =
| RGA Bo IAPI

4.00% Crudo Ligero= 46 "API Crudo pesado =15.7

-6.00%

B Alta MBaja W Optima

Figura 9. Efectos por operar a presion diferente a la 6ptima para tres etapas de separacion.
En la Figura 10 se observa que conforme aumenta el nimero

de etapas, se logra reducir el B.. El efecto es mayor en el
crudo de 46°API que en el de 16. Este comportamiento es

poco deseado, debido a que se requiere una mayor cantidad
de aceite de yacimiento para obtener un volumen de aceite
en el tanque de almacenamiento.

Etapas

0.00%

0.50% ~
1.00%
1.50%
2.00%

2.50%

Reduccion del Bo

3.00%
3.50%

=2=Crudo Ligero ==@=Crudo Pesado

Figura 10. Efecto del niUmero de etapas en la reduccion del B, para un aceite ligero y un aceite pesado.

Conclusiones representan en la Figura 6, aplicando como funcién
de optimizacion la ecuacion (8).

* Se presenta un esquema de calculo, basado en las

ecuaciones que describen el equilibrio liquido-vapor, °

qgue permite determinar el nimero éptimo de etapas
de separacién y condiciones de operacién para un
tren de estabilizacion de crudo como los que se

268 | Ingenieria Petrolera

En el analisis realizado se observd que a mayor
numero de etapas se obtiene un menor B,. Para el
aceite de 46 °API, de pasar de una a dos etapas de
separacioén, el B, se reduce en 2.1%, al utilizar tres
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etapas se reduce en 2.6%, mientras que al emplear
cuatro etapas se reduce en 3%. Si bien al incrementar
el nimero de etapas el B, es cada vez menor, también
lo es la diferencia en el decremento, ya que al pasar
de dos a tres etapas el decremento fue de 25%; y
de tres a cuatro, el decremento fue de 16%. Esto
concuerda con lo esquematizado en la Figura 1.

* Para este mismo aceite, cuando se opera a presiones
diferentes a la 6ptima, se requiere desde 5 hasta 20%
mas aceite de yacimiento para obtener un volumen
de aceite en superficie.

*  Para el aceite de 16 °API, la reduccién del B, al pasar
de un esquema de 1 a 2 etapas de separacién fue
de 0.2%, al operar con tres etapas de separacion, la
reduccion del B, es de 0.28% respecto a la primera
etapa, mientras que al emplear cuatro etapas el B,
se reduce en 0.33%. Para este aceite los cambios
observados son menos significativos que para el de
46°API.

* Para este aceite, si los diferentes esquemas se
operan a presiones diferentes a la dptima, sélo
se puede llegar a requerir hasta 1% mas de aceite
de yacimiento para obtener un volumen de aceite
en superficie.
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Nomenclatura
B, Factor de formacién de volumen m3/m?
del aceite

ELV Equilibrio liquido vapor -

Fv Fraccién de vapor -

M, Peso molecular del aceite kgmol/kg
n Flujo molar kgmol
n Numero de componentes

N Numero de etapas

Qg Gasto de gas m3/s
Qo Gasto de aceite m3/s
P Presion Pa

S, Simulaciones por etapa

Sim,,  Simulaciones totales

T Temperatura K
RGA Relacidn gas aceite m3/m?3
Y, Gravedad especifica del aceite

Yipr Gravedad API

p Densidad kg/m?3
z, Composicion molar global del

fluido
: Composicidon molar del liquido

b Composicion molar del gas
Subindices

atm  Condiciones atmosféricas

cYy Condiciones de yacimiento

g Gas del separador en la etapa k o en tanque de

almacenamiento
HC Hidrocarburo a condiciones de yacimiento

i,]j Componente o etapa de separacién
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k Etapa de separacion

o Aceite del separador en la etapa k o en el tanque
de almacenamiento

Apéndice A. Calculos de separacion por
etapas

A continuacién, se muestran los calculos necesarios para
estimar el B,, RGA y y,,, para un sistema de separacion

Qgsi

cs Condiciones estandar
T Total
ta Tanque de almacenamiento

en dos etapas, Figura Al, el cual puede ser extendido
facilmente a un mayor nimero de etapas. Como datos, debe
contar con la composicion global del fluido que ingresa al
primer separador, z, y con el gasto del fluido a la entrada del
sistema, si no cuenta con él puede suponer que es igual a 1.

QgT

Yis1

Fluido de

pozos
s1
Quc Tt Py
Zj

Qos2

Composicion del liquido ala

. _ Xis2
sk salida del separador k

Composicion del gas a la salida

Yisk gl separador k

ta Tanque de almacenamiento

cs Condiciones estandar

Yi

Gasto del fluido a
Auc  condiciones de flujo
Gasto de aceite ala

Gosk  salida del separador k.

Gasto de gas a la salida

;a:q;e Qgsi  del sgparador k,a
condiciones
atmosféricas

RGA
°API
B,

Figura A1. Sistema de separacion en dos etapas.

1.- Estimar la densidad del fluido a las condiciones con las que reporta el gasto g,y z.

2.- Calcular las moles de fluido que ingresan al tanque.

- PHcHHC
HC = 3
Myc

(A1)

3.- Realizar célculo de ELV para el separador 1. Obtener la fraccion de vapor (FV,), la composicion del liquido (x_,) y la

composicion del gas (y, ).

4.- Obtener las moles producidas de liquido y de vapor en S1.

