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Resumen 

La nafta craqueada a obtener en la unidad de Craqueo Catalítico durante la Fase I del 

Proyecto Expansión de la Refinería de Cienfuegos debe ser tratada mediante una planta 

de endulzamiento en Cama Fija por no cumplir con especificaciones comerciales. Se 

cuenta con un estudio conceptual donde se identificó la tecnología apropiada, los 

equipos fundamentales, costo y factibilidad de implementación. El presente trabajo se 

realizó con el propósito de definir en detalles la tecnología de la planta mediante un 

diseño básico de proceso. Para ello se efectuó una búsqueda bibliográfica sobre los 

procesos de tratamientos para las naftas catalíticas, resaltando las características, 

propiedades y contaminantes de la alimentación a la planta. Se investigó sobre la 

estimación de costos en proyectos de ingeniería y sus respectivas metodologías. Se 

describió el proceso tecnológico a diseñar; fueron desarrolladas las metodologías de 

cálculo para el diseño básico de los equipos y sistemas hidráulicos que agrupan la 

unidad de tratamiento en cama Fija, se identificaron las propiedades de las corrientes 

del proceso (flujo, densidad, temperatura, presión, viscosidad etc.), necesarias para el 

diseño de los equipos y sistemas. También se realizó el plan general de la planta, el 

cual a su vez facilitó el cálculo de los equipos. Se efectuaron las hojas de datos de los 

equipos mayores, el diagrama de instrumentación y tuberías (DTI) y el listado de 

instrumentos. Finalmente se calculó el costo de inversión de USD con una desviación 

de -10% a +25% y que coincide con un estimado de costo Clase III; se completó el 

trabajo con un estudio de factibilidad económica, el cual mostró que la implementación 

de la planta es viable y factible por tener los indicadores de rentabilidad con los valores 

aceptables para el rango de variación del estimado de costo de inversión.  

  

 

 



 

Abstract 

The cracked naphtha to be obtained in the Catalytic Cracking unit during Phase I of the 

Expansion Project of the Cienfuegos Refinery must be treated by a sweetening plant in Fixed 

Bed due to non-compliance with commercial specifications. There is a conceptual study where 

the appropriate technology was identified, the fundamental equipment, cost and feasibility of 

implementation. The present work was carried out with the purpose of defining in detail the 

technology of the plant through a basic process design. To this end, a bibliographic search was 

carried out on the treatment processes for catalytic naphthas, highlighting the characteristics, 

properties and contaminants of the plant's diet. We investigated the estimation of costs in 

engineering projects and their respective methodologies. The technological process to be 

designed was described; the calculation methodologies for the basic design of the hydraulic 

equipment and systems that group the fixed bed treatment unit were developed, the properties of 

the process streams (flow, density, temperature, pressure, viscosity, etc.), necessary, were 

identified. for the design of equipment and systems. The general plan of the plant was also 

carried out, which in turn facilitated the calculation of the equipment. The data sheets of the 

major equipment, the instrumentation and pipe diagram (DTI) and the list of instruments were 

made. Finally, the investment cost of USD was calculated with a deviation of -10% to + 25% and 

which coincides with a cost estimate of Class III; The work was completed with an economic 

feasibility study, which showed that the implementation of the plant is feasible and feasible 

because it has the profitability indicators with acceptable values for the variation range of the 

investment cost estimate. 
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Introducción 

Antecedentes  

El craqueo catalítico (FCC) es un proceso de refino cuyo objetivo es aumentar la producción de 

nafta y GLP de mayor valor comercial, a través de la conversión de fracciones pesadas del 

petróleo (gasóleo y residuos). 

La nafta craqueada que se obtiene de un FCC constituye además del reformado, compuestos 

isomerados, alquilados, oxigenados y la nafta primaria hidrodesulfurada, un componente de 

mezcla para la formulación de gasolinas y es un hidrocarburo con compuestos desde cuatro hasta 

once átomos de Carbono que destilan entre los 25 ºC y los 220 ºC (GARY, y otros, 2007)por lo 

que deben cumplir con una serie de características que las adecuen a su manipulación, 

almacenamiento y utilización. 

La principal especificación medida a la nafta craqueada es su Número de Octano, además de 

otras como la curva de destilación, presión de vapor Reid (RVP), propiedades anticorrosivas, 

contenido de azufre, etc. Es el producto más valioso de las unidades de FCC y contiene alrededor 

de 30 % de aromáticos y de 20 - 30 % de olefinas, además de compuestos más ligeros 

(CORPODIB , 2004). Representa un 35 % de la producción total de la gasolina de una refinería 

(PDVCUPET.S.A, 2010)y dentro de las impurezas que puede tener se encuentran los 

mercaptanos cuyo contenido depende del tipo de alimentación procesada. Cabe destacar que si la 

alimentación es hidrotratada el contenido de mercaptanos en la nafta craqueada es bajo, de lo 

contrario su contenido podría ser hasta 100 veces mayor. (MEZA, y otros, 2001) 

Para la ingeniería del Proyecto Expansión de la Refinería Camilo Cienfuegos se proyectó una 

Unidad de FCC que produciría el 25 % del volumen de nafta total para la preparación de la 

gasolina de mercado. Esta unidad se alimentaba de las unidades de Hidrocraqueo Severo y 

Moderado que hidrodesulfuraban la materia prima y por tanto permitía obtener los productos del 

FCC listos para almacenamiento. Por decisión estratégica de Cuvenpetrol se decidió dividir el 

proyecto en Fases con el objetivo de obtener ganancias adelantadas y que consistió en 

implementar algunas de las unidades involucradas en el proyecto inicial.  
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Dentro de las unidades incluidas en la primera Fase está la mencionada Unidad de FCC con la 

particularidad que ya no procesaría un inyecto hidrodesulfurizado, por tanto, sus productos 

requerían un postratamiento, dentro de ellos la nafta craqueada que tendría valores de acidez 

superior a lo normado. Existe una investigación realizada por (MATURELL, 2015) con el 

objetivo de identificar y seleccionar que esquema para el tratamiento de la nafta del FCC sería el 

apropiado según las características del proceso de la Fase I, la investigación identificó y 

seleccionó el Endulzamiento en Cama Fija como el más apropiado y realizó un diseño 

conceptual preliminar, estimado de costo clase V y un estudio de factibilidad técnica-económica 

cuya importancia radica en que le permite a la Gerencia de la Empresa Cuvenpetrol tener 

elementos técnicos para la toma de decisión. 

El trabajo actual profundiza en el diseño conceptual realizado por (MATURELL 2015) hasta un 

nivel de definición de diseño básico de proceso de forma tal que permita llegar a un costo de 

menor desviación, del tipo Clase III que brinde mayor información para la toma de decisiones.  

Problema científico: 

En la Fase I del Proyecto Expansión no se cuenta con un proceso para el tratamiento de la acidez 

de la nafta que producirá el FCC. 

Hipótesis de solución: 

Si se diseña una planta del tipo Endulzamiento en Cama Fija es posible que se pueda procesar la 

nafta craqueada a obtener en el FCC durante la Fase I. 

Objetivo general: 

Efectuar el diseño de procesos, de una planta del tipo Endulzamiento en Cama Fija para el 

tratamiento de la nafta a producir por el FCC durante la Fase I del Proyecto Expansión. 

Objetivos específicos: 

1. Elaborar un análisis bibliográfico para describir los fundamentos de las unidades de 

tratamiento de naftas craqueadas. 

2. Describir el proceso tecnológico de la planta a diseñar y las metodologías para el diseño 

de equipos.  
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3. Diseñar el proceso a través del cálculo de tuberías y equipos tecnológicos 

4. Elaborar el diagrama de tuberías e instrumentación. 

5. Efectuar el análisis técnico- económico de la planta. 

Estructura del trabajo  

El trabajo está conformado por un capítulo I que contiene el análisis bibliográfico sobre la 

caracterización de las naftas que conforman la gasolina particularizando la que se produce en las 

unidades de FCC fluidizados, así como el tratamiento que se le realiza mediante endulzamiento 

en cama fija. Se hace una síntesis de los principales elementos a tener en cuenta para el 

dimensionamiento y diseño de los equipos, los estimados de costo y factibilidad económica. 

Seguidamente presenta un capítulo II que describe las metodologías de cálculo para el diseño de 

los diferentes equipos, tuberías e instrumentación fundamental; para la obtención del estimado de 

costo clase III y para el estudio de factibilidad económica. Por último, muestra un capítulo III 

donde se dan a conocer y explican los resultados. 
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Capítulo I Análisis Bibliográfico 

1.1  Gasolina o naftas catalíticas. Generalidades 

La nafta catalítica es el producto más valioso de la unidad de craqueo catalítico y forma parte de 

la producción total de gasolina de una refinería (35 % volumen). (MEZA, y otros, 2001) 

Desde el punto de vista de composición química se trata de una mezcla de hidrocarburos entre 4 

y 11 átomos de carbono, que destilan entre los 25 ºC y los 220 ºC y en la que se incluye todo tipo 

de hidrocarburos; parafinas, isoparafinas, olefinas, aromáticos, naftenos, etc. Pueden contener 

componentes oxigenados como éteres derivados de metanol y etanol como el MTBE, el ETBE y 

el TAME y alcoholes puros como metanol y etanol en proporciones variables. Tiene también un 

contenido muy bajo, del orden de las partes por millón de azufre y nitrógeno. Además, es normal 

la presencia de aditivos de estabilidad, antidetonantes, antihielo, detergentes, etc. 

1.1.1 Propiedades de las gasolinas  

Las gasolinas como combustible deben tener una serie de propiedades que la adecuen a su 

manipulación, almacenamiento e utilización. Se destacan: 

Curva de Destilación  

Por ser una mezcla de diversos productos, la gasolina no tiene un punto de ebullición fijo, sino 

una curva de destilación o curva de temperatura de ebullición que depende del tipo y contenido 

de compuestos que contenga la gasolina (parafinas, olefinas, naftenos, aromáticos), comienza en 

aproximadamente 30 ºC y termina, generalmente antes de los 200 ºC. 

Parafinas: es el nombre común de un grupo de hidrocarburos alcanos de fórmula general 

CnH2n+2. La molécula más simple de parafina es el metano, CH4, un gas a temperatura ambiente; 

en cambio, los miembros más pesados de la serie, como las formas sólidas de parafina, llamadas 

cera de parafina, provienen de las moléculas más pesadas C20 a C40. La parafina, identificada por 

primera vez por Carl Reichenbach en 1830, es un derivado del petróleo; es el nombre técnico de 

los alcanos en general, aunque en la mayoría de los casos se refiere específicamente a un alcano 

lineal o alcano normal si posee ramificaciones, los isoalcanos también son llamados isoparafinas. 
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El nombre deriva del latín parum (= apenas) + affinis aquí utilizado con el significado de "falta 

de afinidad", o "falta de reactividad" 

Olefinas: moléculas lineales o ramificadas que contienen un enlace doble de carbono (-C=C-). 

Su fórmula general es CnH2n. Tienen terminación -"eno". 

Naftenos: hidrocarburos cíclicos saturados, derivados del ciclopropano (C3H6) y del 
ciclohexano (C6H12). Muchos de estos hidrocarburos contienen grupos metilo en contacto con 

cadenas parafínicas ramificadas. Su fórmula general es CnH2n. 

Aromáticos: hidrocarburos cíclicos insaturados constituidos por el benceno (C6H6) y sus 

homólogos. Su fórmula general es CnHn. 

Un hidrocarburo aromático o areno es un compuesto orgánico cíclico conjugado que posee 

una mayor estabilidad debido a la deslocalización electrónica en enlaces π. Para determinar esta 

característica se aplica la regla de Hückel (debe tener un total de 4n+2 electrones π en el anillo) 

en consideración de la topología de superposición de orbitales de los estados de transición. Para 

que se dé la aromaticidad, deben cumplirse ciertas premisas, por ejemplo que los dobles enlaces 

resonantes de la molécula estén conjugados y que se den al menos dos formas resonantes 

equivalentes. La estabilidad excepcional de estos compuestos y la explicación de la regla de 

Hückel han sido explicadas cuánticamente, mediante el modelo de "partícula en un anillo". 

Originalmente el término estaba restringido a un producto del alquitrán mineral, el benceno, y a 

sus derivados, pero en la actualidad incluye casi la mitad de todos los compuestos orgánicos; el 

resto son los llamados compuestos alifáticos. El exponente emblemático de la familia de los 

hidrocarburos aromáticos es el benceno (C6H6), pero existen otros ejemplos, como la familia de 

anulenos, hidrocarburos monocíclicos totalmente conjugados de fórmula general (CH)n. 

(FARRUELA, 2010) 

Número de Octano 

Es una de las principales propiedades de la nafta craqueada pues está altamente relacionado al 

rendimiento del motor del vehículo y se refiere a la medida de la tendencia de la gasolina a 

detonar en el motor y su número es del orden de 92. Esta se mide como el golpeteo o detonación 

que produce la gasolina comparada con los patrones de referencia conocidos de isooctano y n-

heptano, cuyos números de octano son 100 y 0 respectivamente (CORPODIB , 2004) 
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Dado que la tendencia a la detonación depende de las condiciones de funcionamiento se definen 

dos números de octano:  

MON (Motor Octane Number), reproduce las condiciones de circulación en carretera  

RON (Research Octane Number), reproduce las condiciones de circulación en ciudad.  

