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Resumen 
 

En el presente trabajo se evaluaron las condiciones de operación de la torre de fraccionamiento de 

crudo de la compañía Balanced Energy, monitoreando los perfiles de temperatura de la misma y 

cuantificando los flujos de los productos laterales. Seguidamente se realizó una caracterización del 

crudo a refinar, haciendo uso de curvas de destilación y pruebas de densidad ATSM D4052. Las 

pruebas anteriores fueron utilizadas como herramienta de partida para simular el proceso de 

refinamiento en ChemSep v7.12, creando los pseudocomponentes que representarían la composición 

del crudo de alimentación. Una vez simulado el proceso se realizó un análisis de sensibilidad que 

permitiera proponer mejoras de operación y también de hidráulica del plato.  

El perfil de temperaturas indica que del plato 1 al 5 se obtienen productos con rangos similares a los 

de una gasolina liviana, del plato 6 al 9 las temperaturas indican fracciones cercanas al 

queroseno/diésel. Además, de una alimentación de 20 L/h se obtienen 6,3 L/h de gasolina y 8.1 L/h 

de queroseno/diésel, donde los 5,64 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan almacenadas 

en el rehervidor y en ellas hay diésel disuelto que requiere una mejor separación. No se obtuvo un 

flujo de condensado apreciable en el circuito superior de la torre, por lo que el reflujo es inexistente. 

Se utilizó el simulador de procesos químicos ChemSep v7.12 para modelar la operación de 

destilación, obteniéndose un perfil de temperaturas similar al de la destilación realizada por Balanced 

Energy, en donde el mayor porcentaje de desviación fue del 7,66% utilizando Peng Robinson como 

modelo termodinámico. Además se obtuvo que se requería una razón de reflujo de 3.4 para llevar a 

cabo la separación con el número de platos de trabajo.  

Del análisis de sensibilidad realizado en ChemSep, se obtiene que cambiando la etapa de alimentación 

del plato 9 al plato 5 la carga removida por el condensador se reduciría de 3,00 kW a 1,53 kW y la 

necesaria en el rehervidor disminuiría de 2,16 kW a 0,62 kW. Así mismo el reflujo disminuye de 3,40 

a 1,23.  Incrementar el número de platos de la torre a 16 etapas de equilibrio (cinco platos adicionales) 

implicaría un aumento en la temperatura de fondos de 308 ° C a 333 ° C, incrementando la carga 

térmica del rehervidor de 2,16 kW a 2,20 kW. El cambio significaría una mejor separación del diésel 

remanente en el búnker que sale como purga. Alimentar el crudo a partir de los 160 ° C implica un 

ahorro energético significativo en la carga térmica requerida en el rehervidor. Para aumentar la 

fracción mol del componente más liviano T338 C5.3 en el destilado, de 0,071 a 0,24 se necesitaría 

aumentar la relación de reflujo de 3,39 a 10,49.  

En cuanto a la evaluación del máximo flujo permitido, si se opera con una alimentación continua de 

20 L/h se presentan problemas de inundación. Con una alimentación continua de 10 L/h también se 

sobrepasa el límite de verificación de inundación, pero sólo en la sección de rectificación y en menor 

grado. En la sección de agotamiento no habría problemas de arrastre, inundación o lloriqueo. La 

hidráulica del plato mejoraría aumentando el diámetro de perforación del orificio de 6 mm a 9 mm, 

donde el máximo caudal de alimentación que no compromete la hidráulica del mismo sería de 15 L/h.  

Finalmente se recomienda evaluar el cambio del sistema de calentamiento en el rehervidor por uno 

indirecto, haciendo uso de un fluido térmico adecuado; así como la futura mejora de los materiales 

de construcción de la torre o considerar métodos de prevención de corrosión. 
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 Marco Teórico 

 Destilación Multicomponente 

En el caso de la destilación multicomponente aplicada al petróleo, es necesario tomar en 

cuenta que tales alimentaciones son de composición muy compleja, que consta de muchos 

tipos diferentes de hidrocarburos e inclusive de compuestos inorgánicos. El número de 

átomos de carbono en los componentes puede variar de uno a más de cincuenta, de modo que 

los compuestos pueden presentar puntos de ebullición a presión atmosférica de -162 ° C a 

más de 538 ° C. En un intervalo de ebullición dado, el número de diferentes compuestos que 

presentan sólo pequeñas diferencias de volatilidad se incrementa rápidamente con el aumento 

de punto de ebullición (Green & Perry, 2008).  

Además los productos de la destilación de mezclas complejas se consideran mezclas 

complejas adicionales. La composición y los rendimientos de estos productos varían 

ampliamente, dependiendo de la fuente del crudo de alimentación. De hecho, en algunas 

ocasiones, crudos obtenidos de la misma fuente pueden presentar variaciones marcadas 

(Green & Perry, 2008).  

 

 Diseño de torres de fraccionamiento 

Existen dos procedimientos generales para diseñar fraccionadores que procesen petróleo, 

crudo sintético, y mezclas complejas. El primero usa balances de masa y energía, con 

correlaciones empíricas para establecer los requerimientos de los platos; es esencialmente un 

procedimiento de cálculos a mano que es usado para diseños preliminares. En el segundo 

procedimiento, donde se requieren simuladores, la mezcla compleja a ser destilada es 

representada por aproximadamente 15 a 30 pseudocomponentes, que se originan de la curva 

de destilación. 
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“Cada pseudocomponente estará caracterizado por un rango en la curva, un punto de 

ebullición normal promedio, una gravedad API promedio y un peso molecular promedio.” 

(Green & Perry, 2008).  

1.2.1 Derivados del petróleo 

Cuando el petróleo crudo es sometido a las operaciones características de la industria de 

refinación, se obtiene un conjunto de productos de uso combustible importante y otros que 

son materia prima de la industria de síntesis orgánica y petroquímica. Pueden listarse los 

siguientes (Campos & Lora, 2009):  

 Gases licuados (LPG)  

 Gasolinas automotor y aviación  

 Combustibles o querosenos de aviación  

 Gasóleos automotor   

 Gasóleos para otros motores diésel (tractores, locomotoras, BB/TT, etc.) 

  Gasóleos de calefacción o heating oil 

 Naftas 

  Fueloil bunker  

  Fueloil para hornos, calderas industriales, calefacción, centrales térmicas. 

  Disolventes  

 Aceites lubricantes  

 Betunes para la fabricación de asfaltos   

 Coque combustible y para fabricación de electrodos  

 Productos derivados y especialidades (azufre, extractos aromáticos, parafinas, etc.)  

 “El rendimiento que de cada producto se obtiene en una refinería dependerá del crudo 

procesado y del esquema de refinación.” (Campos & Lora, 2009). 
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1.2.2 Consideraciones básicas de diseño para una columna de destilación 

Para llevar a cabo un buen diseño o inclusive evaluar uno ya realizado, es necesario entender 

la hidrodinámica de vapor y de líquido en el plato, su hidráulica y las condiciones limitantes 

de operabilidad. En el caso de platos perforados se consideran las siguientes variables: 

1.2.2.1 Diámetro de la Torre 

El diámetro de la torre debe adaptarse al flujo de líquido y de gas en el plato, verificando 

detalles como el arreglo de los platos, caídas de presión, límites para la inundación y el 

lloriqueo así como el excesivo arrastre de líquido en el gas (Treybal, 1988). Por lo tanto para 

efectos de diseño en la ecuación (1) se presenta la constante de inundación, utilizada para 

calcular la velocidad superficial de gas. 

 

𝐶𝑓 = [𝑎 𝑙𝑜𝑔
1

(
𝑞
𝑄) (

𝜌𝐿

𝜌𝐺
)

0.5 + 𝛽] ∗ (
𝜎

0.020
)

0.2

 

 

( 1 ) 

 

Con  

𝐶𝑓  Constante de Inundación, adim 

𝑎 𝑦 𝛽 Constante, adim 

𝑞 Flujo de líquido en el plato, m3/s 

𝑄 Flujo de gas en el plato, m3/s 

𝜎 Tensión superficial del gas, N/m 

1.2.2.2 Diámetro de Orificios y espesor del plato 

A continuación en el Cuadro 1.1 se muestran el espesor del plato según el diámetro de orificio 

a utilizar o viceversa. 

Cuadro 1.1. Espesor de plato recomendado según el diámetro del orificio (Treybal, 1988) 
Diámetro del orificio, 𝒅𝒐 l / 𝒅𝒐 

/ (mm) Acero Inoxidable Acero al Carbón 

3 0,65 - 

4,50 0,43 - 

6 0,32 - 

9 0,22 0,5 

12 0,16 0,38 
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Cuadro 1.1. (Continuación) Espesor de plato recomendado según el diámetro del orificio 

(Treybal, 1988) 
Diámetro del orificio, 𝒅𝒐 l / 𝒅𝒐 

/ (mm) Acero Inoxidable Acero al Carbón 

15 0,17 0,3 

18 0,11 0,25 

 

Para un arreglo en triángulo equilátero los orificios se colocan a distancias entre los centros 

de 2.5 a 5 diámetros de los orificios.  

1.2.2.3 Profundidad del líquido 

Se recomiendan profundidades de líquido entre los 50 mm y 100 mm para asegurar una buena 

formación de espuma. Esos límites abarcan la suma de la altura del derramadero ℎ𝑤 más la 

altura de la cresta de líquido claro sobre el derramadero, ℎ1 (Treybal, 1988). 

 
ℎ1 = 0,666 (

𝑞

𝑊
)

2/3

(
𝑊

𝑊𝑒𝑓𝑓
)

2/3

 

 

( 2 ) 

 

Con  

ℎ1 Cresta de líquido sobre el derramadero, m 

𝑊 Longitud del derramadero, m 

𝑊𝑒𝑓𝑓 Longitud efectiva del derramadero, m 

 

(
𝑊𝑒𝑓𝑓

𝑊
)

2

=  (
𝑇

𝑊
)

2

− {[(
𝑇

𝑊
)

2

− 1]

0.5

+
2ℎ1𝑇

𝑇 𝑊
}

2

 

 

( 3 ) 

 

Con  

𝑇 Diámetro de la torre, m 
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1.2.2.4 Caída de presión para el gas 

Es la suma de los efectos para el flujo del gas a través del plato seco y de los efectos causados 

por la presencia del líquido. 

 ℎ𝐺 =  ℎ𝐷 + ℎ𝐿 + ℎ𝑅 

 

( 4 ) 

 

 

Donde  

ℎ𝐷 Caída de presión en el plato seco, m 

ℎ𝐿 Caída de presión resultante de la profundidad de líquido en el plato, m 

ℎ𝑅 Caída de presión residual, m 

La caída de presión en seco se refiere a la pérdida de presión que sufre el gas al traspasar los 

orificios del plato seco, debido a la fricción generada por el espesor del mismo. Se calcula 

como sigue: 

 2ℎ𝐷𝑔𝜌𝐿

𝑉𝑜
2𝜌𝐺

= 𝐶𝑜 [0.40 (1.25 −
𝐴𝑜

𝐴𝑛
) +

4𝑙𝑓

𝑑𝑜
+ (1 −

𝐴𝑜

𝐴𝑛
)

2

] 

 

( 5 ) 

 

 
𝐶𝑜 = 1.09 (

𝑑𝑜

𝑙
)

0.25

 

 

( 6 ) 

 

 Donde 

𝑔 Aceleración de la gravedad, m/s2 

𝑉𝑜 Velocidad del gas por los orificios, m/s 

𝐶𝑜 Coeficiente de orificio, adim 

𝐴𝑜 Área de orificio, m2 
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𝐴𝑛 Área neta de la sección transversal de la torre, m2 

𝑙  Espesor del plato, m 

𝑓 Factor de fricción de Fanning, adim 

La cabeza hidráulica corresponde a la profundidad equivalente del líquido claro, y estima el 

valor que se obtendría si la espuma presente en el plato coalesciera. El valor suele ser menor 

que la altura del derramadero y disminuye conforme el flujo de gas aumenta (Treybal, 1988). 

 ℎ𝐿 = 6,10 𝑥 10−3 + 0,725ℎ𝑤 − 0.238ℎ𝑤𝑉𝑜𝜌𝐺
0.5 + 1,25

𝑞

𝑧
  

 

( 7 ) 

 

 
𝑧 =

𝑇 + 𝑊

2
 

 

( 8 ) 

 

𝑧 Espesor del flujo promedio para el líquido sobre un plato, m 

La caída de presión de gas residual es “… el resultado de vencer la tensión superficial cuando 

el gas sale a través de una perforación.” (Treybal, 1988) 

 
ℎ𝑅 =

6𝜎𝑔𝑐

𝜌𝐿𝑑𝑜𝑔
 

( 9 ) 

 

 

1.2.2.5 Caída de presión en la entrada del líquido 

La pérdida de presión provocada por el flujo de líquido cuando entra en el plato se puede 

calcular como el equivalente a tres cabezas de velocidad, como se muestra en la ecuación 10. 

(Treybal, 1988) 

 

 
ℎ2 =

3

2𝑔
(

𝑞

𝐴𝑑𝑎
)

2

 

 

( 10 ) 
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𝐴𝑑𝑎 La menor de dos áreas, la sección transversal del vertedero o el área libre entre el faldón 

del vertedero y el plato, m2 

1.2.2.6 Retroceso de líquido en el vertedero 

El retroceso en el vertedero se interpreta como la diferencia de nivel entre el líquido que se 

encuentra dentro del vertedero y el líquido presente justo afuera de él, se calcula como la 

suma de las pérdidas de presión del flujo de líquido y del gas en el plato superior. 

 ℎ3 = ℎ𝐺 + ℎ2 

 

( 11 ) 

 

Para evaluar que el diseño de un plato es seguro se puede realizar la verificación de retroceso 

en el vertedero, en donde el nivel de líquido claro equivalente en el bajante debe cumplir la 

siguiente condición: 

 
ℎ𝑤 + ℎ1 + ℎ3 <

𝑡

2
 

 

( 12 ) 

 

Siendo 𝑡 el espaciamiento entre platos, m. 

1.2.2.7 Lloriqueo 

El lloriqueo puede darse cuando la velocidad del gas a través de los orificios del plato no 

cumple el mínimo requerido para propiciar un buen contacto gas-líquido sobre el plato; en 

ese caso el líquido goteará a través de los orificios. En la ecuación 13 se muestra el cálculo 

para la velocidad mínima del gas, 𝑉𝑜𝑤 para evitar un lloriqueo excesivo. (Treybal, 1988)  

 

𝑉𝑜𝑤𝜇𝐺

𝜎𝑔𝑐
= 0.0229 (

𝜇𝐺
2𝜌𝐿

𝜎𝑔𝑐𝑑𝑜

𝜌𝐿

𝜌𝐺
)

0.379

(
𝑙

𝑑𝑜
)

0.293

(
2𝐴𝑜𝑑𝑜

√3𝑝′3
)

(
2.8

(
𝑍

𝑑𝑜
)

0.724)

 

 

 

( 13 ) 

 

Donde  
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𝑉𝑜𝑤 Es la velocidad mínima del gas a través de los orificios, m/s 

𝑍  Espesor de trayectoria sobre un plato, m 

𝑝′    Distancia entre orificios, m 

1.2.2.8 Arrastre del líquido 

Siendo el fenómeno contrario al lloriqueo, en este caso la velocidad de gas es tan grande que 

arrastra el líquido hacia el plato superior. Como el efecto es acumulativo las cargas de líquido 

en los platos superiores pueden aumentar excesivamente. Con la Figura 1.1 se puede 

aproximar el arrastre en el plato mediante la correlación de Fair. 

 

Figura 1.1. Correlación de Fair para el arrastre fraccional (PDVSA, 1997) 
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 Crudos obtenidos a partir de pirólisis de plásticos 

“La pirólisis o cracking se refiere a la descomposición de materia orgánica a través del 

calentamiento en ausencia de aire. Se diferencia de la descomposición térmica en que ésta 

última involucra materia inorgánica, aunque ambos conceptos se utilizan comúnmente para 

denotar el mismo proceso.” (Speight, 2008) 

Durante el calentamiento, los compuestos de carbono que se encuentran en la materia prima 

se descomponen en gases condensables y un residuo carbónico denominado coque. Los 

requisitos calóricos de la reacción que se lleva a cabo pueden suplirse de distintas maneras, 

de tal forma que la pirólisis puede ser de dos tipos (Castells & Velo, 2009):  

- Alotérmica: La aplicación de calor se da desde la fuente al sistema por medio de las paredes, 

de forma indirecta. La fuente de calor puede ser la quema del propio combustible producido, 

del coque o algún reactivo inerte comburente.  

-Autotérmica: Se produce una combustión parcial de la materia prima mediante la inyección 

controlada de oxígeno al sistema. En este caso la aplicación de calor es directa. En la Figura 

1.2 se muestra un esquema de pirólisis autotérmica, en donde en la parte inferior se observa 

una inyección de aire. El aire aporta el oxígeno necesario para producir una combustión 

parcial de la materia orgánica y elevar la temperatura, además de fluidizar el lecho.  

 

Figura 1.2. Esquema de una pirólisis autotérmica (Castells & Velo, 2009) 
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La temperatura a la cual se lleva a cabo la reacción es un factor importante para definir la 

obtención del producto mayoritario, tal y como se observa en el Cuadro 1.2. 

Cuadro 1.2. Productos obtenidos según la temperatura del proceso de pirólisis (Castells & 

Velo, 2009) 

Tipo de 

Pirólisis 

Temperatura, T 

/ (°C) 

Velocidad de 

calentamiento, (°C/s) 

Tiempo de 

residencia,  (s) 

 

Producto mayoritario 

 

Convencional 500 2 5 Coque y condensables 

Rápida 400-800 >2 <2 Condensables a 

temperaturas moderadas 

Instantánea >600 >200 <0.5 Gases e hidrocarburos 

ligeros 

Como se ha mencionado anteriormente la naturaleza del crudo también depende de la fuente 

que lo genera. Por ejemplo, el polietileno y polipropileno, debido a su naturaleza, al ser 

pirolizados a bajas temperaturas producen materiales de composición C3 hasta C38. “En el 

caso del polietileno (PE), la degradación térmica tiene lugar a través de un mecanismo de 

ruptura aleatorio el cual genera una mezcla de parafinas y olefinas con un amplio rango de 

pesos moleculares” (Aguado & Serrano, 2011).  

El poliestireno (PS) produce rendimientos altos de productos líquidos, principalmente 

aromáticos, siendo el estireno y el etilbenceno los mayoritarios. Genera una elevada cantidad 

de residuo sólido carbonoso, resultado de la condensación de anillos aromáticos. Asimismo, 

el PVC genera elevados rendimientos a gases, principalmente por la formación de HCl, 

además de una cantidad destacable de residuos carbonosos. Y en cuanto a la pirólisis del PET 

se producen también elevadas cantidades de sólidos y gases, principalmente CO y CO2 

(Aguado & Serrano, 2011).  

El proceso comienza con un pretratamiento que incluye trituración y eliminación de los 

compuestos no plásticos. El plástico preparado se introduce en un reactor de lecho fluidizado 

precalentado que opera a 500 ℃ en ausencia de aire. Los productos de la reacción abandonan 

el reactor junto con el gas de arrastre. Alrededor del 85% en peso del plástico que entra en el 

proceso se transforma en hidrocarburos líquidos aptos para los procesos de refinería. Se 

obtiene, además, casi un 15% de gases que se emplean como combustible en el propio 
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proceso y los materiales sólidos se separan como residuos (Aguado & Serrano, 2011). Es 

necesario añadir que los productos derivados de los desechos plásticos están libres de azufre 

(Proaño & Crespo, 2009). 

 

 Métodos para caracterizar crudos de petróleo 

1.4.1 Curva TBP (True Boiling Point) 

La composición de cualquier muestra de petróleo crudo puede ser aproximada por una curva 

de punto de ebullición verdadero (TBP). Se puede determinar por medio de una operación de 

destilación por lotes utilizando un gran número de etapas, por lo general más de 60, y una 

alta relación de reflujo (5 usualmente). La temperatura en cualquier punto de la curva 

representa el verdadero punto de ebullición del material hidrocarburo presente en el 

porcentaje volumétrico de destilado recolectado. Las curvas de destilación TBP se 

encuentran generalmente sólo para el crudo y no para los productos derivados del petróleo. 

La Figura 1.3 muestra una curva típica de TBP (Coker, 2010). 

 

Figura 1.3.Curva de destilación TBP atmosférica (Coker, 2010) 

Para realizar la destilación TBP se necesita una carga de 1 L a 5 L de muestra. La columna 

de fraccionamiento a utilizar debe estar rodeada por un calentador que compense las pérdidas 

de calor, de esta forma se pretende emular una columna adiabática. En el tope de la columna 

se instala un condensador que condensa el vapor que llega a él. El condensado desciende y 
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entra en contacto con el vapor que asciende, allí se produce la separación. La curva se obtiene 

registrando la temperatura en el momento en que se produce la primera gota de destilado, y 

cada vez que se recoge un nuevo 10 % de este. (Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008) 

“Al ser un crudo una mezcla de hidrocarburos, de diferentes puntos de ebullición, la manera 

más simple de procesamiento será su separación por destilación en cortes o fracciones de 

diferente intervalo de ebullición y de diferente aplicación. El conocimiento previo de los 

rendimientos que se obtendrán, mediante una destilación en condiciones atmosféricas y a 

vacío, permitirá diferenciar entre sí a los crudos...” (Campos & Lora, 2009) 

La cantidad de cortes o fracciones que se utilicen pueden variar, según las necesidades de las 

refinerías, pero las fracciones que se muestran en el Cuadro 1.3 proveen una aproximación 

base para la evaluación de un crudo. 

Cuadro 1.3. Caracterización general del crudo en fracciones según su temperatura de destilación. 

(Campos & Lora, 2009) 

Intervalo de Temperatura, T/(° C) Fracción 

*C2-C5 Gas 

*C5- 79  Nafta Ligera 

79-121 Nafta media 

121-191 Nafta pesada 

191-277  

 

Kerosina 

277-343  Gas Oil 

343- 566  Fuel Oil 

566 < Residuo 

*Se refiere a gases livianos compuestos por cadenas de dos a cinco carbonos 

 

Antes de que cada componente sea definido, la curva TBP debe ser suavizada por un 

algoritmo matemático y dividida en intervalos, como se observaba en la Figura 1.3. Como 

cada intervalo va a representar un pseudocomponente, recomiendan dividir la curva en 

intervalos equivalentes de temperatura. Así los pseudocomponentes tendrán volatilidades 

espaciadas equivalentemente. Sin embargo, en algunos casos la curva será dividida en 

intervalos de volumen equivalentes. Entre más pequeños sean los intervalos de temperatura, 

más precisa será la representación de los componentes, pero el número de 
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pseudocomponentes va a incrementar y como resultado el tiempo de compilación también. 

(Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012) 

 La curva de destilación no es suficiente para realizar cálculos termodinámicos, por lo que 

también se necesita conocer por lo menos una propiedad adicional, que es generalmente la 

densidad. (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012). Conociendo la temperatura de ebullición 

y la densidad (o gravedad específica) de cada corte, existen muchas correlaciones para 

calcular ciertas propiedades de componentes puros que son requeridas en modelos 

termodinámicos. El Cuadro 1.4 muestra las correlaciones existentes y la propiedad que 

pueden calcular. 