270 | Ingenieria Petrolera

VOL. 57 No. 4, JULIO-AGOSTO 2017 - ISSN 0185-3899



Jesus Toribio Espinoza Sandoval, Fernando Samaniego Verduzco, Carlos Lira Galeana

Ngs1 = FysiMuc (A2)

Ns1 = (1 = Fysp)nye (A3)
5.- Calcular el gas producido en el primer separador a condiciones atmosféricas.

Ngs1 = FysiNuc (A4)

6.- Considerar que el liquido que sale del primer separador es el flujo de alimentacion al segundo separador.
Zis2 = Xis1 (A5)

7.- Realizar calculo de ELV para el separador 2. Obtener Fv_, la composicion x_,yy,,

8.- Obtener las moles producidas de gas y de liquido en el segundo separador.
Ngs2 = FysaNysy (A6)
Nysz = (1 = Fys2)Nysy (A7)

9.- Calcular el gas producido en el segundo separador, a condiciones atmosféricas.

Ngs2 R Tsc

Qgsz =—"p-

(A8)

10.- Considerar que el liquido que sale del segundo separador es el flujo de alimentacién al tanque.
Zist = Xig2 (A9)
11.- Realizar célculo de ELV para el tanque. Obtener FV_, la composicién x_y y,..

_ ngs2 R Tsc

Qgsz = P. (A10)

12.- Obtener las moles producidas de liquido y de gas en el tanque.
Nge = FygeNiso (A11)
nyse = (1 — Fyse)nuse (A12)
13.- Calcular el gas producido en el tanque, a condiciones atmosféricas.

Ngst RT,
Qgst = % (A13)

5C
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14.- Calcular el flujo de aceite producido en el tanque.

Npgt Most

Post

ost —

15.- Estimar el flujo total de gas producido.

QgT = Qgsl + QgsZ + Qgst

16.- Calcular la composicién del gas total producido.

(A14)

(A15)

_ Vis1 ngsl + Vis2 ngsz + yistngst

Yir =

ngsl + ngsZ + ngst

(A16)

17.- Calcular la densidad y la gravedad especifica del aceite del tanque.

_ Post
Yost =

Pw

19.- Estimar la RG4, B,y la 'y, con las ecuaciones (1), (2) y (3).

Apéndice B. Calculos de equilibrio liquido
vapor

Michelsen & Mollerup (2007, p 252-254), describen los
aspectos siguientes para resolver el ELV mediante el método

_0:(T,P)

Ki= oV (T, P)

(A17)

de iteraciones sucesivas. Las constantes de equilibrio, K, se
pueden obtener con una EdE a partir de los coeficientes de
fugacidad del liquido, ®, y del vapor, ®,, como se muestra
en (B1). Lafraccion de vapor se estima a partir de la ecuacién
de Rachford Rice (B2).

zi(Ki—1)
9(Fv) =Zl TR —1)

0. (B2)

1.- Evaluar las condiciones dadas por (B3) y (B4) para verificar que exista una solucidn en el intervalo (0,1).

g(0) = ZZiKl 1>

g() =1 —Zf{—
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a. Siambas condiciones se cumplen, fijar F, =0y F, =1.

max

b. Si(B3) nose cumple, F = 0; si (B4) no se cumple, Fy = 1.

Si no se cumple (B3), entonces se trata de un liquido subenfriando y F = 0. Si (B4) no se cumple, se trata de un vapor
sobrecalentadoy F, = 1.

2.- Evaluar las condiciones establecidas por las ecuaciones (B5) y (B6) para acotar el valor de F';. Para todos los componentes
con valores de K, >1, revisar si la ecuacion (B5) proporciona valores positivos de I, para los cuales, fijar el limite inferior con
la ecuacion (B6).

F>Kizl'_1 (BS)
V= Kl_:]"

Eﬂl%. (B6)

Fme=max( Ki_l

De manera similar, para todos los componentes con valores de K, </, revisar si la ecuacion (B7) proporciona valores positivos

de Fy, para los cuales, fijar el limite superior de la fraccion de vapor con la ecuacion (B8).

1—Z£

< —
FV_]__KI.:’

P _ .(1—zi)
Vomax = MN 1-K)

Debido a que las mezclas de hidrocarburos son soluciones
no ideales, es necesario calcular las constantes de
equilibrio, K, con una ecuacion de estado y converger al
mismo tiempo la ecuacion de Rachford Rice y las constantes
de equilibrio calculadas con los coeficientes de fugacidad de
cada fase (Figura B1). Para estos casos, es necesario contar

(B7)

(B8)

con un valor inicial de K, que se puede estimar mediante la
correlacion de Wilson (1969), aunque en ocasiones pueden
llevar a que el método converja a una solucién trivial. Una
forma confiable de obtener K es mediante un andlisis de
estabilidad de fases, como el que se describe en Whitson y
Brulé (2000).

Si la solucidn existe, la composicion del liquido y del vapor se determina por:

TR YR K,

K;z;
Vi
1 - FV + Fva_
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H
La ecuacion de Rachford — Rice (B2) se puede resolver ejemplo, cuando en la mezcla estan presentes trazas de
facilmente mediante el método de Newton — Raphson pero componentes muy pesados. Por lo que es preferible usar un

ciertas situaciones requieren de una atencion especial, por método cerrado como el de la biseccidn o regula falsi.

CELVHS D

z, P T

Estimar K;

4% Rachford Rice ‘

f_L
K=l
fi

/
i’</ £
2(1—?) < tol
L Si
Xy Vi By
ZL' Z\,.\ KJ;

ELV-IS

Figura B1. Algoritmo para la solucion del equilibrio liquido vapor.
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