Las Normas ASTM D 2699 y la ASTM D 2700 se utilizan para la determinación del Número de 

octanos (RON) en gasolinas y sus componentes. (LLUCH URPÍ, 2011) 

Volatilidad 

Es una medida indirecta del contenido de compuestos volátiles y es uno de los parámetros que 

indica el comportamiento en el momento del encendido del motor, dado que indica la facilidad 

con que el motor enciende en frío (cold starting) y el comportamiento de éste a altas 

temperaturas. (FARRUELA, 2010) 

Generalmente se determina a través de la medición de la presión de vapor Reid ó RVP, que a su 

vez es una medida indirecta de la presión de vapor real de la gasolina.  

Período de Inducción 

Es un ensayo que mide la tendencia de una gasolina a reaccionar con oxígeno, como 

consecuencia de esta reacción se producen gomas que posteriormente, en el motor, darán lugar a 

depósitos en el sistema de inyección y en la propia cámara de combustión. Consiste en medir el 

tiempo que tarda en disminuir la presión de una mezcla determinada de oxígeno y gasolina en 

condiciones estandarizadas de oxígeno y temperatura, como consecuencia de la reacción del 

oxígeno con determinados hidrocarburos de la mezcla. Es una indicación de la estabilidad del 

producto en almacenamiento prolongado.  

La Norma ASTM D525 permite determinar esta característica.  

El valor especificado es de 240 minutos como mínimo, valor que se considera equivalente a 

varios meses de almacenamiento sin formación de gomas.  

El contenido de gomas especificado es de 5 mg/100 mL como máximo. (LLUCH URPÍ, 2011) 

La nafta craqueada al tener hidrocarburos olefínicos es propensa a formar gomas por lo que es 

necesario utilizar inhibidores en la gasolina formulada. 
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Densidad 

La densidad no es una propiedad crítica desde el punto de vista del comportamiento del 

producto. Sin embargo, en los modernos sistemas de inyección, la masa de combustible 

inyectada en la cámara de combustión sí depende de la densidad con lo que pueden producirse 

variaciones de la relación aire/combustible que deben ser reguladas por un sistema de control 

adecuado, tiene, por tanto, cierta importancia en la regulación de motores, es un indicativo del 

poder calorífico y se utiliza como variable de control en los procesos de producción. Puesto que 

la densidad de la gasolina se mide a 15,6 ºC es un factor importante en las transacciones 

comerciales, debiéndose realizar la corrección necesaria de volumen en función de la 

temperatura en que se encuentra el producto a vender, normalmente a ambiente. 

Su densidad varía entre 700 y 790 kg/m3. (FARRUELA, 2010) 

Viscosidad 

También de gran importancia debido a que está relacionada estrechamente con la resistencia de 

la sustancia a fluir, tanto en el transporte, almacenamiento, así como en el vehículo. 

(FARRUELA, 2010) 

Estabilidad 

Las gasolinas formuladas deben ser productos estables, en el sentido de que deben mantener sus 

propiedades desde su fabricación hasta el momento de consumo. La propiedad del combustible 

que está relacionada con este aspecto del comportamiento es su tendencia a sufrir reacciones de 

oxidación y/o polimerización. (FARRUELA, 2010) 

1.1.2 Impurezas en las naftas catalíticas 

Contenido de azufre 

Una de las principales impurezas en la nafta craqueada es el azufre debido que provoca 

emisiones nocivas y depósitos en los motores de combustión (CORPODIB , 2004). Los 

principales compuestos de azufre son los mercaptanos (tradicionalmente llamados tioles) que son 

compuestos que contienen el grupo funcional formado por un átomo de azufre y un átomo de 

9 

 



 

hidrógeno (-SH). Siendo el azufre análogo de un grupo alcohol (-OH), este grupo funcional es 

llamado grupo tiol o grupo sulfhidrilo (AXENS, 2011) 

 

El átomo de azufre de un mercaptano es muy nucleofílico, bastante más que el átomo de oxígeno 

del alcohol. El grupo tiol es bastante ácido, con la constante de disociación (pKa) habitualmente 

alrededor de 10 a 11. En la presencia de una base se forma un anión tiolato, que es un muy 

potente nucleófilo. El grupo y su correspondiente anión son fácilmente oxidados por reactivos 

como el bromo para dar disulfuro orgánico (R-S-S-R). 

2R-SH + Br2 →R-S-S-R + 2HBr                                                        (Ec 1.1) 

La oxidación por reactivos más poderosos como el hipoclorito de sodio o peróxido de hidrógeno 

resulta en ácidos sulfónicos (RSO3H). (MATURELL, 2015) 

2R-SH + 2H2O2 →RSO3H +2H2O                                                       (Ec 1.2) 

1.2 Tratamientos para la nafta catalíticas 

Los mercaptanos presentes en las naftas craqueadas son impurezas tóxicas, con olor 

desagradable y corrosivas, por tanto, es necesaria su eliminación de la misma ya sea por 

extracción, refinación o transformación en alquildisulfuros inofensivos.  

En la industria del petróleo los procesos utilizados son:  

 Hidrodesulfuración  

 Tratamiento Merox (Oxidación de mercaptanos) (MATURELL, 2015) 

1.2.1 Hidrogenación Selectiva  

El hidrotratamiento o hidrogenación selectiva de la nafta catalítica consiste en un método de 

remoción de azufre en el cual la nafta se hace pasar por un catalizador particulado que 
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comprende un metal de hidrogenación soportado en una base alúmina. Adicionalmente se 

incluye abundante cantidades de hidrógeno en la alimentación (Hydrocarbon Processing, 2008). 

Las siguientes ecuaciones ilustran las reacciones que ocurren: 

RSH + H2 →RH+ H2S                                                                           (Ec 1.3) 

RC1 + H2  → RH+HC1                                                                           (Ec 1.4) 

2RN + 4H2 → RH+ NH3                                                                         (Ec 1.5) 

ROOH + 2H2  → RH +H2O                                                                    (Ec 1.6) 

Las condiciones típicas de operación según se definen por Hearn (1997) y Magyara (2005):  

Temperatura °C    200-415 

Presión, kgf/cm2g    2.8-30 

Relación H2/Hidrocarburo, m3/barril  42-85 

Velocidad espacial líquida horaria, h-1 1.0-3.0 

Aunque se obtiene la remoción de azufre, las olefinas se hidrogenan lo que afecta el octanaje del 

producto, por esta razón los catalizadores utilizados para la hidrodesulfurización de la nafta 

catalítica deben ser selectivos a una desulfuración profunda y tener un efecto menor sobre el 

número de octano de la misma (Gómez Delgado & Rodríguez Pereira, 2011) 

Típicamente la nafta de craqueo catalítico contiene además diolefinas las que no son deseables 

debido a su inestabilidad durante el almacenamiento (Hearn, y otros, 1997) 

1.2.2 Tratamiento con oxidación de mercaptanos “Merox”  

El Proceso Merox es un proceso catalítico eficiente y económico desarrollado para el tratamiento 

químico de destilados del petróleo con el objetivo de eliminar el azufre presente como 

mercaptanos (Extracción Merox) o conversión de los azufres mercaptanos a otro azufre de menor 

agresividad (Endulzamiento Merox). El nombre “Merox” es un acrónimo derivado del inglés 

MERcaptan OXidation. En dependencia de la aplicación, la extracción y el endulzamiento se 

puede usar separados o combinados (AMETEK, 2015) 
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El proceso Merox tiene lugar a temperaturas cercanas a las de salida de los productos de la 

unidad de proceso (rango de 38 - 50 ºC) y presiones que permita la solubilidad total del oxígeno 

en el hidrocarburo. Para destilados ligeros, la presión de operación se controla ligeramente por 

encima del punto de burbuja para asegurar la operación en fase líquida.  

La reacción general del proceso es la siguiente 

 

 

 

 

 

La reacción consiste en dos pasos fundamentales:  

Primero, el mercaptano se transforma en anión mercapturo mediante una base (Hidróxido de 

sodio o amina).  

Segundo, el mercapturo se oxida a dialquilsulfuro a través de la formación de un complejo 

ternario involucrando el CoPcS, al anión mercapturo y el oxígeno molecular (CRUCEANU, y 

otros, 2005); (BASU, y otros, 1993).  

Extracción Merox  

Los mercaptanos son extraídos mediante una solución acuosa de sosa cáustica de acuerdo a la 

Ec. 1.8: 

RSH  + NaOH   ↔  NaSR + H2O                                                   (Ec 1.8) 

(Aceite)    (Acuoso) 

La reacción se favorece a bajas temperaturas, bajo peso molecular de los mercaptanos y alta 

concentración del cáustico.  

En la Extracción Merox, la nafta se introduce en una columna en la cual los mercaptanos son 

extraídos por un flujo de sosa cáustica a contracorriente. La nafta tratada sale por el tope de la 

 
 

 
Catalizador de Merox   

2RSH + ½O2 → RSSR + H2O 

   OH-    
 

 

 

        

(Ec1.7) 
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columna hacia almacenamiento o hacia otro proceso y la solución cáustica rica en mercaptanos 

sale por el fondo hacia el Regenerador de cáustico. Se inyecta aire en la corriente, y la mezcla 

fluye de forma ascendente a través del oxidizador, donde se regenera el cáustico por conversión 

de los mercaptanos a disulfuros, luego en el separador de disulfuros se separan el aire de escape, 

los disulfuros y la solución cáustica regenerada (BASU, y otros, 1993) 

Operación combinada  

El proceso combinado es aplicable para destilados ligeros (gasolina, nafta) que contienen alto 

nivel de mercaptanos. La ventaja de este proceso es que puede realizar la doble función de 

eliminación fácilmente por extracción de mercaptanos y conversión de los mercaptanos 

remanentes a disulfuros (BASU, y otros, 1993) 

Endulzamiento Merox  

El Endulzamiento Merox se logra mediante el soplado de una mezcla de cáustico/hidrocarburo 

con aire en presencia de un catalizador. Los mercaptanos se oxidan a disulfuros (Ec. 1.8) los que 

permanecen disueltos en los productos. No hay reducción en el contenido total de azufre en los 

productos (SPEIGH, 2013) 

   2NaSR   +      ½O2      +   H2O   →    RSSR    +    2NaOH                              (Ec 1.9)     

Existen tres versiones del Endulzamiento Merox:  

1. Líquido-Líquido  

2. Minalk (Cama fija utilizado pequeñas cantidades de cáustico) 

3. Cama fija (Convencional)  

Endulzamiento Líquido-Líquido  

Es en el cual el catalizador está disperso en la solución alcalina (PDVSA a, 2008)y es aplicable 

para las alimentaciones que contienen mercaptanos de fácil oxidación, por ejemplo para naftas 

directas de destilación, nafta de craqueo térmico y catalítico.  

Endulzamiento Minalk (MINimun ALkalis)  
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Es una modificación al de cama fija para disminuir los equipos y el costo de operación 

manteniendo la misma eficiencia.  

El Endulzamiento Minalk es en la actualidad el esquema de endulzamiento de naftas que más 

prevalece en la industria del petróleo y es de tecnología de la UOP LLC. Se diseña en varias 

configuraciones dependiendo del tipo de inyecto y se caracteriza por tener bajo costo de 

inversión y operación, fácil operación y mínima atención por parte de los operadores 

(Hydrocarbon Processing, 2008) 

Endulzamiento en Cama Fija (Convencional)  

Es en el cual el catalizador está depositado en los poros de un soporte sólido granular de carbón 

activado y se utiliza para tratar corrientes vírgenes (directas de destilación) y craqueadas que 

tengan puntos finales de ebullición superior a 140 ºC como son el queroseno, jet fuel, diesel y 

aceites de calefacción. Este tipo de endulzamiento utiliza una inyección periódica de solución 

alcalina (cáustico o amoníaco) para saturar el lecho del catalizador. (BASU, y otros, 1993) 

Tratamiento en cama fija  

El reactor de cama fija (trickle bed) consiste en una columna cilíndrica. Estos reactores son 

caracterizados por una alta carga de catalizador, mientras que su utilización es algo pobre debido 

a las limitaciones internas del transporte en las partículas relativamente grandes. Los 

catalizadores empleados para este reactor pueden ser esféricos, cilíndricos o tener sofisticadas 

formas como multilobes y van de 1 - 3 milímetros 

El traspaso térmico radial pobre en reactores comerciales implica que la operación sea 

esencialmente adiabática y por lo tanto el control de la temperatura es algo difícil. De vez en 

cuando, la evaporación parcial del líquido se utiliza para refrescarse.  

Este reactor requiere de cuidados especiales para prevenir la mala distribución del flujo, que 

puede causar la adherencia de soldadura incompleta del catalizador en algunas partes de la cama. 

(Macías Hernández, 2011) 
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1.3  Diseño de plantas de procesos  

El diseño básico de proceso de planta trae consigo la confección del diagrama de flujos; el 

balance de materiales y energía; así como el dimensionamiento y cálculo de equipos, tuberías y 

accesorios. 

1.3.1 Elaboración de balance de materiales y energía 

El balance de materiales y energía (BM&E) de un proceso industrial es una contabilidad exacta 

de todos los materiales que entran, salen, se acumulan, se generan o se agotan en un intervalo de 

operación dado. 