Cuadro 1.4. Correlaciones para calcular propiedades de pseudocomponentes (Hemptinne de, 

Mougin, & Alain, 2012) 

Propiedad/ 

Correlación 

Winn 

(1957[97]) 

Cavett 

(API) 

(1962[98]) 

Kesler-Lee 

(1976[99]) 

Twu 

(1984[100]) 

Riazi (API) 

(1980/2005[10]) 

Otros 

M   x x x  

Tc x x x x x  

Pc x x x x x  

Zc(vc)    x x Rackett 

Ω 

 

  Tb/Tc>0.8  x Edmister 

vL,σ(T)  x   15 ℃ Rackett 

𝑐𝑝
#(𝑇) x x x    

Pσ(T)  x     

 

 

1.4.2 Destilación ASTM D86 

La volatilidad de las fracciones derivadas del petróleo crudo se caracterizan en términos de 

las pruebas de destilación que se indican en la ASTM D86 y D1160. La destilación ASTM 

D86 es una destilación por lotes rápida, siendo el equivalente a una etapa de equilibrio y sin 
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reflujo. Las temperaturas registradas se reportan a 1 atmósfera de presión. Para los 

laboratorios ubicados en sitios elevados las correcciones de presión barométrica a las 

temperaturas observadas son significativas y no deben ser ignoradas. (ASTM International, 

2015) 

La destilación D86 utiliza un frasco Engler que contiene un termómetro calibrado para medir 

la temperatura del vapor en la entrada al tubo de condensación. Un condensador está unido, 

para eliminar todos los vapores destilados; ningún reflujo de líquido se devuelve al matraz. 

El tubo del condensador se enfría en un baño de agua con hielo para mantener la temperatura 

de condensación entre 0 ° C y 5 ° C. Los componentes ligeros que hierven a temperaturas 

más bajas que esto se pierden del producto destilado. (Coker, 2010) La temperatura máxima 

de operación es de 370 ° C, por lo cual se trata de una destilación suave. (Tarifa, Erdmann, 

& Humana, 2008) 

Se destilan 100 ml de la muestra y se tabula la temperatura del vapor en función del volumen 

recuperado. El punto de ebullición inicial (IBP) se define como la temperatura a la que la 

primera gota de líquido cae del tubo del condensador. El punto de ebullición final (FBP) es 

la temperatura más alta registrada durante la prueba. El volumen total de destilado se registra 

como la recuperación. Cualquier líquido que queda en el alambique después de tabular el 

punto final se enfría y se mide como el residuo. La diferencia entre 100 ml (volumen inicial 

de la muestra) y la suma de la recuperación y el residuo se registra como la pérdida.  

1.4.3 Curva de equilibrio líquido vapor EFV 

Esta curva grafica la temperatura de equilibrio líquido-vapor frente al porcentaje de volumen 

de líquido destilado. La Figura 1.4 muestra el equipo de laboratorio empleado para la 

destilación flash, el tanque T-1 contiene el petróleo a ser analizado en condiciones estándar 

(15 ° C, 1 atm). El líquido a destilar pasa por el calentador H-1 para alcanzar la temperatura 

de equilibrio. Cuando el líquido calentado alcanza la torre F-1 se produce la evaporación 

parcial a la presión presente en dicho equipo (generalmente 1 atm). El líquido que no evaporó 

es recogido en el tanque T-2, mientras que el vapor es condensado y enfriado a 15 ° C en el 
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intercambiador C-1, y finalmente es recogido en el tanque T-3. De esta forma, repitiendo el 

experimento para distintas temperaturas de equilibrio, y graficándolas frente a los 

correspondientes porcentajes de volumen destilado, se obtiene la curva EFV (Tarifa, 

Erdmann, & Humana, 2008). 

 

Figura 1.4. Equipo de laboratorio empleado para la destilación flash (Tarifa, Erdmann, & Humana, 

2008). 

 

El procedimiento es largo y costoso, por lo que generalmente se emplean correlaciones 

empíricas para estimar la curva EFV a partir de curvas ASTM o TBP, que son más fáciles de 

obtener experimentalmente o bien se utilizan simuladores que se encargan de realizar estas 

estimaciones (Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008). 

1.4.4 ASTM D2887 Método de Prueba Estándar para la Distribución de puntos de 

Ebullición para Fracciones de Petróleo por Cromatografía de Gases 

El método describe paso a paso las condiciones necesarias de la cromatografía de gases para 

la destilación simulada de fracciones de petróleo en el rango de puntos de ebullición entre 

55 ° C a 538 ° C. Este tipo de destilación se usa para determinar el rango de ebullición de 

una muestra de petróleo. Una columna es calentada para causar la elución de los componentes 

de la muestra basada en sus puntos de ebullición. Se construye una curva de calibración que 

relaciona el número de carbonos y el punto de ebullición con el tiempo de retención, 

permitiendo determinar el punto de ebullición de cada componente en una muestra de 
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petróleo desconocida. La cromatografía se complica cuando el rango de puntos de ebullición 

es amplio, por lo que para diferenciar entre hidrocarburos en el rango de C5 – C12, se usa 

una película más gruesa. Para eluir hidrocarburos más pesados se requiere una temperatura 

mayor (Morgan, 2010). 

1.4.5 Gravedad específica de hidrocarburos líquidos 

 Hay cuatro tipos de crudo según las moléculas que lo constituyen: parafinas o saturados, no 

saturados, nafténicos y aromáticos. “Los hidrocarburos de peso molecular más elevado, 

constan de cadenas de radicales de dos o más grupos, tales como naftenos o aromáticos, con 

cadenas laterales parafínicas, o anillos aromáticos enlazados con cadenas laterales. Por lo 

tanto, aquellos crudos de mayor complejidad en sus cadenas moleculares son más pesados y 

tienen una densidad superior. De esta forma se puede correlacionar la densidad del 

hidrocarburo con su clasificación, aunque no sea de manera exacta.” (Ruano Dominguez, 

2013) 

La gravedad específica es un término relativo utilizado en operaciones de los combustibles 

que indica la relación entre el peso de combustible respecto al peso del agua a la temperatura 

de referencia de 15.6 ° C (60 ℉).   

Se emplea un sistema conocido como escala API, que se relaciona con la gravedad específica 

por la siguiente ecuación: 

 
𝐺𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 𝐴𝑃𝐼 =

141.5

𝑔𝑟𝑎𝑣. 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑎 60°/60℉
− 131.5 

 

(14) 

 

 

El método ASTM 4052 cubre la determinación de la densidad de destilados de petróleo y 

aceites viscosos que se comportan como líquidos a temperaturas de prueba entre 15 ° C y 

35 ° C. El método no debe ser aplicado a muestras que sean tan oscuras, que no se pueda 

distinguir la presencia de burbujas (Hookey, 2003).  
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Comercialmente, la determinación de la densidad o densidad relativa del petróleo y sus 

productos es necesaria para la conversión de volúmenes medidos a volúmenes a la 

temperatura estándar de 15 ° C.  

 Simulación de procesos con hidrocarburos y modelos termodinámicos  

Los programas de simulación tienen acceso a una variedad de modelos termodinámicos para 

unidades de refinamiento, permitiendo el cálculo del valor K para líquido-vapor, valores de 

entalpía y entropía, así como densidades de líquido y vapor. 

Los diferentes modelos pueden ser asociados unos con otros (uno para el K-value, otro para 

entalpías y un tercero para densidades). Generalmente el manufacturador del programa 

propone la relación más común entre paquetes. El Cuadro 1.5 presenta la relación de paquetes 

más usados para unidades de refinamiento. 

Cuadro 1.5. Referencias usadas al escoger modelos termodinámicos (Ptak, Bonfils, & 

Marty, 2000) 

Valor K Entalpía Densidad del líquido y gas 

Braun Curl-Pitzer Ideal-API 

Grayson Streed Curl-Pitzer Redlich-Kwong-API 

Soave-Redlich-Kwong Soave-Redlich-Kwong Soave-Redlich-Kwong 

Peng-Robinson Peng-Robinson Peng-Robinson- API 

Chao-Seader Lee-Kesler-Johnson Riedel-API 

 

Estos modelos utilizan herramientas como: 

- Ecuaciones de estado (Peng and Robinson) 

- Correlaciones Empíricas y Semiempíricas (Braun/Grayson) 

- La ley de Estados Correspondientes (Lee and Kesler) 

“Las desviaciones documentadas entre dos modelos extremos aumentan hasta un 5 % en la 

cantidad de vapor generado en la zona flash o en la carga térmica del condensador al tope. 

Pueden existir también desviaciones de 3° C a 5 ° C en las temperaturas de salida y se han 

visto variaciones del 20 % en la zona overflash.” (Ptak, Bonfils, & Marty, 2000) De ahí la 

importancia en la escogencia del paquete termodinámico.  
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1.5.1 Ecuaciones de Estado 

A continuación se provee información adicional sobre ecuaciones de estado que podrían ser útiles 

para simulación de sistemas que utilicen crudo de petróleo, si bien es cierto hay variedad de 

ecuaciones, sólo se mencionarán las que, por los heurísticos y experiencias consultadas, son aptas 

para este tipo de escenarios.  

1.5.1.1 Peng Robinson y variantes  

Peng y Robinson fijaron varios objetivos para la derivación de la Ecuación de Estado que 

recibió su nombre en 1976. En principio decidieron desarrollar una ecuación de estado de 

dos parámetros y de tercer grado respecto al volumen que cumpliera lo siguiente (Savaleta 

Mercado, 2010): 

 1. Los parámetros deberían ser expresados como funciones de Pc (presión crítica), Tc 

(temperatura crítica) y el factor acéntrico ω de Pitzer. 

 2. Debería obtenerse una mejor aproximación de las propiedades en las proximidades del 

punto crítico, especialmente en la determinación de 𝑍𝑐 y la densidad de la fase líquida. 

3. Las reglas de mezcla no deberían utilizar más de un parámetro de interacción binaria, el 

cual debería ser independiente de la temperatura, presión y composición.  

4. Debería poder aplicarse a todos los cálculos de las propiedades termodinámicas de fluidos 

en procesamiento de gas natural. 

Este modelo es ideal para cálculos ELV así como la densidad de líquidos para los sistemas 

de hidrocarburos. Proporciona una precisión razonable cerca del punto crítico, sobre todo 

para los cálculos del factor de compresibilidad y la densidad del líquido, pero cumple con 

extender su rango de aplicabilidad en presión y temperatura. Sin embargo, para algunas 

situaciones de alta no idealidad se recomienda el uso de modelos de actividad (Aspentech, 

2016). 
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1.5.1.1.1 Sour PR   

La ecuación Sour PR combina la ecuación Peng-Robinson y el método APISour de Wilson 

para manejar sistemas ácidos acuosos. Para el cálculo de las fugacidades y entalpías de las 

fases líquido y vapor en hidrocarburos usa la ecuación de Peng-Robinson. Los valores de las 

constantes de equilibrio para la fase acuosa se calculan con el método APISour de Wilson. 

Este modelo puede usarse en columnas que tratan crudo o cualquier proceso donde se 

encuentren hidrocarburos, gases ácidos y agua (Iglesias & Paniagua, 2013). 

1.5.1.2 Soave Redlich Kwong    

Esta ecuación de estado provee resultados comparables a los de PR, sin embargo su rango de 

aplicabilidad es mucho más limitado. El uso de los parámetros de interacción binaria kij  

permite aplicar la ecuación SRK no solo a mezclas de hidrocarburos (para las cuales kij = 0) 

sino también para mezclas de hidrocarburos con sustancias de estructura química distinta, 

tales como el nitrógeno, monóxido de carbono, dióxido de carbono y sulfuro de hidrógeno, 

pero no con el hidrógeno. “En las cercanías de la región crítica la ecuación SRK proporciona 

resultados menos exactos que la ecuación de PR…” (Rodriguez, 2000).  

1.5.1.3 PC-SAFT 

Forma parte de las ecuaciones de estado moleculares, aplicable para moléculas de cadena 

media y fluidos asociantes. Toma en cuenta la geometría de las moléculas permitiendo 

mejorar las predicciones de distintas propiedades. “La teoría de cadena rígida perturbada PC 

ha sido empleada por muchos investigadores para la predicción de propiedades 

termodinámicas de muchos fluidos de interés industrial, pero su mayor limitante es la 

complejidad matemática del modelo.” (Betancourt Cárdenas, 2004) 

Además del modelo PC se incorpora la Teoría Estadística de Fluidos Asociantes, SAFT, que 

toma en consideración las fuerzas repulsivas de esferas rígidas, las fuerzas de dispersión, la 

formación de cadenas para moléculas no esféricas y la asociación por puentes de hidrógeno. 

Todo lo anterior en caso de presencia de grupos funcionales, presencia de dipolos, 

cuadripolos u otras interacciones electrostáticas (Betancourt Cárdenas, 2004).  
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1.5.1.4 Chao Seader y Grayson Streed 

En la industria petrolera las ecuaciones de estado (EOS) han desempeñado un papel central 

en el modelado termodinámico del equilibrio líquido-vapor (ELV) de hidrocarburos, sin 

embargo, proporcionan resultados inexactos bajo ciertas condiciones. “Las principales 

dificultades desde el punto de vista termodinámico que se presentan dentro de procesos de 

separación en la industria de refinación, y en particular, las etapas de separación del proceso 

que involucran gases livianos, son las siguientes: presencia de hidrógeno, presencia de 

sulfuro de hidrógeno y mezclas complejas de hidrocarburos, compuestos sulfurados y 

nitrogenados sometidas a altas presiones y temperaturas.” (Lopez & Pernalete, 2010) Para 

estos casos pueden emplearse modelos termodinámicos especiales tales como Chao-Seader 

o Grayson-Streed. 

Estos métodos utilizan un conjunto de ecuaciones para la fase de vapor y otro para la fase 

líquida, de manera similar. Para la fase de vapor se emplea la ecuación de estado de Redlich-

Kwong; muy conveniente dada su simplicidad y por el hecho de que sólo los valores de las 

propiedades críticas de los compuestos y pseudocompuestos en la mezcla son requeridos. 

Para la fase líquida, ambos métodos usan la teoría de soluciones regulares de Scatchard-

Hildebrand para el cálculo del coeficiente de actividad, además una relación empírica para el 

cálculo del coeficiente de fugacidad del compuesto puro. (Lopez & Pernalete, 2010) 

Chao Seader: Es aplicable a los sistemas de hidrocarburos en el intervalo de temperatura de 

-18 ° C a 260 ° C, y presiones menores a 10300 kPa (Aspentech, 2016). 

Grayson Streed: Recomendado para la simulación de sistemas de hidrocarburos pesados con 

un alto contenido de hidrógeno (Aspentech, 2016). 

1.5.1.5 Lee Kesler 

Lee-Kesler generalmente se usa para el cálculo de entalpías y entropías. Los resultados obtenidos 

por Lee-Kesler son comparables a los hallados por las ecuaciones de estado estándares y tiene 

idénticos rangos de aplicabilidad, pero las entalpías calculadas con la segunda opción pueden ser 

ligeramente más exactas en sistemas con hidrocarburos pesados (Iglesias & Paniagua, 2013). 
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1.5.2 Simuladores de Procesos 

1.5.2.1 HYSYS 

Es un programa interactivo enfocado a la ingeniería de procesos utilizado para simular toda 

clase de procesos químicos. Cuenta con una interfaz amigable para el usuario y es un 

simulador bidireccional, ya que puede calcular condiciones de una corriente de entrada a una 

operación a partir de las correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de cálculos 

iterativos. Posee un entorno de simulación tanto para estado estacionario como para régimen 

dinámico. Es un programa para simulación de plantas petroquímicas y afines (Henao & 

Velez, 2002). 

Los parámetros de diseño como número de tubos de un intercambiador de calor, diámetro de 

la carcasa y número de platos de una columna de destilación no puede ser calculado por 

HYSYS, es una herramienta que proporciona una simulación de un sistema que se describe 

con anterioridad (Henao & Velez, 2002). HYSYS puede emplearse como una herramienta 

de diseño, probando varias configuraciones del sistema para optimizarlo. Es importante 

mencionar que no entra en la categoría de software libre.  

1.5.2.2 Aspen Plus (Advanced System for Process Engineering) 

Actualmente es el simulador más utilizado y se utiliza para modelar procesos en industrias: 

química y petroquímica, refino de petróleo, procesamientos de gas y aceites, generación de 

energía, metales y minerales, industria de papel y la pulpa entre otros. Tiene la base de datos 

más amplia entre los simuladores de procesos comerciales, e incluye comportamiento de 

iones y de electrolitos. Posee herramientas para cálculos de costos y optimizaciones del 

proceso, generación de resultados de forma gráfica, en tablas y otros (Bernards & Overney, 

2004). Tampoco entra en la categoría de software libre y requiere una curva de aprendizaje 

considerable.  

1.5.2.3 CHEMCAD 

Abarca el cálculo y diseño de intercambiadores de calor, simulación de destilaciones 

dinámicas, simulación de reactores por lotes y simulación de redes de tuberías. Presenta una 
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herramienta para caracterización de crudo de petróleo por medio de curvas de destilación 

(Tarifa, Erdmann, & Humana, 2008).  

1.5.2.4 UniSim Design 

Utilizado en la simulación de plantas químicas y refinerías. Amigable con el usuario, pero 

posee una curva de aprendizaje considerable. Los compuestos y modelos están incluidos, 

tiene una base de datos sólida y la interface es sencilla de manejar.  Presenta desventajas ya 

que permite procesos imposibles (flujo de agua sólida, presión variable en un intercambiador) 

y tiene ciertas limitaciones para definir modelos cinéticos. Comúnmente utilizado para la 

simulación en estado estacionario del refinamiento de crudo de petróleo y otros procesos 

petroquímicos. (Coker, 2010) 

1.5.2.5 WinSim Design II 

Es un simulador de procesos en estado estacionario y dinámico para Windows el cual ofrece 

simulaciones rigurosas para procesos químicos y de hidrocarburos, incluido el refinado, 

refrigeración, petroquímica, producción de gas, tratamiento de gas y tuberías. WinSim 

Design II, si bien no es libre, se puede utilizar gratuitamente durante 2 semanas, con una 

contraseña que se genera en el sitio del vendedor. La base de datos de propiedades incluye 

900 componentes puros y 38 variedades de crudos. (Scodelaro, 2012) 

1.5.2.6 COCO 

Alternativa gratuita que contiene toda la funcionalidad de los grandes paquetes de 

simuladores de procesos, tales como Aspen o Aspen Hysys. Es un simulador gratuito, de 

estado estacionario, desarrollado por la empresa Amsterchem. Incluye un entorno para 

diagramas de flujo de proceso, operaciones unitarias, paquete de cinética de reacciones y 

paquete termodinámico. Dado que ha sido diseñado con estándares abiertos CAPE-OPEN, 

permite interoperabilidad con otras aplicaciones tales como HTRI y Prosim. Dentro del 

ejecutable se incluye también un simulador de procesos de separación (destilación, 

extracción, absorción) llamado ChemSep, en su versión light (máximo de 150 etapas de 

equilibrio y 10 componentes) (Scodelaro, 2012). 
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1.5.2.7 DWSim 

DWSIM es un simulador de procesos químicos compatible de código abierto CAPE-OPEN 

para Windows y Linux. Brinda una buena interfaz gráfica para el usuario y permite a los 

estudiantes de ingeniería química e ingenieros químicos entender mejor el comportamiento 

de los sistemas químicos mediante el uso de termodinámica rigurosa y modelos de 

operaciones unitarias sin ningún costo. Como DWSIM es de código abierto, se puede ver 

cómo se están realizando los cálculos mediante la inspección del código utilizando 

herramientas gratis disponibles en otros lugares (Louie, The SysEne Blog, 2013). Además 

incluye un módulo para caracterizaciones de petróleo a partir de distintos métodos ASTM. 

 Validación de Simulaciones 

Al realizar simulaciones algún grado de validación es necesario con el fin de crear confianza 

en los resultados obtenidos. Una validación compara los resultados de la simulación con los 

datos empíricos, si los resultados no son comparables favorablemente, entonces las 

características o entradas del simulador tienen que cambiarse y el ciclo de validación debe 

repetirse. Este proceso continúa hasta que los resultados de la simulación se aproximen a los 

resultados reales bajo un grado aceptable de tolerancia. Así el modelo puede considerarse 

"calibrado” y las simulaciones subsecuentes pueden realizare con cierto nivel de confianza 

en los resultados. 

“La capacidad de realizar una buena validación depende de varios factores, de hecho pueden 

presentarse dificultades que encierran tres áreas críticas: la complejidad del simulador, la 

disponibilidad de datos y requerimientos de habilidades de la persona que realiza la 

simulación.” (Edgecomb & Thompson, 1976) 

1.6.1 Complejidad del Simulador 

El programa de simulación de hoy en día es más complejo porque los propios sistemas 

informáticos son más complicados. Los que están disponibles en el mercado o los que se han 

desarrollado localmente han evolucionado hasta el punto de simular adecuadamente 
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componentes de hardware en un sistema de lotes relativamente simple (Edgecomb & 

Thompson, 1976). 

Todo simulador requiere una curva de aprendizaje por parte del usuario y hasta que sea 

sobrepasada es que se tendrá una mejor comprensión de su funcionamiento e interpretación 

de resultados. 

1.6.2 Disponibilidad de Datos 

Es bien sabido que la disponibilidad de datos empíricos es esencial para el proceso de 

simulación. Pero en algunos casos el usuarios pronto encuentra que las bases de datos y el 

analista que diseñó el sistema de simulación, no son adecuados para sus propósitos 

específicos. “La documentación de sistemas nunca fue diseñada para soportar proyectos de 

simulación excepto en un nivel muy general, y por lo tanto rara vez contiene el detalle que 

es necesario para construir un modelo. Es a menudo fuera de fecha y no coincide con el 

funcionamiento actual del sistema. En cualquier caso, el analista no tiene ni el tiempo ni la 

recolección necesaria para definir un modelo preciso del sistema…” (Edgecomb & 

Thompson, 1976). 

1.6.3 Habilidades Personales   

“El analista debe comprender a fondo el simulador en sí y la manera en que procesa las 

variables de entrada. En general, la falta de conocimiento sobre la lógica interna del 

simulador es el principal obstáculo en el proceso de validación.” (Edgecomb & Thompson, 

1976) 

 Durante la validación, el usuario modifica las entradas del simulador para acercar los 

resultados a la experiencia real. Esta afinación puede ser un proceso de prueba y error que 

consume mucho tiempo, ya que algunos cambios de definición de hardware / programa 

pueden tener poco efecto, mientras que otros cambios pueden tener efectos graves en los 

resultados de la simulación. Además, afinar un aspecto para que coincida con los datos 

empíricos puede afectar seriamente otros aspectos si el analista no entiende como fue 

construido el programa de simulación o no está anuente a los posibles efectos secundarios. 
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“Incluso si el ciclo de validación es exitoso y el modelo propuesto aproxima la realidad bajo 

tolerancias aceptables, el analista debe introducir o probar nuevas escenarios para simular el 

alcance completo del problema en cuestión. Aun teniendo conocimiento de cómo el 

simulador procesa el ingreso de datos, no hay garantía que los resultados simulados sean tan 

acertados como los del caso que se validó.” (Edgecomb & Thompson, 1976) 

1.6.4 Utilidad de la Validación 

En un estudio sobre cómo el contexto puede afectar el ejercicio de simulación en negocios e 

industria, realizado por (Ahmed & Robinson, 2007) donde analizan la opinión de 20 

modeladores de simulación con vasta experiencia en el campo, se concluye que la evaluación 

de un modelo de simulación (validación y verificación) es necesaria dependiendo de las 

condiciones en las que se lleve a cabo la misma. Por ejemplo, en los casos en los que los 

resultados de la simulación sean entregados al cliente sin ser necesario entregar el modelo de 

simulación, no es necesaria una validación. Sin embargo, si el modelo de simulación es 

requerido por el cliente, entonces considerar una evaluación de utilidad y la documentación 

respectiva debe ser un punto importante.
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 Descripción del diseño actual de la torre de fraccionamiento 

construida por la Compañía Balanced Energy  

 Generalidades de Balanced Energy 

La compañía Balanced Energy fue creada en el 2014 por tres Ingenieros emprendedores con 

el fin de ofrecer soluciones alternativas al tratamiento de desechos. Tienen como objetivo 

buscar el equilibrio entre energía y medio ambiente, tratando de encontrar fuentes alternas 

de combustible que reduzcan de alguna forma el impacto de nuestra vida diaria en la 

naturaleza. Para ello, uno de los primeros proyectos que emprendió el equipo consiste en una 

planta para transformar los plásticos de desecho en combustibles alternativos, el cual aún se 

encuentra en construcción. Con esa iniciativa desean disminuir la contaminación por 

plásticos y azufre al medio ambiente; disminuir la importación de combustibles fósiles y 

generar oportunidades de trabajo a personas que se dediquen a la recolección del plástico de 

desecho. 

