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A pesar que la destilación es la técnica de separación de líquidos más usada, no 

existen guías específicas para la implementación de seguridad inherente en el diseño de 

sistemas de destilación. La seguridad inherente es una técnica cuyo objetivo es eliminar 

los riesgos en vez de confiar en los instrumentos de control o capas de protección. 

Seguridad inherente es la técnica más efectiva de minimización de riesgo cuando es 

implementada correctamente. Existen varios principios de seguridad inherente que 

sirven de guía en su implementación en la industria química. Sin embargo, algunas veces 

estos principios entran en conflicto entre si dificultando la implementación de la seguridad 

inherente.  

En este trabajo se presenta un análisis de la implementación de seguridad inherente 

en el diseño de sistemas de destilación. Se desarrolla un modelo cuantitativo de riesgo 

como método de medición de seguridad. Se presentan enfoques para diseños 

inherentemente más seguros en dos configuraciones de destilación, simple y extractiva.  

La relación entre las variables de diseño y los principios de seguridad es identificada 

a través de una serie de análisis de sensibilidad que permiten identificar y priorizar el 

riesgo. El análisis de sensibilidad se hace para las variables convencionales de diseño 

de sistemas simples de destilación. Los resultados muestran que es posible identificar la 

variable de mayor impacto en el riesgo del sistema. También es posible relacionar las 
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variables con los principios de seguridad inherente mediante un análisis cuantitativo de 

riesgo. Un análisis cuantitativo de riesgo permite tener una visión más realista del riesgo 

que considerar únicamente el peor escenario. El principio de atenuación relacionado con 

la presión de los sistemas presentó mayor potencial para la reducción de riesgo en los 

casos de estudio. 

Se propone un enfoque para destilación extractiva que consta de dos partes, una pre-

selección del solvente y la optimización del diseño. La preselección se realiza mediante 

diseño molecular asistido por computadora con especificaciones de la temperatura flash 

y el coeficiente de partición octanol/agua. La optimización del diseño se formula como un 

modelo multi-objetivo para el cual se utiliza algoritmos genéticos. Los objetivos son la 

distancia probable de muerte y el costo total anual. Los mejores compromisos de los dos 

criterios son identificados mediante curvas Pareto. Los resultados muestran que la 

selección del solvente debe hacerse en base a una visión global del riesgo del sistema y 

no únicamente en las propiedades de seguridad del solvente. 
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Capítulo 1 
Introducción 

1.1 Justificación 

En 2005, la refinería de BP en Texas City sufrió uno de los peores accidentes de la 

historia reciente de los Estados Unidos. El accidente se derivó al inundar una columna 

de rectificación en el arranque de la planta de isomerización (CSB, 2007). Este incidente 

levantó el interés en la investigación de sistemas de destilación y su seguridad.  

La destilación es la técnica de separación líquido-líquido más utilizada en la industria 

química. En general, el diseño de sistemas de destilación se basa en criterios de 

desempeño que se derivan en términos económicos. La optimización de los diseños es 

la minimización de costo o requerimientos energéticos, dejando de lado importantes 

criterios como la seguridad. Un ejemplo claro de esta situación es el proceso de 

destilación extractiva. La destilación extractiva es un tipo de destilación compleja donde 

por medio de la adición de un nuevo componente se consigue separar mezclas no 

ideales. Este componente adicionado es generalmente un solvente. Una importante 

variable en el diseño de estos sistemas complejos es la selección del solvente 

adicionado. A pesar que se sabe la seguridad del sistema esta inherentemente 

relacionada al solvente adicionado, generalmente, la selección del solvente se basa 

únicamente en términos económicos. 

La seguridad dentro de la industria química debe ser un factor tan importante como 

lo es la factibilidad económica. La agenda de investigación en seguridad de proceso del 

siglo 21 determinó que la seguridad inherente es el segundo tema de prioridad, sólo 

después de fenómenos peligrosos como explosión de polvos o gases (Alkhawaldeh y 

Kožuh, 2011).  
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1.2 Seguridad Inherente 

Seguridad inherente es un término usado para referirse al resultado de la aplicación 

de acciones en el diseño u operación de una planta. Estas acciones deben eliminar el 

riesgo en vez de confiar en los mecanismos de protección o control. El concepto de 

seguridad inherente fue introducido en 1978 por Trevor Kletz en un artículo dedicado a 

las lecciones aprendidas del desastre en Flixborough (Kletz, 1978). No fue sino hasta 

1984 cuando él mismo uso por primera vez el término seguridad inherente (Kletz, 1984). 

En la literatura, existen varios trabajos dedicados a seguridad inherente (AIChE, 

2010; Kletz y Amyotte, 2012; Louvar y Crowl, 2002), en los cuales se coincide en 4 

principios primordiales: Minimización, sustitución, atenuación y simpleza. Algunos otros 

principios reportados en la literatura son limitación de efectos y tolerancia al error, entre 

otras acciones. 

Minimización. Este principio se refiere a minimizar las cantidades de material 

peligroso dentro de la planta. Lo que no se tiene no se puede fugar. 

Sustitución. Este principio aconseja sustituir materiales peligrosos por aquellos que 

sean menos peligrosos dentro del proceso. Un material no puede encenderse si no es 

inflamable. 

Atenuación. Este principio se refiere a, si no se puede prescindir de los materiales 

peligrosos, operar en las condiciones a las que los materiales se comportan de forma 

más segura. Incluso el agua puede ser letal a ciertas condiciones. 

Simpleza. Este principio aconseja usar los procesos y fenómenos más simples dentro 

de la planta. Para qué usar un sistema complejo cuando se puede usar uno más simple 

con menor oportunidad de error. 

La seguridad inherente, prometedora en apariencia, tiene sus desventajas. Una de 

ellas es que su efectividad es mayor cuando se implementa en la etapa de diseño, por lo 

que su implementación disminuye en plantas ya instaladas debido al costo de las 

modificaciones requeridas. Otra desventaja es su naturaleza subjetiva, es decir, lo que 

es más seguro en un proceso puede ser catastrófico para otro. En algunas ocasiones la 
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implementación de los principios puede ser contraproducente. Por ejemplo, Luyben y 

Hendershot (2003) han mostrado que la aplicación del principio de minimización en el 

diseño de columnas de destilación puede hacer más difícil el control del proceso, dejando 

la duda si en verdad el proceso en operación es más seguro. Otra desventaja es que 

hasta el momento no existe un método o índice de medición estandarizado. Esto a pesar 

de los esfuerzos de varios grupos de investigación por desarrollar índices que midan la 

seguridad inherente (AIChE, 2010; Gentile et al., 2003; Hassim y Hurme, 2010; Khan y 

Amyotte, 2004; Leong y Shariff, 2008; Rahman et al.; Suardin et al., 2007). 

Una práctica común cuando se está lidiando con seguridad industrial es relacionarla 

con riesgo. Por ejemplo, Khan y Amyotte (2004) propusieron usar un análisis de 

consecuencias para la cuantificación de seguridad inherente. El riesgo se define como 

función de la probabilidad de una pérdida y la pérdida misma. En las plantas químicas 

una  pérdida se considera como la consecuencia de un evento anómalo de operación 

(pérdida de equipo, personas heridas, pérdida de material, etc.).  

1.3 Administración del Riesgo 

La administración del riesgo incluye la identificación, medición y priorización de 

fuentes de riesgos. En la industria, un método bien aceptado de identificación es un 

estudio de peligros y operatividad (HAZOP del inglés hazard and operability study), el 

cual se desarrolla con la contribución de trabajadores de diferente experiencia para 

identificar posibles fallas de equipo y operación. Venkatasubramanian et al.  han 

examinado las fortalezas y debilidades de  diferentes métodos de identificación de fallas 

(Venkatasubramanian et al., 2003a; Venkatasubramanian et al., 2003b; 

Venkatasubramanian et al., 2003c). 

Existen métodos cuantitativos y cualitativos para la medición de riesgo. Los métodos 

cualitativos son más simples y se usan como un punto inicial. Los métodos cuantitativos 

obtienen información específica y una mejor priorización de las fuentes de riesgo. Las 

matrices de riesgo son el principal método cualitativo (Ni et al., 2010). Un análisis 

cuantitativo de riesgo (QRA del inglés quantitative risk analysis) es un método detallado 
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que requiere de la identificación de fallas, datos de las frecuencias de fallas y un análisis 

de consecuencias. 

Un QRA es una herramienta para la administración de riesgo y se puede describir 

como la definición misma de riesgo. El riesgo es una función de la probabilidad de una 

pérdida y la pérdida misma. Entonces, un QRA implica la cuantificación de la probabilidad 

y de la pérdida. Para la cuantificación de la probabilidad, se lleva a cabo un análisis de 

frecuencias, el cual incluye el método de identificación de fallas (árbol de fallas) y el 

método de identificación de potenciales incidentes catastróficos derivados de las fallas 

(árbol de eventos). Para la cuantificación de la pérdida, se lleva a cabo un análisis de 

consecuencias mediante el cual las consecuencias potenciales son analizadas a detalle. 

El análisis de consecuencias implica modelar fuentes de liberación, la dispersión de 

éstas, la caracterización de eventos y el cálculo de los efectos o consecuencias.  

Una desventaja de un QRA es que implica el conocimiento de frecuencias de falla de 

equipo y condiciones ambientales, parámetros errátiles. Es por esto que algunos trabajos 

han enfatizado la importancia de usar información específica de la planta para que los 

resultados del QRA sean más confiables y exactos (Meel y Seider, 2008; Meel et al., 

2008).  

1.4 Planteamiento del Problema 

En la literatura existen principios para la implementación de la seguridad inherente de 

forma general en procesos químicos. Sin embargo, debido al carácter subjetivo de éstos 

no existen guías específicas para la implementación en sistemas de destilación. Además, 

la implementación de estos principios es un reto y requiere un análisis profundo para 

asegurar que una acción tomada en pro de la seguridad no resulte contraproducente. En 

este sentido hay varias preocupaciones para la implementación de los principios de 

seguridad inherente (Hendershot, 1995). Por ejemplo, la sustitución de un solvente en 

destilación extractiva por uno más seguro no garantiza que el proceso global sea más 

seguro, ya que si el proceso requiere mayor cantidad del nuevo solvente el proceso 

globalmente puede ser igual o más peligroso.   
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El objetivo de este trabajo es proponer una metodología para analizar la 

implementación de la seguridad inherente en el diseño de sistemas de destilación, 

usando análisis cuantitativo de riesgo como medida de seguridad. Las configuraciones 

de destilación simple y extractiva son el punto focal de este trabajo. Primero en sistemas 

simples de destilación se relacionan las variables convencionales de diseño con los 

principios de minimización y atenuación, identificando el impacto que tienen en el riesgo 

del sistema y otros criterios de diseño. Además, se presenta un enfoque para la selección 

de solventes en sistemas óptimos de destilación extractiva. Se lleva a cabo una 

preselección de candidatos de solventes con la ayuda de diseño molecular asistido por 

computadora y se realiza después una optimización multi-objetivo para encontrar los 

mejores compromisos costo-riesgo de diseños usando los solventes con mayor 

potencial. 

1.5 Estrategia General 

El trabajo está dividido en dos partes principales. En la primera parte, el análisis de 

destilación simple, se analiza la sensibilidad de dos índices de riesgo, el costo y la pureza 

del producto del domo respecto a la variación de las variables convencionales de diseño. 

La información resultante del análisis servirá como guía para el diseño de sistemas 

inherentemente más seguros y permitirá relacionar los principios de seguridad con las 

variables convencionales de diseño para priorizar el riesgo a través de éstos. 

En la segunda parte, el enfoque para destilación extractiva, los principios de 

seguridad inherente se relacionan también con las variables de diseño del sistema. Se 

lleva a cabo una pre-selección de solventes utilizando diseño molecular asistido por 

computadora para encontrar candidatos que cumplan con propiedades de seguridad y 

desempeño deseables. Adicionalmente, se plantea una optimización multi-objetivo del 

diseño del proceso usando algoritmos genéticos para obtener frentes de Pareto en los 

que se muestran los mejores compromisos de costo y seguridad. En este enfoque se 

agregan especificaciones de producción que los diseños finales deben cumplir y que 

permiten la estimación global del riesgo del sistema. 
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La clave de los enfoques planteados para la implementación de seguridad inherente 

en sistemas simples y extractivos de destilación es la relación de las variables de diseño 

del sistema de destilación con los principios de minimización, atenuación y sustitución 

(ver Figura 1).  

 

Figura 1 Estrategia General 

 

Este trabajo está organizado en cuatro capítulos y un apéndice. El presente capítulo 

es una introducción donde se plantea el problema y objetivo de la tesis. El segundo 

capítulo se dedica al análisis de la implementación de los principios de seguridad 

inherente en sistemas ordinarios de destilación. Se presenta una descripción del modelo 

para el análisis cuantitativo de riesgo y se describe el análisis de sensibilidad propuesto. 

Se presentan dos casos de estudio para mostrar el funcionamiento del análisis en 

mezclas con peligro de inflamabilidad y toxicidad. El tercer capítulo muestra el enfoque 

formulado para la selección de solventes en sistemas óptimos de destilación extractiva. 

El enfoque se divide en dos partes importantes, la pre-selección del solvente y la 

optimización del diseño. El cuarto capítulo resume las conclusiones y recomendaciones 

surgidas durante la realización de la investigación. Finalmente, el apéndice A describe 

un análisis de frecuencias y muestra los arboles de fallas y eventos.  
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Capítulo 2 
Sistema de Destilación Convencional: 

Minimización y Atenuación 

2.1 Introducción 

Como se mencionó anteriormente, los sistemas de destilación se diseñan 

considerando únicamente el desempeño en términos económicos. Variables 

convencionales como  la presión, la relación de reflujo y el número de etapas son 

asignadas mediante análisis económicos. Inclusive se han creado heurísticas sobre 

cómo estas variables de diseño afectan tanto la pureza de producto como la economía 

del proceso. Sin embargo, no existen heurísticas claras de cómo estas variables afectan 

la seguridad y riesgo del proceso. Entonces, surgen varias dudas al respecto como 

¿realmente estas variables de diseño afectan la seguridad del proceso?  Y si es así 

¿cómo están relacionadas a los principios de seguridad inherente? Y finalmente ¿cuáles 

son las guías que se deben seguir para obtener diseños inherentemente más seguros? 