Se pueden distinguir cuatro tipos de balances de materia dependiendo del tipo de sistema: 

• Acumulación = Entrada - Salida + Generación - Consumo.    

Es un sistema con entradas, salidas y reacciones químicas. 

• Acumulación = Entrada - Salida.    

Sistema sin reacciones químicas. 

• Entrada = Salida.    

Sistema en estado estacionario, no hay acumulación ni reacciones químicas. 

• Acumulación = Generación - Consumo.    

Sistema sin corrientes de entrada ni de salida, pero con reacción química (Fernández, 2012) 

Para comenzar el balance de materiales es necesario establecer una base de tiempo.  

Los pasos a seguir para la determinación de ésta consisten en calcular:  

1. Capacidad de diseño: se logra por una planificación del mercado y por garantizar flexibildiad 

en la planta.  

2. Días de operación al año: es conveniente realizar un estudio en función de la continuidad del 

proceso, especificando la manera en que se trabajará, es decir, si se lo hará en turnos (fijos o 

rotativos) de determinadas cantidades de horas, cuándo y cuánto duran las paradas para 

mantenimiento de la fábrica, días de vacaciones, horas extras y estimaciones de imponderables.  
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Como tiempo de operación se puede estimar con una buena aproximación 8.000 horas al año (en 

Plantas que trabajan 24 hrs al día).  

Determinada la producción anual y los días de operación para la misma, podemos analizar qué 

base de tiempo es la más aconsejable (anual, mensual, diaria, horaria, etc.).  

Los BM&E nos permitirán conocer los caudales másicos de todas las corrientes materiales 

relativas al diagrama de procesos, así como las necesidades energéticas del mismo, que en 

último término se traducirán en la estimación de las necesidades de servicios auxiliares (PDVSA, 

1999) 

1.4  Diagrama de flujo de proceso (DFPs) 

Es una representación esquemática del proceso, sus condiciones de operación normal y su 

control básico, en el mismo intervienen (UTN, 2009; PDVSA, 2009): 

a) Todos los equipos principales de las operaciones unitarias que intervengan en los procesos.  

b) Todos los equipos colaterales y dispositivos de detalles de funcionamiento que ayuden a los 

anteriores en su trabajo.  

c) Todo lo relacionado al movimiento de sólidos que haya que utilizar en la planta (cintas 

transportadoras, cangilones, etc.).  

d) Todas las tuberías principales, marcadas con trazos bien definidos con flechas que indiquen 

sentido y dirección.  

e) Lazos de control automático que utilice la planta.  

f) Detalle de válvulas principales y bombas de proceso.  

1.5  Diagramas de instrumentación y tuberías (DTIs) 

Este diagrama se basa en el diagrama de flujo de proceso y muestra el proceso principal con los 

detalles mecánicos de equipos, tuberías y válvulas, así como los lazos de control para garantizar 

una operación segura en la unidad (ISO 10628: 97; PDVSA, 2009): 

Los símbolos gráficos de las conexiones, accesorios y equipamiento se pueden girar, e invertir, 

siempre y cuando su significación no varíe al cambiarse la orientación. La representación de 
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algunos símbolos gráficos (por ejemplo, columnas, recipientes, etc.) se puede ajustar a la escala 

real con relación a la planta de proceso. 

1.6  Diseño de equipos e instrumentos 

Una vez realizado los balances de materia y energía (BM&E) el próximo paso sería el 

dimensionamiento de los equipos y las instalaciones de la planta, pues es uno de los aspectos 

más importantes en un proyecto ingenieril. 

Como resultados fundamentales se deben indicar para cada equipo dimensiones tales como:  

• Dimensiones principales: altura, longitud, anchura, diámetro, etc. 

• Volumen 

• Superficie en planta 

• Capacidad de trabajo  

• Caudal  

En algunos casos es necesario indicar el número de equipos, secciones, módulos, columnas (por 

ejemplo: nº de columnas para una torre de absorción) necesarios a emplear. 

Para todas las instalaciones de la planta, así como para los servicios auxiliares, es necesario 

indicar la superficie en planta requerida, ya que es un dato fundamental para realizar la 

implantación. (RODRIGUEZ, 2000) 

1.7  Ubicación en planta del equipamiento 

La ubicación en planta del equipamiento tecnológico o plan general es clave durante el diseño, 

debido a que establece los requisitos en cuanto a distanciamiento, ubicación espacial, área libre 

para el mantenimiento y acceso a los equipos. Es una de las primeras actividades que se 

desarrollan durante un diseño porque provee la información de longitudes, alturas, cambio de 

dirección y otras informaciones requerida para el diseño de tuberías y equipos (Carlos, 2010) 

1.8  Estimación de costos 

Según Perry (2008) una estimación de costo se “utiliza para estimar la factibilidad económica de 

un proyecto, antes de invertir suficientes fondos para pruebas piloto, estudios de mercado, 

levantamiento de planos topográficos y adquisiciones y puede ser preparado con un mínimo de 
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datos y costos relativamente bajos...” Específicamente, para realizar una estimación de estudio, 

debe conocerse lo siguiente: 

Adicionalmente, se necesita una estimación de las horas de trabajo de ingeniería, ya que la 

exactitud de una estimación depende grandemente de la cantidad de trabajo de ingeniería que se 

invierta en el proyecto (Mussatti, 2000).  

Es la primera etapa en la gestión de los costos, en la que se hace una aproximación de los costos 

de las actividades y tareas a realizar para completar el proyecto.  

La aplicación de los estimados de costos está relacionada con las siguientes actividades: a) 

evaluar la factibilidad de un proyecto, b) cuantificar las necesidades de fondos para la ejecución 

de un proyecto, c) evaluación de ofertas y d) valoración de activos, plantas, entre otros. 

Para el estimado de costo de los proyectos se hace necesario tomar en cuenta los siguientes 

elementos: mano de obra, materiales, subcontratistas y consultores, alquiler de equipos e 

instalaciones, viajes, contingencias e imprevistos. (Oliveros et al., 2010). 

1.8.1 Tipos de estimados de costos 

Las GGPIC (1999) define cinco tipos de estimados: Estimados Clase V, IV, III, II y I.  

Estimado Clase V: Corresponde a la etapa conceptual del proyecto en donde la información está 

limitada al tipo de planta, capacidad, configuración del lugar, localización y requerimientos 

especiales. Su propósito fundamental es evaluar una o varias alternativas para determinar si el 

proyecto es técnica y económicamente atractivo y de ser así continuar con su fase de desarrollo. 

La precisión de éste se ubica entre -25 % a + 25 %. 

Estimado Clase IV: se prepara al final de la etapa conceptual, es decir, antes de que las bases del 

diseño hayan sido finalizadas. Tiene la finalidad de dar una mejor indicación para los estudios 

económicos sobre un determinado proyecto, y se genera utilizando curvas o técnicas de 

prorrateo, así como también con los diferentes métodos aplicables a los equipos requeridos en el 

proyecto. Su precisión está entre -20 % a + 60 %. 
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Estimado Clase III: se prepara con la ingeniería básica hasta un 60 % de definición, se 

fundamenta en el desarrollo detallado de los balances de materiales, equipos mayores, hidráulica 

de la planta y algunos elementos de instrumentación. Los costos de equipamientos se sustentan 

parte en ofertas y otros factorizando datos históricos de proyectos similares. La probabilidad de 

que los costos finales resulten, dentro de más o menos -10 % del estimado, es un 25 %. Dicho 

estimado se toma en cuenta para inversiones de proyectos de desarrollo; tiene la finalidad de dar 

una mejor indicación para los estudios de pre factibilidad económica (CORCEGA, 2016) 

(Oliveros, 2010). 

Estimado Clase II: se prepara cuando la Ingeniería Básica ha sido completada, momento en el 

cual se tienen listas finales de equipos; diagramas completos de flujo de proceso; datos sobre el 

tamaño, función, características de diseño, materiales de construcción y planos de los equipos y 

edificios; aprobación del cliente para los planos de distribución en planta; diagramas eléctricos 

unifilares; planos de estructura; planos isométricos de tubería y partidas de materiales. En otras 

palabras, este es un estimado basado en las especificaciones de diseño que definen el proyecto 

para su construcción. Este es utilizado normalmente como guía en la evaluación de ofertas 

recibidas para el otorgamiento del contrato. La precisión oscila entre -10 % a + 10 %. 

Estimado Clase I: es un estimado de costo detallado en la Fase de Ejecución. Se realiza después 

que las especificaciones básicas de diseño han sido preparadas y por lo menos algún trabajo 

detallado de diseño mecánico ha sido completado. Normalmente se prepara durante la compra de 

materiales y/o la fase de erección del proyecto. Su recisión está entre -5 % y +5 %. 

1.9  Factibilidad económica  

Plantea Acevedo (2010) que a través del estudio de la factibilidad económica se pretende definir, 

mediante la comparación de los beneficios y costos estimados de un proyecto, si es 

recomendable su implementación y posterior operación.  

Los componentes típicos que lo conforman son:  

 Análisis de mercado  

 Análisis técnico  

 Análisis financiero  
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Análisis de mercado  

El estudio de mercado tiene como fin determinar si existe o no una demanda que justifique el 

proyecto sujeto a estudio. Se obtienen como resultado de este análisis las proyecciones para 

asegurar inversionistas basándose en un mercado potencial que hace factible la venta para 

recuperar el capital y generar a través de una oferta un flujo de caja positivo. Además, permite 

seleccionar procesos, plantas y equipos y efectuar estimaciones económicas.  

La demanda es la cuantificación de la necesidad real de una población de compradores con poder 

adquisitivo suficiente para obtener un determinado producto que satisfaga dicha necesidad.  

La oferta señala dónde se encuentran localizadas las principales características de la 

competencia, indicando mecanismos que se usan para lograr la satisfacción del cliente, el 

mercado que abarca y precios.  

Indica también los factores que influyen en el comportamiento de la oferta (políticos, 

estacionales, etc.), considera si existe necesidad de importaciones y menciona los factores que 

limitan o favorecen el aumento o disminución de la oferta en el mercado.  

Análisis técnico  

Tiene como objetivos suministrar información que permita cuantificar el monto de las 

inversiones y el costo de las operaciones requeridas a través de un estimado de costos. Se tiene 

en cuenta la capacidad de la planta y el programa de producción y ventas.  

Análisis financiero  

A través del análisis financiero según los lineamientos de PDVSA (2015) se puede ordenar y 

sistematizar la información de carácter monetario que proporcionan los componentes anteriores 

para determinar su rentabilidad en correspondencia con el período establecido para realizar la 

evaluación económica.  

Los indicadores financieros más comúnmente utilizados para medir la rentabilidad de un 

proyecto que genera ingresos son: el Valor Presente Neto, la Tasa Interna de Retorno y el 

Tiempo de Pago.  
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Estos indicadores son estimados a partir del flujo de caja que se conforma teniendo en cuentas 

algunas o todos los elementos que se muestran a continuación:  

Flujo de Caja = (- Inv. + I - C - R - GO - OIC - ISLR) + D    (Ec 1.10)  

-Inversiones (Inv.) (Incluye Capital de Trabajo)   

+Ingresos (I) (Precios x Volumen de Producción)   

-Costos (C) (Materia Prima, Otros Costos ligados a la producción)   

=Margen Bruto   

-Regalías de explotación (R)   

-Gastos Operativos (GO) (Salarios Administrativos, Depreciación, Servicios Contratados)   

=Margen Operativo   

-Otros impuestos y Contribuciones (OIC) (En caso de Aplicar)  

=Utilidad Antes de Impuesto Sobre la Renta (UAISLR)**   

-Impuesto Sobre la Renta (ISLR)   

=Utilidad Después de Impuesto Sobre la Renta   

+Depreciación/Amortización (D)   

=Flujo de Caja   

Cálculo ISLR= (UAISLR) * Tasa de Impuesto Sobre la Renta Vigente (Siempre que UAISLR > 

0)  

Valor Presente Neto: es el valor actual de todos los flujos de caja netos esperados, descontados 

al año base. Para el cálculo de los valores presentes (VP), se deberán descontar los flujos de caja 

de los años posteriores al año base, utilizando la tasa de descuento; que es la tasa que representa 

el valor al cual el inversionista está dispuesto a arriesgar su capital. La fórmula se expresa de la 

siguiente manera:   

(Ec 1.11)  

  

donde:   

FCt: Flujo de Caja o Inversión del Año n (período 0, período 1, período n) 

21 

 



 

n: Año i: Tasa de descuento t: Tiempo de Flujo de Caja  

Generalmente en la industria del petróleo se utilizan tasas de descuento del 10%.  

Un valor presente neto positivo indica que el proyecto sujeto a estudio es factible pues es capaz 

de generar suficientes ingresos que permiten pagar la inversión y los costos de operación.  

Tasa Interna de Retorno: Toda propuesta de inversión que genere ingresos debe tener una tasa 

interna de retorno (TIR). La tasa interna de retorno es aquella tasa de interés que hace el valor 

presente neto igual a cero, es decir que iguala los flujos de ingresos y egresos con la inversión 

inicial. Valores típicos entre 10 y 15% son aceptables.  

(Ec 1.12)  

  

 donde:   

TIR: Tasa Interna de Retorno  

Tiempo de Pago: tiempo necesario para que la suma de los flujos de caja anuales, sean igual a la 

inversión. El resultado se mide en años contados a partir del primer año de operación del 

proyecto.  