 

El producto obtenido de la planta piloto, llamado polydiesel, pretende ser un combustible que 

equivale al diésel de vehículos, obteniéndose resultados prometedores. En este momento lo 

producen desde una planta piloto, obteniendo un litro de combustible (800 g) por cada 

kilogramo de plástico alimentado al reactor; y se encuentran en proceso de convertirla en una 

planta industrial para procesar mensualmente 200 t de plástico. Para dicho fin, cuentan con 

el apoyo de entidades como UNA Emprendedores, Sistema de Banca de Desarrollo y 

Polyuna, Escuela de Química de la Universidad Nacional. La planta piloto está ubicada en 

San Isidro de Heredia, en un taller de ingeniería mecánica llamado Cobybsa. 

 El proceso comienza con un molino tipo Shredder (Q-101), encargado de reducir el tamaño 

del plástico que reciben hasta obtener partículas de 2 cm de diámetro. Cabe destacar que se 

trabaja con polietileno, poliestireno y polipropileno. El plástico triturado ingresa al sistema 

de reacción (R-104) por medio de una tolva (M-102) que se encarga de introducir la mezcla 

de plásticos a la zona de precalentamiento (hasta 200 ° C); consiste en un tornillo rotatorio
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(M-103) que empuja la alimentación al sistema de reacción. El reactor es tipo batch sin 

agitación, en el cual se alcanzan temperaturas de 400 ° C, usando gas LPG como medio de 

calentamiento. De la pirólisis se obtiene producto líquido, sólido y gaseoso; este último pasa 

por una zona de enfriamiento para propiciar su condensación. El producto líquido, en este 

caso el crudo, es almacenado en barriles para luego ingresarlo a la torre de fraccionamiento 

atmosférico (T-108) en un proceso tipo batch, aunque algunas veces se ha realizado el 

proceso en continuo, de forma que el producto del reactor (líquido y gaseoso) se conecta al 

plato de alimentación de la torre.  

 

Figura 2.1. Diagrama de flujo del proceso de producción actual de polydiesel (Elaboración propia 

en AutoCAD 2016) 

 

 Torre de Fraccionamiento 

Balanced Energy inició la construcción de una propuesta de torre de fraccionamiento en 

marzo del 2016 y actualmente la torre cuenta con nueve platos, un rehervidor y un 

condensador. Para su construcción se usaron materiales como acero al carbono para la coraza 

y acero 304 L para los platos. Cuenta con salidas laterales en cada plato, habilitadas con tubos 

de cobre dispuestos en configuración de serpentín para propiciar el enfriamiento del producto 
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a la salida. A continuación se muestra la torre de fraccionamiento con la señalización de sus 

partes. 

 

 

Figura 2.2. Torre de fraccionamiento de la planta piloto 

2.2.1 Platos 

Tiene un diseño de platos perforados de flujo transversal, en donde una sección del plato es 

reservada como derramadero, pero sólo una sección circular del mismo se utiliza como 

bajante, que se prolonga como cilindro hasta el plato inferior, según se muestra en la Figura 

2.3.  

 

Figura 2.3. Vista interior de la torre de fraccionamiento (Elaborado por Cobybsa) 
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2.2.2 Rehervidor 

Se utiliza un rehervidor de olla justo en la parte inferior de la torre,  funciona con gas LPG y 

presenta un sistema de calentamiento a tres llamas, en donde estas pueden activarse 

simultáneamente según las condiciones de temperatura del rehervidor, ya que cuenta con un 

sistema de control automático. Si la temperatura del rehervidor sobrepasa los 200 ° C, dos de 

los discos se apagan, quedando sólo una llama activa. Tiene una chimenea de la cual salen 

gases livianos a 350 ° C, su elevada temperatura se aprovecha para precalentar la 

alimentación a la torre.  

2.2.3  Condensador 

Cuenta con un condensador horizontal de tubos y carcaza, con siete tubos internos de 20 mm 

de diámetro (¾ in), por los cuales circula el vapor. Como refrigerante se utiliza agua a 

temperatura ambiente que circula alrededor de los tubos. Seguidamente hay un tanque 

pequeño para la recolección del condensado, habilitado con una bomba centrífuga para el 

retorno de un posible reflujo al plato 1; además cuenta una salida inferior para el destilado. 

El condensador, es una de las partes de la torre que requiere mejoras pues no se ha obtenido 

una cantidad suficiente de condensado como para obtener destilado del tanque recolector y 

por lo tanto tampoco hay posibilidad de retornar un reflujo.  

 

Figura 2.4. Condensador de la torre de fraccionamiento 
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2.2.4 Aislamiento  

La torre está aislada para evitar pérdidas significativas de calor al ambiente, para ello 

cubrieron su perímetro con fibra de vidrio y este aislamiento lo recubrieron con acero al 

carbono 304L para protegerlo de daños por la intemperie. 

2.2.5 Bomba de alimentación  

Se utiliza una bomba centrífuga de bajo caudal para ingresar la alimentación al rehervidor, 

es una bomba de sello mecánico con la capacidad de transportar 1,5 L/s y una presión máxima 

de entrega de 10 atm. 

2.2.6 Purga 

La torre cuenta con una válvula de purga en la zona inferior del rehervidor para purgar 

constantemente la torre y evitar la acumulación de parafinas que pueden disminuir la 

transferencia de calor a la alimentación, además de contaminar los productos en los distintos 

platos, en caso de arrastre excesivo por alguna circunstancia. 

2.2.7 Control Automático 

En cada plato se instalaron termocuplas para monitorear la temperatura de los mismos en las 

tres pantallas que se muestran en la Figura 2.5. De igual forma se controla la temperatura del 

rehervidor. Dicho control asegura que la temperatura alcanzada en el rehervidor no sobrepase 

los 390 ° C, de lo contrario el sistema apaga las llamas de calentamiento. Cuando el 

rehervidor alcanza los 200 ° C, dos de las tres llamas se apagan para que el calentamiento no 

sea tan fuerte que pueda descomponer componentes presentes en la alimentación.  
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Figura 2.5. Monitores de temperatura 

2.2.8 Dimensiones 

En el Cuadro 2.1 se muestran las dimensiones del diseño de la torre de fraccionamiento 

construida por Cobybsa, las cuales serán útiles para cálculos posteriores sobre hidráulica de 

platos.  

Cuadro 2.1. Dimensiones de la torre de fraccionamiento 

Dimensiones Valor  

Diámetro interno, T  20,4 cm 

Espaciamiento entre platos, t  20,0 cm 

Longitud del derramadero, W  19,09 cm 

Diámetro de orificio, 𝑑𝑜  6,0 mm 

Espesor del plato, l  1,6 mm 

  

Altura del derramadero, ℎ𝑤  1,80 cm 

Distancia entre orificios, 𝑝′  3,0 cm 

Distancia del centro de la torre al derramadero, 𝑠  3,6 cm 
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  Condiciones de Operación Actuales de la Torre  

Como se mencionó en el capítulo anterior, la torre cuenta con un sistema de termocuplas que 

permiten monitorear la temperatura de cada plato, así como la temperatura del rehervidor. 

Tiene además un sistema de control automático, de forma que las llamas del rehervidor se 

activan según la demanda de temperatura en la alimentación. Gracias a estas herramientas 

fue posible obtener los datos necesarios para el registro de temperaturas.  

Se realizaron corridas con crudo proveniente de la pirólisis de plásticos, que consiste en una 

mezcla en partes iguales de poliestireno, poletileno y polipropileno (33 % c/u). La operación 

es tipo batch, se carga el tanque de alimentación y se acciona la bomba P-106 para que la 

alimentación ingrese por el plato 9 hasta que el crudo en el hervidero alcance un nivel 

adecuado. 

A modo de clarificar, en la Figura 3.1 se muestra la numeración de los platos.  

 

Figura 3.1. Numeración de platos de la torre de fraccionamiento (Elaboración propia en AutoCAD 

2016) 

El arranque de la torre piloto es un proceso lento, por lo que se realizaron los tres monitoreos 

durante días distintos. A continuación se muestra el perfil de temperaturas del rehervidor, la 

alimentación y de cada plato para las tres corridas realizadas.  
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Figura 3.2. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 1 

 

 

Figura 3.3. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 2 
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Figura 3.4. Perfil de temperatura de cada etapa, corrida 3 

 

Según se observa en la Figura 3.2, el monitoreo de datos en la corrida 1 empezó una vez que 

el proceso comenzaba a estabilizarse, pues cada curva (exceptuando la del rehervidor y 

alimentación) oscila en un rango de temperatura definido. Las fluctuaciones de temperatura 

de las curvas asociadas a cada plato y el rehervidor están directamente relacionadas con el 

comportamiento de la curva correspondiente a la alimentación, sobre todo las de los platos 

inferiores (9 y 8), que están más cercanos a esta zona. Esto porque, como se mencionó 

anteriormente, para ingresar el crudo a la torre, primero se llena un tanque pequeño con 

capacidad de 4 L; se utiliza una bomba centrífuga de bajo caudal para ingresar la alimentación 

del tanque al rehervidor. La alimentación ingresa al tanque a temperatura ambiente y luego 

es precalentada con el calor liberado por la chimenea, ya que la tubería de alimentación rodea 

el perímetro de la misma.  Cada vez que el nivel de crudo en el tanque disminuye una cantidad 

considerable (aproximadamente tres cuartas partes), se vuelve a llenar el tanque con crudo a 

temperatura ambiente, es por ello la razón de las fluctuaciones tan bruscas de temperatura en 

la curva correspondiente a la alimentación.   
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 Contrario a la corrida 1, el registro de temperaturas en la segunda corrida sí se inició cerca 

de la hora de arranque de la torre, por lo que en la Figura 3.3 se observa cómo las temperaturas 

crecen rápidamente al inicio del proceso y a los 120 min comienzan a estabilizarse en un 

rango definido. Así mismo es evidente que las curvas siguen un patrón similar al de la curva 

de la alimentación, pero no tan pronunciado, el patrón es más evidente en los platos 

inferiores, que es de esperarse.  

Finalmente, en la Figura 3.4 se muestra la corrida 3, que muestra un comportamiento similar 

a las corridas anteriores, con la diferencia de que las curvas de la alimentación y el rehervidor 

no presentan las fluctuaciones tan bruscas características de las primeras gráficas.  

Cabe destacar que todo el proceso de fraccionamiento ocurre a presión atmosférica, por lo 

que no hubo un registro de presión en la alimentación o en el rehervidor, además de que la 

torre no cuenta con manómetros instalados para llevarlo a cabo. 

A continuación, en el Cuadro 3.1 se muestran los caudales registrados en las salidas laterales 

de la torre.  El plato 9 no tuvo flujo suficiente como para ser monitoreados durante cierta 

cantidad de tiempo; así mismo, de la salida del condensador no se obtuvo ningún producto y 

por ende no hubo reflujo.  

Cuadro 3.1. Perfil de Flujos de la torre de Fraccionamiento, corrida 1, 2 y 3 

Plato Flujo, 𝑸𝑺𝟏 / (L/h) Flujo, 𝑸𝑺𝟐 / (L/h) Flujo, 𝑸𝑺𝟑 / (L/h) 

1 5,000 3,600 3,060 

2 0,450 0,480 0,582 

3 0,000 0,155 0,300 

4 1,154 2,475 1,626 

5 

 

0,450 

 

1,200 

 

0,923 

 

6 0,264 1,210 1,070 

7 2,550 4,100 2,280 

8 1,512 4,500 2,769 

9 0,000 0,000 0,000 

Purga 

 

1,356 

 

0,000 

 

0,000 

 

Condensador 0,000 0,000 0,000 

Total 12,735 17,720 13,67 
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Finalmente, para efectos de simulación, los caudales de salida totales servirán para aproximar 

un caudal mínimo de alimentación de crudo a la torre. Sin embargo, generalmente se 

alimentan 20 L  durante la primera hora de operación, los cuales no se ven reflejados en el 

Cuadro 3.1 pues no existe una salida de fondos continua, que correspondería al búnker que 

queda almacenado en el rehervidor y que no se está cuantificando en los datos anteriores, 

además de las pérdidas por gases no condensables.  

En el Cuadro 3.2, se obtiene la temperatura promedio representativa de cada plato, según la 

corrida realizada. Como se observa, el perfil de temperaturas parece indicar que del plato 1 

al 5 se obtienen productos con rangos similares a los de una gasolina liviana, del plato 6 al 9 

las temperaturas indican fracciones cercanas al queroseno/diésel. Lo anterior basado en las 

especificaciones del manual del productos de RECOPE (RECOPE, 2015).  

Cuadro 3.2. Temperatura promedio de cada plato 

plato Temperatura 1, T/( °C)  Temperatura 2, T /( °C) Temperatura 3, T /( °C) 

1 96,93 124,47 135,85 

2 129,46 143,33 142,87 

3 137,54 158,72 147,72 

4 150,22 166,53 153,77 

5 

 

175,81 

 

187,55 

 

169,08 

 

6 195,37 207,22 192,45 

7 209,48 229,30 202,62 

8 221,58 239,38 237,67 

9 248,44 267,25 255,30 

Alimentación 

 

176,17 

 

202,40 

 

225,19 

 

Rehervidor 274,60 285,98 286,76 

 

Promediando los flujos del Cuadro 3.1 y tomando en cuenta la distribución de los productos 

según el perfil de temperaturas, se podría aproximar que de una alimentación de 20 L/h se 

obtiene 7,0 L/h a 8,0 L/h de gasolina y 6,0 L/h a 10 L/h de queroseno/diésel, donde de 3,0 L/h 

a 7 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan almacenadas en el rehervidor, como 

se explicó anteriormente. Y en ellas queda diésel disuelto que requiere una mejor separación.  
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Como se ha mencionado anteriormente, el rehevidor no opera con fluido térmico sino con 

gas propano comercial, por lo que en el Cuadro 3.3 se especifica el consumo de gas y su 

equivalente en términos energéticos según la cantidad de llamas utilizadas. 

Cuadro 3.3. Consumo energético del rehervidor 

Operación Consumo de gas propano 

(kg/h) 

Carga Energética (kW) 

Tres quemadores 2 2,799 

Un quemador 0,67 0,932 

 

Finalmente se calcularon las pérdidas de calor de la torre al ambiente, tomando en cuenta que 

está protegida por un aislante de fibra de vidrio, ver apéndice C muestra C.22. Las pérdidas 

sin el aislante serían de 601 W/m, mientras que con el aislante se minimizan a 130 W/m (234 

W). 

 Problemas Identificados 

 Fluctuaciones bruscas de temperatura, al ser proceso batch, no se alcanza estado 

estable o se interrumpe fácilmente.   

 En todas las corridas realizadas no fue posible obtener condensado, por lo tanto no 

hay reflujo. Uno de los parámetros que diferencia el fraccionamiento de una 

destilación simple es la presencia de una corriente de reflujo, ya sea de una fracción 

del destilado u otra corriente líquida con una composición elevada en el componente 

más volátil. Es un requisito primordial para el enriquecimiento del vapor. Así mismo, 

el reflujo arrastrará consigo hacia platos inferiores, los componentes pesados 

remanentes en la mezcla líquido-vapor en equilibrio que asciende.  

 Ocasionalmente, los productos de platos superiores, que deberían ser claros, tenían 

una coloración muy oscura. Lo anterior podría ser un indicador de ciertos problemas 

como un arrastre excesivo de líquido de platos inferiores a superiores; obstrucción de 

los tubos laterales con parafinas, lo que indica falta de limpieza; platos insuficientes 
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para llevar a cabo la separación deseada o como se mencionó anteriormente, falta del 

reflujo suficiente que arrastre los componentes pesados hacia platos inferiores, 

mejorando la transferencia de masa.  

 En la última corrida realizada, se observó una fuga de gas en el rehervidor, así como 

deterioro en la estructura del mismo. Hay que recordar que el material de construcción 

del rehervidor es acero al carbono, que es una buena opción cuando la corrosión 

esperada es baja y la temperatura de operación no es excesiva. Pero en este caso, en 

el rehervidor se alcanzan temperaturas de 300 ° C y el mismo opera con un sistema 

de 3 llamas y no con fluido térmico. Además los crudos de petróleo poseen 

componentes que le confieren una alta agresividad, como lo son el contenido de 

azufre, sales inorgánicas y ácidos orgánicos (cuya proporción puede variar según la 

fuente del crudo). Estas sustancias llegan a ocasionar corrosión importante en torres 

de destilación atmosférica, sobre todo en la parte superior (zona de baja temperatura), 

donde ocurre la condensación de los vapores de hidrocarburos, de HCl y H2S 

gaseosos. Se forma entonces una mezcla heterogénea compuesta por hidrocarburos y 

una fase acuosa donde se disuelven los ácidos creando una disminución del pH que 

aumenta la corrosión. (Ojeda Armaignac & Hing Cortón, 2006) 

Por ejemplo, a 120 ° C las sales reaccionan con el agua como se muestra en las siguientes 

reacciones químicas: 

 MgCl2   +   2H2O      2HCl   +  Mg(OH)2  

 CaCl2    +   2H2O      2HCl   +  Ca(OH)2  

La agresividad del HCl en fase gaseosa es baja, pero en el circuito superior de la torre donde 

el agua condensa, se forma una solución acuosa de ácido clorhídrico corrosivo. Y si hay 

presencia de H2S, puede observarse otro mecanismo donde el acero es atacado por este ácido, 

formándose una capa protectora de FeS, pero esta capa protectora es disuelta por el HCl como 

sigue: 

 FeS    +    2HCl      FeCl2  +  H2S  
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El FeCl2  se disuelve, separándose de la superficie del hierro y el resultado será que  la nueva 

superficie del hierro estará siendo continuamente atacada por el HCl. 
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 Caracterización del crudo obtenido del proceso de pirólisis 

Para efectos de simulación del proceso de fraccionamiento, muchos de los programas de 

simulación utilizados en procesos que involucran crudo de petróleo, cuentan con distintos 

métodos para predecir su comportamiento. Entre ellos predominan los siguientes: 

- True Boling Point (TBP), ASTM 2892 

- Destilación diferencial, sin reflujo (ASTM D86) 

- Destilación diferencial, sin reflujo, al vacío (ASTM D1160) 

- Destilación Simulada (ASTM D2887) 

 La caracterización se basará en la norma ASTM D86, que consiste en una destilación 

atmosférica sin reflujo. Además, es el procedimiento más fácil de replicar con una destilación 

simple de laboratorio y tiene la ventaja adicional de que las fracciones obtenidas pueden 

almacenarse, para luego ser analizadas y obtener su densidad por medio del método ASTM 

D4052. 

 Caracterización por densidad ASTM D4052  

Este método cubre la determinación de la densidad de destilados de petróleo y aceites 

viscosos que se comportan como líquidos a temperaturas de prueba entre 15 ° C y 35 ° C. El 

método no debe ser aplicado a muestras que sean tan oscuras, que no se pueda distinguir la 

presencia de burbujas (Hookey, 2003).  

“Un pequeño volumen (aproximadamente 0,7 ml) de líquido es introducido en un tubo 

oscilatorio y el cambio en la frecuencia de oscilación causado por el cambio en la masa del 

tubo es usado en conjunto con los datos de calibración para determinar la densidad de la 

muestra…” (Hookey, 2003) . 
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Comercialmente, la determinación de la densidad o densidad relativa del petróleo y sus 

productos es necesaria para la conversión de volúmenes medidos a volúmenes a la 

temperatura estándar de 15 ° C.  

 Metodología 

La norma ASTM D86 indica que se destilan 100 ml de la muestra y se tabula la temperatura 

del vapor en función del volumen recuperado. En este caso se destilarán 500 ml para poder 

recuperar como mínimo 50 ml de cada fracción con el fin de poder analizarlas posteriormente 

según el método ASTM D4052. 

4.2.1 Objetivo General 

- Caracterizar el crudo obtenido del proceso de pirólisis según el método ASTM D86 

y el ASTM 4052   

4.2.2 Materiales y Equipo 

4.2.2.1 Equipo 

Cuadro 4.1. Materiales y equipo para la destilación atmosférica 

Nombre Fabricante Ámbito Serie Precisión e 

Incertidumbre 

Probeta VITLAB 500 ml  + 5 ml 

Teflón - - - - 

Aislante - - - - 

Balón de destilación ILMABOR 1 L  - 

Condensador 

 

- - - - 

Calentador AZZOTA 25℃ -400 ℃ HM-1000 - 

Termómetro electrónico     

Termómetro/termocupla Perfect Prime -50℃ -300 ℃ TC9815T1GR - 

Enfriador Automático de 

agua 

ECOPLUS  10001 - 

Mangueras conectoras 

 

- - - - 

Núcleos de Ebullición - - - - 
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Cuadro 4.2. Materiales y Equipo para la caracterización ASTM D4052 

Nombre Fabricante Ámbito Serie Precisión e 

Incertidumbre 

Medidor de 

Densidad 

Automático 

ASTM D4052 

Anton Paar - P-13:IT-XX - 

 

4.2.2.2 Materiales 

Cuadro 4.3. Sustancias a utilizar en las pruebas de caracterización. 

Nombre  Fórmula 

Química  

M.M 

/(g/mol) 

Pto 

Eb 

/(°C) 

Pto 

Fus 

/(°C) 

Toxicidad Seguridad Disposición 

Crudo de 

petróleo 

33% PE 

(C8H8)n 

33 % PP 

(C3H6)n 

33% PS 

(C8H8)n 

 

     - 25-230 -70 -Ingestión: 

Puede inducir 

el vómito y la 

posterior 

introducción 

en los 

pulmones, lo 

que puede 

causar 

neumonitis 

química, que 

es mortal.   

 -Inhalación: 

Los vapores 

pueden 

causar 

somnolencia 

y vértigo 

Estable en 

condiciones 

normales de 

almacenamiento y 

manipulación. 

Inflamable y 

combustible. 

Utilizar envases 

debidamente 

etiquetados y bien 

cerrados. 

Almacenarse en 

lugares secos, 

bien ventilados, 

alejados de la luz 

solar y otras 

fuentes de 

ignición. 

Debe tenerse 

presente la 

legislación 

ambiental 

local vigente, 

relacionada 

con la 

disposición 

de residuos, 

para su 

adecuada 

eliminación.  