En la literatura hay varios trabajos en los que se han usado sistemas de destilación 

como caso de estudio para la implementación de seguridad. Un ejemplo es el trabajo 

propuesto por Markovski y Kotanya (2011) donde aplicaron un análisis de corbata de 

moño (bow tie) integrado a un análisis de capas de protección (LOPA) utilizando lógica 

difusa. En este trabajo todos los posibles incidentes catastróficos fueron considerados 

en el análisis y no únicamente el peor escenario. Hassim y Hurme (2010) analizaron el 

riesgo de la exposición por inhalación a compuestos tóxicos en procesos petroquímicos, 

incluyendo también columnas de destilación dentro del análisis. Jung et al. (2010) 

propusieron un modelo para la distribución de instalaciones dentro de una planta usando 

como caso de estudio una columna de destilación, reduciendo el riesgo al cambiar las 

distancias entre las instalaciones con personas y la columna de destilación. 
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En los trabajos mencionados la destilación fue estudiada de diferentes formas desde 

un punto de vista de seguridad de proceso. Sin embargo, estos trabajos no consideran 

la disminución de riesgo considerando el diseño de los sistemas de destilación para la 

aplicación de la seguridad inherente, la cual es la técnica más eficiente para la reducción 

de riesgo.  

En este capítulo se describe una metodología para llevar a cabo un análisis de riesgo 

para identificación de una buena implementación de los principios de seguridad 

inherente: minimización y atenuación. La medición de la seguridad se hará a través de 

un QRA, el cual se describe a continuación. 

2.2 Análisis Cuantitativo de Riesgo 

Un QRA es una herramienta donde riesgos potenciales de los procesos son 

cuantificados en términos de daño y probabilidad para después ser priorizados. El QRA 

propuesto está basado en el libro de guías para un análisis cuantitativo de riesgo en 

procesos químicos publicado por el centro de seguridad de procesos químicos (CCPS 

del inglés center for  chemical process safety) incorporado al AIChE (AIChE, 2000).   

Para llevar a cabo un QRA es necesario conocer el diagrama de flujo del proceso. La 

Figura 2 muestra el diagrama de flujo de una configuración de destilación simple. La 

unidad de proceso es considerada como todos los recipientes de proceso (la columna, 

el reboiler y el tanque de reflujo) y las tuberías de interconexión.  

Es importante hacer notar que el análisis de riesgo solamente analiza eventos 

catastróficos, los cuales no representan la totalidad de eventos anómalos dentro de la 

operación de la planta. Sin embargo, este análisis es representativo de los incidentes 

con mayores consecuencias y los resultados son conservadores. 
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Figura 2 Diagrama de un Sistema de Destilación Simple 

En el capítulo anterior se mencionó que para llevar a cabo un QRA se requiere de 

dos análisis. En este trabajo, se supone que se ha realizado con anterioridad un análisis 

de frecuencias y que se ha encontrado un conjunto de posibles incidentes catastróficos 

y su probabilidad de ocurrencia (ver Apéndice A). Por ello, únicamente se describirá a 

detalle el modelo matemático del análisis de consecuencias dentro de este capítulo.  

2.2.1 Análisis de Consecuencias  

Un análisis de consecuencias cuantifica los efectos o consecuencias derivados de 

una fuga de material dentro de la unidad de proceso bajo análisis. Para llevar a cabo el 

análisis de consecuencias es necesario cuantificar la cantidad del material liberada, la 

dispersión del mismo en la atmósfera y los efectos debidos a la posible ignición del 

material liberado o la exposición del material si éste fuese toxico.  

2.2.1.1 Modelo de Liberación 

Existen dos formas para modelar una liberación de material dependiendo de la 

descarga respecto al tiempo. El modelo de fuente de liberación se usa para cuantificar la 

cantidad de masa liberada durante la fuga de material para los dos tipos de liberación. 

El modelo de liberación instantánea representa una fuga de gran cantidad de material en 
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un periodo de tiempo muy corto. Por otro lado, el modelo de liberación continúa describe 

una fuga constante de material en estado estable.  

Fuga Continua 

Una liberación continua dentro de la unidad puede provenir de tres diferentes fuentes: 

una fuga en una tubería de vapor, una fuga en una tubería de líquido y una fuga en algún 

recipiente de proceso (ver Apéndice A Figura 27(a)). La base del modelo de descarga es 

un balance de energía mecánica. La descarga de material, �̇�𝑟, debido a una fuga 

continua se considera el promedio del cálculo de la masa en una fuga de líquido y vapor. 

Este modelo fue propuesto por Crowl y Louvar (2002) y se muestra en la Ecuación (1). 

El modelo de descarga de líquido supone que el área del orificio, 𝐴, es constante al igual 

que el coeficiente de descarga, 𝐶𝐷. El modelo de la descarga de vapor supone gas ideal, 

no transferencia de energía, no aplicación de trabajo mecánico externo y flujo sónico. 

�̇�𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 = 𝜌𝐴𝐶𝐷√2(
𝑔𝑐𝑃𝑔

𝜌
+ 𝑔ℎ𝐿)

�̇�𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 = 𝐶𝐷𝐴𝑃1√
𝑘𝑔𝑐𝑀

𝑅𝑔𝑇1
(

2

𝑘 + 1
)

(𝑘+1) (𝑘−1)⁄

�̇�𝑟 =
�̇�𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 + �̇�𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

2 }
 
 
 
 

 
 
 
 

(1) 

Donde  

�̇�𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 es la masa liquida liberada en kg/s 
𝜌 es la densidad del material líquido en kg/m3 
𝐴 es la área de la sección transversal del orificio en m2 
𝐶𝐷 es el coeficiente de descarga (para líquidos 0.61 y para gases 1.0) 
𝑔𝑐 es la constante gravitacional 
𝑃𝑔 es la presión manométrica corriente arriba en kPa 
𝑔 es la aceleración de la gravedad 
ℎ𝐿 es la altura de la fuga en m 
�̇�𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 es la masa liberada en estado gas en kg/s 
𝑃1 es la presión absoluta corriente arriba en Pa 
𝑘 es la relación de capacidades específicas 
𝑀 es el peso molecular en kg/kmol 
𝑅𝑔 es la constante universal de los gases (8314 J/kg-mol/°K) 
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𝑇1 es la temperatura corriente arriba 
�̇�𝑟 es la masa liberada dado un evento continuo en kg/s 

Fuga Instantánea 

Al igual que la liberación continua, una liberación instantánea se puede dar en tres 

componentes del sistema (ver Apéndice A Figura 27(b))  pero la ruptura que origina la 

fuga es catastrófica. El modelo considera que la masa liberada es la totalidad del material 

contenido dentro de los recipientes de proceso del sistema completo, despreciando la 

masa contenida en las tuberías. Entonces, la totalidad de masa dentro de una unidad de 

destilación se encuentra principalmente en tres partes: la columna, el acumulador en el 

destilado y el reboiler.  

La cantidad total de material liberada de la unidad, 𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙, es la suma de la masa 

liberada de cada uno de los componentes de la unidad. La masa contenida en el 

columna, 𝑚𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎, se calcula mediante el volumen de la misma, 𝑉𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎, y las 

fracciones de vapor y líquido, 𝑓𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 y 𝑓𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜, contenido dentro de la misma. La masa 

contenida en el reboiler y acumulador del condensador se consideran función de la 

capacidad de los mismos. La capacidad del acumulador en el destilado y en el reboiler 

es suficiente para contener el flujo de alimentación 𝐹 durante 12 y 6 minutos 

respectivamente con base a heurísticas de la dinámica de columnas, y que la columna 

está operando a capacidad máxima. La Ecuación (2) muestra el sistema de ecuaciones 

para calcular la masa liberada instantáneamente. 
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𝐷𝑐 = √
4

𝜋𝑉
𝐷(𝑅𝑟 + 1)22.2 (

𝑇𝐷𝑉
273

) (
1

𝑃𝑐
) (

1

3600
)

𝑉 = 0.761 ∗ √
1

𝑃𝑐

𝐻𝑐 = 0.61 (
𝑆

𝜂
) + 4.27

𝑉𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎 = 𝐻𝐶 ∗ 𝜋 (
𝐷𝑐
2
)
2

𝑚𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎 = (𝜌𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 ∗ 𝑓𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 + 𝜌𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 ∗ 𝑓𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟)𝑉𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎
𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑 = 𝐹 ∗ 720
𝑚𝑟𝑒𝑏 = 𝐹 ∗ 360

𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑚𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎 +𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑 +𝑚𝑟𝑒𝑏 }
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 

(2) 

Donde  

𝐷𝑐 es el diámetro de la columna (m) 
𝐷 es el flujo de destilado en (Kgmol/hora) 
𝑅𝑟 es la relación de reflujo usada en la columna (-) 
𝑇𝐷𝑉 es la temperatura de rocío del vapor en el condensador (K) 
𝑃 es la presión de la columna (atm) 
𝐻𝑐 es la altura de la columna (m) 
𝑆 es el numero de etapas ideales (-) 
𝜂 es la fracción de eficiencia de las etapas de la columna (-) 
𝑉𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎 es el volumen total de la columna (m3) 
𝑚𝑐𝑜𝑙𝑢𝑚𝑛𝑎 es la masa dentro de la columna liberada (kg) 
𝜌𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 es la densidad del material en fase líquida (Kg/ m3) 
𝑓𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 es la fracción de líquido dentro de la columna (-) 
𝜌𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 es la densidad del material en fase vapor (Kg/ m3) 
𝑓𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 es la fracción de vapor dentro de la columna (-) 
𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑 es la masa dentro del condensador (kg) 
𝐹 es el flujo de alimentación (en kg/s) 
𝑚𝑟𝑒𝑏 es la masa dentro del reboiler (kg) 

2.2.1.2 Modelos de Dispersión 

El modelo de dispersión sirve para calcular la concentración en la atmósfera después 

de una fuga. Este cálculo se hace para saber si es posible la ignición, es decir, si por la 

liberación de material se producen nubes con concentraciones dentro del intervalo de 

inflamabilidad. La dispersión en la atmósfera de la masa liberada en la fuga será 
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modelada con un modelo simple de dispersión gaussiana Pasquill-Gifford (Mannan, 

2014). El modelo considera una dispersión pasiva con condiciones rurales (sin edificios 

que afecten la dispersión), estabilidad clase F (muy estable) y velocidades de viento 

bajas, para obtener resultados conservadores. Cada tipo de fuga tiene su propio modelo 

de dispersión. La Ecuación (3)  muestra  el modelo para una fuga continua en un punto 

a nivel de tierra y la Ecuación (4) muestra el modelo de dispersión instantánea para una 

liberación a nivel de tierra. La concentración promedio, < 𝐶 >, es función de la masa 

liberada, de los coeficientes de dispersión en coordenadas cartesianas (𝜎𝑥, 𝜎𝑦 y 𝜎𝑧), la 

velocidad del viento (𝑢) y la posición (𝑥, 𝑦, 𝑧). En el caso de fuga instantánea el modelo 

también es dependiente del tiempo (𝑡). Se supone que la zona con trabajadores está en 

dirección directa del viento en el eje de las abscisas, por lo que la posición se maneja 

como (𝑥, 0,0). Las ecuaciones para el cálculo de los coeficientes de dispersión están 

dadas por el tipo de condiciones y estabilidad supuestas. 

 

< 𝐶𝑐 >=
�̇�𝑟 

𝜋𝜎𝑦𝜎𝑧𝑢
𝑒𝑥𝑝 {−

1

2
[
𝑦2

𝜎𝑦2
+
𝑧2

𝜎𝑧2
]}

𝜎𝑦 =
0.04𝑥

√1 + 0.0001𝑥

𝜎𝑧 =
0.016𝑥

1 + 0.0003𝑥 }
  
 

  
 

(3) 

Donde  

< 𝐶𝑐 > es la concentración promedio del material derivado de una fuga continua en 
kg/m3 

�̇�𝑟 es la masa liberada en Kg/s 
𝜎𝑦 es el coeficiente de dispersión en la coordenada y en m 
𝜎𝑧 es el coeficiente de dispersión en la coordenada z en m 
𝑢  es la velocidad del viento en m/s 
𝑥 es la coordenada en dirección del viento en m 
𝑦 es la coordenada perpendicular a la dirección del viento en m 
𝑧 es la coordenada en dirección axial en m 
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< 𝐶𝑖 >=
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

√2(𝜋)1.5𝜎𝑥𝜎𝑦𝜎𝑧
𝑒𝑥𝑝 {−

1

2
[(
𝑥 − 𝑢𝑡

𝜎𝑥
)
2

+
𝑦2

𝜎𝑦2
+
𝑧2

𝜎𝑧2
]}

𝜎𝑥 = 0.14𝑥
0.92

𝜎𝑦 = 0.14𝑥
0.92

𝜎𝑧 = 0.53𝑥0.73 }
 
 

 
 

(4) 

Donde  

< 𝐶𝑖 > es la concentración promedio del material derivado de una fuga instantánea 
en kg/m3 

𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 es la masa liberada dada una liberación instantánea en Kg 
𝜎𝑥 es el coeficiente de dispersión en la coordenada x en m 
𝜎𝑦 es el coeficiente de dispersión en la coordenada y en m 
𝜎𝑧 es el coeficiente de dispersión en la coordenada z en m 
𝑥 es la coordenada en dirección del viento en m 
𝑢 es la velocidad del viento en m/s 
𝑡 es el tiempo de interés en s 
𝑦 es la coordenada perpendicular a la dirección del viento en m 
𝑧 es la coordenada en dirección axial en m 

2.2.1.3 Caracterización de los Eventos 

Los modelos de los posibles incidentes o eventos catastróficos son aquellas 

expresiones matemáticas que describen de manera aceptable los fenómenos 

fisicoquímicos ocurridos en el transcurso del mismo. El objetivo de estos modelos es 

cuantificar la variable característica de los incidentes para posteriormente calcular las 

consecuencias del mismo. El análisis de frecuencias previo identificó un conjunto de 

posibles eventos catastróficos. Los modelos correspondientes a cada evento catastrófico 

se describen a continuación (AIChE, 2000). 