Conclusiones parciales: 
 El desarrollo del Balance de Materiales y Energía permite conocer las corrientes del 

proceso, las cuales a su vez facilitan el posterior diseño de los equipos e instalaciones de 

la planta. 

 El diseño con una definición de un 60% básico y el 40% conceptual, garantiza la 

obtención de un estimado de costo clase III con desviación -10% a +25%.     

 La ubicación en planta facilita los datos de longitudes, alturas, cambio de dirección y 

otras informaciones necesarias para el diseño hidráulico y de equipos. 

 El diseño de los equipos debe indicar como resultados fundamentales: altura, longitud, 

anchura, diámetro, volumen, superficie en planta, capacidad de trabajo y caudal.  
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Capítulo II: Diseño Metodológico 

2.1 Descripción del caso de estudio 

La planta de endulzamiento de nafta en cama fija a diseñar parte del diseño conceptual realizado 

por (MATURELL, 2015) y que se muestra en la Fig. 2.1. La planta se alimentará con 38586 kg/h 

de nafta catalítica proveniente de la unidad CCU a 38 ºC y 10 kgf/cm2g. La materia prima a estas 

condiciones se mezcla en el MEZCLADOR 1 con un 12.23 kg/h de aire con el propósito de 

suministrar el oxígeno requerido para las reacciones de oxidación de mercaptanos a disulfuros y 

con 162.08 kg/h de álcali (Amoníaco) para proveer la alcalinidad necesaria. 

El aire proviene del sistema de suministro que está formado por el COMPRESOR que succiona 

aire atmosférico y lo descarga a 288.9 ºC y 11 kgf/cm2g y el ENFRIADOR que lo lleva a las 

condiciones de mezcla con la materia prima.  

La mezcla de nafta, aire y álcali entra al REACTOR DE ENDULZAMIENTO donde acurren las 

reacciones de oxidación que convierten los mercaptanos en disulfuros. 

Del REACTOR salen 38761 kg/h de efluentes de reacción a 40 ºC y 9 kgf/cm2g que se envían al 

SEPARADOR donde se separan los disulfuros de la nafta dulce, para facilitar la separación se 

introduce un flujo de agua que se mezcla en el MEZCLADOR 2.  

Del SEPARADOR se extraen 3444 kg/h de efluentes que se bombean hacia el sistema de 

tratamiento de residuales a una presión de 8 kgf/cm2g.  

La nafta dulce se envía directamente hacia almacenamiento para conformar la gasolina de 

comercialización. 

2.2 Datos de entrada al diseño. Diagrama de flujo de procesos y 
balance de materia 

Para realizar el diseño de la planta se necesitan de cada corriente los siguientes datos: 

• Densidad 

• Viscosidad 

• Capacidad calorífica 
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• Flujo másico y volumétrico 

• Temperatura 

• Presión 

Para ello se dispone del diagrama de flujo y la simulación desarrollada por (MATURELL, 2015). 

 

Fig. 2.1. Diagrama de flujo de la planta de Endulzamiento en cama fija 

2.2.1 Propiedades de las corrientes 

Las propiedades de las corrientes a utilizar se muestran en el ANEXO I. 

2.3 Diseño básico de proceso 

El diseño básico de proceso se realiza teniendo en cuenta los pasos que se muestran a 

continuación: 
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Fig. 2.2 Diseño básico del proceso. Fuente: Elaboración propia. 

Se debe tener presente los márgenes de diseño a utilizar, para ello se definen los siguientes según 

Technip (2011) 

• Equipos y tuberías: 10 % sobre diseño 

• Temperaturas de diseño: Temperatura de operación máxima + 28 ºC 

• Presión de diseño: presión máxima de operación + 1.7 kgf/cm2 (para presiones entre 0 y 

17.5 kgf/cm2g)  

• Mínima capacidad de operación: 60 % de la carga 

• Presión máxima de operación + 10 %  

2.3.1 Cálculo hidráulico de la planta 

El cálculo hidráulico en tuberías o sistemas de tuberías se realiza a partir de los datos aportados 

por el balance de materiales y los datos constructivos del sistema hidráulico tales como: 

• Longitud de la tubería: 𝐿𝐿 (m) 

• Flujo volumétrico: 𝑄𝑄 (m3/h) 

• Número y tipo de accesorios del sistema hidráulico 

• Densidad del líquido: 𝜌𝜌 (kg/m3) 
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• Viscosidad del líquido: µ (Pas) 

• Rugosidad absoluta de la tubería: e (m) 

• Coeficiente de resistencia de los accesorios: K 

La metodología es la siguiente: 

a) Determinación de la velocidad del fluido 𝑣𝑣 (m/s): 

𝑣𝑣 =
4 × 𝑄𝑄
𝜋𝜋 × 𝐷𝐷2                                                                                                                  Ec 2.1 

b) Determinación del número de Reynolds: 

𝑅𝑅𝑒𝑒 =
𝐷𝐷 × 𝑣𝑣 × 𝜌𝜌

𝜇𝜇
                                                                                                              Ec 2.2 

c) Determinación de las pérdidas de fricción en tuberías 

I. Cálculo de la rugosidad relativa ε  : 

ε  =
𝑒𝑒
𝐷𝐷

                                                                                                                              Ec 2.3 

II. Cálculo del factor de fricción 𝑓𝑓: 

Con el número de Reynolds y la rugosidad relativa se determina el factor de fricción. 

Pérdidas de carga por fricción ℎ𝑓𝑓 (m): 

ℎ𝑓𝑓 = 𝑓𝑓 ×
𝐿𝐿
𝐷𝐷

×
𝑣𝑣2

2 × 𝑔𝑔
                                                                                                     Ec 2.4 

Donde: 

• Aceleración de la gravedad: 𝑔𝑔 (m/s2). 

III. Determinación de las pérdidas locales por accesorios 

Los coeficientes de resistencia local (𝐾𝐾𝑖𝑖) se determinan para cada accesorio utilizando las 

tablas de la sección III de  (Westaway, y otros, 1984) Pérdidas de carga locales: (ℎ𝑙𝑙) 

ℎ𝑙𝑙 = �𝐾𝐾𝑖𝑖 ×
𝑣𝑣2

2 × 𝑔𝑔

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1

                                                                                                        Ec 2.5 

d) Determinación de la caída de presión en tuberías 
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La caída de presión es determinada por (Rosabal Vega, y otros, 2010)  mediante el uso de 

la ecuación de Bernoulli en toda la tubería: 

𝑍𝑍1 +
𝑣𝑣12

2 × 𝑔𝑔
+

𝑃𝑃1
𝜌𝜌 × 𝑔𝑔

= 𝑍𝑍2 +
𝑣𝑣22

2 × 𝑔𝑔
+

𝑃𝑃2
𝜌𝜌 × 𝑔𝑔

+ ℎ𝑡𝑡                                                   Ec 2.6 

Donde: 

• Altura a la entrada y salida de la bomba: 𝑍𝑍1 (m) y 𝑍𝑍2 (m), respectivamente 

• Velocidad de fluido en la succión y descarga de la bomba: 𝑣𝑣1 (m/s) y 𝑣𝑣2 (m/s) 

• Presión en la succión y descarga de la bomba: 𝑃𝑃1 (kPa) y 𝑃𝑃2  (kPa) 

ℎ𝑡𝑡 = ℎ𝑓𝑓 + ℎ𝑙𝑙                                                                                                                        Ec 2.7 

Donde: 

• Pérdidas de cargas totales del sistema: ℎ𝑡𝑡  (m) 

e) Aplicación de criterio de evaluación 

El criterio de evaluación se realiza a través de dos parámetros establecidos por Technip (2011) 

Ver ANEXO II: 

• La velocidad máxima del fluido en la tubería. 

• La caída máxima de presión por unidad de longitud. 

Nota: Con estos criterios de evaluación se procede como tanteo y error, cambiando el diámetro. 

2.3.2 Plan general de la planta 

En el diseño del plan general se utiliza la herramienta de dibujo AutoCAD y los requerimientos 

de distanciamiento entre equipos establecidos por PDVSA (1995) en la tabla 2.1. Se tiene en 

cuenta además las áreas determinadas para el acceso y mantenimiento a los equipos tecnológicos.  

Tabla. 2.1 Separación entre los equipos empleados según PDVSA (1995) 

EQUIPO COMPRESOR ENFRIADOR REACTOR SEPARADOR BOMBA 

DISTANCIA 

(M) 

10 3 5 1.5 5 
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2.3.3 Metodología para el diseño de equipos mayores 

a) Diseño de reactores 

Para el diseño del reactor se necesita la cinética de las reacciones involucradas, cuyos datos no 

están disponibles, por tanto, se utilizarán datos referenciales de otras unidades. 

 La capacidad del reactor de la planta se obtiene a partir de la simulación realizada por 

(MATURELL,2015) y con esta capacidad, por la ecuación 2.8, tanteando el diámetro de forma 

tal que se cumpla con la relación diámetro/longitud, que debe estar entre 1 y 10 para equipos 

mayores, según la experiencia real en plantas. 

𝑉𝑉 = 𝜋𝜋𝐷𝐷2

4
× 𝐿𝐿             Ec.2.8  

b) Diseño de intercambiadores 

Para el diseño de los intercambiadores de calor se usan la metodología de Kern (1999). Para este 

estudio no es necesario desarrollar el diseño debido ya que (MATURELL, 2015) realizó un 

diseño detallado del mismo, por lo que se utilizarán sus resultados. 

c) Diseño de tambores trifásicos horizontales  

 Para el dimensionamiento de los separadores horizontales trifásicos se necesita seleccionar una 

longitud de costura a costura y un diámetro. Esta selección debe satisfacer las características para 

la capacidad de gas que permitirá a las gotas de líquido caer desde el gas hasta la zona de 

volumen de líquido, mientras que el gas atraviesa la longitud efectiva del separador. Ésta debe 

proveer un tiempo de retención suficiente para que el líquido se separe del gas. (Requena G, 

Rodríguez M, 2006) 

En el dimensionamiento de los separadores horizontales trifásicos existen cinco (5) pasos iguales 

al de los separadores horizontales bifásicos los cuales se muestran en el ANEXO III 

d) Cálculo para bombas centrífugas  

Determinación del NPSH del sistema 
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 La presión de succión neta positiva, NPSH en sus siglas en inglés, es definida por (Westaway, y 

otros, 1984) como la carga total de succión en el centro del eje de la bomba menos la presión de 

vapor del líquido bombeado, expresada en metros y se define en la siguiente expresión: 

𝑁𝑁𝑃𝑃𝑁𝑁𝑁𝑁𝑠𝑠𝑖𝑖𝑠𝑠𝑡𝑡𝑒𝑒𝑠𝑠𝑠𝑠 =
𝑃𝑃1

𝜌𝜌 × 𝑔𝑔
+ 𝑁𝑁𝑠𝑠 −

𝑃𝑃𝑣𝑣𝑠𝑠𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣𝑣
𝜌𝜌 × 𝑔𝑔

− ℎ𝑣𝑣 𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑠𝑖𝑖ó𝑛𝑛                                                      Ec 2.9 

Donde: 

• Carga neta por encima de la correspondiente a la presión de vapor del líquido: 𝑁𝑁𝑃𝑃𝑁𝑁𝑁𝑁𝑠𝑠𝑖𝑖𝑠𝑠𝑡𝑡𝑒𝑒𝑠𝑠𝑠𝑠 

• Altura de aspiración y la posición relativa de la bomba con respecto al recipiente de succión: 

Hs (m) 

• Pérdidas de energía en el sistema: hp succis  (m) 

• Presión de vapor del líquido: Pvapor (kPa) 

• Presión en el recipiente de succión: P1 (kPa) 

• Densidad del líquido: ρ (kg/m3) 

• Aceleración de la gravedad: g  (m/s2) 

Para la determinación del NPSH se utiliza las perdidas por fricción determinadas anteriormente 

en cada circuito de succión de las bombas.  

Determinación de la carga del sistema 

El balance de energía mecánica para un sistema hidráulico de bombeo por tuberías puede 

expresarse como (Rosabal Vega, y otros, 2010): 

∆𝑃𝑃
𝜌𝜌

+ ∆�
𝛼𝛼𝑣𝑣2

2
� + 𝑔𝑔∆𝑍𝑍 + �𝐹𝐹𝑣𝑣 − (−𝑊𝑊) = 0                        Ec 2.10 

Que en términos de carga toma la siguiente forma: 

𝑁𝑁 =
∆𝑃𝑃
𝜌𝜌𝑔𝑔

+ ∆�
𝛼𝛼𝑣𝑣2

2𝑔𝑔
� + ∆𝑍𝑍 +

∑𝐹𝐹𝑣𝑣
𝑔𝑔

                                            Ec 2.11 

O sea,  

𝑁𝑁 =
∆𝑃𝑃
𝜌𝜌𝑔𝑔

+ ∆�
𝛼𝛼𝑄𝑄2

2𝐴𝐴2𝑔𝑔
� + ∆𝑍𝑍 + �

𝑓𝑓𝐿𝐿
𝐷𝐷

+ �𝐾𝐾𝑖𝑖�
𝑄𝑄2

2𝐴𝐴2𝑔𝑔
             Ec 2.12 

Donde: 

H: carga ∆P: diferencia de presión D: diámetro de la tubería 
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g: gravedad ∆Z: altura o carga geométrica L: longitud de la tubería 

ρ: densidad Q: flujo f: factor de fricción 

A: área K: valores del coeficiente de resistencia 

Para determinar los valores de resistencia se debe tener en cuenta el tipo de régimen en que se 

encuentra el fluido: 

• Para régimen turbulento donde 𝑅𝑅𝑒𝑒 > 𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠𝑣𝑣2, se calcula por la siguiente expresión: 

�𝐾𝐾𝑖𝑖 = �𝐾𝐾𝑡𝑡𝑠𝑠𝑣𝑣𝑡𝑡 𝑖𝑖
𝑓𝑓

𝑓𝑓𝑡𝑡𝑠𝑠𝑣𝑣𝑡𝑡
                     Ec 2.13 

Donde:  

Kturb: se extrae de la tabla 3.1 (Rosabal Vega, y otros, 2010). 