Agua H2O 18,02 100  - - - 

 

4.2.3 Procedimiento Experimental Destilación ASTM D86 

1. Se midió 500 ml de la muestra de crudo en una probeta graduada y se vertió 

completamente el contenido del cilindro en el balón de destilación. 

2. Se colocó el termómetro provisto de un tapón perforado con corcho o silicona dentro 

del cuello del balón. Debe colocarse nivelando el punto más bajo del tubo de vapor 

con el punto más alto del bulbo del termómetro, como se muestra en la Figura 4.1. 
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Figura 4.1. Posición del termómetro en la destilación (ASTM International, 2015) 

3. Se armó la totalidad del equipo de destilación simple, colocando una probeta al final 

del condensador para medir los volúmenes de las fracciones recuperadas. 

4. Se registró la temperatura ambiente y la presión barométrica. 

5. Se aplicó calentamiento al balón de tal manera que el intervalo de tiempo entre la 

aplicación de calentamiento inicial y el punto de ebullición fuera de 5 a 15 min.  

6. Se registró el punto inicial de ebullición. 

7. Se tabuló la temperatura de ebullición por cada 50 ml recuperados hasta recolectar 

como mínimo 7 fracciones destiladas y como máximo 10, en frascos separados de 

vidrio, como se muestra en la Figura 4.2. Las temperaturas se registraron en términos 

del porcentaje volumétrico recuperado. 

 

Figura 4.2. Almacenamiento de fracciones destiladas para posterior análisis de densidad. 

8. Al final de la destilación, se anotó el volumen remanente en el balón. 
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9. Se realizó el proceso por triplicado.  

4.2.4 Procedimiento Experimental de la Medición de Densidad Automática ASTM D4052 

1. Se introdujo 0,7 ml de muestra en un tubo limpio y seco del equipo ASTM D4052 

usando una jeringa adecuada. 

2. Se enchufó el tubo capilar TFE fluorocarbono externo en el puerto de entrada inferior 

del tubo de muestra. Se sumergió el otro extremo del capilar en la muestra y se aplicó 

succión al puerto de entrada superior mediante una línea de vacío o una jeringa, hasta 

que el tubo de muestra se llene correctamente. 

3. Se encendió la luz del equipo y se examinó el tubo de muestra cuidadosamente para 

verificar que no hayan burbujas atrapadas en el tubo. La muestra debe verse 

homogénea y libre de burbujas, inclusive de las más pequeñas. 

4. Se apagó la luz inmediatamente después de introducir la muestra, ya que el calor 

generado puede afectar la medición de temperatura. 

5. Después de que el instrumento mostró una lectura constante a cuatro cifras 

significativas para la densidad, indicando que se alcanzó el equilibrio térmico, se 

registró la densidad. 

4.2.5 Factores y variables Experimentales 

4.2.5.1 Variables Independientes 

- Temperatura ambiente Ta, ° C 

- Presión Atmosférica P, kPa 

- Punto de ebullición Inicial IBP, ° C 

- Punto de ebullición final PEF, ° C 

- Temperatura de vapor por fracción recuperada T, ° C 

4.2.5.2 Variables Dependientes 

- Porcentaje Recuperado  Rf, adim 

- Porcentaje Residuo X, adim 

- Porcentaje de pérdida L, adim 
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- Densidad de la fracción recuperada  ρ, kg/m3 

4.2.6 Diagrama de Equipo 

 

Figura 4.3. Equipo utilizado en la destilación atmosférica simple 

 

Figura 4.4. Medidor de densidad automático ASTM D4052 

 Caracterización 

A continuación, en el Cuadro 4.4  se muestra el registro de datos de las tres corridas de 

caracterización ASTM D86, los datos fueron previamente tratados para brindar el reporte en 

términos de porcentaje de fracción evaporada, así mismo se tabula el resultado de densidad 

automática ASTM D4052 de cada corte.  
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Cuadro 4.4. Datos de caracterización del crudo por los métodos ASTM D86 y ASTM D4052 

                             Corrida 1 Corrida 2 Corrida 3 

Mues

tra 

% 

Evapora

do 

Temperatura,

𝑻𝒄𝟏 / (°C) 

Densidad, 𝝆 

/(kg/m3) 

Temperatura,

𝑻𝒄𝟐/  (°C) 

Densidad, 𝝆 

/(kg/m3) 

Temperatura,

𝑻𝒄𝟑/ (°C) 

Densidad, 𝝆 

/(kg/m3) 

- 0 76,30 - 80,00 - 78,00 - 

1 10 136,55 867,20 143,68 877,60 138,17 876,90 

2 20 146,05 881,20 149,47 882,50 145,64 882,50 

3 30 149,06 884,00 152,82 886,10 148,47 885,40 

4 

 

40 

 

152,17 

 

887,10 

 

161,59 

 

889,80 

 

153,73 

 

889,30 

 

5 50 161,14 891,10 178,45 895,30 161,80 893,90 

6 60 173,03 896,10 209,53 902,50 177,18 898,90 

7 70 199,84 901,90 245,58 910,20 225,95 906,90 

8 80 252,79 910,70 272,50 - 264,54 918,70 

9 90 279,30 922,60 308,04 - 290,07 - 

*Las corridas de caracterización ASTM D86 se llevaron a cabo a 87,86 kPa, 87,69 kPa y 87,70 kPa respectivamente.  

En la Figura 4.5 se observan las curvas de destilación de las tres muestras de crudo analizadas. 

Es claro cómo las primeras cuatro fracciones tienen un comportamiento similar. A partir del 

50 % de recuperación las temperaturas de ebullición difieren, sobre todo en la corrida 2, 

donde la curva se desplaza hacia arriba por 20 ° C aproximadamente respecto a la corrida 1 

y 3. Luego las curvas tienden a encontrarse a partir del 80 % de recuperación.  

 

Figura 4.5. Curvas de Destilación del crudo de petróleo obtenido a partir de pirólisis de plásticos 
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En la Figura 4.6 se muestra un gráfico de fracción de crudo evaporado contra su respectiva 

densidad, obtenida según el método ASTM D4052, para las tres corridas. 

 

Figura 4.6. Curva de densidad ASTM 4052 vs porcentaje evaporado 

Nuevamente, se observa un comportamiento similar al de la Figura 4.5, sin embargo los 

rangos de diferencia de densidad entre las mismas fracciones de corridas diferentes no es tan 

amplio, es de 10 kg/m3 como máximo en las fracciones más altas, y la diferencia disminuye 

conforme lo hacen las fracciones recuperadas.  

Se usarán los datos de la corrida 2 como la caracterización promedio del crudo a ingresar en 

el simulador que se utilice, ya que presenta un rango más amplio de temperaturas, lo que 

representa una mejor separación de componentes. Generalmente los simuladores requieren 

el ingreso del ensayo de caracterización del crudo en términos de la gravedad específica 

d60/60, según se muestra en el Cuadro 4.5. 

Cuadro 4.5. Ensayo de caracterización del crudo de petróleo de Cobybsa 

Porcentaje Evaporado, % Temperatura, T /(°C) Gravedad Específica, GS 

0 80,00 - 

10 143,68 0,878 

20 149,47 0,883 

30 152,82 0,887 
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Cuadro 4.5. (Continuación) Ensayo de caracterización del crudo de petróleo de Cobybsa 

Porcentaje Evaporado, % Temperatura, T /(°C) Gravedad Específica, GS 

40 

 

161,59 

 

0,891 

 

50 178,45 0,896 

60 209,53 0,903 

70 245,58 0,911 

80 272,50 - 

90 308,04  
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 Modelo termodinámico a utilizar en la simulación 

 Importancia 

La selección adecuada de modelos termodinámicos durante la simulación del proceso es 

absolutamente necesario como punto inicial para una simulación precisa. Un proceso que en 

términos de selección, configuración y operación del equipo está definido puede ser inútil si 

la simulación del mismo se basa en modelos termodinámicos inexactos. 

“La utilidad de los modelos termodinámicos radica en su capacidad de estimar 

comportamientos, a partir de una expresión funcional (ecuación de estado) que contiene unos 

pocos parámetros que se determinan experimentalmente. Tales como constantes de 

equilibrio, propiedades de transporte, conductividad térmica, viscosidad, capacidad 

calorífica, presiones de vapor…” (Iglesias & Paniagua, 2013).  

La no idealidad de los sistemas líquido- vapor se da por muchas razones: por efecto del 

tamaño, masa, estructura, existencia de grupos polares de las moléculas que impiden usar los 

modelos simples. Para considerar las no idealidades son importantes los coeficientes de 

fugacidad, que también se calculan a partir de ecuaciones de estado para sistemas reales. En 

los simuladores de proceso existe un gran número de tales ecuaciones y todas requieren el 

uso de coeficientes de interacción binarias para considerar adecuadamente las mezclas 

multicomponente (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012). 

 La amplitud y calidad de la base de datos disponible en un simulador determinará el ajuste 

de los resultados que se obtengan, siempre dentro del rango de validez de aplicación del 

método elegido. La mayoría de los modelos termodinámicos tienen parámetros de interacción 

binaria que están equipados para que coincidan con los datos experimentales. Siempre es 

recomendable comprobar si el modelo termodinámico seleccionado tiene parámetros de 

interacción para los compuestos ingresados en la simulación (Iglesias & Paniagua, 2013)
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 Componentes fluidos de petróleo 

La calidad del modelo termodinámico depende en su mayoría de los parámetros numéricos 

utilizados, pues de ellos depende la caracterización de los componentes. Los componentes 

pueden dividirse en tres grandes familias: componentes de la base de datos, componentes sin 

base de datos y componentes fluidos de petróleo (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012).  

Como se ha mencionado anteriormente las mezclas de petróleo están compuestas de tantos 

componentes que es imposible identificar cada uno individualmente y no tendría sentido usar 

cientos de componentes en la simulación pues el tiempo de convergencia aumentaría 

considerablemente. Sin embargo, por la importancia que tienen estas mezclas a nivel 

industrial se han creado métodos que ayudan a entender su comportamiento.  

Por razones prácticas, se definen y utilizan algunos de los denominados pseudo-componentes 

como si fueran componentes puros. Estas son de hecho mezclas por derecho propio, pero se 

considera que la propiedad de la mezcla no se ve afectada por considerarlas como un solo. 

Cuanto más pseudocomponentes se utilicen en el modelo, se puede esperar que las 

propiedades fluidas calculadas imiten las propiedades verdaderas adecuadamente. Sin 

embargo, dado que muchas otras incertidumbres entran en el cálculo, y debido al rápido 

incremento del tiempo computacional, es inútil aumentar demasiado el número de 

componentes (dependiendo de la aplicación, generalmente se elige entre cinco y veinte) 

(Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012).  

Conociendo la temperatura de ebullición y la densidad (o gravedad específica) de cada corte, 

existen varias correlaciones para calcular un número de valores característicos de 

componentes puros que se requieren en modelos termodinámicos. El Cuadro 5.1 muestra, 

para una serie de ellos, lo que estas correlaciones pueden calcular. 
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Cuadro 5.1. Correlaciones para calcular propiedades de los pseudocomponentes que 

requieren los modelos termodinámicos (Hemptinne de, Mougin, & Alain, 2012) 

Propiedades/ 

correlación 

Winn Cavett 

(API) 

Lee 

Kesler 

Twu Riazi 

(API) 

Otros 

Masa Molar, M   x x X*  

Temperatura 

crítica, 𝑇𝑐 

x x x x X*  

Presión Crítica, 

𝑃𝑐 

x x x X* x  

Factor de 

compresibilidad, 

𝑍𝑐(𝑣𝑐) 

   x x Rackett 

Factor 

acéntrico, ω 

 

  𝑻𝒃

𝑻𝒄

> 𝟎, 𝟖 ∗ 
 x Edmister 

Volumen molar 

de líquido 

saturado, 

𝑣𝐿,𝜎(𝑇) 

 x   15 ℃ Rackett 

Capacidad 

calorífica, 

𝑐𝑃
#(𝑇) 

x x x    

Presión reducida 

de vapor, 𝑃𝜎(𝑇) 

 x     

*En negrita, Preferidos por (Fréitez, Gonzales, & Verruschi, 2015) 

 

Las correlaciones destacadas con negrita y asterisco en el Cuadro 5.1 se prefieren para 

calcular las propiedades indicadas por Fréitez, Gonzales, & Verruschi (2015) en su artículo 

“Predicción del Equilibrio Líquido-Vapor de Mezclas de Hidrógeno y Diesel usando Peng 

Robinson”. En esta publicación se desarrolló un módulo termodinámico para la predicción, 

a diversas condiciones de temperatura y presión, del equilibrio hidrógeno/diésel, usando la 

ecuación de estado de Peng-Robinson. El desarrollo del módulo se basó en la selección de 

las correlaciones para la determinación de las propiedades del diésel, además de la estimación 

de los parámetros de interacción binaria (BIP) y las reglas de mezclado. La selección se llevó 

a cabo mediante un análisis comparativo entre los datos arrojados por un simulador comercial 

y el módulo termodinámico, eligiendo así las correlaciones que presentaran menor 

desviación.  
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Debido a que la mayoría de simuladores brindan la opción de indicar el método de cálculo 

de algunas correlaciones, adicional al modelo termodinámico, la experiencia anterior es muy 

valiosa como futura referencia.   

Según (Hinojosa Gómez, Barragán Arroche, & Bazúa Rueda, 2005) los modelos 

convencionales como son solución ideal, gas ideal, modelos de coeficientes de actividad, etc, 

no pueden ser utilizados para obtener soluciones correctas y confiables para el diseño de 

sistemas donde se utilice crudo de petróleo. Se vuelve necesario incorporar modelos más 

robustos como es el caso de las ecuaciones de estado. Dentro de las mismas se encuentra 

disponible la familia de las ecuaciones cúbicas y las correspondientes a la familia de las 

ecuaciones derivadas de la teoría de perturbación. De estas últimas se destaca la ecuación de 

estado PC-SAFT (Perturbed Chain Statistical Associated-Fluid Theory) que ha alcanzado 

gran popularidad. 

Sin embargo, en simulación de yacimientos por ejemplo, las ecuaciones de perturbación 

resultan complejas numéricamente y los tiempos de convergencia del simulador aumentan 

considerablemente, sobre todo porque el 60 % del tiempo de cómputo en una simulación 

donde esté involucrado el crudo de petróleo corresponde al tiempo de cálculo de propiedades 

termodinámicas y de solución de equilibrio de fases (Hinojosa Gómez, Barragán Arroche, & 

Bazúa Rueda, 2005).  

En consecuencia la selección de modelos termodinámicos para este tipo de procesos se 

restringe generalmente a la familia de las ecuaciones de estado cúbicas. Como por ejemplo 

Soave-Redlich-Kwong y la ecuación de Peng-Robinson. 

Por otra parte, si el tiempo de convergencia y cómputo no es una limitante, PC-SAFT puede 

ser una opción acertada. Con base en esa ecuación, (Pinzón, Valderrama, & Vélez, 2013) 

calcularon el factor de compresibilidad Z para la fase líquida y gaseosa de un crudo, con el 

fin de ser utilizado en el cálculo de otras propiedades físicas, obteniendo resultados 

prometedores. Además el modelo predijo mejor que otros la precipitación de asfaltenos en el 

crudo. 
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 Guías para selección de Modelos y Heurísticos 

En su artículo sobre selección de modelos termodinámicos, (Suppes, 2010), brinda una serie 

de heurísticos a tomar en cuenta en el proceso de escogencia, los cuales se considerarán en 

este apartado como herramienta para cumplir el objetivo. Los heurísticos se listan a 

continuación: 

1. Cuando la temperatura reducida más alta para los procesos VLE calculada por la 

regla de Kay es mayor que 0,75 y no se presentan fases líquidas inmiscibles, se debe 

utilizar una ecuación de estado para cálculos VLE. La selección de EOS se limitará 

típicamente a ecuaciones cúbicas capaces de modelar VLE como las de Peng 

Robinson (PR) o Soave Redlich Kwong (SRK).  De acuerdo a Hyprotech, PR es 

preferible a SRK, aunque existen opiniones contrarias. Para la regla de Kay: 

 
𝑇𝑟 =

𝑇

∑ 𝑦𝑖𝑇𝑐𝑖
 

 

( 16 ) 

 

 

2. Al seleccionar una ecuación de estado, las que tienen coeficientes de interacción 

binarios obtenidos a partir de datos experimentales deben ser seleccionadas sobre 

ecuaciones en los que no están disponibles.  

3. Cuando la temperatura reducida calculada por la regla de Kay es inferior a 0,75, 

utilice un modelo de solución para la fase líquida y una ecuación de estado para la 

fase de vapor. 

4. Los modelos de solución más conocidos incluyen los modelos de ecuaciones 

Margules, van Laar, Wilson, NRTL y UNIQUAC. De estos, basados en las 

frecuencias de los mejores ajustes, las siguientes opciones son las mejores cuando 

hay una  fase líquida: 

a) Para orgánicos acuosos, NRTL 

b) Para alcoholes, Wilson 

c) Para alcoholes y fenoles, Wilson 
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d) Para alcoholes, cetonas y éteres, Wilson o Margules (se prefiere Wilson debido a 

su capacidad mejorada de corregir los cambios de temperatura) 

e) Para hidrocarburos C4-C18, Wilson 

f) Para compuestos aromáticos Wilson o Margules (se prefiere Wilson debido a su 

capacidad mejorada de corregir los cambios de temperatura). En caso de duda 

para cálculos VLE, se puede usar la ecuación de Wilson. Esta regla es aplicable 

bajo la suposición de que los coeficientes de interacción binarios están 

disponibles o pueden ser estimados. 

5. Cuando no se puede disponer de coeficientes de interacción (experimentales o 

estimados) para usar con Wilson o NRTL, se debe utilizar el modelo de solución 

UNIQUAC con la predicción de los coeficientes de interacción binaria mediante 

UNIFAC. 

6. Si las propiedades críticas de un componente no están disponibles, el uso de una 

ecuación cúbica puede no ser una buena opción. Si dentro de esta misma simulación, 

algunas condiciones del proceso tienen una temperatura reducida en condiciones 

VLE mayores de 0,75, existen varios enfoques disponibles. A) el uso de modelos de 

solución puede extenderse con una creciente imprecisión a temperaturas reducidas 

de aproximadamente 0,9, b) el proceso puede ser separado en diferentes subprocesos 

que pueden ser modelados usando diferentes paquetes termodinámicos, y c) las 

propiedades críticas pueden ser estimadas para aquellos componentes para los cuales 

no se dispone de propiedades críticas.  

El uso de la temperatura reducida para seleccionar modelos EOS sobre modelos de 

solución se basa en dos premisas. “Dado que los modelos de solución están 

específicamente diseñados para las fases líquidas y se ajustan a los datos en la fase 

líquida convencional en comparación con los fluidos casi críticos, los modelos de 

solución tenderán a ser más precisos que los EOS para líquidos. Con temperaturas 

crecientes y a una temperatura reducida de aproximadamente 0,75, la fase líquida 

comienza a expandirse rápidamente hasta el punto en que las fuerzas de unión polares y 
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de hidrógeno que dominan las propiedades de la fase líquida se vuelven menos 

dominantes…” (Suppes, 2010) Como las fuerzas de enlace polar y de hidrógeno 

determinan en gran medida los coeficientes de interacción binarios, los coeficientes de 

interacción binarios se vuelven inválidos y el modelo se vuelve cada vez más inexacto. 

Las EOS están diseñadas específicamente para ser útiles en estas regiones casi críticas, 

y por lo tanto, son preferidas. 

También se cuenta con cuadros de ayuda que resumen las prioridades en cuanto a la 

escogencia del modelo termodinámico según el sistema de trabajo. En el Cuadro 5.2 la mejor 

selección se define con "1", un poco menos apropiado pero aún posible con "2" y así 

sucesivamente. 

Cuadro 5.2. Ecuaciones de estado recomendadas según los componentes a utilizar en el sistema 

(Lukec, 2015) 

Sistema/ 

Modelo 

P
en

g
 

R
o

b
in

so
n

 

L
ee

- 
K

es
le

r
 

S
o
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e 
R

ed
li
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K
w
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n

g
 

S
R
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d
o
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S
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S

o
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S
p
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l 
A

m
in

e
 

B
ra
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n

 K
1

0
 

G
ra

y
so

n
 

S
tr

ee
d

 

W
il

so
n

 

N
R

T
L

 

U
N

IQ
U

A
C

 

Hidrocarburos 

Ligeros 
2 1 3           

Hidrocarburos 4  3      1<P 2<P    

Hidrocarburos 
Pesados 

3  4 2 1         

Hidrocarburos 

con presencia de 
Agua 

2 3 1      5 4    

Alcoholes            1 2 

Aromáticos 2  2   1<P    2    

Petroquímico no 

hidrocarburo 
   4       1 2 3 

Gas natural 2<H2

S 

 1<H2

S 

4>H2

S 

3>H2

S 

        

Glicoles    1          

Químicos no 

iónicos 
   3>P       1 2 2 

 

En el Cuadro 5.3 se muestran los paquetes básicos recomendados en función del tipo de proceso: 
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Cuadro 5.3. Paquetes termodinámicos según el tipo de proceso (Aspentech, 2016) 

Tipo de Proceso Paquete Termodinámico recomendado 

Deshidratación de TEG PR 

Acuoso Ácido Sour PR 

Procesamiento de gas Criógeno PR, PRSV 

Separación de Aire PR, PRSV 

*Torres Atmosféricas de Crudo 

 

PR y sus variantes, Grayson Streed GSTo 

Torres al vacío PR y sus variantes, GS, Braun K10, Esso 

Sistemas con alto contenido de H2 PR, Zudkevitch-Jofee ZJ, GS 

Reservorios PR y sus variantes 

Hidrocarburos-Agua (alta solubilidad del agua 

en HC) 

Kabadi Danner 

*Separaciones de hidrocarburos 

 

PR, SRK 

Aromáticos Wilson, NRTL, UNIQUAC 

Hidrocarburos Sustituidos (cloruro de vinilo, 

acrilonitrilo) 

PR, SRK 

Productos químicos Modelos de actividad, PRSV 

 

Finalmente en su artículo “No Juegue con las Propiedades Físicas en Simulación” Eric 

Carlson también propone un esquema de decisión para la escogencia de modelos 

termodinámicos, el mismo se presenta en la Figura 5.1. 

 

Figura 5.1. Esquema de selección para modelos termodinámicos (Clarson, 1996). 
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 Selección del Modelo Termodinámico 

A continuación, se evaluarán los criterios de escogencia mencionados anteriormente para 

tomar la decisión final sobre el modelo termodinámico a utilizar.  

Según los heurísticos del artículo de (Suppes, 2010), cuando la temperatura reducida más alta 

para los procesos VLE calculada por la regla de Kay es menor que 0,75, en este caso 0,74 

(ver apéndice C.20), se debe utilizar un modelo de solución para la fase líquida y una 

ecuación de estado para la fase de vapor. Sin embargo, no recomienda cuál ecuación de 

estado o modelo de solución son adecuados para el sistema en cuestión (hidrocarburos en 

general o pseudocomponentes de crudo). Sólo menciona que para hidrocarburos C4-C18, se 

podría usar Wilson como modelo de solución para la fase líquida. Sin embargo, de 

recomendaciones previas que se hacen en el mismo artículo, las EOS de Peng Robinson (PR) 

o Soave Redlich Kwong (SRK) pueden utilizarse para la fase vapor. El inconveniente es que 

no es común que un simulador permita elegir un modelo termodinámico para cada fase. Pero, 

en este caso Chao Seader y Grayson-Streed representan una alternativa, pues utilizan un 

conjunto de ecuaciones para la fase de vapor (SRK) y otro para la fase líquida (Scatchard-

Hildebrand), en una técnica similar. 