Explosión de un Líquido en Ebullición Expandiéndose a Vapor 

Una explosión de un líquido en ebullición expandiéndose a vapor (BLEVE del inglés 

Boiling Liquid Espanding Vapor Explosion inglés) se origina por fatiga del recipiente que 

contiene el material lo que deriva en una liberación instantánea de material que se prende 

de forma inmediata. Los mayores peligros de una BLEVE son la radiación térmica que 
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emana y las partes del equipo que salen proyectadas. Para fines de este estudio no se 

considera el daño ocasionado por los proyectiles. El modelo presentado aquí tiene una 

base empírica. La variable característica de la BLEVE es la radiación térmica originada 

por la bola de fuego. La Ecuación (5) muestra el modelo para calcular la intensidad de la 

radiación recibida (𝐸𝑟)  proveniente de una BLEVE, con base a la fracción de radiación 

emitida de la energía total de combustión. Mudan y Croce (1988) propusieron la 

expresión para la presión parcial (𝑃𝑤) como función de la humedad relativa (𝑅𝐻) y la 

temperatura del aire (𝑇𝑎). Para este evento, se fijó un valor de 0.4 para la fracción de 

radiación de la energía de combustión (𝑅 = 0.4) para obtener un resultado conservador, 

como sugiere Hymes (1983). El modelo presenta una discontinuidad para el cálculo del 

factor de vista 𝐹21 dependiendo de la posición del receptor respecto a la bola de fuego. 

La Figura 3 muestra la posición del receptor respecto a la bola de fuego de la BLEVE. 

𝐷𝑚𝑎𝑥 = 5.8𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
0.33

𝑡𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 = 0.45𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
0.33  𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 < 3𝑥104 𝑘𝑔

𝑡𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 = 2.6𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
0.166 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 > 3𝑥104 𝑘𝑔

𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 = 0.75𝐷𝑚𝑎𝑥

𝑋𝑠 = √𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸
2 + 𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸

2 −
𝐷𝑚𝑎𝑥
2

𝑃𝑤 = 1013.25(𝑅𝐻)𝑒𝑥𝑝 (14.4114 −
5328

𝑇𝑎
)

𝜏𝑎 = 2.02(𝑃𝑤𝑋𝑠)
−0.09

𝑆𝑖 𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 ≥
𝐷𝑚𝑎𝑥
2

   { 𝐹21 =
𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 (

𝐷𝑚𝑎𝑥
2⁄ )

2

(𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸
2 + 𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸

2 )
1.5

𝑆𝑖 𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 <
𝐷𝑚𝑎𝑥
2

   { 𝐹21 =
𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 (

𝐷𝑚𝑎𝑥
2⁄ )

2

(𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸
2 + 𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸

2 )
1.5

𝐸 =
𝑅𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏
𝜋𝐷𝑚𝑎𝑥2 𝑡𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸

𝐸𝑟 = 𝜏𝑎𝐸𝐹21 }
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

(5) 

Donde  

𝐷𝑚𝑎𝑥 es el diámetro máximo de la bola de fuego en m 
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 es la masa liberada dada una liberación instantánea en kg 
𝑡𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 es la duración de la combustión de la bola de fuego en s 
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𝐻𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 es la altura del centro de la bola de fuego en m 
𝑋𝑠 es la distancia directa de la flama al objetivo en m 
𝐷𝑚𝐵𝐿𝐸𝑉𝐸 es la distancia a la que se encuentra el receptor o la distancia probable de 

muerte en m 
𝜏𝑎 es la transmisividad atmosférica (fracción de energía transmitida: 0 a 1) 
𝑃𝑤 es la presión parcial del agua en Pa 
𝑅𝐻 es el porcentaje de humedad relativa 
𝑇𝑎 es la temperatura del aire en K 
𝐸 es el flux de emisión de radiación en kJ/m2s 
𝑅 es la fracción de radiación del calor de combustión 0.4 adimensional 
𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏 es el calor de combustión del material en kJ/kg 
𝐹21 es un factor de vista adimensional 
𝐸𝑟 es el flux de emisión de radiación recibida por un receptor cuerpo negro en 

kJ/m2s 

 

 
Figura 3 Geometría en una BLEVE 

Explosión de una Nube No Confinada de Vapor 

Una explosión de una nube no confinada de vapor (UVCE del inglés unconfined vapor 

cloud explosion) se produce por una liberación instantánea de material que  se dispersa 

en la atmósfera y encuentra ignición cuando llega a la zona con trabajadores. El mayor 

Xs

c

HBLEVE

DmBLEVE

maxD
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peligro en una UVCE es la sobrepresión ( 𝑝𝑜) generada debido a la explosión. El modelo 

de equivalencia trinitrotolueno (TNT) es simple y es usado para calcular la magnitud de 

una posible explosión. La idea del modelo está basada en la suposición de equivalencia 

de la masa y entalpía del material inflamable (𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏) a las del TNT (𝑊𝐻𝑇𝑁𝑇) 

corregido por un factor de eficiencia de explosión (𝜂𝑒). La Ecuación (6) muestra la 

representación matemática para el cálculo de pico de sobrepresión ocasionado por la 

explosión. 

𝑊 =
𝜂𝑒𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏

𝐻𝑇𝑁𝑇

𝑍 =
𝐷𝑚𝑈𝑉𝐶𝐸

𝑊1 3⁄

𝑙𝑜𝑔10(𝑝
𝑜) =∑𝑐𝑖(𝑎 + 𝑏𝑙𝑜𝑔10𝑍)

𝑖

12

𝑖=0

𝑎 = −0.2144
𝑏 = 1.3503

𝑐𝑖  = [2.7808,−1.6959,−0.1542, 0.5141, 0.0989,−0.2939,
 0.0268, 0.1091, 0.0016,−0.0215, 0.0001, 0.0017] }

 
 
 
 
 

 
 
 
 
 

(6) 

Donde  

𝑊 es el equivalente en masa de TNT (kg) 
𝜂𝑒 factor de eficiencia de la explosión 
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 es la masa del material inflamable (kg) 
𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏 es la energía de combustión del material inflamable (kJ/kg) 
𝐻𝑇𝑁𝑇 es la energía de combustión del TNT (4686 kJ/kg) 
𝑍 es un intervalo de escala en m/kg1/3 
𝐷𝑚𝑈𝑉𝐶𝐸 es la distancia del receptor o la distancia probable de muerte en m 
𝑝𝑜 es la sobrepresión generada por la explosión en kPa 
𝑐𝑖,  𝑎 y 𝑏 son constantes del modelo 

Llamarada Continua o Instantánea  

Una llamarada puede ser originado por cualquier tipo de liberación (FFI por el inglés 

flash fire due to instantaneous release  y FFC por el inglés flash fire due to continuous 

release) que al dispersarse encuentra las condiciones atmosféricas favorables y se 

prende. Los fenómenos involucrados en una llamarada son tan complejos que no existe 
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un modelo bien aceptado en la literatura. Es por esto que en general la afectación 

derivada del incidente se considera total dentro de la distancia a la que la concentración 

de la nube dispersada es igual al límite inferior de inflamabilidad (Rew et al., 1996). Así, 

toda persona dentro de la distancia al límite inferior de inflamabilidad se considera como 

fatalidad, y las personas fuera de esta zona se considera que no sufren heridas mortales. 

La distancia a la que la concentración es igual al límite inferior de inflamabilidad se calcula 

usando los modelos de dispersión mostrados en las Ecuaciones (3) y (4).  

Incendio Tipo Jet 

Un incendio tipo jet (JF del inglés jet fire) se produce por la combustión del material 

liberado a presión continuamente desde la unidad de proceso, el cual se prende 

inmediatamente después de su liberación. En general el JF sólo tiene consecuencias 

importantes en las cercanías del recipiente de proceso, pero dependiendo de las 

condiciones de operación las consecuencias pueden llegar a afectar a la zona analizada. 

Al igual que para una BLEVE, el mayor peligro en un JF es la radiación térmica. La 

radiación (𝐸𝑟) es función del flujo de liberación de material (�̇�𝑟), el tamaño de la flama 

(𝐿𝑓𝑙𝑎𝑚𝑎), el calor de combustión del material (𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏) y el factor de recepción del individuo 

(𝐹𝑃). El modelo se muestra en la Ecuación (7). 

𝐿𝑓𝑙𝑎𝑚𝑎

𝑑𝑗
=
15

𝐶𝑇
√
𝑀𝑎

𝑀𝑓

𝑋𝑠 = √𝐷𝑚𝐽𝐹
2 + 𝐿𝑓𝑙𝑎𝑚𝑒

2

𝑃𝑤 = 1013.25(𝑅𝐻)𝑒𝑥𝑝 (14.4114 −
5328

𝑇𝑎
)

𝜏𝑎 = 2.02(𝑃𝑤𝑋𝑠)
−0.09

𝐹𝑃 =
1

4𝜋𝑥2

𝐸𝑟 = 𝜏𝑎𝜂𝑗�̇�𝑟 𝐻𝑐𝑜𝑚𝑏𝐹𝑃 }
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 

(7) 

Donde  

𝐿𝑓𝑙𝑎𝑚𝑎 es la altura de la flama en m 
𝑑𝑗 es el diámetro del jet que es el diámetro fijo del inyector en m 
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𝐶𝑇 es la fracción molar en una mezcla estequiométrica combustible-aire 
adimensional 

𝑀𝑎 es el peso molecular del aire 
𝑀𝑓 es el peso molecular del combustible 
𝜏𝑎 es la transmisividad atmosférica (fracción de energía transmitida: 0 a 1) 
𝑃𝑤 es la presión parcial del agua (Pascales, N/m2) 
𝐷𝑚𝐽𝐹 es la distancia del receptor o la distancia probable de muerte en m 
𝑋𝑠 es la distancia directa de la flama al objetivo (m) 
𝐹𝑃es el factor de visión (distancia-2) 
𝐸𝑟 es el flux de radiación recibido por el objetivo (energía/área-tiempo) 
𝜂𝑗 es la fracción del total de energía convertido en radiación (para combustibles 

igual o mayores a C5 0.4 adimensional) 

Intoxicaciones 

Una intoxicación es producida por cualquiera de los dos tipos de liberación (IntI 

derivada de una liberación instantánea y IntC derivada de una liberación continua) 

cuando el material es tóxico, además de inflamable, y la nube no encontró fuente de 

ignición. La variable característica de una intoxicación es la dosis recibida por un 

individuo (𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠) durante el tiempo de exposición (𝑡𝑒). La dosis recibida se modela 

dependiendo del tipo de fuga que origina la exposición (ver Ecuación (8)). En una 

liberación continua, el cálculo de la dosis (𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑐) es directo, puesto que la concentración 

del material se calcula en estado estable y se conoce el tiempo de exposición al material. 

El parámetro 𝑛 está relacionado con la toxicidad del material liberado. Para una liberación 

instantánea, el modelo de la dosis recibida (𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑖) ha sido resuelto por Mannan y Lees 

(2005).  

𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠 = ∫ 𝐶𝑛𝑑𝑡𝑒

∞

0

𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑐 = 𝐶𝑛∆𝑡𝑒

𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑖 = [
2𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 

(2𝜋)3/2𝜎𝑥𝜎𝑦𝜎𝑧

𝜋1/2

(2𝜋)1/2
]

𝑛
𝜎𝑥
𝑢
[1 + 𝑒𝑟𝑓 (

𝑛1/2𝐷𝑚𝐼𝑇

21/2𝜎𝑥
)] 𝑒𝑥𝑝 (−𝑛

𝑦2

2𝜎𝑦2
)

(8) 

Donde  

𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑐 es la dosis recibida derivada de una fuga continua en ppm*s 
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𝐶 es la concentración en el aire del material tóxico en ppm 
𝑛 es una constante relacionada con el grado de toxicidad del material 
𝑡𝑒 es tiempo de exposición a cierta concentración 𝐶 en segundos 
𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠𝑖  es la dosis recibida derivada de una fuga instantánea en ppm*s 
𝑚𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 es la masa liberada dada una liberación instantánea en Kg 
𝜎𝑥 es el coeficiente de dispersión en la coordenada x en m 
𝜎𝑦 es el coeficiente de dispersión en la coordenada y en m 
𝐷𝑚𝐼𝑇 es la distancia del receptor o la distancia probable de muerte en m 
𝑢 es la velocidad del viento en m/s 
𝑦 es la coordenada perpendicular a la dirección del viento en m 

2.2.1.4 Modelo Probit  

En la realidad, las consecuencias no toman la forma de funciones discretas, sino que 

se comportan como funciones con una distribución probabilística. Un método estadístico 

para cuantificar consecuencias es el método dosis-respuesta. El método probit provee 

una función generalizada dependiente del tiempo, la cual puede ser usada para efectos 

tóxicos, térmicos y de sobrepresión. El modelo probit general se muestra en la Ecuación 

(9). La variable característica (𝑉) está relacionada con el mayor peligro de cada uno de 

los incidentes catastróficos. La variable 𝑃 es el porcentaje de daño a la zona analizada. 

La variable probit (𝑌) relaciona al porcentaje de daño con la variable característica del 

incidente catastrófico. Los parámetros 𝑘1y 𝑘2 están relacionados al tipo de variable 

característica analizada. 

 

𝑃 = 50 [1 +
𝑌 − 5

|𝑌 − 5|
𝑒𝑟𝑓 (

|𝑌 − 5|

√2
)]

𝑌 = 𝑘1 + 𝑘2ln𝑉

(9) 

 

La Tabla 1 muestra los valores de las parámetros del modelo probit para calcular 

riesgo de muerte. Con el método probit el modelo para la cuantificación de las 

consecuencias está completo, Ecuaciones (1)-(9).  
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Tabla 1 Constantes Usadas en el Modelo Probit 

 

2.2.2 Definición de los Índices de Riesgo 

El riesgo es función de la probabilidad de ocurrencia y de las consecuencias. En este 

trabajo, las consecuencias se consideran como la muerte de trabajadores y se manejan 

dos índices de riesgo. El primero se denomina riesgo social, y representa un promedio 

del porcentaje de fatalidades de una sociedad en zona de riesgo. Este índice requiere la 

especificación de la ubicación de la zona donde se encuentran las personas con respecto 

a la unidad peligrosa, además de la dirección del viento. El segundo se denomina 

distancia probable de muerte, y representa la distancia a la que el riesgo individual de 

muerte es igual al 50%. Este índice no requiere del conocimiento de la ubicación de la 

zona en riesgo y la dirección del viento se considera directa al individuo. 

2.2.2.1 Riesgo Social 

El riesgo social  representa un promedio del número probable de personas fallecidas 

debido a los incidentes catastróficos y sus probabilidades de ocurrencia. La Ecuación 

(10) muestra la representación matemática del riesgo social. El riesgo social (𝑅𝑆𝑗) de la 

unidad 𝑗 es la sumatoria sobre el conjunto de incidentes catastróficos posibles (𝐼𝐶) del 

número de personas muertas (𝑃𝑚) en cada incidente catastrófico 𝑖 y su probabilidad de 

ocurrencia (𝑃𝑜), suponiendo que las personas se encuentran expuestas durante la 

duración total del incidente. La ubicación de las personas es un parámetro que debe ser 

especificado dentro del cálculo del riesgo social. 