Fturb: se calcula por la ecuación 3.26 o la figura 3.9 del (Rosabal Vega, y otros, 2010) 

• Para régimen laminar donde 𝑅𝑅𝑒𝑒 < 𝑅𝑅𝑒𝑒𝑠𝑠𝑣𝑣1 , se calcula por la figura 3.24 del (Rosabal Vega, 

y otros, 2010). 

Determinación la potencia hidráulica de la bomba 

La potencia entregada por el sistema impulsor al fluido es, por definición el gasto de energía por 

unidad de tiempo, y se expresa de la siguiente forma (Rosabal Vega, y otros, 2010): 

 

𝑁𝑁 = (𝑃𝑃𝐷𝐷 − 𝑃𝑃𝑆𝑆)𝑄𝑄                         Ec 2.14 

Donde 

PD: Presión de descarga 

PS: Presión de succión 

Q: flujo volumétrico 

e) Diseño de compresores 

La metodología de diseño según PDVSA (1996) se muestra en la tabla 2.2 del ANEXO IV. En 

este caso se utilizan los valores obtenidos en la simulación de la planta elaborada por 

(MATURELL, 2015). 

f) Diseño de mezcladores estáticos 
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Para dimensionar un mezclador de mezcla líquida / líquida (monofásica) se emplea este método 

preciso pero simple, capaz de obtener el mezclador estático correcto en las diversas aplicaciones 

de líquidos (ADMIX, 1998) 

 

Fig. 2.3: Mezclador estático. 

Los cálculos del procedimiento determinarán la longitud, el diámetro, el número de elementos y 

la caída de presión del mezclador estático. 

Paso 1: Identificación de las condiciones iniciales 

Variables de calibre 

(Q) Caudal, (D) Diámetro existente del tubo, (µ) Viscosidad absoluta, (SG) Gravedad Específica, 

(∆Ρ) Máxima Pérdida de carga admisible, (T / P) Temperatura / Presión. 

Además de: 

Material de tubería existente, inyección y requisitos especiales. 

Paso 2: Cálculo del número de Reynolds 

El número de Reynolds debe ser calculado para identificar si el flujo de la tubería es turbulento, 

laminar o de transición. Este puede calcularse como sigue: 

# (𝑅𝑅𝑒𝑒)  =  
3157 ∙ 𝑄𝑄 ∙ 𝑁𝑁𝑆𝑆

𝜇𝜇 ∙ 𝐷𝐷
        Ec 2.15 

Donde  

Q = Caudal (GPM) 

SG = Gravedad Específica 

µ = Viscosidad Absoluta (cps) 

D = diámetro interior de la tubería (pulgadas) 

Paso 3: Selección del número de elementos 
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Utilizando el número de Reynolds (Re) determinado anteriormente, se ubica el régimen de flujo 

adecuado y Re para seleccionar el número de los elementos necesarios. Como se explica en la 

Fig.2.4, es necesario añadir más elementos cuando una amplía la relación de fluidos 

Viscosidades y / o volúmenes.  

Fig. 2.4 Tabla para el cálculo del número de elementos. Fuente (ADMIX, 1998)

 

Diámetro y longitud 

Para la mayoría de las circunstancias, la tubería in situ determinará el diámetro del mezclador. 

Sin embargo, es posible que los tamaños sean necesarios para lograr una mezcla más completa, 

reducir la caída de presión, o aumentar la capacidad de dispersión. La longitud del mezclador se 

basará en el número de elementos necesario. Una longitud aproximada puede ser determinada 

multiplicando el número de elementos por 1,5; en función de la cantidad de elementos deberá 

calcularse de la siguiente forma: 

- 2 etapas = 2 elementos 

Longitud del mezclador estático = 1.5 x Diámetro (m) x 2 (elemento) - 0.5 x Diámetro (m) 

- 3 etapas = 3 elementos 

Longitud del mezclador estático = 1.5 x Diámetro (m) x 3 (elemento) - Diámetro (m) 

- 4 etapas = 4 elementos 

Longitud del mezclador estático = 1.5 x Diámetro (m) x 4 (elemento) - 1.5 x Diámetro (m) 
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- 5 etapas = 5 elementos 

Longitud del mezclador estático = 1.5 x Diámetro (m) x 5 (elemento) – 2.0 x Diámetro (m) 

- 6 etapas = 6 elementos 

Longitud del mezclador estático = 1.5 x Diámetro (m) x 6 (elemento) – 2.5 x Diámetro (m) 

Paso 4: Cálculo de la caída de presión ∆P 

1. Determinar gráficamente la caída de presión: 

Si los materiales del proceso son similares al agua, con S.G. = 1,0 y viscosidad inferior a 10 cps, 

si los fluidos tienen propiedades distintas a la del agua, el cálculo manual de la caída de presión 

sigue. 

2. Para materiales no acuosos donde la viscosidad es mayor que 10: 

a) Vuelva a comprobar el valor del número de Reynolds calculado en el paso # 2. Usando este 

valor, determine el factor de fricción asociado para la carcasa del mezclador 

b) Calcule ahora PH de la carcasa vacía sin elementos de mezcla. 

 

𝑃𝑃𝑁𝑁 =
 0.0135 ·  𝑓𝑓 ·  𝐿𝐿 ·  𝑁𝑁𝑆𝑆 ·  𝑄𝑄2

𝐷𝐷5        Ec 2.16 

Donde 

f = factor de fricción 

L = longitud del tubo (pies) 

c) Usando el número de Reynolds del Paso # 2, calcular el factor de flujo, Fƒ para compensar la 

pérdida de carga causada por los elementos de mezcla.                                         

Re < 10 Ff = 6.5 

10 < Re < 1000 Ff = 6.5 (Re)0.45 

Re < 1000 Ff = 8.5 ln(Re) - 16 
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 d) La caída total de la presión del mezclador o la pérdida de se puede hallar multiplicando la 

pérdida de carga de la carcasa (PH) por el factor de flujo del elemento (Fƒ) 

𝑃𝑃 (𝑃𝑃𝑁𝑁𝑃𝑃) =  𝑃𝑃𝑁𝑁 ∙ 𝐹𝐹𝑓𝑓          𝐸𝐸𝐸𝐸 2.17 

Paso 5: Comprobación de la velocidad del mezclador 

Para aplicaciones de flujo turbulento, generalmente se recomienda que se mantenga una 

velocidad mínima de 1,0 Ft/seg para lograr un mejor rendimiento, en aplicaciones específicas 

como líquido-líquido las dispersiones pueden requerir hasta 7-8 pies/seg, para la mayoría de las 

aplicaciones de mezcla, una velocidad de 2-3 pies/seg es suficiente. 

(𝑉𝑉) =  0.408 
𝑄𝑄
𝐷𝐷2            𝐸𝐸𝐸𝐸 2.18 

V = Velocidad en Ft/Seg 

2.3.4 Metodología para el diseño diagrama de tuberías e instrumentación (DTI) 

El DTI se diseñará en Autocad 2014 realizando una combinación entre los resultados del cálculo 

hidráulico, el PFD y los resultados del diseño de los equipos mayores. Se utilizará las 

especificaciones de Technip (2010).  

2.3.5 Metodología para el diseño sistemas de instrumentación 

Los instrumentos y lazos de controles se diseñarán en el diagrama de tuberías e instrumentación 

según los criterios de Technip (2010). El esquema básico de control a seguir se muestra en la 

Fig.2.5. 
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Fig.2.5. Esquema básico de control 

2.4 Metodología de cálculo para la estimación de costo de 
equipamiento 

La estimación del costo de equipamiento es el paso más importante en la estimación de costo 

(Kesavan, R., et al, 2009), y para ello se utilizarán ofertas de la compañía china In House del 

ANEXO VI, que estarán en relación con las características fundamentales de los equipos.   

Debido a que los costos de los equipos estarán dados en un tiempo determinado, se actualizarán 

mediante la ecuación que plantean los autores Blank y Tarquin (1999, p. 353):   

𝑪𝑪𝒕𝒕 = 𝑪𝑪𝟎𝟎𝑰𝑰𝒕𝒕
𝑰𝑰𝟎𝟎

 𝐸𝐸𝐸𝐸 2.19 

donde: 

Ct = Costo estimado en el momento presente  

C0 = Costo en momento anterior  

It = valor de índice en el momento t  

I0 = valor de índice en el momento t0  

Los valores de índice que se utilizarán para actualizar los costos son los de Nelson Farrar que se 

aplica a la construcción de refinerías de petróleos y se publican en la revista Oil and Gas Journal 

en el primer número de cada trimestre (Chauvel, et al, 2003). Este índice considera la inflación 

del costo (Humphreys, 2005).  

Para el caso de los equipos que se determine su costo basado en costos referenciales de equipos 

de otras plantas, se le realizará un escalamiento mediante la fórmula de Peter (1991, p.  

169).  

𝑪𝑪𝑪𝑪𝑪𝑪𝒕𝒕𝑪𝑪 𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝑪𝑪𝒂𝒂 = 𝒄𝒄𝑪𝑪𝑪𝑪𝒕𝒕𝑪𝑪 𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝑪𝑪𝒃𝒃 �
𝒄𝒄𝒂𝒂𝒆𝒆𝒂𝒂𝒄𝒄𝒆𝒆𝒄𝒄𝒂𝒂𝒄𝒄 𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝑪𝑪𝒂𝒂
𝒄𝒄𝒂𝒂𝒆𝒆𝒂𝒂𝒄𝒄𝒆𝒆𝒄𝒄𝒂𝒂𝒄𝒄 𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝒆𝑪𝑪𝒃𝒃

�
𝒏𝒏
 𝐸𝐸𝐸𝐸 2.20 

donde:   

n: exponente para costo de equipos (Anexo VI)  
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2.5   Evaluación económica o estudio de factibilidad  

 El estudio de factibilidad tiene como objetivo mostrar la rentabilidad proyectada de la operación 

del esquema de refinación sin el tratamiento de la nafta craqueada mediante un análisis 

diferencial.  

Este enfoque de Análisis Diferencial, consiste en la comparación de dos escenarios; con y sin la 

unidad seleccionada para el tratamiento. Justamente, la diferencia entre los dos escenarios 

constituirá el resultado diferencial, el cual mostrará los rendimientos de la inversión propuesta.  

2.5.1 Bases para el análisis diferencial  

Para elaborar la proyección del estudio de factibilidad se parte del uso de determinadas bases y 

suposiciones definidas en Cuvenpetrol b (2012) y que se detallan a continuación:   

 La alimentación, el rendimiento y la calidad de los productos de las unidades existentes en 

la refinería no sufren variaciones producto de la introducción de la inversión.  

 El período evaluado es de ocho años a partir de la puesta en explotación la unidad de 

tratamiento.  

 Los precios que utilizarán corresponden a los mostrados por PDVSA (2015) para la 

Gasolina Convencional Caribe (GCC) y para la Nafta Catalítica Pesada (NCP).  

 El costo de inversión a utilizar será el determinado por la metodología de Córcega, 2014 y 

será desembolsado una única vez al 100%.  

 Se asume que la inversión sea con fondos propios por lo que no se requiere financiamiento.  

 Se considera un inyecto diario constante de 65.000 barriles por día para la refinería 

existente, por lo que la inversión no implica un aumento de la capacidad de inyecto de la 

refinería.  

 Tiempo anual de operación de 350 días/año.  

 Tasa de descuento anual del 10%.   

 Inflación del 1% anual sobre el precio del agua, la electricidad y los químicos.   

 Depreciación lineal sobre el valor de la inversión durante el período evaluado, aplicando un 

valor residual del 10%.  
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 Aplicación de una tasa impositiva del 30% sobre los ingresos anuales una vez que haya sido 

recuperado el valor de la inversión.  

 No se muestra incrementos en el valor de la producción para el año de implementación de la 

inversión.  

 Solo se requiere un operador por turno (cinco en total) con un salario medio anual de 14368 

USD/año.   

 Contingencias estimadas en 15% del costo de inversión producto de que el Estimado de 

Costo es Clase III.  

 Costo del agua: 1.55 USD/m3 (EAAL, 2014)  

 Costo electricidad: 206.4 USD/MW (UNE, 2014)  

 Costo químicos: 634.5 USD/ton (Knorr, 2015)   

Ventas  

La implementación de la unidad para el tratamiento de la nafta craqueada sólo tendrá influencia 

sobre las ventas para el almacenamiento (pool) de gasolinas y naftas, toda vez que los destinos 

previstos para la nafta craqueada obtenida en el proceso, en dependencia de los ajustes de 

calidad aplicados son: como componente de nafta o como componente de gasolina, teniendo 

en cada caso un precio asociado.  