Seguidamente, en el Cuadro 5.2, (Lukec, 2015) recomienda Peng- Robinson como primera 

opción y Soave Redlich Kwong como segunda para sistemas con hidrocarburos pesados. Aún 

más específico, según el tipo de proceso a simular, Honeywell recomienda PR y Grayson 

Streed para torres atmosféricas de crudo.  

Finalmente, según el esquema propuesto en la Figura 5.1 por Eric Clarson, al estar utilizando 

pseudocomponentes no polares y presiones mayores al vacío, recomienda utilizar Chao-

Seader, Grayson-Streed o Braun K-10. 

Sabiendo que Chao Seader es aplicable a los sistemas de hidrocarburos en el intervalo de 

temperatura entre 0 ° C - 270 ° C, y presiones menores a 100 atm y que Grayson Streed es 

recomendado para la simulación de sistemas de hidrocarburos pesados con un alto contenido 

de hidrógeno; la decisión se inclinaría por ChaoSeader ya que no se tiene información sobre 
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el contenido de hidrógeno presente en el crudo, de forma que este componente no se tomará 

en cuenta en la simulación.  

Por lo tanto, según las recomendaciones que se mencionan anteriormente, resumidas en el 

Cuadro 5.4, se concluye que los modelos más adecuados serían Chao Seader o Peng 

Robinson en ese orden de prioridad. 

Cuadro 5.4. Recomendaciones de modelos termodinámicas a utilizar según autores consultados 

Autor Recomendación 

(Suppes, 2010) Chao Seader 

(Lukec, 2015) PR como primera opción y SRK como segunda 

Honeywell PR 

(Clarson, 1996) Chao Seader o Braun K-10 

(Pinzón, Valderrama, & Vélez, 2013) PC-SAFT (Complejo, problemas de 

convergencia) 

 

Más adelante, se evaluarán los resultados de la simulación utilizando ambos modelos, de esta 

forma podrá determinarse cuáles resultados presentan menor desviación respecto a los datos 

operacionales registrados en el capítulo 
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 Elección del Simulador de Procesos 

La elección del simulador depende de la disponibilidad de licencias libres y la capacidad del 

programa para predecir el comportamiento del crudo con la caracterización realizada en el 

capítulo 4. Es por ello, que después de la revisión de varios simuladores de procesos 

químicos, la búsqueda se redujo a los simuladores mencionados a continuación. 

 DWSIM 

DWSIM es un simulador de código libre de CAPE-OPEN para procesos químicos. Corre en 

Windows, Linux y Mac OS X, permitiendo a estudiantes y profesionales de ingeniería 

química entender el comportamiento de los sistemas químicos usando termodinámica 

rigurosa y modelos de operaciones unitarias sin costo alguno. Puesto que DWSIM es de 

código abierto, se puede ver cómo están siendo realizados los cálculos inspeccionando el 

código de fondo durante la ejecución. 

“Es el único simulador termodinámico de código abierto con una capacidad muy similar a 

las versiones en estado estacionario de Hysys, ProSim o VMGSim, incluyendo un diagrama 

de flujo gráfico y una hoja de cálculo integrada.  Es fácil de usar, no tiene capacidad dinámica 

pero la gran mayoría de los estudios se realizan en modo de estado estable. Los materiales 

de apoyo en general son muy buenos y el usuario tiene acceso a ellos una vez instalado el 

programa…” (Louie, THE SysEne Blog, 2013) 

El autor, Daniel Medeiros, está actualmente activo  planeando nuevos lanzamientos, lo que 

significa que el producto continuará mejorando, además él se encuentra en constante 

comunicación con los usuarios mediante una plataforma virtual, respondiendo todas las 

dudas que surgen lo más pronto posible.  

DWSIM cuenta con herramientas específicas para el ingreso de caracterizaciones de crudos 

de petróleo y ensayos como el ASTM (D86, D2892, D1160 y D2887), con el fin de crear los 

pseudocomponentes representativos del crudo a modelar. 
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 ChemSep 

“ChemSep integra cálculos flash, modelos clásicos de columnas en la fase de equilibrio y 

modelos de no equilibrio, es un programa fácil de usar, permite simular cualquier problema 

en minutos y exportar resultados en una gran variedad de formatos, hoja de cálculo, texto, y 

html.” (Carrera Pérez, 2007) Cuenta con un gran número de modelos de correlaciones de 

transferencia de masa y flujos, así como modelos de extracción líquido-líquido y modelos de 

columnas de destilación de tres fases. Es un programa muy reconocido para la solución de 

problemas de separación de multicomponentes, con una base de datos muy amplia; que puede 

ser muy útil en los estudios de diferentes separaciones químicas en la Ingeniería Química 

No cuenta con herramientas específicas para el ingreso de caracterizaciones de crudos de 

petróleo o de ensayos específicos ASTM como sí lo hace DWSIM, pero sí tiene la opción de 

crear pseudocomponentes bajo la caracterización planteada en el capítulo 4, y al igual que en 

DWSIM permite elegir los métodos con los que se prefiere el cálculo de las propiedades 

críticas de cada pseudocomponente, según se muestra en la Figura 6.1.  

 

Figura 6.1. Herramienta de creación de pseudocomponentes en ChempSep(TM) v.7.15 
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 Comparación entre simuladores y selección 

A continuación, en el Cuadro 6.1, se muestran los paquetes de propiedades disponibles en 

DWSIM y ChemSep. 

Cuadro 6.1. Paquetes de propiedades termodinámicas disponibles en cada simulador 

Paquete de Propiedades DWSIM ChemSep 

FPROPS X  

CoolProp X  

Sour Water X  

IAPWS-08 Seawater X  

PC-SAFT 

 

X  

Peng-Robinson (PR) X X 

Peng-Robinson-Stryjek-Vera 

2 

X  

Soave Redlich Kwong X X 

 

UNIFAC X X 

NRTL 

 

X X 

UNIQUAC X X 

Wilson  X 

Chao-Seader X X 

Grayson-Streed X  

Raoult’s Law 

 

X X 

Lee-kesler X X 

Black Oil X  

API SRK  X 

Gamma Phi  X 

DECHEMA  X 

 

Además del paquete termodinámico, DWSIM permite seleccionar un algoritmo “Flash”, 

responsable de determinar las fases en equilibrio termodinámico, sus cantidades (y la 

cantidad de los compuestos en cada fase) a las condiciones especificadas como temperatura, 

presión, entalpía total y entropía total. Algunos algoritmos flash son capaces de predecir el 

equilibrio entre un vapor y una fase líquida, mientras que otros soportan otra fase líquida y / 

o sólida coexistente. A medida que aumenta la cantidad de fases consideradas en equilibrio, 
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el tiempo y complejidad del cálculo también aumentan, mientras disminuye la fiabilidad de 

los resultados. (Medeiros, 2016) Algunos algoritmos flash son más capaces y confiables que 

otros, dependiendo de la mezcla para la cual se solicite el cálculo flash. Entre ellos se 

mencionan Nested Loops, Inside-Out, Gibbs Minimization y sus variantes. Por otro lado, 

ChemSep no cuenta con esta opción de selección, pues probablemente el simulador usa 

automáticamente cada algoritmo según el caso a simular.  

En cuanto a herramientas para realizar el análisis de sensibilidad requerido ambos 

simuladores cuentan con ellas. DWSIM tiene la aplicación de análisis de sensibilidad y 

optimizaciones multivariable, mientras que ChemSep tiene el estudio paramétrico. Haciendo 

pruebas y revisiones preliminares se concluye que ChemSep tiene la herramienta más 

completa, pues permite evaluar más escenarios de lo que permite DWSIM.  

A modo de selección, ambos simuladores cuentan con herramientas similares para el ingreso 

de pseudocomponentes a partir de la caracterización del crudo. En cuanto a modelos 

termodinámicos, DWSIM tiene mayor variedad; sin embargo ChemSep también tiene los 

modelos necesarios para llevar acabo simulaciones donde se utilice crudo de petróleo, como 

PR, SRK o Chao-Seader. Por último, como el análisis de sensibilidad es crucial para 

implementar mejoras en la torre, se debe usar el simulador que permita evaluar el efecto de 

ciertas variables importantes en los escenarios planteados. Por las razones expuestas 

anteriormente se escoge ChemSep para simular el proceso de fraccionamiento de crudo. 
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 Simulación del Proceso de Fraccionamiento 

Como se mencionó anteriormente se decide usar el simulador ChemSep™ v7.15 para 

modelar el proceso de fraccionamiento de crudo realizado por Balanced Energy.  Sin 

embargo se utilizará DWSIM 4.3 como herramienta de caracterización del crudo, para 

obtener los flujos molares de cada pseudocomponente, que serán requeridos posteriormente 

por ChemSep.  

Como punto inicial, se ingresa en DWSIM el ensayo de caracterización del crudo resumido 

en el Cuadro 4.5, en donde se especifica el tipo de data experimental (ensayo ASTM D86), 

así como alguna propiedad adicional, en este caso la gravedad específica d60/60, según se 

muestra en la Figura 7.1. Allí mismo se especifica la cantidad de pseudocomponentes que se 

quieren generar, en este caso quince. Seguidamente, el programa crea una curva equivalente 

TBP (Punto verdadero de ebullición). 

 

Figura 7.1. Caracterización del crudo en DWSIM 4.3 

Finalmente el programa tabula los datos asociados a la curva, que se muestran en el Cuadro 

7.1, estos datos serán ingresados posteriormente a la herramienta de creación de 

pseudocomponentes de ChemSep, y serán útiles para especificar la fracción molar de cada 

pseudocomponente en la alimentación.  
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Cuadro 7.1. Caracterización generada por DWSIM según la curva TBP 

Pseudocomponente 
Fracción molar, 

𝒙𝒊 

Temperatura 

Normal de 

Ebullición, 𝑻𝒃/( ℃) 

Gravedad 

Específica, GS 

PSE_6796_1 0,035 338,37 0,8796 

PSE_6796_2 0,039 358,87 0,8791 

PSE_6796_3 0,048 379,55 0,8785 

PSE_6796_4 0,078 401,11 0,8780 

PSE_6796_5 

 

0,320 

 

418,58 

 

0,8873 

 

PSE_6796_6 0,101 438,14 0,8948 

PSE_6796_7 0,064 459,36 0,8960 

PSE_6796_8 0,051 479,98 0,9000 

PSE_6796_9 0,045 500,49 0,9072 

PSE_6796_10 

 

0,041 

 

520,94 

 

0,9107 

 

PSE_6796_11 0,040 541,38 0,9110 

PSE_6796_12 0,039 561,75 0,9100 

PSE_6796_13 0,038 581,93 0,9086 

PSE_6796_14 0,034 601,85 0,9073 

PSE_6796_15 0,025 621,89 0,9063 

 

 Ingreso de Datos 

Como punto inicial se ingresa el ensayo mostrado previamente en la herramienta ChemSep 

llamada “Pure Component Data Manager”, allí mismo se especificaron los métodos de 

correlación deseados para el cálculo de las propiedades físicas de cada pseudocomponente; 

la mayoría de las correlaciones se seleccionaron con las recomendaciones recopiladas en el 

Cuadro 5.1, tal como se muestra en la Figura 7.2.  
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Figura 7.2. Ingreso de la caracterización del crudo en ChemSep v.7.15 

Finalmente se guardó el ensayo para que los pseudocomponentes se almacenen en la base de 

datos de ChemSep y puedan ser agregados a la simulación. Cada pseudocomponente se 

guarda con el prefijo “T” seguido de un número equivalente a su temperatura de evaporación 

𝑇𝑏, según se muestra en la Figura 7.3. 
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Figura 7.3. Ingreso de los pseudocomponentes creados en la simulación 

Luego se hicieron todas las especificaciones sobre la operación unitaria a simular, el tipo de 

destilación, alimentación, corrientes laterales, número de etapas, el tipo de rehervidor y 

condensador según se muestra en la Figura 7.4.  

 

Figura 7.4. Especificaciones sobre la destilación a simular 
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En el Cuadro 7.2 se resumen todos los rubros especificados en la simulación. 

Cuadro 7.2. Datos de entrada en la simulación 

Parámetro Especificación 

Condensador Total 

Rehervidor Parcial 

Cantidad de Etapas 11 

Etapa de alimentación 10 

Salidas Laterales 

 

3,5, 6,7, 8,9 

Modelo Termodinámico Peng-Robinson 

Presión de alimentación (atm) 1 

Temperatura de alimentación (°C) 200 

Presión  superior de la columna (atm) 0,87 

Presión en el fondo de la columna  (atm) 

 

1 

Flujos (L/h) Alimentación: 20 L/h (0,035 mol/s) 

3: 0.625 L/h (0,00111 mol/s) 

5: 1.75 L/h (0,00310 mol/s) 

6: 1.01 L/h (0,00180 mol/s) 

7: 0.845 L/h (0,00150 mol/s) 

8: 1.97 L/h (0,00350 mol/s) 

9: 2.99 L/h (0,0053 mol/s) 

Fondos: (1,12 L/h) 0.0020 mol/s 

Pérdidas de calor al ambiente, J/s 234,63 

*Eficiencia de etapa 0,6 

Fracción molar del componente T338 C5.3 

en destilado 

0.0709 (97% de recuperación) 

*Se calculó con correlación de Drickamer y Bradford 

Una vez escogido el modelo termodinámico, el simulador da la opción de estimar los 

coeficientes de interacción binaria entre los pseudocomponentes, como se muestra en la 

Figura 7.5. Esta opción no está habilitada para todos los modelos termodinámicos 

disponibles.  
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Figura 7.5. Coeficientes de interacción binaria 

En la Figura 7.6 se muestra el flujo molar de cada pseudocomponente en la alimentación, por 

eso fue necesario realizar de antemano la caracterización en DWSIM, pues ChemSep calcula 

todas las propiedades necesarias para aproximar el comportamiento del crudo, pero no la 

fracción molar de cada pseudocomponente en el mismo.  
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Figura 7.6. Composición de la corriente de crudo en la alimentación 
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 Convergencia y Validación de la Simulación 

Cabe mencionar que para obtener la convergencia del simulador todos los parámetros a 

especificar del mismo deben tener un signo “check” verde, de lo contrario aparece en rojo. 

La convergencia se logró agregando una corriente lateral a la vez y no simultáneamente, 

asegurando que el simulador convergiera cada vez que se agregaba un producto nuevo. De 

igual forma la fracción recuperada del componente más liviano en el destilado se fue variando 

hasta lograr correr el simulador con las condiciones de operación de Balanced Energy. No se 

especificaron temperaturas de salida pues el objetivo es comparar los resultados del 

simulador con el perfil de temperaturas obtenido de las corridas experimentales realizadas en 

Cobybsa.  

Es importante destacar algunas limitaciones que se tuvieron al realizar la simulación, pues 

serán tomadas en cuenta al interpretar los resultados y su similitud con la operación real de 

la torre. Primero que todo, como se ha mencionado previamente, nunca se ha obtenido un 

destilado considerable del condensador de la torre de Balanced Energy, de hecho en la 

mayoría de los casos ha sido nulo. Como consecuencia no existe un reflujo, a pesar de que la 

torre está equipada para ello. De hecho todos los productos los obtienen de las corrientes 

laterales. 

Ahora, el rehervidor está adjunto al último plato de la torre como se muestra en la Figura 2.2, 

por lo que no existe un reflujo externo en el fondo de la torre ni una salida continua de fondos, 

como sugiere el modelo de “Columna Compleja” que brinda ChemSep, Figura 7.4. Sólo se 

cuenta con una tubería de purga, que se habilita una vez concluida la operación de la torre 

para drenar cualquier residuo de parafina pesada remanente en el rehervidor.   

Por las razones anteriores hay que considerar que los resultados obtenidos en el tope de la 

torre simulada (temperatura, reflujo, flujo destilado) serían los esperados si actualmente el 

condensador funcionara adecuadamente, sin embargo no van a ser similares a la operación 

actual de la misma. En cuanto a los fondos, para efectos de simulación, se especificó el cauda
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más bajo posible, según se mostró en el cuadro Cuadro 7.2, ya que en la Torre real es 

inexistente 

 Resultados de la Simulación  

En la Figura 8.1 se observa el balance de masa y energía resultante de la simulación, en donde 

se puede ver que, para las condiciones de operación especificadas, la energía removida por 

el condensador sería de 3,00 kW y la carga térmica necesaria en el rehervidor sería de 2,16 

kW.  

 

Figura 8.1. Balance de masa y energía del proceso de fraccionamiento simulado en 

ChemSep v7.15 

En la Figura 8.2 se muestra el perfil de temperaturas a lo largo de las etapas de la torre, dicho 

perfil tiene el comportamiento esperado donde las temperaturas mayores son características 

de los platos inferiores, asegurando que la simulación corre con sentido físico-químico. 

También muestra los flujos de vapor y líquido que circulan por cada etapa, así como el flujo 

de salida en las corrientes laterales; las cuales fueron especificadas como datos de entrada, 

sólo la salida en la etapa 1 no lo fue, que corresponde al destilado. Se observa que para 

mantener las condiciones de operación (temperaturas y flujos) de forma continua y estable 

se requiere una razón de reflujo de 3.4. 
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Figura 8.2. Perfiles de flujo y temperatura a través de las etapas (ChemSep v7.15) 

Seguidamente, en la Figura 8.3, se muestran los perfiles de composición de la fase líquida a 

lo largo de las etapas. Se puede ver cómo los tres pseudocomponentes más livianos (T338 

C5.3, T359 C6 y T380 C6.7) no predominan en las etapas superiores sobre componentes más 

pesados como lo son T404 C7.4 o T419 C8, que sería lo esperado. La razón primordial es 

porque, como se mostraba previamente en la Figura 7.6 los pseudocomponentes T404 C7.4 

o T419 C8 están presentes en una proporción considerablemente mayor  a los primeros tres 

pseudocomponentes en la alimentación. Sin embargo, con respecto a la alimentación, sí se 

recupera un 97% del componente más liviano T338 C5.3 en el destilado, pero como indica 

la figura anterior el flujo de destilado es considerablemente más grande respecto a las otras 

salidas laterales.  

Ese comportamiento puede ser un indicador de que se necesitan más etapas en la sección de 

rectificación para mejorar la separación de los componentes superiores y modificar variables 
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como el reflujo de forma que ayuden a ampliar el rango de temperaturas entre la primera y 

última etapa. 

En cuanto a los demás componentes, sí se obtiene el comportamiento normal ya que 

incrementan su composición en etapas intermedias y los más pesados son más ricos en las 

etapas inferiores (siendo el T338 C5.3 el más liviano y el T622 C20.3 el más pesado), 

comprobando así que los datos lanzados por el simulador tienen sentido físico.  

 

Figura 8.3. Perfiles de composición a lo largo de las etapas del fraccionador simulado en 

ChemSep v7.15 

En el  Cuadro 8.1 se compara el perfil de temperatura obtenido en la simulación con el 

promedio de las temperaturas registradas en el Cuadro 3.2, haciendo uso de porcentajes de 

desviación.  Como se observa, los porcentajes de desviación no sobrepasan el 10 %, excepto 

por la carga térmica requerida en el rehervidor cuya desviación corresponde a un 22.66 %. 

Sin embargo, tomando en cuenta que el rehevidor opera bajo un sistema de calentamiento 

directo por medio de gases de combustión, que generalmente suele ser ineficiente, se 

esperaba una diferencia considerable entre los resultados del simulador y los reales. 
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Adicionalmente, en el  Cuadro 8.1 no se tomó en cuenta la desviación de las variables 

asociadas al reflujo y el condensado pues por razones explicadas previamente, no se cuenta 

con datos experimentales.  

Cabe destacar, que para el rango de temperaturas de trabajo, tanto de la torre T-108 como en 

la simulación, se están obteniendo fracciones similares a la gasolina y el queroseno, según 

las características mencionadas en el Manual de Productos de RECOPE (RECOPE, 2015).  

Cuadro 8.1.Porcentajes de desviación entre la simulación y corridas experimentales 

Parámetro Simulación Torre B.E 

% 

Desviación 

Temperatura destilado, (℃) 115,95 - - 

Temperatura 1, (℃) 131,15 130,16 3,83 

Temperatura 2, (℃) 144,10 143,10 0,70 

Temperatura 3, (℃) 150,63 147,99 1,78 

 Temperatura 4, (℃) 

 

158,10 

 

156,84 

 

0,80 

 

Temperatura 5, (℃) 168,49 172,45 2,29 

Temperatura 6, (℃) 183,31 193,91 5,46 

Temperatura 7, (℃) 204,71 206,05 0,65 

Temperatura 8, (℃) 232,98 232,88 0,04 

Temperatura 9, (℃) 

 

251,05 

 

251,87 

 

0,32 

 

Temperatura Rehervidor, (℃) 308,30 286,37 7,66 

Carga térmica en Rehervidor, 

(kW) 2,16 2,80 22,66 
*A modo de aclaración, la etapa 2 en la simulación representa el plato 1 de la Torre T-108.  

Ahora bien, según se indicó en el capítulo 5 los modelos termodinámicos adecuados para 

este sistema se reducían a Chao Seader y Peng Robinson. En el Cuadro 8.2 se muestran los 

resultados de la simulación para los dos modelos y su porcentaje de desviación respecto a los 

datos reales. Se puede observar que el modelo Peng Robinson predice con mejor exactitud el 

perfil de temperatura de la mayoría de los platos, por lo que será el modelo termodinámico a 

utilizar para realizar el análisis de sensibilidad. 
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Cuadro 8.2. Resultados del simulador con los modelos termodinámicos de Chao Seader y 

Peng Robinson 

Temperatura, T / (℃) Datos Experimentales PR %Desviación CS %Desviación 

Plato 1 130,16 135,15 3,834 136,396 4,791 

Plato 2 143,10 144,104 0,702 145,605 1,751 

Plato 3 147,99 150,63 1,782 152,31 2,919 

Plato 4 156,84 158,10 0,804 159,97 1,998 

Plato 5 

 

172,45 

 

168,49 

 

2,291 

 

170,63 

 

1,051 

 

Plato 6 193,91 183,31 5,464 185,81 4,177 

Plato 7 206,05 204,71 0,650 207,57 0,739 

Plato 8 232,88 232,98 0,046 236,28 1,464 

Plato 9 251,87 251,05 0,326 255,45 1,422 

Rehervidor 286,37 308,30 7,659 310,60 8,462 
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 Análisis de Sensibilidad 

 Estudio Paramétrico en ChemSep 

Con el fin de evaluar si las condiciones actuales de diseño de la Torre de destilación son las 

adecuadas se utiliza la herramienta de Estudio Paramétrico de ChemSep. La misma permite 

plantear diversos escenarios, en este caso, interesa mucho identificar cómo interaccionan las 

variables a modificar con la carga necesaria en el rehervidor y el condensador. 

Posteriormente se evaluará la hidráulica del plato y su respuesta ante distintos flujos.  

9.1.1 Plato de Alimentación 

Como primer caso se quiso evaluar cómo afectaría cambiar el plato de alimentación, ya que 

actualmente se alimenta en el último, contiguo al rehervidor. Según se observa en la Figura 

9.1, sería más conveniente alimentar el crudo en el plato 6 si se quieren obtener las menores 

cargas térmicas por parte del rehervidor y el condensador, esto es consecuencia de que el 

reflujo se reduce en un 50 %.  