Tipo de peligro 𝒌𝟏 𝒌𝟐 𝑽 

Radiación térmica 
(BLEVE, JF) 

−14.9 2.56 (
𝑡𝑒 ∗ 𝐸𝑟

4/3

104
) 

Sobrepresión 
(UVCE) 

−77.1 6.91 𝑝𝑜 

Dosis tolueno 
(IntC, IntI) 

−6.794 0.408 𝐷𝑜𝑠𝑖𝑠 
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𝑅𝑆𝑗 =∑𝑃𝑜𝑖𝑃𝑚𝑖

𝐼𝐶

𝑖

(10) 

2.2.2.2 Distancia Probable de Muerte 

El riesgo individual es la representación de riesgo en probabilidad de muerte que tiene 

un individuo a cierta distancia. La distancia probable de muerte es un promedio de la 

distancia a la que existe un riesgo individual de muerte de 50% originado por todos los 

incidentes catastróficos y su probabilidad de ocurrencia. Para este trabajo, la distancia 

probable de muerte (𝐷𝐷) de la unidad de proceso j es igual a la sumatoria sobre el 

conjunto de incidentes catastróficos 𝐼𝐶 de la multiplicación de la distancia de muerte (𝐷𝑚) 

del incidente catastrófico 𝑖 y su probabilidad de ocurrencia (𝑃𝑜) para todos los incidentes 

dentro del conjunto de incidentes catastróficos 𝐼𝐶. La Ecuación (11) muestra la ecuación 

para el cálculo de la distancia probable de muerte. 

𝐷𝐷𝑗 =∑𝑃𝑜𝑖𝐷𝑚𝑖

𝐼𝐶

𝑖

(11) 

2.2.3 Algoritmo de Cálculo 

La probabilidad de ocurrencia (𝑃𝑜) de los incidentes catastróficos se calcula con la 

ayuda de un análisis de frecuencias descrito a detalle en el Apéndice A. Las 

consecuencias que en el caso de riesgo social es el número de personas muertas 𝑃𝑚 y 

para el índice distancia probable de muerte es la distancia de muerte 𝐷𝑚 de los 

incidentes se calculan mediante el análisis de consecuencias. Las consecuencias se 

obtienen resolviendo el modelo del análisis de consecuencias (Ecuaciones (1), (2), (3), 

(4), (5), (6) (7), (8) y (9)) y las definiciones de los índices de riesgo (Ecuaciones (10) y 

(11)). Para el cálculo del riesgo social, el símbolo distancia 𝐷𝐷𝑖 dentro del análisis de 

consecuencias se considera un parámetro definido como la distancia a la que se 

encuentran los individuos en riesgo y la variable de interés es el porcentaje de afectación. 

Para el cálculo de la distancia probable de muerte, el parámetro de porcentaje de 
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afectación se considera 50% por definición del índice (𝑃 = 50) y las variables de interés 

son las distancias individuales 𝐷𝑚𝑖. 

2.3 Análisis de Sensibilidad  

El diseño de sistemas de destilación es una tarea compleja porque se deben 

considerar varios criterios. Generalmente la seguridad es considerada hasta la parte final 

del diseño siguiendo un análisis de capas de protección para minimizar el riesgo. El 

diseño conceptual no considera la seguridad. 

El objetivo de este análisis es conocer y entender el comportamiento de varios 

criterios de diseño debido a variaciones en las variables convencionales del diseño 

conceptual. Los criterios analizados en el análisis de sensibilidad son dos índices de 

riesgo, el costo total anual de la unidad de destilación y la pureza alcanzada del producto 

del domo. El comportamiento de los índices de riesgo denota la importancia de los 

principios de seguridad inherente y su efectiva aplicación en el diseño temprano. 

2.3.1 Metodología 

 La Figura 4 Metodología GeneralFigura 4 muestra el diagrama de flujo general para 

el análisis de sensibilidad. El primer paso es seleccionar la unidad de proceso de estudio 

𝑷. Una vez seleccionado 𝑷, se define el conjunto de variables convencionales de diseño 

𝑽 en las que se tiene interés por conocer la sensibilidad en los criterios de diseño. El 

análisis de sensibilidad incluye un análisis de riesgo para la cuantificación de los índices 

de riesgo definidos con anterioridad. Para llevar a cabo el análisis de riesgo se requiere 

de un análisis de frecuencias. En caso que no exista un análisis de frecuencias 

previamente desarrollado la metodología considera el desarrollo del mismo. El análisis 

de frecuencias se debe desarrollar pensando en un diseño con diferentes condiciones 

de operación tal que sea aplicable para el intervalo de variación de 𝑽. El conjunto de 

incidentes catastróficos 𝑰𝑪 se acota con el análisis de frecuencias. El análisis de 

sensibilidad se realiza considerando cada una de las variables en 𝑽 de forma individual. 

Por ello, el valor inicial de las variables de diseño (𝑽𝒐) se mantiene fijo exceptuando la 
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variable analizada. Se define el intervalo de variación de la variable en análisis. Para 

cada punto del intervalo de análisis de la variable 𝑽 se lleva a cabo la simulación rigurosa 

en ASPEN Plus. Se usa ASPEN Plus para realizar las simulaciones del proceso, de 

donde se obtienen las dimensiones del equipo, requerimientos de energía y la pureza 

del producto del domo. Los resultados del diseño se usan para realizar el análisis de 

consecuencias. El análisis de consecuencias incluye el cálculo de la fuente de liberación, 

el cálculo de su dispersión en la atmósfera, la caracterización del incidente catastrófico 

y el cálculo de los efectos consecuencia de la variable característica del incidente para 

ambos índices de riesgo (𝑷𝒎𝒊;𝑫𝒎𝒊). Una vez que se ha realizado el análisis de 

consecuencias de todos los incidentes catastróficos dentro de 𝑰𝑪, se realiza el cálculo de 

los criterios de diseño: los dos índices de riesgo (𝑹𝑺𝒋; 𝐃𝐃𝒋), el costo total anual y la pureza 

del producto. Se utiliza MATLAB para calcular el costo y los índices de riesgo, siguiendo 

el modelo de un análisis cuantitativo de riesgo. El análisis de sensibilidad termina cuando 

todos los intervalos de todas las variables han sido analizados. Existen cuatro resultados 

principales de la metodología propuesta. El análisis de los resultados permite obtener 

tres datos importantes en cuanto a la seguridad del proceso. El primero es la 

identificación de la variable de diseño que tiene un mayor impacto en la seguridad. El 

segundo es la priorización de los principios de seguridad inherente relacionada a las 

variables de diseño del proceso. El tercero es la identificación del peor escenario en 

términos de riesgo. Adicionalmente, el comportamiento de diferentes criterios de diseño 

se conoce con el objetivo de tomar mejores decisiones en la asignación de los valores 

de las variables convencionales de diseño. 
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Figura 4 Metodología General 
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Para el análisis a un sistema de destilación, P se define como una unidad de 

destilación convencional (ver Figura 2). Las variables convencionales de diseño del 

sistema de destilación (𝑽) son: número de etapas, relación de reflujo y presión. Los 

criterios monitoreados dentro del análisis de sensibilidad son costo total anual, pureza 

alcanzada del producto, distancia probable de muerte y riesgo social.  

De los principios de seguridad inherente discutidos en el capítulo anterior,  se pueden 

aplicar en el diseño conceptual de sistemas de destilación el de minimización y 

atenuación, referidos a la cantidad de material dentro del proceso y a las condiciones del 

proceso respectivamente. Entonces, inicialmente se puede relacionar a la presión con el 

principio de atenuación y al número de etapas y a la relación de reflujo con el principio 

de minimización, ya que la presión representa las condiciones a las que el proceso 

trabaja en estado estable, y el número de etapas y la relación de reflujo dimensionan al 

equipo. Sin embargo es importante recordar que las variables de diseño no son 

independientes y que el cambio de una variable afecta a las otras cuando existen 

especificaciones de diseño. El análisis de sensibilidad del riesgo respecto a cambios en 

las variables convencionales de diseño confirmará la relación real entre estas variables 

y los principios de seguridad inherente. 

2.3.2 Intervalo de Análisis 

Las variables de interés en este análisis son el número de etapas de equilibrio, la 

relación de reflujo y la presión de diseño. Existen reglas heurísticas que ayudan a diseñar 

los sistemas de destilación respecto al costo de operación del sistema de destilación 

(Henley et al., 2011). Estas heurísticas son utilizadas para delimitar el intervalo de 

variación para las variables de diseño. 

El intervalo de la presión de diseño se define entre las presiones de burbuja y rocío 

de las condiciones en el destilado a una temperatura máxima de 120°F ó 49°C.  

Para la razón de reflujo, una heurística recomienda usar entre 1.2 a 1.5 veces la 

relación mínima de reflujo. Sin embargo, para este trabajo el intervalo de variación para 

la relación de reflujo tiene como cota mínima el reflujo mínimo 1.1 veces y como cota 
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máxima el reflujo mínimo 18 veces (1.1 𝑅𝑚𝑖𝑛 < 𝑅𝑟 < 18 𝑅𝑚𝑖𝑛). Un intervalo más amplio 

permite conocer el comportamiento e identificar relaciones. 

El intervalo de variación para el número de etapas fue arbitrario (𝑁𝑚𝑖𝑛 + 𝑎 <

𝑁𝑎𝑛á𝑙𝑖𝑠𝑖𝑠 < 𝑁𝑚𝑎𝑥). De este modo se puede observar el impacto de esta variable en la 

pureza del producto. 

2.4 Casos de estudio 

Se presentan dos casos de estudio para el análisis de sensibilidad en sistemas 

simples de destilación. El primero es la separación de una mezcla de hidrocarburos con 

alto riesgo de inflamabilidad. En el segundo, la separación se realiza para una mezcla de 

aromáticos, los cuales son considerados materiales tóxicos y tienen riesgo de 

intoxicación.  

2.4.1 Caso Hidrocarburos 

El caso hidrocarburos es un sistema de destilación para la separación de una 

corriente de alimentación de 16.7 kg/s de los hidrocarburos n-hexano/n-heptano con 

composiciones de 0.58 y 0.42 base peso respectivamente. La Figura 5 muestra el 

diagrama del proceso y las especificaciones de producción, las cuales son una corriente 

de destilado de 10 kg/s con una pureza mínima de hexano de 0.97. Se pretende analizar 

el impacto en los índices de riesgo, la pureza del producto y el costo de la variación de 

las variables convencionales de diseño. La Tabla 2 muestra las propiedades físicas 

relevantes de los componentes para este caso de estudio. Por simplicidad, se considera 

que el material liberado es n-hexano puro.  
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Figura 5 Diagrama de Flujo Caso Hidrocarburos 

Tabla 2 Propiedades Físicas de los Componentes Caso Hidrocarburos 

 

 

 

 

 

 

En la Figura 6 se muestra la distribución de planta que se utiliza para el cálculo del 

riesgo social dentro del análisis de riesgo. La distribución de planta fue tomada del 

ejemplo del CCPS (AIChE, 2000). Una zona de 100 x 100 m con 200 personas 

distribuidas uniformemente se encuentra en dirección del viento respecto al sistema de 

destilación. El viento viaja a una velocidad de 1.5 m/s en dirección directa a la zona con 

personas (condiciones peor escenario).  

Propiedad n-hexano n-heptano 

Punto de ebullición °C 69 99 
Peso molecular 86 100 

Límite superior de inflamabilidad 7.5 7.0 
Límite inferior de inflamabilidad 1.2 1.0 

Calor de combustión en J/kg 4.5x107 4.5x107 
Relación de calores específicos 1.063 1.054 

Densidad del líquido en el punto de ebullición kg/m3 615 614 
Calor de vaporización al punto de ebullición J/kg 3.4x105 3.2x105 

Cp liquido J/kg-K 2.4 x103 2.8 x103 
Densidad relativa del vapor(𝝆𝒂𝒊𝒓𝒆=1) 3.0 3.46 

16.7 Kg/s de líquido
0.52 n-hexano

0.48 n-heptano

10 Kg/s
0.97 n-hexano

P

Tubería de Vapor

Tubería de Vapor

Tubería de Líquido

Tubería de Líquido
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Figura 6 Distribución de Planta  

Dado que los hidrocarburos no son tóxicos, se encontró que existen cinco eventos 

catastróficos (BLEVE, UVCE, FFI, JF y FFC), y se conoce su probabilidad de ocurrencia 

mediante el análisis de frecuencias (ver Tabla 10). Una vez obtenidas la probabilidad de 

ocurrencia de cada evento catastrófico se procedió al cálculo del riesgo, el cual se lleva 

a cabo en el programa MATLAB. 

Los resultados del análisis de sensibilidad para este caso de estudio se presentan a 

continuación. Primero se presenta el análisis individual de cada una de las variables de 

diseño analizadas. Se reportan los dos tipos de consecuencias relacionadas con los 

índices de riesgo y que servirán para identificar el peor escenario en términos pesimistas. 