La cantidad de nafta catalítica para el estudio de factibilidad se utiliza en barriles por día (BPD).   

 Producciones, BPD  Sin Tratamiento  Con Tratamiento  

GLP  VALOR BASE  VALOR BASE  

Gasolina  VALOR BASE  VALOR BASE + Dato del balance 
de materiales (Nafta dulce)  

Nafta Catalítica  Dato del balance de materiales 
(Nafta ácida)  

0  

Turbocombustible  VALOR BASE  VALOR BASE  

Diesel  VALOR BASE  VALOR BASE  

 Fuel Oil  VALOR BASE  VALOR BASE  

Sobre una base diferencial, al no haber variación en el resto de las producciones, el valor de las 

ventas una vez implementada la planta de tratamiento se ve incrementado debido al cambio de 

destino de la nafta craqueada hacia el pool de gasolinas que presenta mayores precios de ventas 
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que los asociados a las naftas, según se puede apreciar en la proyección de precios que aparecen 

en PDVSA (2015) el diferencial de precios entre la GCC y la NCP es de 2.8 USD/barril.  

Flujo de Caja (Diferencial)  

Los ingresos en el flujo de caja se calculan a partir de la producción anual, utilizando un factor 

de operación de 350 días al año, multiplicado por el diferencial de precios entre la GCC y la 

NCP.  

El valor de las ventas se mantiene constante durante el período de análisis, pues el diferencial de 

precios se mantiene constante según se aprecia en la proyección de precios utilizada. Se utiliza 

un 1% de inflación anual sobre el costo del agua, la electricidad y los químicos y una vez que el 

flujo de caja 
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Capítulo III: Resultados y discusión 

3.1  Resultado del cálculo hidráulico  

Como se puede apreciar en la fig.3.1, los resultados del cálculo hidráulico son adecuados, ya que 

se cumple con los parámetros establecidos por la norma de Technip (2010) en cuanto a la 

velocidad y la caída de presión de las corrientes del sistema según los diámetros establecidos. El 

cálculo hidráulico de la planta aparece en el ANEXO VII .  

 

Fig.3.1 Tabla de propiedades, condiciones y resultados hidráulicos. 

3.2  Plan general diseñado  

El presente plan general que se muestra en la fig.3.2 nos representa una vista superior de la 

planta, especificando que ocupa un espacio de 30,73 x 23,18 m; en el que se tuvo en cuenta las 

diferentes distancias entre los equipos mostradas en la tabla.2.1 , así como sus áreas libres para el 

mantenimiento y acceso a estos. Los equipos fueron identificados por los códigos de 

identificación de equipos mostrados en el ANEXO VIII. El dibujo está a escala 1:1 y se trabajó 

en centímetros. 
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Fig.3.2 Plan general de la planta 

3.3  Resultado del diseño de los equipos mayores  

Los resultados de los equipos se muestran en las hojas de datos que siguen. 

3.3.1 Resultados del diseño del reactor  

Para efectuar el diseño del reactor es necesario contar con la cinética de las reacciones; por lo 

complejo que resulta la obtención de la misma se busca referencia de otras plantas. Se usa como 

referencia el reactor de la Planta Merox de la Refinería de Amuay en Venezuela (PDVSA b, 

2008).    
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Reactor de referencia:  

Código R-9380 
Descripción Reactor 
Tipo MEROX LCN 

Servicio Nafta 
Carbón activado 

Material  Acero al carbono  
Capacidad  m3/h 22 
Diámetro  m 1.5 
Altura  m 5 

 

Reactor 

Código R-01 
Descripción Reactor 
Tipo Merox Endulzamiento 

Servicio Nafta 
Carbón activado 

Capacidad  m3/h 52.5 
Diámetro  mm 2500 
Altura  mm 10700 

Como se puede apreciar, según sus dimensiones, con un diámetro de 2500 mm y una altura de 

10700 mm, el reactor no es muy grande ya que la planta es una planta pequeña que no maneja 

grandes flujos.  

3.3.2 Resultados del diseño del intercambiador 

El diseño detallado del enfriador de aire comprimido expone los siguientes resultados:  

Código E-01 
Descripción Enfriador 
Fluido por el ánulo  Aire 
Fluido por los tubos Agua  
Tipo Horquilla 
Cantidad de horquillas U 1 
Superficie de intercambio m2 0.42 
Superficie externa por m de longitud m2/m 0.13  
Longitud equivalente m 3 
DIMENSIONES BOQUILLAS 
Entrada lado aire mm 19.05 
Salida lado aire mm 19.05 
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Entrada lado agua mm 12.7 
Salida lado agua mm 12.7 
PROPIEDADES Entrada  Salida  
Densidad del aire  kgf/cm3 7.259 12.12 
Viscosidad del aire cP 1.37 0.020 
Densidad del agua kgf/cm3 1002 994.8 
Viscosidad del agua cP 0.544 0.544 
Material  Acero al carbono 
Eficiencia % 85 

3.3.3 Resultados del diseño del separador 
Considerando un tiempo de retención de 15 min, que es el que se utiliza en los separadores 

existentes de la refinería y aplicando la metodología descrita en el capítulo II, se obtienen como 

resultados del separador los siguientes: 

Código D-01 
Descripción Separador 
Diámetro mm 2400 
Longitud mm 7345 
Espesor mm 19 
Peso total kg 24939 
DIMENSIONES BOQUILLAS 
Entrada mm 101.6 
Salida de gases mm 38.1 
Salida de producto mm 101.6 
Salida de efluentes mm 38.1 
Factor de sobre diseño % 10 
   
BOTA 
Diámetro mm 406 
Altura mm 719.4 
Tiempo de retención min 15 
OTROS 
Tipo de cabezal  2:1 elíptico 
Presión máxima de operación kgf/cm2g 8.96 
Presión de diseño kgf/cm2g 10.66 
Temperatura de diseño ºC 67.78 
Material  Acero al carbono 
Eficiencia % 85 
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Las dimensiones del separador son 2400 mm de diámetro y 7345 mm de longitud, teniendo de 

esta forma un volumen y costo de mayor exactitud que el calculado por (MATURELL, 2015); 

esto posibilita un menor % de desviación para el costo total de la inversión. 

 

Fig.3.3 Esquema detallado del diseño del separador 

En la fig.3.3 se muestra el diseño detallado del separador trifásico con todas sus dimensiones de 

diámetro, longitud, especificaciones de la bota etc.; para el cual fue imprescindible el uso del 

plan general y el cálculo hidráulico en la obtención de algunos datos necesarios.     

3.3.4 Resultados del diseño de la bomba  
A partir de los datos obtenidos en la simulación de la planta, se realiza el diseño de la bomba en 

Excel, se muestra en el ANEXO IX, obteniendo como resultados los siguientes: 

Código P-01 A/B 
Descripción Bomba de efluentes 
FLUIDO MANEJADO 
Fluido Efluentes  
Agente corrosivo/erosivo No / No 
Temperatura de bombeo ºC 40 
Viscosidad cP 0.640 
Presión de vapor kgf/cm2a 0.10 
Densidad a PT kg/m3 975 
CONDICIONES DE OPERACION 
Flujo de operación m3/h 3.9 
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Flujo de diseño m3/h 4.3 
Presión de succión kgf/cm2g 7.48 
Presión de descarga kgf/cm2g 8.52 
Diferencial de presión kgf/cm2 1.03 
NPSH m 87.1 
Potencia hidráulica nominal kW (kcal/h) 0.109 (94.2) 
Potencia hidráulica diseño kW (kcal/h) 0.150 (129, 6) 

Número y tipo  2 (1 en operación + 1 
reserva) Centrifuga 

Eficiencia % 65 

Estos resultados nos indican que la bomba funciona correctamente puesto que tiene un NPSH 

positivo, en comparación con la seleccionada por (MATURELL, 2015) tiene un mayor consumo 

eléctrico, lo que a su vez nos indica que tendrá un mayor costo.  

3.3.5 Resultados del diseño de los mezcladores  
Aplicando la metodología de (ADMIX, 1998) y los datos necesarios del balance de materiales se 

obtienen como resultados del diseño de los mezcladores los que siguen a continuación: 

Código ME-01 ME-02 
Descripción Mezclador 1 Mezclador 2 
FLUIDO MANEJADO 
Fluido Hidrocarburo HC+H2O+disulfuros 

Flujo de operación m3/h 51.15 52.14 
Kg/h 38586 42085 

Temperatura ºC 38 40 
Fracción vapor % 0 0 
Densidad a PT kg/m3 743.7 756.8 
Viscosidad cP 1.18 0.385 
Masa molecular  97.3 72.22 
Tensión superficial Dina/cm 20.36 0 
CONDICIONES DE OPERACION 
Presión de entrada kgf/cm2g 10 8 
Caída de presión permisible  kgf/cm2 0.004 0.004 
CONDICIONES DE DISEÑO 
Flujo de diseño mínimo/máximo m3/h 30.69 / 56.27 31.28 / 57.35 
Presión de diseño kgf/cm2g 12.7 10.5 
Temperatura de diseño ºC 66 68 
CONSTRUCCION 
Conexiones entrada/salida mm 101.6 101.6 
Material m Acero al carbono Acero al carbono 
Longitud m 0.25 0.25 
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Ambos mezcladores son pequeños, de 0.25 m de longitud, y tienen las mismas características 

constructivas puesto que manejan flujos bajos y similares.    

3.4  Resultado del diseño del diagrama de tuberías e 
instrumentación   

 
Fig.3.4 Diagrama de tuberías e instrumentación. 

El diagrama de la Fig.3.4 muestra las corrientes de entrada y salida a planta, las líneas con sus 

códigos; identifica un total de 7 equipos, 54 instrumentos y 4 lazos de control, para los cuales se 

tuvo en cuenta el procedimiento de codificación de equipos y sistemas, (Refinería Cienfuegos 

S.A, 2018) presentados en los ANEXOS VIII y X. 
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3.5 Listado de instrumentos   

La planta cuenta con un total de 54 instrumentos, el listado de estos con su servicio y ubicación 

se muestra en la tabla.3.2. 

Tabla 3.2 Listado de instrumentos 

Instrumento  Servicio Ubicación 
FT-0001 Transmisor del flujo de nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 
FFIC-0001 Indicador, controlador y totalizador del flujo de nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 

FV-0001 Válvula de control de flujo de la nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 
TT-0001 Transmisor de la temperatura de la nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 
TI-0001 Indicador de temperatura y controlador del flujo de nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 

PG-0001 Medidor local de la presión de la nafta de entrada a la planta 101.6-P-01 
TG-0007 Medidor local de la temperatura de entrada al reactor R-01 101.6-P-04 
AT-0001 Transmisor de pH y contenido de oxígeno disuelto  101.6-P-04 
AI-0001 Indicador  de pH y contenido de oxígeno disuelto a la entrada del reactor R-01 AT-0001 
F(Y)-0001 Relacionador lógico para el cálculo del flujo de aire y álcali necesario en función del 

pH y el oxígeno disuelto a la entrada del reactor R-01 
AT-0001 

FIC-0003 Indicador y controlador del flujo de álcali a mezclar con la nafta de entrada a la 
planta 

AT-0001 

TI-0008 Indicador de la temperatura de salida del reactor R-01 101.6-P-05 
PG-0007 Medidor local de la presión de salida del reactor R-01 101.6-P-05 
PG-0008 Medidor local de la presión de entrada al separador D-01 101.6-P-07 
PG-0009 Medidor local de la presión en el separador D-01 D-01 
SV-0001 Válvula de seguridad del tambor D-01 38.1-NF-01 
LT-0001 Transmisor del nivel del tambor D-01 D-01 
LIC-0001 Indicador y controlador del nivel del tambor D-01 D-01 

HLI-0001 Alarma de alto nivel del tambor D-01 D-01 
LLI-0001 Alarma de bajo nivel del tambor D-02 D-01 
LT-0002 Transmisor del nivel de la bota del tambor D-01 D-01 
LIC-0002 Indicador y controlador del nivel de la bota del tambor D-01 D-01 
HLI-0002 Alarma de alto nivel de la bota del tambor D-01  D-01 
LLI-0002 Alarma de bajo nivel de la bota del tambor D-01 D-01 
LV-0005 Válvula de control del nivel de nafta en el tambor D-01 101.6-P-08 
FT-0006 Transmisor del flujo de nafta de salida de la planta 101.6-P-08 
FFI-0006 Indicador y totalizador del flujo de nafta de salida de la planta 101.6-P-08 
TG-0009 Medidor local de la temperatura de la nafta de salida de la planta 101.6-P-08 
PG-0010 Medidor local de la presión de la nafta de salida de la planta 101.6-P-08 
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PG-0011 Medidor local de la presión de los efluentes de salida de la planta 38.1-OD-02 
SIC-0002 Indicador y controlador de la variación de velocidad de la bomba P-01 A/B P-01 

FI-0005 Indicador de flujo de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01 12.7-SW-01 
FT-0005 Transmisor del flujo de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01 12.7-SW-01 
TG-0005 Medidor local de la temperatura del agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-

01 
12.7-SW-01 

PG-0005 Medidor local de la presión de agua de enfriamiento de entrada al enfriador E-01 12.7-SW-01 

TG-0011 Medidor local de la temperatura del agua de salida del enfriador E-01 E-01 
PG-0007 Medidor local de la presión del agua de salida del enfriador E-01 E-01 
TV-0004 Válvula de control de temperatura de la salida del enfriador E-01 12.7-RW-01 
SIC-0001 Indicador y controlador de la variación de velocidad del soplador C-01 A/B C-01 

FI-0004 Indicador de flujo de aire a la salida del soplador C-01 19.05-PA-01 
FT-0004 Transmisor del flujo de aire a la salida del soplador C-01 19.05-PA-01 
TG-0004 Medidor local de la temperatura de aire a la salida del soplador C-01 19.05-PA-01 
PG-0004 Medidor local de la presión de aire a la salida del soplador C-01 19.05-PA-01 
TT-0006 Transmisor de la temperatura de aire a la salida del enfriador E-01 19.05-PA-02 
TIC-0006 Indicador y controlador de la temperatura de salida del enfriador E-01 19.05-PA-02 
PG-0006 Medidor local de la presión de aire a la salida del enfriador E-01 19.05-PA-02 
TG-0003 Medidor local de la temperatura del álcali de entrada a planta 25.4-IL-01 
PG-0003 Medidor local de la presión del álcali de entrada a planta 25.4-IL-01 
FV-0002 Válvula de control de flujo del álcali de entrada a planta 25.4-IL-01 
FIC-0002 Indicador y controlador de flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02 38.1-YW-01 

FT-0002 Transmisor del flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02 38.1-YW-01 
FV-0003 Válvula de control de flujo de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02 38.1-YW-01 

TG-0002 Medidor local de la temperatura de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02 38.1-YW-01 

PG-0002 Medidor local de la presión de agua de lavado de entrada al mezclador ME-02 38.1-YW-01 

La identificación de las líneas y sus códigos se realizó teniendo en cuenta el procedimiento de 

codificación de equipos y sistemas presentados en el ANEXO X.  