 

Figura 9.1. Efecto de la etapa de alimentación, Caso 1 

Como el crudo se alimenta en el fondo de la torre, contiguo al rehervidor, sólo existe una 

sección de enriquecimiento, por lo que el flujo de gas es predominante respecto al de líquido 
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a lo largo de las etapas, ver Figura 8.2. Es por ello que el reflujo requerido para “lavar” esa 

cantidad de gas con el fin de eliminar el componente menos volátil por el fondo de la torre 

es mayor al que se necesitaría si la alimentación se realizara un plato superior o más, pues la 

zona de enriquecimiento se reduce y por lo tanto el flujo de gas a lo largo de los platos.  

 Cambiar la etapa de alimentación al plato 6 representaría una oportunidad de mejora, 

creando así una sección de enriquecimiento y una sección de agotamiento; la carga removida 

por el condensador se reduciría de 3,01 kW a 1,53 kW y la necesaria en el rehervidor 

disminuiría de 2,16 kW a 0,617 kW. 

9.1.2 Número de Platos 

Como segundo caso, en la Figura 9.2, se quiso evaluar qué pasaría si se aumenta la cantidad 

de platos de la torre T-108. Se observa que a partir de las once etapas no se nota un efecto 

considerable en la carga térmica retirada por el condensador, por lo que la temperatura en el 

destilado se mantendría igual. En el caso de la carga térmica requerida en el rehervidor, el 

incremento es tan pequeño que no es visible en la gráfica, pero equivale aproximadamente a 

14 J/s por etapa adicional. Ese requerimiento disminuye a partir de las 16 etapas, siendo de 

0,74 J/s por etapa. Este pequeño incremento de energía equivale a que la temperatura en los 

fondos aumente de 310 °  C (con 11 etapas de equilibrio) a 335 °  C   (con 20 etapas); que 

sería muy conveniente para mejorar la calidad de la separación, ya que según el Manual de 

Productos de RECOPE (2015)  el 90 % en recuperación de Diesel Automotriz se obtiene 

entre los 278 °  C  y los 342 ° C. Debido al perfil de temperatura que se obtiene en la operación 

actual de la torre (con 10 platos), los productos laterales inferiores se acercan más a la 

fracción del queroseno que a la del diésel, suponiéndose en este caso que, debido a la falta 

de platos que mejoren la separación de las fracciones, hay diésel presente en el búnker que 

queda almacenado en el rehervidor y que luego se purga como fondos.  

Entonces, una posible recomendación a futuro, sería incrementar el número de platos de la 

torre con 16 etapas de equilibrio (cinco platos adicionales a los actuales). Así se alcanzaría 

una temperatura de fondos de 333,13 °  C, aumentando la carga térmica del rehervidor de 
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2 164,31 J/s a 2 195,25 J/s. Agregar más platos, a partir de los 16 platos, no sería justificable 

ya que con más de 16 etapas el incremento en la temperatura de fondos no es significativo. 

 

Figura 9.2. Efecto del número de etapas en la carga del Rehervidor y condensador, Caso 3 

 

9.1.3 Temperatura de Alimentación 

Ahora, se evalúa el efecto de la temperatura de alimentación en el requerimiento térmico del 

rehervidor, de forma que los porcentajes de recuperación de los componentes claves se 

mantengan igual al caso original, manteniendo la alimentación en el plato 10. Se quiere 

evaluar este escenario porque, como se mostraba en la Figura 3.2, Figura 3.3 y Figura 3.4, 

durante la operación de la Torre T-108 la temperatura de alimentación presentaba 

oscilaciones bruscas entre los 80 ° C  y 200 ° C  sin llegar a estabilizarse, por lo tanto se 

quiere ver cuál sería la menor temperatura de alimentación viable sin aumentar 

considerablemente el requerimiento energético.   Entonces, si la alimentación se realiza de 

forma continua a una temperatura constante, se pueden esperar las cargas térmicas que se 

muestran a continuación (para cada temperatura). 
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Figura 9.3. Efecto de la temperatura de alimentación en la carga térmica del Rehervidor, Caso 4 

Según se presenta en la Figura 9.3  se recomienda escoger una temperatura de trabajo entre 

los 150 ° C a 200 ° C, a partir de este punto las cargas térmicas disminuyen rápidamente. 

Mientras que si se usan temperaturas entre los 50 °C a 130 °C el requerimiento energético 

puede aumentar de 2,50 kW a 4,50 kW.  

Hay que tomar en cuenta que el caso anterior se evaluó ingresando la alimentación en el plato 

10, por lo tanto no se obtenía un efecto apreciable en la carga térmica retirada por el 

condensador. Sin embargo, si se alimenta el crudo en el plato 6, por ejemplo, es de esperar 

que la carga térmica retirada por el condensador aumente si la temperatura de alimentación 

es muy alta.   

De igual forma, cabe mencionar que actualmente Balanced Energy precalienta la 

alimentación aprovechando la energía de los gases de la chimenea adjunta al rehervidor, que 

funciona a gas. Por lo que alcanzar las temperaturas recomendadas no es un gasto energético 

adicional, el problema radica en mantener una alimentación constante para que no existan 

cambios bruscos de temperatura. Si en un futuro se quisiera cambiar el sistema de 

calentamiento a gas por fluido térmico, utilizando un rehervidor de contacto indirecto, se 
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tendría que considerar que el precalentamiento de la alimentación sí representaría un gasto 

energético extra; en ese caso se podría realizar una integración térmica, de forma que una de 

las corrientes de producto lateral sirva para precalentar la alimentación.  

Ahora bien, integrando los tres cambios mencionados anteriormente se tiene que con 16 

etapas y alimentando el crudo en el medio, en la etapa 11 por ejemplo, sin cambiar el 

porcentaje de recuperación del componente más liviano (97 %) se obtienen los resultados del 

Cuadro 9.1. 

Se observa que el cambio es más beneficioso en cuanto a ahorro energético y disminución en 

el reflujo requerido; sin embargo el aumento en la temperatura de fondos es de 11°  C , que 

no es tan significativo como se esperaba.  

Cuadro 9.1. Comparación de resultados entre la simulación original y simulación con 

cambios del análisis paramétrico 

Caso Temp de 

Alimentación, 

(℃) 

Número 

de 

Etapas 

Etapa de 

alimentación 

Relación 

de 

Reflujo  

Carga 

Rehervidor, 

(kW) 

Carga 

Condensador, 

(kW) 

Temperatura 

en Fondos, 

(℃) 

Simulación 

Original 

200 11 10 3.4 2,16 -3,01 308 

Simulación 

con cambios 

170 16 11 1.18 1,72 -1,49 319 

 

9.1.4 Recuperación de componentes livianos y pesados 

Ahora, según se mostraba en la Figura 8.3, la presencia de los pseudocomponentes más 

livianos en el destilado es muy pequeña respecto a otros más pesados, sobre todo porque las 

temperaturas entre el tope y fondo de la torre corresponden a 115 ° C y 308 °  C  

respectivamente, por lo tanto se quiere evaluar cuáles condiciones permiten disminuir la 

temperatura en los platos superiores, que propicie una recuperación mayor de livianos.  

Si no se desean agregar más etapas a la torre actual, en el Cuadro 9.2  se plantean tres 

escenarios para determinar qué condiciones de operación serían las necesarias para obtener 
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menores temperaturas en el destilado y por ende aumentar la fracción molar del componentes 

más liviano en esta corriente, sabiendo que los flujos de los productos laterales van a cambiar 

según las condiciones a evaluar. Para todos los casos se alimenta el crudo en el plato 6 a 

160 ° C por recomendación previa y se fija la temperatura de fondos en 310 ° C .  

Cuadro 9.2. Condiciones de Operación que mejoran la separación de los componentes clave 

Parámetro Simulación original Caso 1 Caso 2 

Fracción molar T338 C5.3 

en destilado 

0,071 

 

0,15 0,24 

Fracción molar T622 C20.3 

en fondos 

0,289 0,327 0,330 

Temperatura Destilado, (℃) 115,9 98 87 

Relación de Reflujo 3,39 5,27 10,49 

Destilado, (mol/s) 

 

0,017 0,008 0,0049 

Carga en condensador, (kW) -3,01 -1,89 -1,98 

Fondos, (mol/s) 0,002 0,000450 0,000410 

Carga en Rehervidor, (kW) 2,16 0,853 0,926 

 

Debido al cambio en la etapa de alimentación y a la reducción en los flujos de fondo y 

destilado, las cargas térmicas siguen siendo menores que las del caso original, por lo que el 

factor determinante para aumentar las fracciones molares de los componentes ligeros y 

pesados en el destilado y los fondos respectivamente sería el aumento en la razón de reflujo, 

que implicaría considerar los costos de bombeo para el retorno de esa corriente, así como el 

agua de enfriamiento necesaria, sobre todo porque la alimentación ingresa parcialmente 

vaporizada.  

Así mismo el aumento del pseudocomponente más pesado en los fondos y la diminución de 

este flujo se traducen un aumento en los flujos laterales correspondientes al diésel y un una 

mejor separación entre esta fracción y los paranínficos que se obtienen en la purga. 
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 Evaluación del flujo desde la hidráulica del Plato 

El análisis paramétrico de ChemSep permite evaluar diversos escenarios, pero la hidráulica 

del plato no es uno de ellos. De hecho, el simulador no brinda la posibilidad de ingresar 

variables de entrada alusivas al diseño de los platos.  

En este apartado los cálculos de hidráulica de platos se realizaron con ayuda del método de 

cálculo propuesto por Treybal (1988) y el Manual de Diseño de Procesos para Platos 

Perforados de Petróleos de Venezuela (1997). Ambos permiten diseñar un plato desde cero 

o evaluar el desempeño del mismo en una torre ya construida. En ambos casos es crucial 

conocer el flujo de gas que asciende por el plato a analizar y el flujo de líquido que ingresa 

al mismo. Lo anterior con el fin de evaluar si el flujo alimentado a la torre real es el adecuado 

y si hay posibilidades de aumentarlo.  

La evaluación se puede realizar para cada plato presente en la torre, sin embargo 

generalmente se escogen los más críticos, por ejemplo el plato donde ingresa la alimentación 

o el plato donde ingresa el reflujo. En este caso, la evaluación se realizó para los platos 

ubicados en los extremos (1 y 9). El flujo de líquido y gas que circulan por la etapa, así como 

sus propiedades físicas se obtienen de los resultados lanzados por el simulador para cada 

flujo alimentado.  

Cabe destacar que la evaluación del plato se realiza con los resultados de la simulación que 

consideran que el crudo se alimenta en el plato 6 y no en el plato 10, a una temperatura de 

200 °  C. De esta forma existe una sección de rectificación y una de agotamiento.  Los 

resultados se presentan en el Cuadro 9.3. 

Cuadro 9.3. Efecto del flujo de alimentación en la hidráulica del plato 

Flujo 20 L/h 10 L/h 

Parámetro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Arrastre Fraccional, 𝐸 <
0,1 

0,020 0,089 0,021 0,0864 

Cabeza de presión total en 

el plato, ℎ3/ (m) 

 

0,11 0,71 0,057 

 

0,20 

 



86 

 

 

 

Cuadro 9.3. (Continuación) Efecto del flujo de alimentación en la hidráulica del plato 

Flujo 20 L/h 10 L/h 

Parámetro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Verificación de inundación 

ℎ𝑤 + ℎ1 + ℎ3 <
𝑡

2
 ,  con  

𝑡

2
=

0,1 𝑚 

0,13 0,73 0,074 0,21 

Verificación de lloriqueo, 

𝑣𝑜 > 𝑣𝑜𝑤   / (m/s) 

11,93>1,005 50,5>3,13 7,75> 1,17 25,13> 3,13 

 

Como se observa en el Cuadro 9.3, para 20 L/h, que corresponde a la alimentación actual, se 

presentarían problemas de inundación. La caída de presión total en el plato 1 es tan grande 

que se sobrepasa el límite del espaciamiento entre platos (𝑡 = 0,20 𝑚) y se ve influenciada 

sobre todo por la caída de presión en seco, ya que el flujo de gas es bastante grande en los 

platos de la sección de rectificación. De hecho, en la verificación de lloriqueo se muestra que 

la velocidad del gas por los orificios es considerablemente más grande a la velocidad mínima 

requerida. Por otro lado en el plato 9, que se encuentra en la sección de agotamiento, la 

verificación de inundación (retroceso en vertedero) da justamente en el límite y sobrepasa 

sólo por 0,03 m la mitad del espaciamiento entre platos 𝑡, en este caso la velocidad del gas 

es moderada. Si bien es cierto no parece tan grave pues el nivel de líquido apenas estaría 

sobrepasando la mitad del espaciamiento entre platos 𝑡, se convierte en un riesgo debido a 

que la masa presente en el vertedero o bajante también se compone parcialmente de espuma 

sin coalescer arrastrada sobre el derramadero desde el plato superior, por lo que un diseño 

seguro contempla también el espacio extra para un exceso de espuma sobre el líquido claro 

en el bajante (Treybal, 1988). 

Debido a los resultados anteriores no tendría sentido analizar la hidráulica de plato para flujos 

mayores, ya que el retroceso en el vertedero empeoraría y consecuentemente no se cumpliría 

con la verificación de inundación.  Por eso en el Cuadro 9.3 también se muestra como se ve 

afectada la hidráulica del plato reduciendo el flujo de alimentación de crudo a 10 L/h. 

En este caso, el plato 9 no presenta problemas de arrastre, inundación o lloriqueo, pero 

nuevamente en el plato 1 se sobrepasa el límite de verificación de inundación, ya que el 
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retroceso en el vertedero ℎ3 corresponde al total del espaciamiento entre platos. Así que el 

exceso de flujo de gas en la sección de rectificación representa un problema en el desempeño 

del plato, pero no tan grave como sí lo es con el flujo actual.  

A pesar de que en ninguno de los casos se sobrepasa el límite de arrastre 𝐸 < 0,1, se ve que 

para el plato superior (plato 1) está cerca de ser un problema pues los valores son altos y casi 

sobrepasan el criterio, de hecho la velocidad del gas en esa sección es bastante alta. 

Entonces, este comportamiento problemático en la sección de rectificación de la torre es 

porque una disminución de la presión a lo largo de las etapas puede causar un incremento en 

el flujo del vapor, el cual arrastrará el líquido hacia la parte superior de la torre causando 

inundación.  

Igualmente, una alta temperatura en el fondo de la torre incrementa el flujo de vapor lo 

suficiente como para causar inundación. O en este caso, una temperatura tan alta en la 

alimentación puede causar el exceso de flujo de vapor en la zona de rectificación, por lo que 

se recomienda disminuir la temperatura a 160 ° C, manteniéndose en el rango recomendado 

en la sección anterior.  

Es importante resaltar que estos resultados son representativos de una destilación con un flujo 

de alimentación continuo, por lo que pueden existir diferencias entre la simulación y el 

proceso real, en donde se alimenta según la capacidad del rehervidor.  

Ahora bien, en caso de que exista posibilidad de construir una torre mejorada en un futuro, 

algunos parámetros se pueden mejorar para aumentar la capacidad de la misma. Como se 

mencionaba anteriormente, la verificación de inundación sobrepasaba los límites 

establecidos debido al valor tan alto de retroceso en el vertedero, ℎ3, que a su vez corresponde 

a la suma de la cabeza de presión en la entrada del líquido, ℎ2, y la caída de presión para el 

gas, ℎ𝐺 . En este caso la caída de presión para el gas es muy alta debido a la caída de presión 

en seco, ℎ𝐷, relacionada al resultado  de una pérdida de presión a la entrada del gas por las 

perforaciones del plato debido a su espesor.  
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Según el Cuadro 1.1, para un plato con perforaciones de 6 mm de diámetro, la relación 

espesor/ orificio debe ser de  
𝑙

𝑑𝑜
= 0,32 y actualmente esa relación es de 0,26, lo que sugiere 

que el espesor del plato debería aumentar. El espesor de los platos de la Torre T-108 es de 

0,0016 mm (1/16 in) por lo que si se quiere aumentar este parámetro para cumplir con la 

relación anterior sería con una lámina de calibre 14 (0,0019 mm). Ahora, en caso de que 

resulte más viable mantener el espesor se recomienda aumentar el diámetro de las 

perforaciones entre 7 mm y 9 mm. De hecho, la caída de presión en seco ℎ𝐷 disminuye 

considerablemente con el aumento en el tamaño de la perforación que con el grosor de la 

lámina.  

Es importante destacar que para platos de acero al carbón, el espesor del plato sí tendría que 

aumentar para diámetros de orificio de 9 mm o más, ya que el riesgo de corrosión aumenta 

en comparación con el acero inoxidable así como los inconvenientes en la fabricación. Por 

ejemplo, para 𝑑𝑜 = 9 𝑚𝑚 , 𝑙 = 4,5𝑚𝑚 que corresponde a una lámina comercial de calibre 

7.  

En el Cuadro 9.4 se muestra cómo cambia la hidráulica del plato aumentando el diámetro de 

perforación del orificio de 6 mm a 9 mm. Donde en este caso se puede alimentar un flujo de 

10 L/h cumpliendo la verificación de inundación en ambas zonas de la torre. Para 20 L/h esta 

vez no se cumple la verificación de inundación en la sección de rectificación, sin embargo el 

retroceso en el vertedero (0,18 m) no sobrepasa el espaciamiento entre platos (0,20 m). Y 

finalmente con este cambio hay posibilidad de aumentar el flujo de alimentación hasta 15 

L/h, donde tampoco se corre el riesgo de afectar la hidráulica del plato. 

Cuadro 9.4. Hidráulica del plato con aumento en el diámetro de orificios 

Flujo 20 L/h 15 L/h 10 L/h 

Parámetro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Arrastre Fraccional, 

𝐸 < 0,1 

 

0,020 0,089 0,019 0,09 0,021 0,0864 

Cabeza de presión total 

en el plato, ℎ3, (m) 

 

0,041 0,16 0,027 0,088 0,028 

 

0,057 
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Cuadro 9.4. (Continuación) Hidráulica del plato con aumento en el diámetro de orificios 

Flujo 20 L/h 15 L/h 10 L/h 

Parámetro/ Plato Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Verificación de 

inundación ℎ𝑤 + ℎ1 +

ℎ3 <
𝑡

2
 ,  con  

𝑡

2
=

0,1 𝑚 

0,060 0,18 0,045 0,106 

 

0,046 0,075 

Verificación de 

lloriqueo 𝑣𝑜 > 𝑣𝑜𝑤  

(m/s) 

5,30>1,21 22,45>3.77 2,99>1,27 15,25>3,74 3,44> 1,40 11,17> 3,77 

 

 Mejoras adicionales 

9.3.1 Rehervidor 

Según se ha mencionado anteriormente el sistema de rehervidor de la torre T-108 es bajo un 

calentamiento directo como se muestra en la Figura 9.4, donde un quemador combustiona 

gas propano comercial en la base de la marmita que contiene el crudo y transmite calor por 

radiación de la llama. Durante el proceso los gases son expulsados al exterior por medio de 

una chimenea, que de paso sirve para precalentar la alimentación.  

 

Figura 9.4. Calentamiento por contacto directo (PIROBLOC, 2017) 

Sin embargo no es el método de calentamiento más recomendable por las siguientes razones: 

- No es seguro para el operario ya que el medio de calentamiento, en este caso, está 

adjunto a la operación unitaria que hay que monitorear.  
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- El contacto con la llama desgasta el material de la marmita de almacenamiento (acero 

al carbono) mucho más rápido, creando fugas que hacen que la operación sea más 

insegura. 

- Teóricamente la eficiencia energética es muy inferior en el calentamiento directo al 

indirecto (con fluido térmico) y además se dan sobrecalentamientos locales del 

producto a calentar y por lo tanto la uniformidad de temperaturas en toda la superficie 

de calefacción no es alta. (PIROBLOC, 2017) 

Por ello se recomienda evaluar la posibilidad de implementar un sistema de calentamiento 

indirecto en el rehervidor, haciendo uso de un fluido térmico adecuado.  

9.3.2 Corrosión  

Como se explicaba en el último punto de la sección 3.1 sobre corrosión, es recomendable 

tomar muestras de los productos destilados para detectar la presencia de una nata de 

coloración marrón, que generalmente corresponde al sulfuro de hierro (FeS), ya que este 

compuesto formado por corrosión se emulsiona fácilmente con la gasolina. 

 En una de las corridas experimentales realizadas en la torre T-108 se observó este 

comportamiento, tal como muestra la Figura 9.5. 

 
Figura 9.5. Nata remanente en el frasco recolector del plato 5 
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Recordando que la torre fue construida con acero al carbono, está susceptible a sufrir 

deterioros por corrosión rápidamente, sobre todo por las temperaturas de operación. 

Generalmente lo que se recomienda es que, como en el tope de las columnas se trabaja a 

bajas temperaturas que permiten la condensación de compuestos corrosivos, normalmente 

los platos superiores y el domo sean de monel. Los platos acumuladores para salidas laterales 

generalmente están hechos de acero al carbono o de acero al carbono pasivado. La sección 

del fondo de las columnas puede estar recubierta con acero inoxidable con 11 a 13 % de Cr 

para prevenir corrosión a altas temperaturas. Para altas temperaturas se aumenta la resistencia 

de las bridas de las boquillas a 300 # y se utiliza acero con 1 % a 1 ¼ % de Cromo y ½ % de 

Molibdeno. (Soto, 2006) 

También existen pruebas de control que ayudan a verificar que el crudo que ingresa a la torre 

no sobrepase parámetros que puedan ser problemáticos para el desempeño de la misma. Por 

ejemplo: 

- El control de contenido de agua y sedimentos (BSW) 

Con el propósito de evitar una presurización súbita en las torres de destilación, generalmente 

se efectúa un control riguroso al contenido de agua y sedimentos (BSW) al crudo. El crudo 

que se procesa en la torre de destilación debe contener una cantidad de BSW en fracción 

volumen del orden de 0,05 % a 0,50 %. La prueba se realiza mediante centrífuga, según la 

norma ASTM D-96-88, en donde volúmenes conocidos de crudo y solvente se mezclan 1:1, 

se colocan en un tubo de centrífuga y se calientan hasta 60 °C, luego de la centrifugación se 

lee el volumen de la capa de agua y sedimentos en el fondo del tubo.  

- Control del contenido de Sales ASTM D3230-08 

El contenido de sales en el crudo debe ser menor a veinte libras divididas por cada mil barriles 

(PTB), para minimizar su efecto corrosivo en los sistemas de tope de las columnas. Un 

contenido de sales por encima de la especificación causa altos rangos de corrosión en las 

unidades.  



92 

 

 

 

La prueba asociada a este control mide la conductibilidad de una solución de crudo en un 

solvente de mezcla alcohólica cuando ésta se somete a una tensión eléctrica. Este método 

mide la conductibilidad debido a la presencia de cloruros inorgánicos, y otro material 

conductivo, en el crudo. Una muestra homogeneizada se disuelve en un solvente de mezcla 

alcohólica y se coloca en una celda de prueba que consiste en un beaker y un juego de 

electrodos. Se aplica voltaje sobre los electrodos, y el flujo de corriente resultante es medido. 