Además se presentan los resultados de los cuatro criterios de diseño respecto al cambio 

en las variables individuales. Finalmente, se presentan gráficas de superficie para 

analizar el comportamiento al variar pares de las variables de diseño para identificar cuál 

de ellas es más importante en los cuatro criterios. 
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2.4.1.1 Presión 

El intervalo de variación para la presión de diseño fue 1-19 bar. Los resultados en la 

Figura 7 (a)  muestran el número de víctimas relacionado con el riesgo social. La Figura 

7 (b) muestra  la distancia de afectación de cada uno de los incidentes catastróficos 

relacionado a la distancia probable de muerte. La presión tiene un importante impacto en 

los índices de riesgo, ya que en los incidentes debidos a una fuga continua (JF y FFC) 

las consecuencias incrementan al aumentar la presión de diseño. Por otro lado, las 

consecuencias de los incidentes debidos a una fuga instantánea tienen una relación 

indirecta respecto al cambio en la presión. El incidente FFC es el que muestra mayor 

cambio en términos de distancia de afectación, mientras que en términos de número de 

víctimas es la BLEVE. El incidente JF, que en algunas ocasiones no se considera de 

consecuencias importantes, puede tener consecuencias graves bajo ciertos diseños 

donde la presión es alta. 
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(b)
 

Figura 7 Consecuencias Variando Presión Caso Hidrocarburos 

 

La Figura 8 muestra los cuatro criterios analizados (a) riesgo social, (b) distancia 

probable de muerte, (c) costo total anual y (d) pureza del producto. El comportamiento 

del riesgo social permite identificar el intervalo de 1-5 bar donde el riesgo se incrementa 

altamente, mientras que en el intervalo de presión 7-19 bares el riesgo aumenta pero a 

una tasa menor. El cambio en la presión afecta de forma directa la distancia promedio 

de muerte, la cual varía aproximadamente desde 0.065 a 0.165 m/año. Por otro lado, el 

CTA se ve afectado de forma negativa. La pureza del producto cambia negativamente 

en el orden de diezmilésimas. Se concluye que la presión tiene mayor impacto en los 

índices de riesgo que en el costo y un efecto despreciable en la pureza del equipo. Es 

importante mencionar que la presión es inversa al diámetro de la columna. Estos 

resultados son importantes porque ahora se tiene conocimiento real del comportamiento 

de los criterios de diseño respecto a la presión. Entonces, la presión es muy importante 

en el riesgo del equipo, no sólo por las condiciones de operación (principio de atenuación) 

sino porque al incrementar la presión de diseño el diámetro de las columnas disminuye 

(principio de minimización), afectando la capacidad de la columna. 
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Figura 8 Análisis de Sensibilidad Presión Caso Hidrocarburos 

2.4.1.2 Relación de Reflujo 

La relación de reflujo se varió en un intervalo de  1.31 a 21.56 en base molar.  La  

Figura 9 muestra los resultados del análisis de los índices de riesgo respecto a la 

variación de la relación de reflujo. Se puede observar que los eventos debidos a una fuga 

instantánea (BLEVE, UVCE y FFI) son los que se ven directamente afectados por el 

cambio de la relación de reflujo. Los eventos  debidos a una fuga continua (JF y FFC) no 

se ven afectados por el cambio en la relación de reflujo. La BLEVE es el incidente que 

tiene mayor incremento en el número de víctimas (ver parte (a)) y distancia de afectación 

respecto al cambio en la relación de reflujo (ver parte (b)).  
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Figura 9 Consecuencias Variando Relación de Reflujo Caso Hidrocarburos  

 

La Figura 10 muestra los comportamientos de los criterios respecto al cambio de la 

relación de reflujo: (a) riesgo social, (b) distancia probable de muerte, (c) costo total anual 

y (d) pureza del producto. Al igual que con la presión, la tendencia en el riesgo social 

permite identificar dos zonas donde hay un cambio de pendiente. En la primera el riesgo 

social se ve afectado considerablemente para cambios pequeños en la relación de 

reflujo. En la segunda el riesgo se ve afectado de forma no tan significativa respecto al 

cambio de la relación de reflujo. De esta información se puede concluir que un diseño 

inherentemente más seguro es aquel que tiene una relación de reflujo baja. Esto tiene 
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sentido ya que la relación de reflujo se  relaciona al principio de minimización, y una 

mayor relación de reflujo implica mayor inventario de material dentro de la columna. 

 

 

Figura 10 Análisis de Sensibilidad Relación de Reflujo Caso Hidrocarburos 

 

2.4.1.3 Número de Etapas 

La variación del número de etapas se hizo considerando un intervalo entre 5 y 25 

etapas. La Figura 11 muestra el comportamiento del número de víctimas (parte (a)), y las 

distancias de muerte, (parte (b)), obtenidas respecto al número de etapas de equilibrio 

dentro de la columna. El cambio en el número de etapas tiene un efecto similar a la 

relación de reflujo, es decir, tienen mayor impacto en los incidentes ocasionados tras una 

liberación instantánea, mientras que no tiene efecto significativo en los incidentes 

debidos a fugas continuas.  
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Figura 11 Consecuencias Variando Número de Etapas Caso Hidrocarburos 

En la Figura 12, se puede ver que hay una variación considerable en la pureza del 

producto respecto al número de etapas (parte (d)), así como un menor impacto en el 

riesgo social (parte (a)), la distancia probable de muerte (parte (b)  y el costo total anual 

(parte (c)). Al igual que para la relación de reflujo, se puede concluir que el número de 

etapas se relaciona con el principio de minimización. 
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Figura 12 Análisis de sensibilidad Número de Etapas Caso Hidrocarburos 

2.4.1.4 Gráficas de Superficie 

Las gráficas de superficie se usan para comparar el efecto del cambio de dos 

variables de diseño. De esta manera se puede identificar cuál de las variables tiene 
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La Figura 13 muestra los resultados de la comparación en pares de las variables de 

diseño. En la parte (a) se presenta la comparación entre presión y relación de reflujo. La 

parte (b) muestra la comparación de presión y número de etapas. Finalmente en la parte 

(c) se comparan la relación de reflujo y el número de etapas. De estas comparaciones 

se concluye que la presión tiene un mayor impacto en los dos índices de riesgo, seguido 

por la relación de reflujo. En términos económicos la variable de mayor impacto es la 

relación de reflujo, seguido por el número de etapas. En términos de pureza del producto 

la variable de mayor impacto es el número de etapas. Las variables de diseño se 

relacionan con los principios de seguridad de la siguiente forma: presión con atenuación 

y minimización, y el número de etapas y la relación de reflujo con el principio de 

minimización. Con esta relación se puede concluir que en términos de seguridad 

5 10 15 20 25

0.021

0.0212

0.0214

0.0216

0.0218

0.022

Número de etapas (-)

Riesgo social

RS
 (v

ic
tim

as
/a

ño
)

5 10 15 20 25
0.1236

0.1238

0.124

0.1242

0.1244

0.1246

0.1248

0.125

Número de etapas (-)

Distancia probable de muerte

D
D

 (m
/a

ño
)

5 10 15 20 25
0.8

0.85

0.9

0.95

1

Número de etapas (-)

Pureza

Fr
ac

. m
ol

 d
es

t. 
(-)

(a) (b)

5 10 15 20 25
8.6

8.7

8.8

8.9

9
x 10

5

Número de etapas (-)

Costo total anual

C
TA

 ($
/a

ño
)

(c) (d)



37 
 

inherente el principio de mayor impacto en la administración de riesgo es el de 

atenuación. 
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(c)

 

Figura 13 Gráficas de Superficie Caso Hidrocarburos  

2.4.2 Caso Aromáticos  
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diseño es un producto de 5.85 kg/s con una fracción masa de al menos 0.97 de benceno. 

El diagrama del sistema de destilación se muestra en la Figura 14 y las propiedades 

físicas relevantes del benceno y tolueno en la  

Tabla 3. A diferencia del caso de los hidrocarburos, los componentes en este caso 

son considerados tóxicos, tal que en caso de exposición por inhalación se presentaran 

efectos adversos a la salud, y dependiendo del tiempo y concentración incluso la muerte. 

En la  

Tabla 3 se muestran los límites de inflamabilidad de los componentes. El intervalo de 

inflamabilidad del benceno es mayor, por lo que en los cálculos de consecuencias en 

escenarios inflamables se considerará el material liberado como benceno puro y en 

cálculos de toxicidad tolueno puro.  
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Figura 14 Diagrama de Flujo Caso Aromáticos 

 

Tabla 3 Propiedades Físicas de los Componentes Caso Aromáticos 

 

 

 

 

 

 

La distribución de planta usada en el análisis de consecuencias es la misma que en 

el caso anterior (ver Figura 6). Dado que los materiales son tóxicos, el análisis de 

frecuencias obtuvo siete posibles incidentes catastróficos (ver Apéndice A). Los 

incidentes  derivados de una fuga instantánea son BLEVE, UVCE, FFI e IntI. Los 

incidentes debidos a una liberación continua son JF, FFC e IntC. 

Propiedad Benceno Tolueno 

Punto de ebullición °C 80.1 110.6 
Peso molecular 78 92 

Límite superior de inflamabilidad 7.1 6.7 
Límite inferior de inflamabilidad 1.4 1.4 

Concentración máxima PEL en ppm durante 10 min. 50 500 
Calor de combustión en J/kg 4.19x107 4.25x107 

Relación de calores específicos 1.41 1.37 
Densidad del líquido en el punto de ebullición kg/m3 876.5 866.9 

Calor de vaporización al punto de ebullición J/kg 3.9x105 3.6x105 
Cp liquido J/kg-K 1.72x103 1.68x103 

Densidad de la mezcla vapor-aire a 20 °C kg/m3 1.2 1.01 

15 Kg/s de líquido
0.46 Benceno
0.54 Tolueno

5.85 Kg/s
0.97 Benceno

P

Tubería de Vapor

Tubería de Vapor

Tubería de Líquido

Tubería de Líquido
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2.4.2.1 Presión 

El intervalo de análisis para la presión fue de 1 a 19 bar. La Figura 15 muestra la 

sensibilidad de las consecuencias, en la parte (b) la distancia de afectación y parte (a) el 

número de víctimas. La distancia reportada para los incidentes de intoxicación son las 

distancias a la que la nube no es peligrosa; es decir, la concentración de la nube es cero. 

En la Figura 15 se puede ver que los índices de los incidentes presentan un 

comportamiento similar al del caso de hidrocarburos, en donde los incidentes 

provenientes de una liberación continua se ven afectados de forma creciente y los 

incidentes provenientes de una fuga instantánea de manera decreciente. Las distancias 

de afectación de una IntI son significativamente mayores a las distancias de los otros 

seis incidentes. Sin embargo, el número de víctimas es menor que para otros incidentes, 

lo cual se atribuye al tiempo de exposición de la zona de riesgo a la nube toxica. 
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(b)
 

Figura 15 Consecuencias Variando Presión Caso Aromáticos 

Las gráficas de índices de riesgo visibles en la parte superior de la Figura 16 muestran 

la importancia de la presión, pues el riesgo puede elevarse de aproximadamente 0.0228 

víctimas/año  a 0.026 víctimas/año y de 0.12 a 0.34 m/año para la distancia probable de 

muerte.  El costo total anual para este caso se incrementa con el incremento de la 

presión. La pureza se ve afectada en el orden de centésimas.  

 

Figura 16 Análisis de Sensibilidad Presión Caso Aromáticos  
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2.4.2.2 Relación de Reflujo 

El intervalo de variación para la relación de reflujo fue de 1.57- 29.88 en base molar. 

La Figura 17 muestra los resultados del análisis de sensibilidad para los incidentes 

catastróficos. Las tendencias son congruentes con los resultados obtenidos en el caso 

anterior. Los incidentes provenientes de una liberación instantánea son sensibles a la 

relación de reflujo, y los incidentes provocados tras una liberación continua no muestran 

impacto. La distancia de afectación debido a intoxicación por una liberación instantánea 

es mucho mayor a las distancias del resto de los incidentes. 
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Figura 17 Consecuencias Variando Relación de Reflujo Caso Aromáticos 
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La Figura 18 muestra el comportamiento de los criterios respecto a la relación de 

reflujo: (a) riesgo social, (b) distancia probable de muerte, (c) costo total anual y (d) 

pureza del producto. La variación en el reflujo deriva en cambios del costo total anual 

desde $ 2x105/año a $11x105/año. En cuanto al riesgo social, se puede observar que a 

valores pequeños de reflujo se tiene una tendencia clara de incremento para después 

estabilizarse. 

 

Figura 18 Análisis de Sensibilidad Relación de Reflujo Caso Aromáticos 
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Figura 19 Consecuencias Variando Número de Etapas Caso Aromáticos 

La Figura 20 muestra los resultados del análisis de sensibilidad de los criterios 

variando el número de etapas: (a) riesgo social, (b) distancia probable de muerte, (c) 

costo total anual y (d) pureza del producto. Se puede observar de este gráfico que el 

intervalo de la pureza en cuanto a las otras variables es mucho mayor, por lo que se 

puede concluir que la pureza del producto es más sensible a esta variable. El CTA se ve 

afectado levemente por el cambio del número de etapas, al igual que los índices de 

riesgo. 
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Figura 20 Análisis de Sensibilidad Número de Etapas Caso Aromáticos 

2.4.2.4 Gráficas de Superficies 

Las gráficas de superficie para la separación de la mezcla de aromáticos se presentan 

en la Figura 21. Comparando el efecto en los criterios al cambio de las variables,  se 

concluye que la presión juega un papel importante con respecto al riesgo social y la 

distancia probable de muerte. El número de etapas de equilibrio tiene importante impacto 

con respecto a la pureza y un menor impacto tanto en el costo como en el riesgo. Al igual 

que en el caso de los hidrocarburos, se puede concluir que el principio de atenuación 

relacionado con la presión tiene un mayor impacto en la seguridad inherente del diseño 

de sistemas de destilación simple. 
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(a) 
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Figura 21 Gráficas de Superficie Caso Aromáticos 
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2.5 Sumario 

En este capítulo se presentó una metodología para el análisis de la implementación 

de seguridad inherente y reducción de riesgo en el diseño de sistemas simples de 

destilación. Primero se analizó en la literatura trabajos donde se considera la seguridad 

en sistemas de destilación desde diferentes enfoques identificando la ausencia de 

investigación de seguridad inherente desde el punto de vista del diseño. Después se 

presentó el análisis cuantitativo de riesgo, el cual incluye el modelo de análisis de 

consecuencias, la definición de los índices de riesgo y el algoritmo del cálculo. 

Finalmente se presentaron dos casos de estudio en los que se aplicó el análisis de 

sensibilidad monitoreando los dos índices de riesgo, el costo y la pureza del destilado. 

Los casos de estudio fueron una mezcla de hidrocarburos y una mezcla de aromáticos, 

la primera con alto riesgo de inflamabilidad y la segunda de toxicidad. 

De los resultados obtenidos en los casos de estudio, se concluye que el principio de 

atenuación tiene prioridad sobre el principio de minimización en el diseño inherentemente 

más seguro de sistemas de destilación  para los casos inflamables y tóxicos. Además, 

se identificó que la presión de diseño tiene relación con los principios principio de 

atenuación y minimización, mientras que al número de etapas y la relación de reflujo con 

el principio de minimización. Inicialmente la propuesta era relacionar la presión de diseño 

al principio de atenuación. Sim embargo, los resultados muestran que el cambio en la 

presión de diseño afecta al tamaño del equipo, por lo que el principio de minimización 

también es afectado por la presión. 

Los casos presentados para analizar el impacto y la importancia de las variables de 

diseño en la seguridad de sistemas de destilación poseen diferentes niveles de 

peligrosidad. El caso de hidrocarburos, con alto riesgo de inflamabilidad, permite notar la 

importancia de análisis de riesgo completo, especialmente en las cercanías del equipo. 