3.6 Estimado de Costo de los equipos  

Compresor de aire  

Potencia absorbida= 1.42 kW (1.93 hp)  

El costo del equipo según (MATURELL, 2015) en el año 2014 es de121 184 USD, se actualiza 

el costo al año 2017 mediante la Ec 2.45 y usando los Índices de Costos Nelson Farrar 

(2276.5/2365.3) mostrados en el ANEXO XI es de 125,911.1 USD.  
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Enfriador del aire comprimido  

Como el cálculo del intercambiador fue tomado de (MATURELL, 2015), el costo del 

equipo en 2014 es de 3,484.04 USD, actualizado al 2017 por la Ec 2.45 es de 3260.3 

USD. 

Reactor de oxidación  

Reactor de referencia 

- Capacidad: 22 m3/h 
- Diámetro = 1.5 m  
- Altura = 5 m  

El costo del equipo según en el 2014 es de 68,166 USD, usando los Índices de Costos Nelson 

Farrar mostrados en ANEXO XI actualizamos al 2017 y el costo es de 68,070 USD.  

Reactor calculado 

- Capacidad= 52.5 m3/h 
- Diámetro = 2.5 m  
- Altura = 10.7 m  

Aplicando la ecuación Ec 2.46 y el exponente según ANEXO VI de 0.56 se determina que el 

costo es de 110,786.9 USD. 

Separador 

Separador de referencia:  

Según la oferta de la compañía china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene un 

volumen de 56.62 m3 y un precio en el 2015 de 74,900 USD, actualizándolo al 2017 con los 

índices de Nelson Farrar el precio es de 67,738.9 USD.  

Separador calculado 

Volumen= 33.21 m3 

Aplicando la ecuación Ec 2.46 y el exponente según ANEXO VI de 0.49 se determina que el 

costo es de 52,156.1 USD. 

Bomba de efluentes  

48 

 



 

Bomba de referencia 

Según la oferta de la compañía china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene un 

NPSH de 421 m y un precio en el 2015 de 65,000 USD, actualizándolo al 2017 con los índices 

de Nelson Farrar el precio es de 66,452.4 USD.  

Bomba calculada 

NPSH= 87.1 m 

Aplicando la ecuación Ec 2.46 y el exponente según ANEXO VI de 0.33 se determina que el 

costo es de 15,003.6 USD. 

Nota: Para el costo total de los equipos hay que sumar 2 veces la bomba ya que son dos, una 

trabajando y la otra de reserva para caso de emergencia. 

Mezcladores estáticos  

Mezclador de referencia  

Según la oferta de la compañía china In House que aparece en el ANEXO V, el equipo tiene una 

capacidad de 1.4 m3/h y un precio en el 2015 de 125,000 USD, actualizándolo al 2017 con los 

índices de Nelson Farrar el precio es de 124,824.1 USD.  

Mezclador 1 calculado 

Capacidad = 51.15 m3/h 

Mezclador 2 calculado 

Capacidad = 52.14 m3/h 

Aplicando la ecuación Ec 2.46 y el exponente según ANEXO VI de 0.49 se determina que el 

costo del mezclador 1 es de 727,830.2 USD y el del mezclador 2 es de 73,718 USD. 

El costo total del equipamiento es de 1,129,162.7 USD en el año 2017.  

3.7 Estimado de Costo de la tecnología  

El costo total de la inversión determinado por el método de Córcega (2004) mostrado en el 

ANEXO XII, asciende a 5,089,247.79 USD, se estructura como se expone en la tabla 3.3. 
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Tabla 3.3 Costo total de la inversión 

EQUIPAMIENTO 1,129,162.7 

MATERIALES 733,955.75 

Obra civil y edificios 205,507.61 

Obra metalúrgica (tuberías y estructuras) 330,280.08 

Instrumentación 73,395.57 

Electricidad 73,395.57 

Aislamiento 36,697.78 

Pintura 14,679.11 

INGENIERIA DE DETALLE 838,403.30 

CONSTRUCCION 1,117,871.07 

SUPERVISION CONSTRUCCION 186,311.84 

TOTAL ISBL  4,005,704.67 

   

SERVICIOS AUXILIARES 160,228.18 

INTERCONEXIONES Y OFF-SITES 320,456.37 

GASTOS DE PUESTA EN MARCHA 140,199.66 

   

SUBTOTAL 4,626,588.90 

   

CONTINGENCIAS 462,658.89 

   

COSTO TOTAL DE LA INVERSION  5,089,247.79 

3.8 Resultados de la Evaluación Económica   

El flujo de caja sobre una base diferencial se muestra en el ANEXO XIII. En el mismo 

se puede apreciar que se obtienen valores positivos en el flujo de caja acumulado 

después de impuestos antes del segundo año de puesta en explotación la tecnología.  
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Indicadores de rentabilidad  

A continuación, se muestran los indicadores de rentabilidad antes de impuestos (ADI) y después 

de impuestos (DDI):  

Tabla.3.4 Resultados de la Evaluación Económica  

 
Antes de Impuestos   
TIR, %  53,8% 
VAN, MMUSD $11,30 
Periodo de recuperación, años 0,92 

 
  

  Después de Impuestos   
TIR, %  46,6% 
VAN, MMUSD $9,26 
Periodo de recuperación, años 1,07 

 

Los indicadores de rentabilidad obtenidos son favorables ya que muestran un VAN positivo 

y una TIR superior a una tasa de descuento utilizada en las estimaciones. Se concluye que el 

proyecto en cuestión es factible y viable desde el punto de vista económico pues mantiene 

los indicadores de rentabilidad con valores aceptables para el rango de variación del costo de 

inversión.  
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Conclusiones 

1. El análisis bibliográfico permitió identificar los diferentes tratamientos de naftas 

craqueadas, destacando que el tratamiento en cama fija es el más apropiado para emplear 

en este caso según sus aplicaciones.   

2. El balance de materiales y energía permitió identificar las corrientes del proceso, lo cual 

facilitó la selección de las metodologías para el diseño de los diferentes equipos e 

instalaciones de la planta.  

3. Los resultados del cálculo hidráulico cumplen con los parámetros establecidos por la 

norma de Technip (2010) en cuanto a la velocidad y la caída de presión de las corrientes 

del sistema según los diámetros establecidos. 

4. La planta ocupa un espacio de 30,73 x 23,18 m según el plan general, en el que se 

tuvieron en cuenta las diferentes distancias normadas entre los equipos (Compresor – 

10m, enfriador – 3m, reactor – 5m, separador – 1.5m, bomba -5m) así como las áreas 

libres para el mantenimiento y acceso a estos. 

5. El diagrama de instrumentación y tuberías (DTI) se diseñó a partir de los resultados 

obtenidos del cálculo hidráulico, el PFD y del diseño de los equipos mayores; este 

incluye un total de 54 instrumentos y 4 lazos de controles. 

6. El diseño básico de la planta demostró que se puede realizar el tratamiento de la nafta 

craqueada de la Fase I cumpliendo con las especificaciones de acidez, permitió estimar 

el costo de equipamiento de 1,129,162.7 USD y el costo de inversión para la 

tecnología seleccionada fue de 5,089,247.79 USD.  

7. El estudio de Factibilidad para la tecnología seleccionada demostró que la misma es 

factible y viable para todos los indicadores económicos con un nivel de sensibilidad de 

-10% a +25%.   
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Recomendaciones 

 

1. Continuar trabajando en el diseño mecánico, civil, y demás especialidades para concluir 

el diseño básico de la planta con un mayor grado de precisión.  
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Anexos 

Anexo I Propiedades de las corrientes extraídas. Fuente: MATURELL (2015) 
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ANEXO II: Criterios de diseño para el cálculo hidráulico    
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ANEXO III: Metodología de diseño del separador trifásico  
Paso 1 Factor de compresibilidad (z)  

La selección de la presión pseudoreducida viene dada por la siguiente ecuación: 

Ppr = p
756.8−131∗GEg−3.6∗GEg2

          (Ec A3.1) 

La temperatura Pseudoreducida viene dada por la siguiente ecuación: 

𝑇𝑇𝑣𝑣𝑣𝑣 = 𝑇𝑇
169.2+349.5∗𝐺𝐺𝐺𝐺𝑔𝑔−74∗𝐺𝐺𝐺𝐺𝑔𝑔2

    (Ec A3.2) 

Parámetro que interviene en el cálculo de Z 

𝑀𝑀 = 0.27 ∗ 𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝
𝑍𝑍∗𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝

     (Ec A3.3) 

El factor de compresibilidad (Z) se calcula por medio de la siguiente ecuación: 

𝑍𝑍 = 1 + �0.3265 − 1.07
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝

− 0.5339
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝

+ 0.01569
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝2

− 0.01565
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝5

� ∗ 𝑀𝑀 + �0.5475 − 0.7361
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝

+ 0.1844
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝2

� ∗ 𝑀𝑀2 −

0.1056 ∗ �− 0.7361
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝

+ 0.1844
𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝2

� ∗ 𝑀𝑀5 + 0.6134 ∗ (1 + 0.721 ∗ 𝑀𝑀2) ∗ � 𝑀𝑀2

𝑇𝑇𝑝𝑝𝑝𝑝3
� ∗ 𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸(−0.721 ∗ 𝑀𝑀2) 

     (Ec A3.4) 

Paso 2 Cálculo de la viscosidad del gas  

Se debe determinar la gravedad específica del gas por la siguiente ecuación: 

𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔 = 𝑆𝑆𝐸𝐸𝑔𝑔 ∗ 28.97 𝑙𝑙𝑙𝑙 𝑙𝑙𝑙𝑙 − 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙⁄    (Ec A3.5) 

Densidad del gas a condiciones de operación por medio de la siguiente ecuación: 

𝜌𝜌𝑔𝑔 = 𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔∗𝑣𝑣
10.73∗𝑇𝑇∗𝑍𝑍

    (Ec A3.6) 

Dicho valor de densidad debe estar en el sistema de unidades internacionales, es decir, en gr/cc, 

por lo tanto, se debe hacer la siguiente conversión: g = g*0.19197  

Se deben de calcular el valor de las siguientes variables A, B y C por medio de las siguientes 

ecuaciones:  

Cálculo de la variable A 
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𝐴𝐴 = �9.379+0.0167∗𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔�∗𝑇𝑇1.5

209.2+19.26∗𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔+𝑇𝑇
   (Ec A3.7) 

Cálculo de la variable B 

𝐵𝐵 = 3.448 + 986.4
𝑇𝑇

+ 0.01009 ∗ 𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔     (Ec A3.8) 

Cálculo de la variable C 

𝐶𝐶 = 2.447 − 0.2224 ∗ 𝐵𝐵    (Ec A3.9) 

Con estos valores definidos se calcula la viscosidad del gas (μ), en la siguiente ecuación: 

𝜇𝜇𝑔𝑔 = 𝐴𝐴 ∗ 𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸�𝐵𝐵 ∗ 𝜌𝜌𝑔𝑔𝐶𝐶� ∗ 1𝐸𝐸 − 4   (Ec A3.10) 

Paso 3. Cálculo la velocidad de asentamiento  

Define la velocidad con la que el petróleo se desprenda de la fase continua en este caso el gas y 

viene dada por la siguiente ecuación: 

𝑉𝑉𝑡𝑡 = 0.0119 ��𝜌𝜌𝑙𝑙−𝜌𝜌𝑔𝑔
𝜌𝜌𝑔𝑔

� ∗ 𝑑𝑑𝑚𝑚
𝐶𝐶𝐷𝐷
�
1
2�
   (Ec A3.11) 

En esta ecuación no se conoce el valor de CD  

Paso 4 Cálculo del coeficiente de arrastre (CD) 

𝐶𝐶𝐷𝐷 = 24
𝑅𝑅𝑒𝑒

+ 3

𝑅𝑅𝑒𝑒1 2�
+ 0.34     (Ec A3.12) 

Luego se debe calcular el número de Reynolds por medio de la siguiente ecuación 

𝑅𝑅𝑒𝑒 = 0.0049 ∗ 𝜌𝜌𝑔𝑔∗𝑑𝑑𝑚𝑚∗𝑉𝑉𝑡𝑡
𝜇𝜇𝑔𝑔

   (Ec A3.13) 

Luego con este valor se recalcula el valor de Vt con este nuevo valor de CD, se debe realizar este 

paso hasta que coincidan los de Vt, introduciendo el nuevo valor de Vt, por medio de un proceso 

iterativo. Cuando los valores de Vt coincidan ese es el verdadero valor de CD  

Paso 5 Cálculo de la constante K (Souders & Brown).  