El contenido de cloruro (sal) se obtiene por la referencia a una curva de calibración de 

corriente contra la concentración del cloruro de mezclas conocidas. (ASTM D3230, 2008) 

La hidrólisis de las sales estadísticamente es el más alto responsable de corrosión en las 

refinerías, ya que al hidrolizarse a elevadas temperaturas generan ácido clorhídrico. (Soto, 

2006) Pero, además del efecto de la corrosión, las sales tienen otros efectos indeseables como 

la disminución de la eficiencia operativa de los equipos de procesos, originado por los 

depósitos de sal en los intercambiadores de calor y horno. Disminución del régimen de flujos, 

disminución de coeficiente de calor. También contaminan los productos residuales, donde 

las trazas de sales del crudo se concentran en las fracciones pesadas y por lo tanto origina 

obturación de los quemadores. También podrían generar efectos secundario en las 

especificaciones de algunas de las fracciones del petróleo. 

Si se comprobara que hay un exceso del contenido de sales, una de las soluciones es la 

instalación de una desalinizadora, diseñada en función del crudo que se procesa. En cuanto a 

otras acciones preventivas la literatura recomienda neutralizar el HCl con amoniaco o cubrir 

las superficies metálicas con inhibidores, generalmente se usan aminas fílmicas que sirven 

como una barrera entre la superficie del metal y el ambiente corrosivo. Aunque tienen 

limitaciones como su descomposición con altas temperaturas y que la alta velocidad de los 

gases puede erosionar el film. (Soto, 2006)  

Finalmente, cada acción anticorrosión tiene sus pros y contras, desde su alto costo o ver si es 

viable en cuanto a operación. Sin embargo la evaluación de cada método se sale del alcance 
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de este proyecto, por lo que sólo se brindan sugerencias y se recomienda evaluar a futuro la 

mejora de los materiales de construcción de la torre o considerar los métodos de prevención. 
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 Conclusiones y Recomendaciones 

Se concluye que: 

 Se requiere una razón de reflujo de 3,4 para llevar a cabo la destilación con el número 

de platos de trabajo. 

 El mayor porcentaje de desviación entre el perfil de temperaturas de la torre y la 

simulación es de 7,66 % (rehervior), mientras que para los platos los porcentajes 

varían entre 0,04 % y 5.46 %. Por lo que se concluye que el paquete termodinámico 

de Peng Robinson predice de manera satisfactoria el comportamiento del proceso.  

 De las corridas experimentales realizadas en la torre T-108, el perfil de temperaturas 

indica que del plato 1 al 5 se obtienen productos con rangos similares a los de una 

gasolina liviana, del plato 6 al 9 las temperaturas indican fracciones cercanas al 

queroseno/diésel.  

 De una alimentación de 20 L/h se obtienen 6,30L/h de gasolina y 8,10 L/h de 

queroseno/diésel, donde los 5,64 L/h restantes corresponden a parafinas que quedan 

almacenadas en el rehervidor. Y en ellas queda diésel disuelto que requiere una mejor 

separación. 

 Alimentar el crudo en el plato 5 disminuye la carga térmica requerida en el rehervidor 

y la energía removida por el condensador, así como la relación de reflujo.  

 Incrementar el número de platos de la torre a 16 etapas de equilibrio (cinco platos 

adicionales) implicaría un aumento en la temperatura de fondos de 308 ° C a 333 ° C 

aumentando la carga térmica del rehervidor de 2,16 kW a 2,20 kW. El cambio 

significaría una mejor separación del diésel remanente en el búnker que sale como 

purga.  

 Alimentar el crudo a partir de los 160 ° C implica un ahorro energético significativo 

en la carga térmica requerida en el rehervidor. Sin embargo aumentar más la 

temperatura significaría afectar la hidráulica del plato debido al excesivo incremento 

en el flujo de vapor.
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 Para aumentar la fracción mol del componente más liviano T338 C5.3 en el destilado, 

de 0,071 a 0,24 se necesitaría aumentar la relación de reflujo de 3,39 a 10,49. Lo que 

implicaría un aumento menos significativo de la fracción molar del componente más 

pesado (T622 C20.3) en los fondos, de 0,29 a 0,33.  

 Si se opera con una alimentación continua de 20 L/h se presentan problemas de 

inundación. La caída de presión total en el plato superior es tan grande que se 

sobrepasa el límite del espaciamiento entre platos (𝑡 = 0,20 m) y se ve influenciada 

sobre todo por la caída de presión en seco, ya que el flujo de gas es bastante grande 

en los platos de la sección de rectificación.  

 Si se opera con una alimentación continua de 10 L/h también se sobrepasa el límite 

de verificación de inundación, pero sólo en la sección de rectificación y en menor 

grado. En la sección de agotamiento no habría problemas de arrastre, inundación o 

lloriqueo. 

 La hidráulica del plato mejora aumentando el diámetro de perforación del orificio de 

6 mm a 9 mm. Donde en este caso se puede alimentar un flujo de 10 L/h cumpliendo 

la verificación de inundación en ambas zonas de la torre. Para 20 L/h esta vez no se 

cumple la verificación de inundación en la sección de rectificación, sin embargo el 

retroceso en el vertedero (0,18 m) no sobrepasa el espaciamiento entre platos (0,20 

m).  

 Si se implementa un aumento en el diámetro de la perforación del plato, el máximo 

caudal de alimentación que no compromete la hidráulica del mismo sería de 15 L/h. 

 

Se recomienda: 

 Realizar pruebas de caracterización ASTM a los productos laterales de la torre para 

tener certeza del tipo de combustible que se obtiene. 
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 Alimentar el crudo en el plato 5, de esta forma las cargas térmicas disminuyen y existe 

una sección de enriquecimiento y otra de agotamiento, mejorando la calidad de 

separación.  

 Evaluar la posibilidad de aumentar el número de platos para ampliar el rango de 

temperaturas entre el tope y el fondo de la torre.  

 Alimentar el crudo de forma continua para evitar fluctuaciones bruscas de 

temperatura a lo largo de las etapas y así asegurar consistencia en los productos 

obtenidos.  

 Alimentar el crudo a una temperatura de 160 ° C ya que significa un ahorro energético 

significativo en la carga térmica requerida en el rehervidor. Con temperaturas más 

altas incrementaría el flujo de vapor en la torre afectando la hidráulica del plato.   

 Evaluar la posibilidad de aumentar la perforación del plato para mejorar la hidráulica 

de la torre y evitar problemas de inundación del plato y arrastre excesivo. 

 Evaluar el cambio del sistema de calentamiento en el rehervidor por uno indirecto, 

haciendo uso de un fluido térmico adecuado.  

 Se recomienda evaluar a futuro la mejora de los materiales de construcción de la torre 

o considerar los métodos de prevención de corrosión. 
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 Nomenclatura 

𝐴 Área, m2 

𝐴𝑑𝑎 La menor de dos áreas, la sección transversal del vertedero o el área libre entre el 

faldón del vertedero y el plato, m2 

𝐴𝑛 Área neta de la sección transversal de la torre, m2 

𝐶𝑓 Constante de Inundación, adim 

𝐶𝑜 Coeficiente de orificio, adim 

𝐶1 Corrección agregada algebraicamente a las temperaturas registradas, °C 

𝐷𝑜 Diámetro interno del aislante, m 

𝐷𝛿  Diámetro externo del aislante, m 

𝐸 Arrastre Fraccional, adim 

M Masa molar, g/mol 

Pc Presión Crítica, atm 

PIE Punto Inicial de Ebullición, °C 

𝑄 Flujo de gas en el plato, m3/s 

𝑄𝑠 Caudal de salidas laterales de la torre, L/s 

T Diámetro de la torre de fraccionamiento, m 

Tc Temperatura Crítica, °C 

𝑇𝑐𝑜 Temperatura Corregida, °C 

𝑇𝑓 Temperatura ambiente, °C 

𝑇𝑅 Temperatura de destilación del porcentaje recuperado, °C 

𝑇𝑟 Temperatura reducida, °C 

𝑉 Volumen de crudo, L 

𝑉𝑜𝑤 Velocidad mínima del gas a través de los orificios, m/s 

W Longitud del derramadero, m  

𝑍 Factor de compresibilidad, adim 



100 

 

 

 

𝐶𝑝 Capacidad Calorífica, J/mol°C 

𝑑𝑜 Diámetro de Orificio, m 

𝑓 Factor de fricción de Fanning, adim 

𝑔 Aceleración de la gravedad, m/s2 

ℎ Cabeza de presión, m 

ℎ𝑤 Altura del derramadero, m 

ℎ1 Cresta de líquido sobre el derramadero, m 

ℎ2 Pérdida de presión debido al flujo de líquido debajo del faldón del vertedero, m 

ℎ3 Retroceso de líquido en el vertedero, m 

𝑘𝑖𝑗 Parámetro de interacción binaria, adim 

𝑘 Conductividad térmica del aislante, W/m℃ 

l Espesor del plato, m 

𝑝′  Distancia entre centro de  orificios, m 

𝑞 Flujo de líquido en el plato, m3/s 

𝑠 Distancia del centro de la torre al derramadero, m 

𝑡 Espaciamiento entre platos, m 

𝑣 Volumen molar, m3/mol 

𝑦𝑖 Fracción vapor del componente i, adim 

𝑧 Espesor de flujo promedio para el líquido sobre un plato, m 

𝑎 Constante, adim 

𝛽 Constante, adim 

ρ Densidad, kg/m3 

𝜎 Tensión superficial del gas, N/m 

ω Factor acéntrico, adim 

 

 Subíndices 

1 Muestra de crudo 1 
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2 Muestra de crudo 2 

3 Muestra de crudo 3 

𝐷 Se refiere a la cabeza de presión asociada al plato seco 

𝐺 Se refiere al gas 

𝐿 Se refiere a la caída de presión resultante de la profundidad del líquido en el plato 

𝑅 Se refiere a recuperación y cabeza de presión residual (según el caso) 

c Se refiere a propiedades críticas 

𝑛 Se refiere a neto 

𝑒𝑓𝑓 Se refiere a la longitud efectiva del derramadero 

i Se refiere al componente de una mezcla 

j Se refiere al componente de una mezcla 

o Se refiere a orificio 

r Se refiere a propiedades reducidas 

𝑠 Se refiere a salida 

w Se refiere al derramadero 

 

 Superíndices 

# Se refiere a la fase de gas ideal 

𝐿 Se refiere a la fase líquida 

𝜎 Se refiere a la propiedad en condiciones de saturación (vapor-líquido), para 

componentes puros es alusiva a la presión de vapor. 
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A. Datos Experimentales 

Cuadro A. 1. Datos Experimentales para el cálculo del caudal de salida de la torre de 

fraccionamiento, Corrida 1 

Plato Tiempo, t /(s) Volumen, V /(L) 

1 1440 2,00 

2 1680 0,21 

3 - - 

4 1560 0,50 

5 

 

1680 

 

0,21 

 

6 1500 0,11 

7 1680 1,19 

8 1500 0,63 

9 - - 

Purga 

 

900 

 

0,34 

 

condensador - - 

 

Cuadro A. 2. Datos Experimentales para el cálculo del caudal de salida de la torre de 

fraccionamiento, Corrida 2 

Plato Tiempo, t /(s) Volumen, V/ (L) 

1 40 0,04 

2 120 0,016 

3 93 0,004 

4 64 0,044 

5 

 

60 

 

0,020 

 

6 116 0,039 

7 36 0,041 

8 40 0,050 

9 - - 

Purga 

 

- 

 

- 

 

condensador - - 
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Cuadro A. 3. Datos Experimentales para el cálculo del caudal de salida de la torre de 

fraccionamiento, Corrida 3 

Plato Tiempo, t /(s) Volumen, V /(L) 

1 80 0,068 

2 68 0,011 

3 180 0,015 

4 62 0,028 

5 

 

78 

 

0,020 

 

6 74 0,022 

7 90 0,057 

8 65 0,050 

9 - - 

Purga 

 

- 

 

- 

 

condensador - - 

 

Cuadro A. 4 Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 1  

Registro de temperaturas °C 

plato/ hora 11:00 a. m. 11:30 a. m. 11:45 12:15 p. m. 12:35 p. m. 12:50 1:30 p. m. 2:00 p. m. 2:30 p. m. 3:00 p. m. 3:15 p. m. 5:00 p. m. 

1 101,5 101,4 106,3 95,7 97,6 96,40 98.1 95,3 98,10 86,70 93,30 91,50 

2 133,5 128,9 126,2 120,2 119,1 126,7 132.6 126,9 135,4 125,2 130,7 138,9 

3 141,7 137,1 138,8 123,0 125,6 129,8 140.2 136,1 139,7 133,9 139,9 150,1 

4 152,5 149,2 151,5 128,5 137,4 145,4 159.8 148,7 149,8 148,0 149,7 160,4 

5 

 

188,7 

 

177,7 

 

180,7 

 

166,2 

 

164,0 

 

161,7 

 

173.6 

 

173,0 

 

174,5 

 

171,3 

 

177,9 

 

185,8 

 

6 211,4 201,7 200,7 181,6 176,7 178,6 194.9 194,4 195,7 190,7 197,2 205,6 

7 213,2 216,0 212,4 198,4 197,1 194,4 216 208,6 211,4 214,3 211,3 209,6 

8 227,8 230,0 221,5 205,0 200,4 209,4 220.6 213,6 237,7 225,9 226,1 224,4 

9 239,1 241,0 242,1 227,0 236,8 250,4 248.8 247,2 278,4 252,6 250,1 246,3 
Alimentación 

 

169,0 

 

179,0 

 

175,0 

 

61,00 

 

179,0 

 

139,0 

 

100.9 

 

85,30 

 

237,0 

 

151,3 

 

196,0 

 

160,2 

 

Rehervidor 227,6 270,0 268,8 207,0 257,0 279,6 271.6 284,0 313,9 271,5 312,0 264,6 

 

Cuadro A. 5 Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 2  

plato/ hora  9:30 a. m. 10:00 a. m. 10:30 11:00 a. m. 11:30 a. m. 12:30 1:00 p. m. 1:30 p. m. 2:00 p. m. 2:30 p. m. 

1 33,70 78,50 81,80 91,90 115,8 120,7 110,7 135,1 135,3 129,2 

2 27,20 80,60 84,90 115,5 125,4 147,6 141,2 151,5 150,4 143,9 

3 37,90 89,50 100,9 125,0 130,4 161,6 156,6 164,6 166,4 172,7 

4 50,01 91,50 100,3 129,3 135,8 169,6 168,0 169,9 175,7 180,2 

5 

 

91,60 

 

117,6 

 

139,2 

 

150,5 

 

181,7 

 

180,0 

 

184,5 

 

193,1 

 

190,2 

 

195,8 
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Cuadro A. 5 (Continuación) Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 2  

plato/ hora  9:30 a. m. 10:00 a. m. 10:30 11:00 a. m. 11:30 a. m. 12:30 1:00 p. m. 1:30 p. m. 2:00 p. m. 2:30 p. m. 

6 91,20 123,8 162,3 172,8 212,6 198,0 207,0 209,7 206,4 209,6 

7 100,1 133,9 173,4 178,5 235,0 210,4 236,5 237,7 228,9 227,3 

8 106,7 146,5 197,8 212,6 254,7 217,4 245,0 244,3 236,3 238,6 

9 123,4 157,8 223,4 250,0 288,7 225,7 275,0 282,3 260,4 271,4 

Alimentación 

 

117,1 

 

156,6 

 

156,7 

 

196,2 

 

268,1 

 

151,7 

 

181,0 

 

260,9 

 

153,2 

 

199,5 

 

Rehervidor 119,4 206,6 265,0 272,5 321,0 226,0 302,0 320,3 238,0 308,6 

 

Cuadro A. 6. Perfil de Temperaturas de la Torre de fraccionamiento, corrida 3 

plato/ hora  
11:00 a. m. 11:30 a. m. 12:00 p. m. 12:30 p. m. 1:00 p. m. 1:30 p. m. 2:00 p. m. 2:30 p. m. 3:00 p. m. 3:30 p. m. 4:00 p. m. 

1 23,00 35,70 76,80 91,80 109.1 111,3 141,2 142,0 141,2 140,3 139,1 

2 21,30 46,70 81,10 93,10 131,6 130,1 146,7 147,0 144,9 144,8 143,7 

3 21,20 52,10 82,20 93,90 131,2 132,2 154,2 154,0 151,9 148,0 146,0 

4 34,50 52,60 82,30 121,1 135,0 135,8 160,3 158,0 160,8 155,0 152,7 

5 
 

63,50 
 

73,30 
 

91,30 
 

135,2 
 

139,0 
 

146,1 
 

177,6 
 

172,3 
 

177,0 
 

179,1 
 

162,4 
 

6 71,60 79,00 104,4 137,7 143,2 185,7 189,4 190,0 203,0 198,0 188,6 

7 78,40 87,40 130,4 140,6 147,4 207,3 192,8 189,6 220,0 207,0 199,0 

8 95,10 128,1 143,6 150,6 164,4 235,9 214,3 210,8 255,0 257,0 253,0 

9 121,5 130,6 145,4 153,8 179,8 242,9 247,7 232,2 262,0 270,0 277,0 

Alimentación 

 

111,3 

 

129,6 

 

148,3 

 

165,9 

 

196,9 

 

243,9 

 

218,4 

 

232,3 

 

266,0 

 

280,0 

 

275,0 

 

Rehervidor 169,2 179,7 205,2 221,8 247,8 271,2 265,4 286,0 294,0 300,0 304,0 

 

Cuadro A. 7. Ensayo de destilación ASTM D86 para tres muestras de crudo 

Muestra 
Porcentaje 

Recuperado, 𝑹 

Temperatura 1,  𝑻𝑹/ 

(°C) 

Temperatura 2,  𝑻𝑹/  

(°C) 

Temperatura 3, 𝑻𝑹/ 

(°C) 

PIE 0 76,30 80,00 78,00 

1 10 137,8 141,2 138,0 

2 20 141,4 144,5 140,8 

3 30 144,3 147,8 143,6 

4 

 

40 

 

147,4 

 

156,7 

 

149,0 

 

5 50 156,9 173,7 157,2 

6 60 168,9 205,0 173,0 

7 70 197,0 240,8 224,0 

8 80 252,0 267,0 261,0 

9 90 275,00 302,5 285,2 
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Cuadro A. 8. Volúmenes Registrados en el ensayo de destilación ASTM D86 

Volúmenes/ Corrida 1 2 3 

Volumen utilizado 

(ml) 

500 477 500 

Volumen Recuperado 

(ml) 

450 350 400 

 

Residuo en el balón 

(ml) 

45 125 96 

 

Cuadro A. 9. Ensayo de densidad automático ASTM D4052 para las fracciones provenientes del 

ensayo de destilación 

Porcentaje 

Recuperado, R 

Densidad 1 ASTM D4052, 

𝝆 /(kg/m3) 

Densidad 2 ASTM D4052, 

𝝆  /(kg/m3) 

Densidad 3 ASTM  

D4052, 𝝆 /(kg/m3) 

10 867,2 877,6 876,9 

20 881,2 882,5 882,5 

30 884,0 886,1 885,4 

40 887,1 889,8 889,3 

50 

 

891,1 

 

895,3 

 

893,9 

 

60 896,1 902,5 898,9 

70 901,9 910,2 906,9 

80 910,7 - 918,7 

90 922,6 - - 

 

B. Resultados Intermedios 

Cuadro B.  1 Corrección de Temperatura con la ecuación Sydney Young 

Porcentaje 

Recuperado, R 

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟏/(°C)  

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟐/(°C) 

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟑/(°C) 

0 4,23 4,32 4,30 

10 4,97 5,07 4,30 

20 5,01 5,11 5,03 

30 5,05 5,16 5,07 

40 5,09 5,26 5,10 

50 

 

5,20 

 

5,47 

 

5,17 
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Cuadro B. 1(Continuación) Corrección de Temperatura con la ecuación Sydney Young 

Porcentaje 

Recuperado, R 

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟏/(°C)  

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟐/(°C) 

Corrección de 

Temperatura, 𝑪𝟑/(°C) 
    

70 5,69 6,29 5,46 

80 6,35 - 6,08 

90 6,63 - - 

 

Cuadro B.  2. Porcentajes de Recuperación del ensayo de destilación 

 Crudo 1 Crudo 2 Crudo 3 

%Recuperación final,  𝑅𝑓 90,0 73,3 80,0 

% Residuo, 𝑋 9,00 26,2 19,2 

% Recuperación Total, 𝑅𝑇 99,0 99,6 99,2 

% Pérdida, 𝐿 1,00 0,42 0,80 

% Pérdida Corregida, 𝐿𝑐 0,69 0,47 0,61 

% Recuperación corregida, Rc 90,3 73,3 80,2 

 

Cuadro B.  3. Resultados para el cálculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del 

ensayo de destilación, corrida 1 

Porcentaje recolectado, 𝑹 
Temperatura corregida, 𝑻𝒄 

/(°C) 

Porcentaje 

evaporado, E 

Porcentaje 

Recuperado’, 

Pr 

0 80,53 10 9 

10 142,77 20 19 

20 146,41 30 29 

30 149,35 40 39 

40 

 

152,49 

 

50 

 

49 

 

50 162,10 60 59 

60 174,25 70 69 

70 202,69 80 79 

80 258,35 90 89 

90 281,63 - - 
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Cuadro B.  4. Resultados para el cálculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del 

ensayo de destilación, corrida 2 

Porcentaje recolectado, 𝑹 
Temperatura corregida 𝑻𝒄 

/(°C) 

Porcentaje 

evaporado, E 
Pr 

0 84,32 10 9,58 

10 146,27 20 19,58 

20 149,61 30 29,58 

30 152,96 40 39,58 

40 

 

161,96 

 

50 

 

49,58 

 

50 179,17 60 59,58 

60 210,86 70 69,58 

70 247,09 80 79,58 

80 273,62 90 89,58 

90 309,55 - - 

 

Cuadro B.  5. Resultados para el cálculo de la temperatura asociada al porcentaje evaporado del 

ensayo de destilación, corrida 3 

Porcentaje recolectado, 𝑹 
Temperatura corregida 𝑻𝒄 

/(°C) 

Porcentaje 

evaporado, E 
Pr 

0 82,30 10 9,20 

10 143,03 20 19,20 

20 145,87 30 29,20 

30 148,70 40 39,20 

40 

 

154,17 

 

50 

 

49,20 

 

50 162,47 60 59,20 

60 178,46 70 69,20 

70 230,08 80 79,20 

80 267,54 90 89,20 

90 292,03 - - 

 

Cuadro B.  6. Constantes físicas del gas y del líquido según resultados de simulación en Chemsep 

Flujo/ 20 L/h 15 L/h 10 L/h 

Parámetro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Flujo de líquido 𝒒, 

m3/s 

2,96E-06 3,21E-06 1,67E-06 1,99E-06 1,74E-06 1,66E-06 

Flujo de gas 𝑸, 

m3/s 

0,000337 0,00143 0,000190 0,000970 0,000219 0,000711 
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Cuadro B.  6. (Continuación) Constantes físicas del gas y del líquido según resultados de simulación 

en Chemsep 

Flujo/ 20 L/h 15 L/h 10 L/h 

Parámetro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Densidad del gas 𝝆𝑮, 

kg/m3 

4,15 2,87 3,99 2,87 3,70 2,87 

Tensión Superficial 

𝝈, N/m 

0,0131 0,0180 0,0136 0,0180 0,0149 0,018 

Viscosidad del gas 

𝝁𝑮, kg/ms 

6,09E-06 7,36E-06 6,34E-06 7,36E-06 6,78E-06 7,36E-06 

 