Se puede concluir que los peores escenarios basados en riesgo son los incidentes 

relacionados con fugas continuas, ya que aunque las consecuencias son menores sus 

probabilidades de ocurrencia son altas, lo que resulta en un mayor riesgo. Por otro lado, 

en el caso de aromáticos tóxicos las consecuencias de intoxicación son distancias 
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considerablemente largas, lo que se traduce en una mayor afectación de la población 

habitando esas áreas. 
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Capítulo 3 
Destilación extractiva y selección de solventes: 

Sustitución 

3.1 Introducción 

La destilación extractiva es un tipo de destilación compleja donde la separación de 

mezclas no ideales o de difícil separación se lleva a cabo por medio de la adición de un 

nuevo componente. El nuevo componente interacciona modificando las volatilidades 

relativas del comportamiento binario, lo que facilita la separación. Este nuevo 

componente adicionado es generalmente un solvente comercial. La selección del 

solvente en este tipo de sistemas es una de las decisiones más importante y difíciles, ya 

que varios criterios deben ser considerados en la toma de la decisión.  

3.2 Selección de Solventes  

La búsqueda de solventes candidatos para una separación dada es un reto en el 

diseño de procesos y puede llevarse a cabo utilizando diferentes criterios. Por ejemplo, 

Luyben y Chien (2011) proponen en su libro un procedimiento de selección para 

solventes basado en curvas de isovolatilidad, equivolatilidad y diagramas binarios de 

equilibrio vapor líquido. Este procedimiento es rápido y evalúa a los solventes antes del 

diseño del equipo.  

Otro enfoque fue el propuesto por Kossack et al. (2008), quienes desarrollaron una 

estructura para la selección de solventes basada en propiedades acoplada a un método 

de optimización para el diseño del proceso. Estos trabajos son ejemplo de los esfuerzos 

para desarrollar metodologías para selección de solventes. Sin embargo, un factor 

relevante como lo es la seguridad típicamente se considera de forma inapropiada o nula, 

a pesar de la relación de la seguridad y el uso y selección de solventes.  
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La base de datos Hazardous Substances Emergency Events Surveillance (HSEES) 

es una colección de información de incidentes de emergencia debido a la liberación de 

algún químico dentro de 14 estados de USA. En el periodo de 1996-2004, dentro de esta 

base de datos, se reportaron 9 incidentes donde hubo liberación de solventes 

(Surveillance, 2009). En estos 9 incidentes 14 personas perdieron la vida dentro de las 

72 horas siguientes a liberación del solvente, revelando que los solventes son un riesgo 

latente para la industria química y la sociedad (ver Figura 22). De hecho, debido a la 

limitación de la base de datos es probable que haya mayor número de incidentes 

relacionados con solventes, y por lo tanto mayores consecuencias a las ya mencionadas. 

Atacando a este punto, el trabajo pionero de Patel et al.  (2010) propone una 

metodología de selección de solventes basada en propiedades de seguridad usando 

diseño molecular asistido por computadora (CAMD) para encontrar candidatos más 

seguros para un proceso de extracción líquido-líquido. Una limitante de este trabajo es 

que no se realiza la optimización del diseño. 

Los sistemas de destilación extractiva tienen gran potencial de reducción de riesgo 

debido al principio de sustitución de seguridad inherente. La selección del solvente se 

relaciona al principio de sustitución, pero es importante hacer un análisis profundo al 

respecto, ya que un solvente con propiedades de seguridad mejores no asegura un 

diseño inherentemente más seguro. Un análisis de los requerimientos de masa y las 

condiciones de operación del equipo utilizando el solvente candidato es necesario para 

aplicar efectivamente el principio de seguridad inherente. 
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Figura 22 Incidentes con Solventes en la Base de Datos HSEES 
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y la distancia probable de muerte. Los principios de moderación y minimización son 

aplicados en esta parte. Al final la aplicación efectiva del principio de sustitución deberá 

contemplar un análisis de propiedades de seguridad y el comportamiento del solvente 

dentro del proceso. Finalmente el diseño de sistemas de destilación extractivo será 

inherentemente más seguro. 

 

 

Figura 23 Enfoque para la Selección de Solventes en Sistemas Óptimos De Destilación Extractiva 
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candidatos

Análisis de propiedades

Optimización

Modelo MESH 
ASPEN Plus

Consecuencias
MATLAB

Modelo CTA
MATLAB

Algoritmo genético
MATLAB

Frentes 
Pareto

Análisis de las condiciones

Diseño inherentemente
más seguro

Sustitución

Minimización 
y moderación
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ICAS (Integrated computer aided system) es un software desarrollado por el grupo 

del Prof. Gani en la Universidad Técnica de Dinamarca. ICAS fue desarollado para 

ayudar en los problemas de síntesis de procesos. Una de las herramientas con las que 

cuenta el software es ProCAMD. ProCAMD es una herramienta para la selección de 

solventes mediante diseño molecular. ProCAMD tiene un conjunto de propiedades al que 

el usuario puede asignar valores deseados. Las propiedades dentro de ProCAMD son 

estimadas usando el método de contribución de grupos. 

Las propiedades de seguridad seleccionadas en ProCAMD son el punto flash y el 

LC50 relacionada al coeficiente de partición octanol/agua. El coeficiente de partición 

octanol/agua es una medida de la relación de solubilidad del material en dos fases 

inmiscibles (orgánica/acuosa). El coeficiente de partición está relacionado con la 

toxicidad del componente a través de la concentración letal (LC50) y puede ser calculado 

usando el método de contribución de grupos (Marrero y Gani, 2002; Veith, 1983). El punto 

flash está relacionado con la inflamabilidad ya que es la temperatura más baja a la que 

el material se evapora y forma una mezcla combustible con el aire. Para no ser 

considerada como peligrosa, una sustancia debe tener un punto flash mayor a 300-330 

K y un LC50 mayor a 2 mg/lt (Hassim y Hurme, 2010; Heikkilä et al., 1996; Patel et al., 

2010). Existen otras propiedades de seguridad importantes como la reactividad o LD50 

pero para los intereses del trabajo el LC50 y el punto flash representan los peligros más 

probables. 

Adicionalmente, existen propiedades relativas al desempeño en el proceso que se 

especificaron. Una de ellas es que el solvente tenga un punto de ebullición mayor al 

punto de ebullición del componente pesado dentro de la mezcla a separar (𝑇𝑏𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 >

𝑇𝑏
𝑝𝑒𝑠𝑎𝑑𝑜). También se especifica que no haya formación de nuevos azeótropos con 

ninguno de los componentes dentro de la mezcla.  

ProCAMD obtiene un conjunto de potenciales solventes de los cuales se 

seleccionarán aquellos con mayor potencial para ser analizados en la siguiente etapa de 

optimización del diseño. 
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3.3.2 Aplicación de la Metodología 

El grupo selecto de candidatos se analiza para encontrar los diseños óptimos que 

tienen el mejor compromiso entre los dos criterios. Es importante recordar que la 

sustitución de un componente por otro inherentemente más seguro no garantiza que el 

proceso globalmente sea más seguro, por lo que es necesario analizar el 

comportamiento del sistema utilizando los candidatos para asegurar que el diseño sea 

globalmente más seguro.  

Los dos objetivos de la optimización multi-objetivo son el costo total anual (CTA) y la 

distancia probable de muerte DD. En este caso no usaremos el riesgo social porque ese 

índice requiere de una distribución de planta específica, la cual no está disponible en 

etapas iniciales del diseño. Además, no existen heurísticas sobre valores seguros de la 

distancia probable de muerte, por lo que el modelo de optimización no puede ser 

planteado con una restricción adicional para el nivel de la distancia probable de muerte.  

Las variables de diseño a optimizar son la presión, el número de etapas totales, las 

etapas de alimentación para ambas columnas, y el flujo del solvente y su etapa de 

alimentación. El diagrama de flujo del sistema de destilación analizado se muestra en la 

Figura 24.  

El algoritmo genético incluido dentro de MATLAB es utilizado para encontrar el diseño 

óptimo. Los algoritmos genéticos son técnicas de optimización libres de derivadas, las 

cuales han mostrado ser particularmente útiles cuando el modelo es altamente no lineal 

o presenta problemas de convergencia (Conn et al., 2009; Rios y Sahinidis, 2013). 

El modelo de optimización funciona con tres subrutinas trabajando como cajas negras 

dentro del algoritmo (ver Figura 23). La primera caja negra es una subrutina donde los 

cálculos para la obtención de la distancia probable de muerte son realizados siguiendo 

el modelo del análisis de consecuencias. La segunda caja negra es el modelo MESH, 

que se lleva a cabo en ASPEN Plus y está acoplado a MATLAB donde los resultados de 

tamaño de equipo y requerimientos de energía son obtenidos. La tercera es el cálculo 

del costo total anual siguiendo la formulación de Luyben (2013). 
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Figura 24 Diagrama de Flujo del Sistema de Destilación Extractiva 

3.3.2.1 Subrutina DD 

Esta subrutina calcula la distancia probable de muerte a través de un análisis 

cuantitativo de riesgo. El solvente es considerado como el material peligroso y se 

considera como componente puro en los cálculos. Para el sistema de destilación 

extractiva se consideran 3 unidades de riesgo, que son la columna extractiva, la columna 

de recuperación y el tanque de almacenamiento.  

En la primera parte, el análisis de frecuencias, por simplicidad se supone que el 

análisis de frecuencia desarrollado en el Apéndice A para sistema de destilación simple 

aplica igualmente para las dos unidades de destilación. Para la unidad tanque de 

almacenamiento se supone que los árboles de falla tienen una estructura diferente 

debido a que la unidad sólo tiene conexiones de tuberías medianas y las frecuencias de 

falla se asignaron como el doble respecto a las del sistema de destilación (ver Apéndice 

A). 
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En la segunda parte, el análisis de consecuencias, se supone que el modelo 

presentado en el capítulo 2 aplica de igual forma para los dos sistemas de destilación. El 

análisis de consecuencias para la unidad  tanque de almacenamiento también sigue el 

modelo del capítulo anterior pero cambia únicamente en la parte del modelo de la 

liberación instantánea tal que la Ecuación (2) se sustituye por la Ecuación (12). La 

cantidad de masa liberada del tanque de almacenamiento se calcula a través del 

volumen del tanque, 𝑉𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒, la densidad,  y el nivel del solvente en el tanque, 𝑁𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒, 

(ver Ecuación (12)). Las dimensiones del tanque de almacenamiento se consideran 

parámetros dentro del modelo de optimización. 

𝑉𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 = 𝜋 ∗ 𝐻𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 ∗
𝐷𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒
2

4
𝑚𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 = 𝑉𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 ∗ 𝑁𝑡𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 ∗ 𝜌

} (12) 

La distancia probable de muerte será un promedio de las distancias de muerte de 

todos los incidentes individuales para todas las unidades. Las distancias probables de 

muerte  representan la distancia a la que hay un riesgo de muerte del 50%. Así, se 

sustituye el porcentaje de daño en el modelo Probit igual al 50% (𝑃 = 50 en la Ecuación 

(9)), obteniendo el valor de la variable característica V. La cantidad de material liberado 

se calcula con las Ecuaciones (1), (2) y (12). Las distancias probables de los incidentes 

BLEVE, UVCE, JF, IntI e IntC son calculadas con los modelos de caracterización 

Ecuaciones (5), (6), (7) y (8). Para el flash fire  se calcula la distancia a la que la 

concentración es igual al límite inferior de inflamabilidad Ecuaciones (3) y (4). La 

subrutina usa la Ecuación (11) para calcular el valor de la distancia probable de muerte 

de cada unidad. La distancia probable de muerte total es la suma de las tres unidades 

(ver Ecuación (13)). 

𝐷𝐷 =∑ 𝐷𝐷𝑗
𝑗

(13) 
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3.3.2.2 Subrutina de simulación en ASPEN Plus 

La Figura 24 muestra el diagrama de flujo para el sistema de destilación extractiva. 

En ASPEN Plus, la corriente de solvente recirculada tiene una especificación de diseño 

para asegurar que el flujo y pureza de entrada a la columna extractiva sean iguales. 

Además, hay una especificación de diseño para la pureza del producto del domo en la 

columna extractiva. En ambas especificaciones de diseño la relación de reflujo es la 

variable de diseño. La información de entrada necesaria para la subrutina son los valores 

asignados a las ocho variables de optimización por el algoritmo genético. Entonces, los 

valores son asignados en la simulación pre-arreglada en ASPEN Plus y los resultados 

de la simulación son enviados a la subrutina en MATLAB. La subrutina obtiene como 

resultado las dimensiones del equipo y los requerimientos energéticos, y los comparte 

con el algoritmo de optimización. 

 

3.3.2.3 Subrutina CTA 

Se implementaron las ecuaciones económicas propuestas por Luyben (2013) para 

sistemas de destilación extractiva  en la subrutina para el cálculo del costo total anual. El 

modelo para el cálculo del CTA incluye costos de capital y energía. El modelo económico 

considera una longitud de las columnas igual al número de etapas con 2 ft de 

espaciamiento y un 20% extra. Los coeficientes de transferencia de energía son iguales 

a 0.852 y 0.568 kW/K-m2 para los reboilers y los condensadores respectivamente. El 

costo del tanque de almacenamiento es considerado como un recipiente de proceso de 

tamaño fijo. El periodo de retorno de la inversión se fija en 3 años. El costo del vapor es 

$4.7/KJ. La Tabla 4 muestra el modelo resumido para el cálculo. El CTA no incluye el 

costo del solvente porque se supone que no hay pérdidas significativas dentro del 

proceso. 
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Tabla 4 Parámetros y Modelo del Costo Total Anual 

 

 

 

 

 

3.3.2.4 Algoritmo de la optimización 

La Ecuación (14) muestra el modelo de la optimización. El modelo de optimización es 

la minimización del costo total anual y de la distancia promedio de muerte, sujeto a 

restricciones del equipo, el modelo MESH, el modelo de la distancia promedio de muerte, 

el modelo del costo total anual y los límites de las variables de optimización. 

min(𝐶𝑇𝐴, 𝐷𝐷)
𝑠𝑡.