Este parámetro posee gran relevancia al momento de predecir el comportamiento de los fluidos 

dentro del recipiente. De cierto modo, K es una constante que depende de las propiedades del gas 
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y el líquido y el tamaño de la gota de líquido a ser separada del gas. Viene dada por la siguiente 

ecuación:           𝐾𝐾 ≅ �� 𝜌𝜌𝑔𝑔
𝜌𝜌𝑙𝑙−𝜌𝜌𝑔𝑔

� 𝐶𝐶𝐷𝐷
𝑑𝑑𝑚𝑚
�
1
2�
   (Ec A3.14) 

Paso 6 Capacidad del gas. 

𝑑𝑑 𝐿𝐿𝑒𝑒𝑓𝑓𝑓𝑓 = 420 �𝑇𝑇𝑍𝑍𝑄𝑄𝑔𝑔
𝑃𝑃
�𝐾𝐾   (Ec A3.15) 

Calcular el diámetro base 

𝑑𝑑 = √12∗𝑠𝑠𝑡𝑡𝑡𝑡𝑒𝑒
𝑅𝑅−1

   (Ec A3.16) 

Donde R igual a 3 y la constante es igual a d*Leff.  

Luego se calcula Leff y Lss para generar la tabla de capacidad de gas. 

𝐿𝐿𝑒𝑒𝑓𝑓𝑓𝑓 = 𝑠𝑠𝑡𝑡𝑡𝑡𝑒𝑒
𝑑𝑑𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏

   (Ec A3.17) 

Paso 7 Calcular la retención líquido  

Tiempo de retención: 

𝑑𝑑2 𝐿𝐿𝑒𝑒𝑓𝑓𝑓𝑓 = 1.42[𝑄𝑄𝑤𝑤(𝑡𝑡𝑣𝑣)𝑤𝑤 + 𝑄𝑄0(𝑡𝑡𝑣𝑣)0]   (Ec A3.18) 

𝑡𝑡 = 𝑉𝑉𝑣𝑣𝑙𝑙
𝑄𝑄

       (Ec A3.19) 

𝑉𝑉𝑚𝑚𝑙𝑙 = 1
2
�𝜋𝜋𝐷𝐷

2𝐿𝐿𝑏𝑏𝑒𝑒𝑒𝑒
4

� = 𝜋𝜋𝑑𝑑2𝐿𝐿𝑏𝑏𝑒𝑒𝑒𝑒
2∗4∗144

= 2.73 ∗ 10−3𝑑𝑑2𝐿𝐿𝑒𝑒𝑓𝑓𝑓𝑓  (Ec A3.20) 

(𝑉𝑉𝑚𝑚𝑙𝑙)𝑤𝑤 = 2.73 ∗ 10−3𝑑𝑑2𝐿𝐿𝑒𝑒𝑓𝑓𝑓𝑓 �
𝐴𝐴𝑊𝑊
𝐴𝐴𝑙𝑙
�     (Ec A3.21) 

Paso 8 Iterar el diámetro con R igual a 3 partiendo del diámetro base para obtener el diámetro 

mínimo y generar tabla de valores.  

Paso 9 Calcular el diámetro de la boquilla de entrada  

Tasa de gas a condiciones de operación 

𝑄𝑄𝑔𝑔𝑣𝑣𝑣𝑣 = 𝑄𝑄𝑔𝑔∗𝑃𝑃𝑀𝑀𝑔𝑔∗𝐺𝐺𝐺𝐺𝑔𝑔
379∗86400∗𝜌𝜌𝑔𝑔

    (Ec A3.22) 

Densidad de la mezcla 
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𝜌𝜌𝑠𝑠 = 𝑄𝑄0∗𝜌𝜌0+𝑄𝑄𝑤𝑤∗𝜌𝜌𝑤𝑤+𝑄𝑄𝑔𝑔𝑔𝑔𝑝𝑝∗𝜌𝜌𝑔𝑔
𝑄𝑄0+𝑄𝑄𝑤𝑤+𝑄𝑄𝑔𝑔𝑔𝑔𝑝𝑝

   (Ec A3.23) 

Velocidad de la boquilla 

𝑉𝑉𝑡𝑡𝑣𝑣𝑏𝑏 = 80
(𝜌𝜌𝑚𝑚𝑏𝑏𝑚𝑚𝑚𝑚𝑙𝑙𝑏𝑏)1 2�

    (Ec A3.24) 

La máxima permitida es de 30 pie/seg, si es mayor se trabaja con 30 pie/seg. 

Diámetro de la boquilla   𝜙𝜙𝑡𝑡𝑣𝑣𝑏𝑏 = �4∗�𝑄𝑄0+𝑄𝑄𝑤𝑤+𝑄𝑄𝑔𝑔�
𝜋𝜋∗𝑉𝑉𝑏𝑏𝑔𝑔𝑏𝑏

�
1
2�
   (Ec A3.25) 

f = diámetro de la boquilla (pie), llevar a pulgadas.  

Paso 10 Calcular el diámetro de la boquilla de salida de gas  

Diámetro de la boquilla de salida de gas 

𝜙𝜙𝑡𝑡𝑠𝑠𝑏𝑏 = � 4∗𝑄𝑄𝑔𝑔
𝜋𝜋∗𝑉𝑉𝑏𝑏𝑔𝑔𝑏𝑏

�
1
2�
    (Ec A3.26) 

f = diámetro de la boquilla de salida de gas (pie), llevar a pulgadas.  

Paso 11 Calcular el diámetro de la boquilla de salida de líquido 

𝜙𝜙𝑡𝑡𝑠𝑠𝑙𝑙 = �4∗(𝑄𝑄0+𝑄𝑄𝑤𝑤)
𝜋𝜋∗𝑉𝑉𝑏𝑏𝑙𝑙

�
1
2�     (Ec A3.27) 

La velocidad para la salida del líquido está entre 1 y 3 pie/seg, se trabaja con el valor de 2 

pie/seg.  

Las boquillas se colocan tan sea como sea práctico de las líneas tangentes del separador  

Paso 12 Ubicación del extractor de neblina  

El extractor de neblina se colocará para gotas mayores a 100 micrones. Se coloca en el extremo 

donde está la boquilla de salida de gas a una distancia prudente entre la salida y el nivel de 

líquido.   
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ANEXO IV: Guía de diseño para un compresor  

Tabla 2.2 Bases para el diseño de un compresor. 

Parámetro Ecuación Comentarios 

Flujo 

Volumétrico, 

real  

            𝑄𝑄1
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Para 

hidrocarburos 

r > 3 

 

Sustituir m por n−1
n

 en la 

anterior ecuación  

 

 

 

 

 

Para Z ≈ 1.0 Sustituir k−1
kηpoli

 por �𝑛𝑛−1
𝑛𝑛
� en 

la anterior ecuación  

Z y K son valores promediados entre la 

entrada y la descarga 

Temperatura 

de descarga 

Sin 

enfriamiento, 

Z ≠ 1.0 

Cálculos 

rápidos a 

mano 

 

 

𝑇𝑇2 = 𝑇𝑇1 �
𝑃𝑃2
𝑃𝑃1
�
𝑠𝑠1

 

 

 

T = ºK(ºR) 

 

 

 

Sin 

enfriamiento, 

Z ≠ 1.0 

Cálculos 

afinados por 

 

𝑇𝑇2 = 𝑇𝑇1 �
𝑃𝑃2
𝑃𝑃1
�
𝑠𝑠𝑝𝑝𝑝𝑝𝑔𝑔𝑚𝑚

 

 

 

 

 

mprom y T2 verificados por una serie de 

interacciones. 
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computadora 

 

Sin 

enfriamiento, 

Z ≈ 1.0 

η poli 

disponible 

 

𝑇𝑇2 = 𝑇𝑇1 �
𝑃𝑃2
𝑃𝑃1
�

k−1
kηpoli

 

 

 

 

Evaluar k y T1 para mayor brevedad o 

promediar k1 y k2 para mayor exactitud 

  

Sin 

enfriamiento, 

Z ≈ 1.0 

η is disponible 

 

 

𝑇𝑇2 = 𝑇𝑇1

⎣
⎢
⎢
⎢
⎡

1 +
�𝑃𝑃2𝑃𝑃1

�
k−1
k − 1

𝜂𝜂𝜂𝜂𝜂𝜂
 

⎦
⎥
⎥
⎥
⎤

 

 

Igual a la anterior 

 

 

 

Enfriado, Z ≈ 

1.0, 

Elevación de 

la temperatura 

debido a 

pérdidas = 

efecto de 

enfriamiento 

 

𝑇𝑇2 = 𝑇𝑇1 �
𝑃𝑃2
𝑃𝑃1
�
k−1
k

 

 

 

 

Igual a la anterior 
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Potencia de 

compresión o 

requerimiento 

de potencia de 

gas 

 

 

𝑃𝑃𝑆𝑆 = W 𝐻𝐻𝑝𝑝𝑔𝑔𝑙𝑙𝑝𝑝g
𝐹𝐹3𝜂𝜂𝑝𝑝𝑔𝑔𝑙𝑙𝑝𝑝𝑔𝑔𝑠𝑠

 = W 𝐻𝐻𝑝𝑝𝑏𝑏 g
𝐹𝐹3𝜂𝜂𝑝𝑝𝑏𝑏 𝑔𝑔𝑠𝑠

 

 

 

Donde: F3 = 102 (33 000) 

 

 

 

Requerimiento 

total de 

potencia de 

impulso 

 

𝑃𝑃𝐹𝐹

= 𝑃𝑃𝑔𝑔𝑠𝑠𝑠𝑠

+  pérdidas mecánicas    

 

 

 

 

 

Relación de 

calor 

específico 

 

 

 

𝐾𝐾 =
𝐶𝐶𝑣𝑣
𝐶𝐶𝑣𝑣

 

=  
�𝐶𝐶𝑣𝑣° ∆𝐶𝐶𝑣𝑣�

�𝐶𝐶𝑣𝑣° ∆𝐶𝐶𝑣𝑣� − �𝐶𝐶𝑣𝑣−𝐶𝐶𝑣𝑣�
 

 

 

Use datos del apéndice para evaluación 

a las condiciones específicas de presión 

y temperatura   

Bases de 

estimación de 

la caída de 

presión 

interetapa para 

compresores 

reciprocantes 

∆𝑃𝑃 = 𝐹𝐹4𝐸𝐸0.7 Para estimaciones antes de que el 

equipo interetapa esté diseñado 

F4 = 0.178 (0.1)   
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Anexo V Ofertas para estimar costo de equipamiento 

 
Fig. A5.1 Ofertas de separadores de la compañía IN HOUSE, china en el 2015. 

[Fuente: Technip,2015, hoja.0811.02]  

 

Fig. A5.2 Ofertas de mezcladores estáticos de la compañía IN HOUSE, china en el 
2015. [Fuente: Technip,2015, hoja.4263.01]  

 

Fig. A5.3 Ofertas de bombas de la compañía IN HOUSE, china en el 2015. [Fuente: 
Technip,2015, hoja.0910.01]  
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ANEXO VI Exponentes para el cálculo de costo de equipos [Fuente: Peter, 1991]  

 

 

ANEXO VII Cálculo hidráulico de la planta 
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Anexo VIII Código de identificación de equipos de procesos. Fuente: RF-M19-P-

90-08 Procedimiento de codificación de equipos y sistemas, Refinería Cienfuegos S.A. 

2018 
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Anexo IX Diseño de la bomba: 
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Anexo X Código de identificación de fluidos. Fuente: RF-M19-P-90-08 

Procedimiento de codificación de equipos y sistemas, Refinería Cienfuegos S.A. 2018 
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ANEXO XI Índice de costos de Nelson Farrar  

 

Fig. Tabla para determinar el Índice de Nelson Farrar hasta agosto 2017.  
[Fuente: Revista Oil and Gas Journal]  
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ANEXO XII Metodología de Córcega (2014) para Estimación de Costo Clase III

 

ANEXO XIII Evaluación económica de la planta 
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Fig. A16.1 Flujo de caja anual acumulado antes de impuesto 

 

 
Fig. A16.2 Flujo de caja anual acumulado después de impuesto 
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