Cuadro B.  7. Caídas de presión según la hidráulica del plato para 𝑑𝑜 = 6 mm 

Flujo/ 20 L/h 10 L/h 

Parámetro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Cresta de líquido en 

derramadero 𝒉𝟏, m 

0,000414 0,000438 0,000291 0,000282 

Caída de presión en seco 

𝒉𝑫, m 

0,0978 0,694 0,0356 0,175 

Frente hidráulico 𝒉𝑳, m 0,0190 0,0184 0,0190 0,0188 

Caída de presión residual 

𝒉𝑹, m 

0,00189 0,00235 0,00206 0,00236 

Caída de presión total del 

gas 𝒉𝑮, m 

0,119 0,714 0,0567 0,196 

Caída de presión en la 

entrada del plato 𝒉𝟐, m 

9,18E-08 1,08E-07 3,17E-08 2,88E-08 

 

Cuadro B.  8. Caídas de presión según la hidráulica del plato para 𝑑𝑜 = 9 mm 

Flujo/ 20 L/h 15 L/h 10 L/h 

Parámetro Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 Plato 9 Plato 1 

Cresta de líquido en 

derramadero 𝒉𝟏, m 

0,000414 0,000438 0,000283 0,000318 0,000291 0,000281 

Caída de presión en 

seco 𝒉𝑫, m 

0,0212 0,146 0,00644 0,0681 0,00771 0,0367 

Frente hidráulico 𝒉𝑳, 

m 

0,0190 0,0184 0,0190 0,0187 0,0190 0,0188 

Caída de presión 

residual 𝒉𝑹, m 

0,00126 0,00157 0,00129 0,00157 0,00137 0,00157 

Caída de presión 

total del gas 𝒉𝑮, m 

0,0414 0,166 0,0268 0,0884 0,028 0,0571 

Caída de presión en 

la entrada del plato 

𝒉𝟐, m 

9,18E-08 1,08E-07 2,94E-08 4,17E-08 3,17E-08 2,88E-08 
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Cuadro B.  9. Datos necesarios para el cálculo de la regla de Kay 

Pseudocomponente/ 

Corriente 

Composición de 

Alimentación Vapor, 

𝒚𝒊 

Composición 

Alimentación Líquido, 

𝒙𝒊 

Temperatura Crítica, 

𝑻𝒄𝒊/ (K) 𝒚𝒊 ∗ 𝑻𝒄𝒊 

T338 C5.3 0,048 0,003 548,91 26,47 

T359 C6 0,053 0,005 569,89 30,19 

T380 C6.7 0,064 0,009 590,43 37,81 

T401 C7.4 0,102 0,022 611,22 62,07 

T419 C8 

 

0,402 

 

0,124 

 

628,90 

 

252,72 

 

T438 C8.8 0,119 0,055 647,96 77,29 

T459 C9.7 0,069 0,052 667,32 46,30 

T480 C10.7 0,048 0,058 686,08 33,09 

T500 C11.7 0,035 0,070 704,82 24,41 

T521 C12.8 

 

0,024 

 

0,083 

 

722,64 

 

17,47 

 

T541 C14.1 0,016 0,098 739,58 11,86 

T562 C15.5 0,010 0,111 755,85 7,58 

T582 C17 0,006 0,118 771,50 4,42 

T602 C18.6 0,003 0,108 786,57 2,16 

T622 C20.3 0,001 0,084 801,43 0,85 

   suma 634,7 

   regla de Kay 0,745 

 

Cuadro B.  10. Datos conocidos para el aislante de fibra de vidrio 

Parámetro Valor 

Diámetro Interno 𝐷𝑜, m 0,219 

Temperatura en la pared Interna 𝑇𝑜, ℃ 250 

Diámetro Externo 𝐷𝑜, m 0,419 

Temperatura del ambiente 𝑇𝑓, ℃ 25 

*Conductividad térmica del aislante 𝑘, 

W/m℃ 

0,066 

*Coeficiente de transferencia de calor del 

ambiente ℎ, W/m2C 

3,8 

* (Chacón Valle, 2012) 
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C. Muestra de Cálculo 

C.1 Cálculo del flujo de salida de las corrientes laterales de la torre 

Para el cálculo del caudal de salida de cada plato se utiliza la relación 

 
𝑄𝑠 =

𝑉

𝑡𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜
 

(C.1) 

 

 

Utilizando los datos del Cuadro A. 1, fila 1, columnas 2 y 3: 

𝑄𝑠 =
2 L

1440 s
= 0,001389 L/s 

 

El resultado se encuentra en el Cuadro 3.1, columna 2, fila 1.  

C.2 Cálculo de la temperatura promedio de cada plato  

Para determinar la temperatura representativa de cada plato se utiliza el siguiente promedio 

 
𝑇 =

∑ 𝑇𝑖
𝑛
𝑖

𝑛
 

 

(C.2) 

 

 

Utilizando los datos del Cuadro A. 4, fila 1: 

El resultado se encuentra en el Cuadro 3.2, fila 1, columna 1.  

Cálculos asociados a la prueba de destilación según ASTM D86 

C.3 Cálculo de Corrección de Temperatura de la prueba de destilación  
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Por medio de la ecuación de Sydney Young se corrigen las temperaturas del ensayo de 

destilación a una presión de 101,3 kPa, sabiendo que la presión atmosférica cuando se realizó 

el ensayo fue de 87,856 kPa 

 𝐶𝑐 = 0,0009(101,3 − 𝑃𝑘)(273 + T) 

 

(C.3) 

 

 

Utilizando los datos del Cuadro A. 7, columna 3, fila 2: 

𝐶1 = 0,0009(101,3 − 87,856 kPa)(273 + 137,8℃) = 4,97 ℃ 

El resultado se encuentra en el Cuadro B.  1, columna 2, fila 2. Esta corrección se suma a la 

temperatura registrada en el Cuadro A. 7, fila 2, columna 3; obteniendo el resultado que se 

presenta en el Cuadro 4.4, fila 2, columna 3.  

C.4 Cálculo del porcentaje recuperado final 𝑅𝑓 de la prueba de destilación atmosférica 

 El porcentaje de destilado recuperado se calcula como sigue: 

 
𝑅𝑓 =

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑟𝑒𝑐𝑜𝑙𝑒𝑐𝑡𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 𝑔𝑟𝑎𝑑𝑢𝑎𝑑𝑜

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜
∗ 100 

 

(C.4) 

 

Sustituyendo los datos del Cuadro A. 8, fila 1 y 2, columna 2 se tiene que para la primera 

corrida 1 de destilación: 

 
𝑅𝑓 =

450 ml

500 ml
∗ 100 = 90% 

 

 

 

El resultado se muestra en el  

Cuadro B.  2, columna 2, fila 1.  

C.5 Cálculo del porcentaje de residuo, 𝑋, de la prueba de destilación atmosférica 
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𝑋 =

𝑅𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑏𝑎𝑙ó𝑛

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜
∗ 100 

 

(C.5) 

 

Se calcula con los datos del Cuadro A. 8, fila 1 y 3, columna 1 como sigue: 

 
𝑋 =

45 ml

500 ml
∗ 100 = 9% 

 

 

 

 

El resultado se muestra en el  

Cuadro B.  2, columna 2, fila 1. 

C.6 Cálculo del porcentaje de recuperación total, 𝑅𝑇 , de la prueba de destilación 

El porcentaje recuperado total de la prueba de destilación atmosférica se calcula según indica 

la ecuación ( 11) 

 𝑅𝑇 = 𝑅𝑓 + 𝑋 

 

 

(C.6) 

 

𝑅𝑇 = 90 + 9 = 99% 

El resultado se muestra en el  

Cuadro B.  2, fila 3, columna 2.  

C.7 Cálculo del porcentaje de pérdida, 𝐿, de la prueba de destilación 

El porcentaje de pérdida se calcula como sigue 

 𝐿 = 100 − 𝑅𝑇 (C.7) 

 

Usando el dato del  
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Cuadro B.  2, fila 3, columna 2 se tiene que: 

𝐿 = 100 − 99 = 1% 

El resultado se muestra en el  

Cuadro B.  2, columna 2, fila 4.  

C.8 Cálculo del porcentaje de pérdida corregido, 𝐿𝑐 

El porcentaje de pérdida se debe corregir a 101,3 kPa, así como se hizo con las temperaturas 

registradas. La corrección se realiza como sigue: 

 𝐿𝑐 = 0,5 + (𝐿 − 0,5)/[1 + (101,3 − 𝑃𝑘)/8,00]) 

 

(C.8) 

 

Donde 

𝑃𝑘 Presión atmosférica registrada en la prueba de destilación, kPa 

Sustituyendo el resultado del cálculo C.7 se tiene que: 

𝐿𝑐 = 0,5 + (1 − 0,5)/[1 + (101,3 kPa − 87,856 kPa)/8,00]) = 0,69% 

El resultado se muestra en el  

Cuadro B.  2, columna 2, fila 5.  

C.9 Cálculo del porcentaje de recuperación corregido, 𝑅𝑐 

Se calcula como sigue 

 𝑅𝑐 = 𝑅𝑓 + (𝐿 − 𝐿𝑐) 

 

(C.9) 

 

Se sustituyen los valores calculados previamente 

𝑅𝑐 = 90 + (1 − 0,69) = 90,31% 

El resultado se muestra en el  
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Cuadro B.  2, columna 2, fila 6.  

C.10 Procedimiento aritmético para el cálculo de la temperatura correspondiente al 

porcentaje evaporado 

Primero se asignan porcentajes evaporados, 𝐸, como se muestra en la columna 3 del cuadro 

Cuadro B.  3, y para cada uno de ellos se calcula su correspondiente porcentaje recuperado 

como sigue: 

 𝑃𝑟 = 𝐸 − 𝐿  

 

(C.10) 

 

Con los datos del Cuadro B.  3, columna 3, fila 1 y el porcentaje de pérdida del  

Cuadro B.  2, columna 2, fila 4 se tiene que: 

𝑃𝑟 = 10 − 1 = 9%  

El resultado se muestra en el Cuadro B.  3, columna 4, fila 1 

Seguidamente la temperatura correspondiente al porcentaje evaporado se calcula como sigue: 

 𝑇 = 𝑇𝐿 + (𝑇𝐻 − 𝑇𝐿)(𝑃𝑟 − 𝑅𝐿)/(𝑅𝐻 − 𝑅𝐿) 

 

 

(C.11) 

 

Donde  

𝑃𝑟   Porcentaje recuperado correspondiente al porcentaje evaporado prescrito, % 

𝑅𝐻 Porcentaje recuperado adyacente a, y mayor que 𝑃𝑟, % 

𝑅𝐿  Porcentaje recuperado adyacente a, y menor que 𝑃𝑟, % 

𝑇    Temperatura correspondiente al porcentaje evaporado, ℃ 

𝑇𝐻  Temperatura correspondiente a 𝑅𝐻, ℃ 

𝑇𝐿   Temperatura correspondiente a 𝑅𝐿, ℃ 
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Con los datos del Cuadro B.  3, columnas 1,2 y 4, fila 1 y 2 se tiene que: 

𝑇10% = 80,53℃ +
(142,77℃ − 80,53℃)(9% − 0%)

10% − 0%
= 136,55℃  

El resultado anterior se muestra en el Cuadro 4.4, fila 2, columna 3. 

Cálculos de hidráulica de platos perforados 

C.11 Cálculo del arrastre fraccional, 𝐸 

El arrastre fraccional se determina a partir del gráfico que se muestra en el Anexo 14.1, para 

un 75% de la velocidad de inundación y utilizando la siguiente razón: 

 
𝐹𝐿𝑉 =

𝐿

𝐺
∗ (

𝜌𝐿

𝜌𝐺
)

0.5

 

 

(C.12) 

 

 

Utilizando los datos del Cuadro B.  6, columna 6, se tiene que 

1,74 ∗ 10−6m3/s

0,000219 m3/s
∗ (

736,58
kg
m3

3,70
kg
m3

)

0.5

= 0,11 

 

Con el valor calculado y la gráfica mencionada anteriormente el valor del arrastre fraccional 

que se lee es el siguiente: 

𝐸 = 0,021 

El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 1.  

C.12 Cálculo de la cresta de líquido sobre el derramadero, ℎ1 

1. El cálculo de ℎ1 se realiza bajo un proceso iterativo, donde la primera suposición se realiza 

bajo la siguiente ecuación, que calcula la cresta de líquido sobre una represa rectangular recta: 
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ℎ1 = (

𝑞

𝑊 ∗ 1,839
)

2
3
 

 

(C.13) 

 

 

2. Usando 𝑞 del Cuadro B.  6 y 𝑊 de Cuadro 2.1, columna 2, fila 3 se tiene que la primera 

suposición de ℎ1 es: 

ℎ1 = (
1,74∗10−6m3/s

0,1909 m∗1,839
)

2

3
= 0,0002904 m 

3. Luego, con la ecuación ( 12 ) se calcula 
𝑊

𝑊𝑒𝑓𝑓
, usando 𝑇 del Cuadro 2.1, columna 2, fila 1. 

𝑊

𝑊𝑒𝑓𝑓
= √((

0,204 m

0,1909 m
)

2

− {[(
0,204 m

0,1909
)

2

− 1]

0.5

+
2 ∗ 0,0002904 m ∗ 0,204 m

0,204 m ∗ 0,1909 m
}

2

) = 0,998 

 

 Sustituyendo 
𝑊

𝑊𝑒𝑓𝑓
 en la ecuación ( 13 ) se tiene que:  

ℎ1 = 0,666 (
1,74 ∗ 10−6m3/s

0,1909m
)

2/3

(0,998)2/3 = 0,000291 m 

Como ℎ1es muy similar al paso 1 se detiene la iteración, de lo contrario esta sería la nueva 

suposición para repetir el cálculo iterativo. El resultado anterior se encuentra en el Cuadro B.  

7, columna 6, fila 1. 

C.13 Cálculo de la caída de presión en seco, ℎ𝐷 

Primero se calcula el coeficiente de orificio, 𝐶𝑜, como se indica en la ecuación ( 14 ), con los 

datos del Cuadro 2.1, columna 2, fila 4 y fila 5.  

𝐶𝑜 = 1,09 (
0,006

0,001588
)

0,25

= 1,52 
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Despejando ℎ𝐷 de la ecuación ( 15 ) y sustituyendo 𝐶𝑜 se tiene que: 

ℎ𝐷 = 1,52 [0,40 (1,25 −
2,83 ∗ 10−5m2

0,0144 m2
) +

4 ∗ 0,00159 m ∗ 0,025

0,006 m
+ (1 −

2,83 ∗ 10−5m2

0,0144 m2
)

2

] ∗
(7,75

m
s

)
2

∗ 3,7
kg
m3

2 ∗ 9,8
m
s2 ∗ 736,58 

kg
m3

= 0,0356 𝑚 

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B.  7, columna 6, fila 2. 

C.14 Cálculo del frente hidráulico, ℎ𝐿 

Con la ecuación (16) se calcula el espesor de flujo promedio para el líquido sobre un plato, 

se usan los datos del Cuadro 2.1, columna 2, fila 1 y 3.  

𝑧 =
0,2040 m + 0,1909 m

2
= 0,197 m 

Ahora para obtener la velocidad del gas a través de los orificios se utiliza la siguiente 

ecuación: 

 
𝑉𝑜 =

𝑄

𝐴𝑜
 

 

(C.14) 

 

 

Siendo 𝐴𝑜 el área del orificio. 

Sustituyendo el valor de 𝑄 del Cuadro B.  6  y 𝑑𝑜 del Cuadro 2.1, columna 2, fila 4 se tiene 

que: 

𝑉𝑜 =
0,000219 m3/s

𝜋 ∗
0,0062

4

= 7,75 m/s 

Sustituyendo 𝑉𝑜, ℎ𝑤 del Cuadro 2.1, fila 6 y, 𝜌𝐺  y 𝑞 del Cuadro B.  6, filas 4 y 1 

respectivamente en la ecuación ( 17 ) se tiene que: 

ℎ𝐿 = 6,10 𝑥 10−3 + 0,725 ∗ 0,018 m − 0,238 ∗ 0,018 m ∗ 7,75
m

s
∗ (

3,7kg

m3 )
0.5

+ 1,25
1,74 ∗

10−6m3

s
0,197 m

= 0,0190 m 
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El resultado anterior se muestra en el Cuadro B.  7, columna 6, fila 3. 

C.15 Caída de presión residual, ℎ𝑅 

Sustituyendo 𝜎 y 𝜌𝐿 del Cuadro B.  6 y 𝑑𝑜 del Cuadro 2.1, fila 4 en la ecuación ( 18 ) se tiene 

que: 

ℎ𝑅 =
6 ∗ 0,01486 N/m ∗ 1

736,58 
kg
m3 ∗ 0,006 m ∗ 9,8 m/s2

= 0,00206 m 

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B.  7, columna 6, fila 4. 

C.16 Caída de presión total del gas, ℎ𝐺  

Sustituyendo las caídas de presión calculadas anteriormente en la ecuación ( 19 ) se obtiene: 

ℎ𝐺 = 0,0356 m + 0,0190 m + 0,00206 m = 0,0567m 

C.17 Caída de presión en la entrada del líquido, ℎ2 

Sustituyendo los datos del Cuadro B.  6 en la ecuación (10 ) se obtiene: 

ℎ2 =
3

2 ∗ 9,8 m/s2
(

1,74 ∗ 10−6m3/s

0,0382 m2
)

2

= 3,17 ∗ 10−8m 

El resultado anterior se muestra en el Cuadro B.  7, columna 6, fila 5. 

C.18 Cálculo del retroceso en el vertedero, ℎ3 

Sustituyendo ℎ𝐺  y ℎ2 en la ecuación (11) se tiene que  

ℎ3 = 0,0567m + 3,17 ∗ 10−8m = 0,0567 m 

El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 2. 

C.19 Cálculo de verificación de inundación  
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Sustituyendo ℎ𝑤, ℎ1 y ℎ3 en la verificación mostrada en la ecuación (12) se obtiene que para 

este caso la verificación de inundación se cumple: 

0,018 m + 0,000291m + 0,0567 m <
𝑡

2
 

0,0750 m < 0.1 m 

La verificación anterior se encuentra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 3. 

C.20 Verificación de lloriqueo 

Primero se calcula es espesor de trayectoria sobre un plato como sigue a continuación, usando 

𝑠 del Cuadro 2.1, columna 2, fila 7: 

 𝑍 = 2 ∗ 𝑠 

 

(C.15) 

 

 

Con  

𝑠 Distancia del centro de la torre al derramadero, m 

𝑍 = 2 ∗ 0,036 m = 0,072 m 

Seguidamente se despeja la velocidad mínima del gas de la ecuación (13) como sigue: 

  

𝑉𝑜𝑤 =

0,0229 (
𝜇𝐺

2𝜌𝐿

𝜎𝑔𝑐𝑑𝑜

𝜌𝐿

𝜌𝐺
)

0.379

(
𝑙

𝑑𝑜
)

0.293

(
2𝐴𝑜𝑑𝑜

√3𝑝′3
)

(
2.8

(
𝑍

𝑑𝑜
)

0.724)

𝜎𝑔𝑐

𝜇𝐺
 

 

Utilizando las constantes físicas del gas y del líquido del Cuadro B.  6 y las dimensiones del 

Cuadro 2.1, se tiene que la velocidad mínima del gas es: 
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𝑉𝑜𝑤

=

0,0229 (
6,18 ∗ 10−62 kg

ms
 3.7 kg/m3

0,0149
N
m

∗ 1 ∗ 0,006 m

736,58 kg/m3

3,7 kg/m3 )

0.379

(
0,00159 m

0,006 m
)

0.293

(
2 ∗ 2,83 ∗ 10−5m2 0,006 m

√3 ∗ 0,03 m′3
)

(
2.8

(
0.072 𝑚
0.006 𝑚

)
0.724)

0,0149
N
m

∗ 1

6,18 ∗ 10−62 kg
ms

= 1,17 m/s 

La verificación para descartar la posibilidad de lloriqueo se muestra a continuación: 

𝑉𝑜 > 𝑉𝑜𝑤 

7,75 m/s > 1,17 m/s 

El resultado anterior se muestra en el Cuadro 9.3, columna 4, fila 4. 

C.21 Cálculo de la regla de Kay 

Haciendo uso de la ecuación ( 20 )  y con los datos del Cuadro B.  9, fila 1, columna 2 y 4 se 

calcula el producto 𝑇𝑐𝑖 ∗ 𝑦𝑖 para el pseudocomponente T338 C5.3, donde: 

548,15 K ∗ 0,048 = 26,47 K 

Se repite el paso anterior para todos los pseudocomponentes y finalmente se realiza la 

siguiente sumatoria con los resultados del Cuadro B.  9, columna 5 

∑ 𝑇𝑐𝑖 ∗ 𝑦𝑖 = 634,73  K 

El resultado anterior se encuentre en el Cuadro B.  9, columna 5, fila 16 

Finalmente se calcula la temperatura reducida de la mezcla de pseudocomponentes usando 

una temperatura de operación de 200℃, que corresponde a la temperatura de la alimentación.  

𝑇𝑟 =
200 ℃ + 273,15

634,73 K
= 0,7454 

El resultado anterior se encuentre en el Cuadro B.  9, columna 5, fila 17 
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C.22 Cálculo de pérdidas de calor de la torre al ambiente 

A continuación se calculará la pérdida de calor de la torre al ambiente tomando en cuenta 

que está aislada con fibra de vidrio  

 𝑄̇ = 𝑈𝑜𝐴𝑜(𝑇𝑜 − 𝑇𝑓) 

 

(C.16) 

 

 𝐴𝑜 = 𝜋𝐷𝑜𝐿 

 

(C.17) 

 

 1

𝑈𝑜
=

𝐷𝑜

2𝑘
𝑙𝑛 (

𝐷𝛿

𝐷𝑜
) +

𝐷𝑜

ℎ𝐷𝛿
 

 

(C.18) 

 

Donde 

𝐷𝑜 Diámetro interno del aislante, m 

𝑇𝑜  Temperatura en la pared interna, m 

𝐷𝛿   Diámetro externo del aislante, m 

𝑇𝛿  Temperatura en la pared externa del aislante, ℃ 

𝑇𝑓  Temperatura del ambiente, ℃ 

𝑘   Conductividad térmica del material aislante, W/mC 

ℎ   Coeficiente de transferencia de calor al ambiente, W/m2C 

Sustituyendo las ecuaciones (C.17) y (C.18) en la ecuación (C.16) se tiene que: 

𝑄̇

𝐿
=

𝜋(𝑇𝑜 − 𝑇𝑓)

1
2𝑘

𝑙𝑛 (
𝐷𝛿

𝐷𝑜
) +

1
ℎ𝐷𝛿

 

 

Sustituyendo los datos del cuadro Cuadro B.  10 en la ecuación anterior se obtiene: 
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𝑄̇

𝐿
=

𝜋(250 ℃ − 20℃)

1
2 ∗ 0,066 W/mk

𝑙𝑛 (
0,419 m
0,219 m) +

1

3,8
W

m2℃
∗ 0,419 m

= 130,35 W/m 

Sabiendo que la torre tiene una altura de 1.8 m, la pérdida total de calor es: 

𝑄̇ = 130,35
W

m
∗ 1,8 m = 234,63 J/s 

 

El resultado anterior se encuentra en el Cuadro 7.2, fila 12. 
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 Anexos 

 Gráfica de Fair para determinar el arrastre fraccional 

 

Figura 13.1. Gráfica de la correlación de Fair para determinar el arrastre fraccional 

(PDVSA, 1997) 
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