𝐹𝑠𝑒−𝑁𝑇𝑒 ≤ −1
𝑆𝑆𝑒 − 𝐹𝑠𝑒 ≤ −1
𝐹𝑠𝑟−𝑁𝑇𝑟 ≤ −1

𝑀𝑜𝑑𝑒𝑙𝑜 𝐷𝐷;  𝑓(𝒙) = 0

𝑀𝑜𝑑𝑒𝑙𝑜 𝑀𝐸𝑆𝐻;  𝑔(𝒙) = 0

𝑀𝑜𝑑𝑒𝑙𝑜 𝐶𝑇𝐴; ℎ(𝒙) = 0

𝒙𝑳 ≤ 𝒙 ≤ 𝒙𝑼

(14) 

Donde 𝒙 es el conjunto de variables a optimizar, 𝐹𝑠𝑒, 𝑁𝑇𝑒, and  𝑆𝑆𝑒, son las etapas de 

alimentación de la mezcla, el número total de etapas y la etapa de alimentación del 

solvente para la columna extractiva. 𝐹𝑠𝑟, and 𝑁𝑇𝑟 son la etapa de alimentación y el 

número total de etapas de la columna de recuperación. El modelo 𝐷𝐷 se procesa en la 

subrutina DD, el modelo MESH en la subrutina de simulación de ASPEN Plus y el modelo 

𝐶𝑇𝐴 en la subrutina CTA. 

Para la optimización multi-objetivo, se usa el método ε-épsilon. El primer paso es 

minimizar el objetivo CTA libre de restricciones de 𝐷𝐷. Después, la 𝐷𝐷 es minimizada 

sin restricciones de CTA. Estas dos minimizaciones establecen el intervalo de la 𝐷𝐷 en 

Recipiente (diámetro y altura en metros) 
Capital = 17,640 (D)1.066 (L)0.802 
Condensadores (área en m2) 

Capital = 7296 (área)0.65 
Reboilers (área en m2): 
Capital = 7296(área)0.65 

𝑪𝑻𝑨 =
𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙

𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑡𝑜𝑟𝑛𝑜
+ 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 
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la curva Pareto (𝜀𝑚𝑖𝑛 ≤ 𝐷𝐷𝑎𝑣𝑒𝑟 ≤ 𝜀
𝑚𝑎𝑥). Finalmente una serie de optimizaciones se 

llevan a cabo minimizando el CTA sujeto a diferentes niveles de distancia promedio de 

muerte dentro de ese intervalo (𝐷𝐷 ≤ 𝜀),  además de las restricciones mostradas en la 

Ecuación (13). 

3.4 Caso de estudio 

Se analiza en esta sección el caso de la purificación de bio-etanol anhidro. En estos 

días la producción de bio-etanol se ha incrementado debido a su adición a la gasolina 

como combustible de motores de autos. La separación es una etapa clave, ya que 

representa una alta proporción del requerimiento energético del proceso. Después de un 

proceso de concentración mediante destilación ordinaria, la separación usando 

destilación extractiva es necesaria debido a que la mezcla presenta un punto azeótropo.  

Para ejemplificar el enfoque propuesto se analiza una corriente con un flujo de 100 

kmol/hr a una fracción mol de 0.8 de etanol como mezcla problema.  La mezcla etanol-

agua se separa a una alta pureza para que las máquinas de combustión interna sean 

eficientes sin necesidad de cambios estructurales. La especificación de pureza para el 

etanol es 0.96847 base molar. Dos solventes comunes para este proceso son el 

etilenglicol y la dimetilformamida, que fueron utilizados como punto de comparación.  

Se usó el enfoque propuesto para encontrar solventes candidatos del proceso con 

potencial en términos de seguridad y económicos. Los resultados obtenidos se presentan 

en dos partes. En la primera parte se presentan los resultados de la etapa de pre-

selección del solvente y en la segunda parte los resultados de la optimización multi-

objetivo del diseño. 

3.4.1 Pre-selección 

Las especificaciones de las propiedades en la herramienta ProCAMD cumplen con 

las reglas para que los componentes no sean considerados peligrosos. La especificación 

para el punto de ebullición se fijó en mayor a la ebullición del agua (Tb<100°C). El punto 
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flash se fijó mayor a 80⁰C (TFP>353 K) y el LC50 mayor a 2 mg/lt traducido al coeficiente 

octanol/agua (logKow>3). Además se especificó que no exista formación de nuevos 

azeótropos.  

 ProCAMD diseñó 282 componentes que cumplen con las propiedades deseadas. La 

Figura 25 muestra las propiedades de seguridad de los componentes encontrados por 

ProCAMD mediante diseño molecular. Los círculos azules representan a los 

componentes que no se encuentra dentro de la base de datos del software ASPEN Plus. 

Solamente 15 de los 282 componentes propuestos están dentro de la base de datos de 

ASPEN Plus, identificados en cruz roja en la figura. De estos 15 se seleccionaron los 2 

componentes que presentan los valores de mayor potencial en las propiedades de 

seguridad, cuadros negros. Es importante resaltar que algunos solventes que no están 

dentro de la base de datos de ICAS tienen mayor potencial que los candidatos 

seleccionados, pero su implementación requiere de estudios más profundos sobre 

factibilidad de comercialización. 

 

 

Figura 25 Solventes Encontrados en ProCAMD 
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El dipropilenglicol es el solvente más seguro respecto al peligro de inflamabilidad 

(𝑇𝐹𝑃 = 421.65𝐾) y el dietilenglicol es el mas seguro respecto a toxicidad (𝑙𝑜𝑔𝐾𝑜𝑤 =

−1.07). Los solventes seleccionados no forman nuevos azeótropos con la mezcla. Las 

temperaturas de ebullición son 507.19 K para el dipropilenglicol y 486.71K para el 

dietilenglicol. Entonces, la optimización del diseño del equipo se hizo para cuatro 

solventes: dipropilenglicol, dietilenglicol, etilenglicol y dimetilformamida. El etilenglicol y 

la dimetilformamida se usaron para comparar con los solventes que comúnmente se 

utilizan en este proceso. 

3.4.2 Frentes de Pareto 

Las variables de diseño se optimizaron con el algoritmo genético dentro de MATLAB 

usando los parámetros recomendados por Gutiérrez-Antonio et al. (2011).  

Para el modelo del análisis de consecuencias, no fue posible encontrar constantes 

de los candidatos de solvente para el modelo Probit de intoxicación, por lo que los 

incidentes catastróficos de intoxicación, IntI e IntC, no se incluyeron. Entonces, el análisis 

de consecuencias considera los cinco incidentes catastróficos (BLEVE, UVCE, FFI, JF y 

FFC) de las tres unidades de proceso, lo que da un total de 15 diferentes incidentes 

catastróficos.  

Como resultado de la optimización del sistema con los diferentes solventes se 

obtienen frentes de Pareto reportados en la Figura 26. Las curvas Pareto muestran los 

mejores compromisos entre la distancia probable de muerte y el costo total anual. Los 

diseños más seguros son los que usan dimetilformamida como agente acarreador. Sin 

embargo, es importante mencionar que la dimetilformamida ha sido relacionada con 

casos de cáncer en trabajadores (Chen et al., 1988) y es necesario hacer un análisis más 

profundo al respecto para su implementación segura. Por otro lado, los diseños más 

baratos se encuentran usando el dipropilenglicol, propuesto por ICAS. Además, se 

identificó un área de oportunidad donde el uso del dipropilenglicol en vez de etilenglicol 

ahorra alrededor de $200000/año, con distancias probables de muerte similares al uso 

del etilenglicol, el solvente más usado en la industria.  
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Figura 26 Frentes Pareto 

 

La Tabla 5 muestra los valores óptimos de los diseños obtenidos usando el método 

épsilon para optimización multi-objetivo. Los diseños usando etilenglicol requieren una 

columna extractiva de mayores dimensiones pero menor flujo de solvente. Los diseños 

usando los solventes propuestos como los más seguros en la etapa de preselección 

requieren equipo de mayores dimensiones y mayores flujos (equivalentes de 4-7 veces 

los flujos del etilenglicol y dimetilformamida).  
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Tabla 5 Diseños Óptimos 

 

 

Ɛ 
(m/año) 

𝐍𝐓𝐞 
(-) 

𝐅𝐬𝐞
(-) 

𝐒𝐒𝐞
(-) 

Flujo 
solvente, 

x10-2 
(Kmol/s) 

𝐍𝐓𝐫
(-) 

𝐅𝐬𝐫 
(-) 

P1 
(bar) 

P2 
(bar) 

𝐃𝐃 
(m/año) 

CTA 
($/año) 

Dimetilformamida 

Min 𝐃𝐃 48 38 6 0.8212 21 11 1.00 1.00 0.18525 1036785 

0.1908 47 37 6 0.8212 19 10 1.00 1.00 0.18523 1031803 

0.1964 44 36 8 0.8212 19 10 1.00 1.00 0.18652 1028731 

0.2020 42 35 7 0.7812 18 10 1.02 1.05 0.18662 1025334 

0.2076 42 33 8 0.7489 18 10 1.09 1.05 0.18840 1022439 

0.2132 32 24 8 0.7540 18 8 1.31 1.32 0.19535 1017354 
Min 𝑪𝑻𝑨 44 36 6 0.8212 19 11 1.00 2.96 0.21885 1013846 

Dietilenglicol 

Min 𝐃𝐃 48 40 22 3.501 20 15 1.00 1.00 0.26259 571142 

0.2979 42 38 5 4.526 19 16 3.49 1.13 0.29774 507459 

0.3333 48 41 25 3.501 14 9 6.72 1.53 0.33245 495370 

0.3686 45 39 3 3.501 20 15 5.71 3.75 0.36845 490365 

0.4040 41 38 20 3.463 18 12 6.42 5.73 0.40363 486241 

0.4393 43 39 17 3.245 21 14 8.16 7.27 0.43540 486678 
Min 𝑪𝑻𝑨 40 35 9 4.538 22 13 8.50 10.32 0.47465 484629 

Dipropilenglicol 

Min 𝐃𝐃 50 41 4 4.328 12 7 1.00 1.00 0.23031 596486 

0.2589 47 44 2 4.526 12 8 2.13 1.75 0.25851 512807 

0.2875 42 40 13 4.526 11 7 6.00 1.75 0.28670 500330 

0.3161 47 41 3 4.526 11 7 10.00 2.16 0.31608 492472 

0.3447 50 44 5 6.835 9 5 12.55 3.00 0.34459 485783 

0.3733 47 42 3 4.526 10 6 12.85 5.27 0.37294 484286 
min 𝑪𝑻𝑨 37 33 5 4.526 19 12 9.02 9.62 0.40004 483130 

Etilenglicol 

Min 𝐃𝐃 23 21 7 0.7188 9 5 1.00 1.01 0.20521 825035 
0.2126 22 19 5 0.7188 9 5 1.55 1.01 0.21237 809654 
0.2176 22 18 5 0.7200 9 5 1.86 1.01 0.21584 805694 
0.2238 22 18 6 0.7200 9 5 2.56 1.01 0.22328 800838 
0.2300 22 18 7 0.7200 9 5 3.31 1.01 0.22997 798218 
0.2362 22 18 7 0.7200 9 5 4.01 1.01 0.23617 797518 

min 𝑪𝑻𝑨 22 17 9 1.137 10 5 4.84 1.01 0.24243 791866 
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El dipropilenglicol y el dietilenglicol no son tan eficientes para llevar a cabo la 

separación como lo son los dos solventes comunes, lo que afecta el tamaño y las 

condiciones de operación del sistema de destilación extractiva. Estos solventes requieren 

mayor inventario dentro del sistema de separación, lo que afecta la seguridad inherente 

del proceso a través del principio de minimización. Además el uso de estos solventes 

deriva en una mayor presión de diseño para lograr la separación, lo cual está relacionado 

al principio de atenuación. Esto causa que las consecuencias de los incidentes 

catastróficos se traduzcan a valores más altos de la distancia probable de muerte. 

Es interesante observar que los solventes con las mejores propiedades de seguridad 

resultaron tener un mayor índice global de riesgo. Esto exhibe  la complejidad de la buena 

aplicación de la seguridad inherente en el diseño de procesos químicos. Así, el análisis 

de las propiedades individuales de los solventes debe ser complementado con un 

análisis de riesgo del proceso para tener una mejor administración de riesgo y asegurar 

diseños inherentemente más seguros. 

3.5 Sumario 

En este capítulo se presentó un enfoque para la selección de solventes 

inherentemente más seguros en sistemas óptimos de destilación extractiva. Nuestro 

enfoque consiste de dos partes. Una pre-selección del solvente donde candidatos son 

obtenidos a través de diseño molecular asistido por computadora, usando 

especificaciones de seguridad deseadas para que los candidatos no sean considerados 

como materiales peligrosos. La optimización del diseño se planteó como un modelo multi-

objetivo donde a través de curvas Pareto es posible identificar los mejores compromisos 

del índice de riesgo distancia probable de muerte y el costo del proceso. La distancia 

probable de muerte se calcula mediante un análisis cuantitativo de riesgo que considera 

tres unidades peligrosas dentro de la configuración del sistema de destilación. 

Se puede concluir que en sistemas de destilación extractiva el principio de sustitución 

no puede ser relacionado directamente con el uso de solventes con propiedades más 

seguras. El principio de sustitución debe ser relacionado con los diseños globalmente 
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más seguros. Se deben analizar los principios de minimización y atenuación para 

asegurar que la sustitución de materiales realmente lleva a una disminución global del 

riesgo. La purificación del etanol a través de destilación extractiva es un ejemplo claro de 

la complejidad de la implementación de la seguridad inherente en las plantas químicas.  

El enfoque aquí presentado une dos importantes áreas en la industria química, ya 

que considera la seguridad dentro de sistemas con especificaciones de diseño. La 

decisión final del mejor solvente dependerá de las políticas de la empresa y de cuánto 

se esté dispuesto a pagar por seguridad.  
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Capítulo 4 
Conclusiones 

4.1 Conclusiones 

En este trabajo se ha analizado la implementación de los principios de seguridad 

dentro del diseño de sistemas de destilación simple y extractiva. La medición de la 

seguridad inherente se maneja a través de un análisis cuantitativo de riesgo. Se han 

considerado dos índices de riesgo: riesgo social y distancia probable de muerte. Los 

índices de riesgo permiten analizar el efecto de la implementación de los principios a 

través de las variables de diseño de los sistemas de destilación. 

La implementación eficiente de seguridad inherente en sistemas de destilación es una 

tarea compleja por varias razones. La efectividad de la seguridad inherente es mayor en 

las etapas iniciales del diseño, por lo que se plantearon enfoques desde un punto de 

vista de diseño que sirvan como precedente para la implementación de seguridad 

inherente en este tipo de procesos. Otro reto es la medición de la seguridad inherente, 

ya que no existe un método estandarizado. Se presentó un análisis cuantitativo de riesgo 

como alternativa para la medición de la seguridad inherente. Un reto adicional es el 

seguimiento adecuado de los principios de seguridad inherente, especialmente cuando 

existe contradicción entre ellos. En este trabajo se relacionó las variables convencionales 

del sistema con los principios de seguridad inherente para priorizarlos en la 

implementación de la seguridad inherente. 

Se propuso una metodología para hacer un análisis de sensibilidad de criterios de 

diseño respecto a variables convencionales en el diseño conceptual de sistemas de 

destilación simple. Se presentaron dos casos de estudio ilustrativos con diferentes 

riesgos de inflamabilidad y toxicidad. Se relacionó a los principios de seguridad inherente 

minimización y atenuación con las variables convencionales de diseño, y se realizó un 

análisis de sensibilidad. Los resultados muestran que el principio de atenuación 
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relacionado con la presión de diseño es muy importante para la obtención de diseños 

inherentemente más seguros, tanto para sistemas inflamables como tóxicos. Sin 

embargo, los sistemas de destilación deben cumplir con especificaciones de diseño que 

en ocasiones sólo es posible cumplir cuando se tienen condiciones extremas de presión. 

Además se presentó un enfoque para la implementación de seguridad inherente en 

sistemas de destilación extractiva. El enfoque propuesto incluye seguridad y costos, dos 

importantes criterios en el diseño de procesos para la industria química. El principio de 

sustitución se relacionó con la selección de los diseños globalmente más seguros, 

comparando diseños con solventes que tienen diferentes propiedades de seguridad. Los 

resultados muestran que la selección del solvente basada únicamente en propiedades 

de seguridad puede llevar a diseños globalmente más peligrosos, y se requiere de un 

análisis de riesgo del sistema para asegurar diseños inherentemente más seguros. Se 

obtiene una mejor administración y priorización del riesgo cuando se hace un análisis 

cuantitativo de riesgo del sistema global. La selección final del solvente dependerá de 

las políticas de seguridad de la empresa, es decir, cuánto se esté dispuesto a gastar en 

seguridad. 

Para la implementación en procesos reales de los análisis mostrados en este trabajo 

se recomienda usar datos de frecuencias de falla propios de la planta para mejorar la 

exactitud de los resultados. Adicionalmente, se recomienda un análisis completo de la 

planta utilizando un índice de seguridad inherente para asegurar que la implementación 

de seguridad inherente en un proceso no genera migración del riesgo a otro proceso. Es 

importante remarcar que los resultados del análisis son conservadores, ya que 

solamente se analizan incidentes catastróficos de graves consecuencias pero con 

probabilidades de ocurrencia bajas. 

4.2 Recomendaciones 

El análisis de sensibilidad presentado para sistemas simples de destilación puede ser 

extendido a diferentes procesos peligrosos tales como reactores y otros separadores. La 

clave de este análisis es relacionar adecuadamente los principios de seguridad inherente 
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a las variables convencionales de diseño para obtener guías efectivas de implementación 

de seguridad inherente para cada proceso. Si bien la implementación individual de la 

seguridad inherente en un proceso no asegura mayor seguridad global en la planta, se 

puede considerar como un paso inicial para conseguirlo. 

El enfoque en sistemas de destilación extractiva puede ser extendido a otros sistemas 

donde el uso de solventes sea necesario, como en sistemas de extracción líquido-líquido. 

En la parte de pre-selección de este enfoque se descartaron candidatos que no estaban 

dentro de la base de datos de ICAS. Sin embargo, es posible que alguno de ellos tenga 

un mejor compromiso costo-riesgo, por lo que se recomienda hacer un análisis 

económico de la comercialización de los candidatos y un análisis de ciclo de vida para 

su uso potencial. 

Los resultados del sistema extractivo mostraron que la unidad tanque de 

almacenamiento es la unidad más peligrosa. Esto puede deberse a que la frecuencia de 

falla utilizada es mayor y/o al tamaño del tanque. Se recomienda extender el análisis a 

la implementación de reciclo directo dentro del sistema y diferentes tamaños de tanque 

considerando que la controlabilidad del sistema se ve afectada con este tipo de sistemas. 

La disminución de riesgo a través del análisis cuantitativo de riesgo propuesto se 

consigue mediante la minimización de las consecuencias. Se debe tener en cuenta que 

el riesgo es función de las consecuencias pero también de la probabilidad de ocurrencia 

de los incidentes. Entonces, se recomienda estudiar la minimización de riesgo a través 

de las frecuencias de falla. Una idea es considerar la frecuencia como una variable 

adicional al modelo matemático, relacionando la longitud de tuberías al tamaño de 

equipos.  
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Apéndice A  
Análisis de Frecuencias 

 

A.1 Introducción 

Dentro de un análisis cuantitativo de riesgo, el objetivo de un análisis de frecuencias 

es identificar los incidentes catastróficos derivados de una falla dentro del sistema para 

calcular la probabilidad de ocurrencia y en conjunto con el análisis de consecuencias 

cuantificar el riesgo. 

La pregunta que se hace inicialmente en el análisis de frecuencias es ¿Qué podría 

salir mal en el sistema de destilación? Esta pregunta es difícil de contestar porque existe 

una cantidad innumerable de situaciones que podrían salir mal dentro del sistema. Así 

que por simplicidad, sólo se consideran las fallas más comunes de los equipos. 

El análisis de frecuencias está conformado de dos herramientas de visualización, un 

árbol de fallas y un árbol de eventos. El árbol de fallas identifica las fallas más comunes 

que originan una fuga de material peligroso y después calcula la frecuencia de la fuga. 

El árbol de eventos identifica los posibles incidentes catastróficos originados por una fuga 

de material  para finalmente calcular la probabilidad de ocurrencia. 

A.2 Árboles de Fallas  

A.2.1 Sistema de Destilación 

Las fallas más comunes de consecuencias importantes  que se consideran dentro del 

análisis son: ruptura de algún recipiente de proceso dentro del sistema y la ruptura de 

tuberías, las cuales originan fuga de líquido y/o fuga de vapor. Las rupturas del equipo 
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pueden ser de dos tipos serias o catastróficas. Dependiendo de la severidad de la ruptura 

pueden originarse dos tipos de liberación de material, instantánea o continua. La Figura 

27 muestra los árboles de fallas para la  liberación continua e instantánea. Los valores 

de las frecuencias de fallas fueron tomados del reporte del área de Rijnmond (COVO, 

1982). 

Para el cálculo de la frecuencia de una liberación continua se consideran orificios de 

máximo 20% del diámetro de las tuberías y rupturas serias de los recipientes de proceso. 

La Figura 27 (a) muestra el árbol de fallas y los valores de las frecuencias de las mismas. 

La frecuencia de una fuga continua se calcula en la Tabla 6. Se supone una longitud de 

55m para tuberías medianas y 25m de longitud para las tuberías grandes. 

En la Figura 27 (b) se presenta el árbol de fallas para generar una liberación 

instantánea de material. El cálculo de la frecuencia de una liberación instantánea se 

muestra en la Tabla 7, suponiendo 55m para la tubería de líquido (mediana) y 25m para 

la tubería de vapor (grande).  

 

(a)

 
 

(b)

 

  

Figura 27 Árboles de Fallas Sistemas de Destilación 

Liberación 
Instantánea

Ruptura total 
de una tubería

Ruptura total del 
sistema de destilación
frec. de falla= 6.5E-6 /año

Ruptura total de 
tuberías grandes

frec. de falla= 8.8E-8  m/año

Ruptura total de 
tuberías medianas

frec. de falla= 2.6E-7 m /año

Liberación 
Continua

Ruptura parcial 
de una tubería

Ruptura parcial del 
sistema de destilación
frec. de falla= 1.0E-5 /año

Ruptura parcial de 
tuberías grandes

frec. de falla= 2.6E-6  m/año

Ruptura parcial de 
tuberías medianas

frec. de falla= 5.3E-6 m /año
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Tabla 6 Cálculos Árbol de Fallas Liberación Continua 

Rupturas serias en: 

55m de tubería mediana 

25m de tubería grande 

 

55x5.3x10-6    = 2.92x10-4años-1 

25x2.6x10-6   =   6.5x10-5años-1 

Ruptura seria del sistema de destilación:    1.0x10-5años-1  

Frecuencia de una liberación continua 3.67x10-4años-1 

 

Tabla 7 Cálculos Árbol de Fallas Liberación Instantánea 

Ruptura total de: 

55m de tubería mediana 

25m de tubería grande 

 

55*2.6x10-7  = 1.43x10-5años-1 

25*8.8x10-8  = 2.20x10-6años-1 

Ruptura catastrófica (total) del sistema de destilación: 6.5x10-6años-1 

Frecuencia de una liberación instantánea 2.3x10-5años-1 

 

A.2.2 Tanque de Almacenamiento 

El procedimiento para la identificación de los incidentes catastróficos y el cálculo de 

su probabilidad de ocurrencia en una unidad de almacenamiento es el mismo que en el 

sistema de destilación. La configuración de la unidad de almacenamiento se considera 

como el recipiente con interconexiones de tubería de tamaño mediano. La Figura 28 

muestra los árboles de fallas aplicables a la unidad de almacenamiento. Para la unidad 

tanque de almacenamiento se supone que la unidad solo tiene conexiones de tuberías 

medianas con longitud de 55 m y las frecuencias de falla se asignaron como el doble 

respecto a las del sistema de destilación, como una aproximación a la alta tasa de falla 

del almacenamiento de líquidos. 

La Figura 28 (a) muestra el árbol de fallas para que una liberación continua de 

material se genere, mientras que la  Figura 28 (b) muestra el árbol de fallas para una 

liberación instantánea. Las fallas de tubería y recipiente que generan fuga se consideran 
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rupturas menores al 20% del diámetro para una liberación continua e igual o mayores al 

20% de diámetro para una liberación instantánea. Las frecuencias de liberación totales 

son iguales a 3.12E-4 años-1 para la liberación continua y 2.7E-5 años-1 para la liberación 

instantánea. 

A.3 Árboles de Eventos 

Una vez identificados los tipos de fugas, se identifican los posibles eventos que 

producirían incidentes catastróficos en caso de darse una liberación de material. Los 

eventos que llevarían a un evento catastrófico son la ignición inmediata o retardada, la 

no ignición y las condiciones atmosféricas que permitirían la formación de nubes. La 

Figura 29 muestra los árboles de eventos con los eventos iniciales de una liberación 

instantánea y continua.  

 

 
(a) 

 
 

(b) 

Figura 28 Árboles de Falla Unidad de Almacenamiento 

Liberación 
Continua

Ruptura parcial 
de una tubería

Ruptura parcial
del tanque 
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Ruptura total 
de una tubería

Ruptura total del 
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Ruptura total de 
tuberías medianas

frec. de falla= 2.6E-7 m /año
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(a) 

  
 

(b) 

Figura 29 Árboles de Eventos 

Con los árboles de eventos se identificaron siete posibles incidentes catastróficos, los 

cuales son BLEVE, UVCE, FFI, IntI, JF, FFC e IntC. La rama del escenario de la 

intoxicación o no consecuencias se refiere a que cuando el material es toxico la liberación 

produce intoxicación sino es tóxico entonces no hay consecuencias de la liberación del 

material. La probabilidad de ocurrencia de los incidentes catastróficas se calcula usando 

la frecuencia de la fuga obtenida en los arboles de fallas y juicio de expertos para asignar 

las probabilidades a las ramas en los árboles de eventos. 

La asignación de las probabilidades usadas en este estudio estará basada en el juicio 

ingenieril del libro del CCPS (AIChE, 2000).  La Tabla 8 y la Tabla 9 muestran las bases 

de la asignación de probabilidades a los árboles de eventos de una liberación continua 

e instantánea respectivamente.  

Tabla 8 Criterio de Asignación de Probabilidades Liberación Continua 

 

Rama Probabilidad Bases 

A 0.1 Baja probabilidad debido a pocas fuentes de ignición en las cercanías y baja 
velocidad de liberación 

B 0.9 Axioma de probabilidad 

C 0.75 La probabilidad de ignición aumenta cuando existe un área con personas 
porque el número de fuentes de ignición es mayor 

D 0.25 Axioma de probabilidad 

Ignición inmediata 
(A) JF 

IntC / sin 
consecuencias

No ignición 
(D)

Ignición 
retardada (C)

No ignición 
inmediata (B)

Liberación 
Continua FFC

Ignición inmediata 
(A) BLEVE 

UVCE

FFI

IntI / sin 
consecuencias

No ignición 
(D)

Ignición
retardada (C)

No ignición 
inmediata (B)

Liberación
Instantánea

Condiciones a 
favor UVCE (E)

Condiciones a 
favor �ash �re (F)
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Tabla 9  Criterio de Asignación de Probabilidades Liberación Instantánea 

 

A.4 Probabilidades de Ocurrencia 

La probabilidad de ocurrencia de los posibles incidentes catastróficos es igual a la 

multiplicación de cada una de las probabilidades asignadas a las ramas en el curso del 

incidente. La Tabla 10 muestra los siete posibles incidentes y su probabilidad de 

ocurrencia para sistemas de destilación. La Tabla 11 muestra las probabilidades de 

ocurrencia para la unidad de almacenamiento. 

 

Tabla 10 Probabilidades de Ocurrencia de los Incidentes Catastróficos para el Sistema de 
Destilación 

 

 

 

 

 

Rama Probabilidad Bases 

A 0.25 
Las liberaciones instantáneas generalmente se producen tras eventos 

anómalos por lo que existir fuego y la liberación inicialmente se extiende a un 
área amplia 

B 0.75 Axioma de probabilidad 

C 0.9 La probabilidad de ignición aumenta cuando existe un área con personas 
porque el número de fuentes de ignición es mayor 

D 0.1 Axioma de probabilidad 
E 0.5 Probabilidad grande de UVCE dada la gran cantidad de material liberado 
F 0.5 Axioma de probabilidad 

Incidente catastrófico Probabilidad (año-1) 

BLEVE 5.75E-06 
UVCE 7.76E-06 

FFI 7.76E-06 
IntI/No consecuencias 1.73E-06 

JF 3.67E-05 
FFC 2.48E-04 

IntC/No consecuencias 8.26E-05 
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Tabla 11 Probabilidades de Ocurrencia de los Incidentes Catastróficos para Unidad de 
Almacenamiento 

 

 

 

Incidente catastrófico Probabilidad (año-1) 

BLEVE 6.83E-06 
UVCE 9.21E-06 

FFI 1.02E-06 
IntI/No consecuencias 2.05E-06 

JF 3.12E-05 
FFC 2.10E-04 

IntC/No consecuencias 7.01E-05 
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