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JUSTIFICACION

El riesgo y el peligro aparecen al mismo tiempo que aparece en el hombre la
conciencia. El hombre decide exponerse al peligro con el propésito de conseguir un
beneficio. No es necesario mirar mas alla de nuestra vida diaria para percatarnos de esto.
Sin embargo, ;qué sucede cuando se expone a otras personas a un peligro, con el fin de
obtener un bien, con el que ellas no van a ser beneficiadas?

Es necesaria, entonces, la regulacion de ciertas actividades por el hombre mismo.
La industria ha generado un aumento en el nivel de vida del hombre, con sus respectivos
costos, reflejados en la salud y en la pérdida irreparable de recursos naturales. Ahora resulta
impensable la eliminacién de la industria, con lo que se incrementa el riesgo de que se
suscite un accidente de manera significativa por el aumento de la produccién,
almacenamiento y utilizacion de sustancias peligrosas.

Afortunadamente, es posible disminuir y controlar los riesgos que son inherentes a
la industria. Para esto, es necesaria la aplicacion de ciertos métodos o técnicas para lograr la
identificacion de los peligros de una actividad, y asi diseflar métodos o buscar condiciones
en las que estos peligros sean minimizados o eliminados.

El potencial de accidentes industriales mayores ha puesto de manifiesto la necesidad
de contar con un enfoque sistematico y claramente definido para la realizacion de analisis
que ayuden a identificar los riesgos, a fin de proteger a los trabajadores, la poblacion y el
medio ambiente. De este analisis de riesgos se debe elaborar un conjunto de

recomendaciones practicas.

El conjunto de estas recomendaciones practicas estin destinadas para uso de
quienes son responsables de la prevencion de los accidentes, siendo elaboradas con el
proposito de suministrar orientaciéon a quienes puedan estar comprendidos en el marco de
disposiciones relativas al control de accidentes; es decir, inspectores de seguridad,
administrativos, personal encargado de las contingencias de emergencia y en general todo
el personal debe contribuir en dicho control.

Las circunstancias locales y la disponibilidad de recursos financieros y técnicos
determinaran la rapidez y el alcance de su aplicacion.

La industria petrolera ha generado una cantidad incalculable de bienes sociales, y se
podria decir que, junto con la energia eléctrica, mueven al mundo.
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En este trabajo se presenta un analisis de riesgos y consecuencias de un efecto
dominé aplicado a una planta Hidrodesulfuradora de Gasoleos.

El analisis cubre en su totalidad a la planta, pues se estudian todos los circuitos que
la integran:

Ciircuito 1. Circuito de carga de gasoleos y de hidréogeno de recirculacién.
Circuito 2. Circuito de reaccién.

Circuito 3. Circuito de fraccionamiento.

Circuito 4. Circuito de tratamiento y regeneracion de amina.

Circuito S. Circuito de hidrégeno de reposicion.

El analisis se compone de tres etapas:

1. Andlisis de Riesgos y Operabilidad (HazOp), con el que se identifican los peligros y se
clasifican los riesgos mediante una técnica sistematizada, proponiéndose recomendaciones
para mitigar las consecuencias de una exposicion al riesgo o evitar la exposiciéon.

2. Andlisis de Arbol de Fallas, este andlisis da un resultado cualitativo, en el que se
identifican los eventos individuales o conjuntos de estos que desencadenan un evento
culminante, asi mismo, proporciona un resultado cuantitativo, en el que se obtiene una

probabilidad de que este evento suceda.

3. Anadlisis de Consecuencias de un Efecto Domino, este tipo de analisis simula los
resultados de un evento no deseado, con el cual se puede determinar la concatenaciéon de
efectos que muitiplican las consecuencias de un evento primario, debido a los fenémenos
peligrosos que este provoca (radiacion térmica, sobrepresién, proyectiles,...) pudiendo
causar eventos secundarios y de orden superior en la misma planta o de otras proximas.

Este tipo de analisis sensibiliza a las personas que laboran en las plantas sobre la
necesidad de trabajar empleando practicas de seguridad. Ademas son muy ttiles en la
elaboracion de planes de emergencia.
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OBJETIVOS

Identificar mediante la técnica de Analisis de Riesgos y Operabilidad (HazOp) las
areas de oportunidad de que ocurra algun incidente y jerarquizarlas para
incrementar la seguridad de la planta en estudio.

Proponer recomendaciones para disminuir la probabilidad de ocurrencia de un
escenario potencialmente peligroso y/o mitigar las consecuencias del evento en caso
de que suceda.

Elaborar un plan de trabajo para la planta Hidrodesulfuradora de Gasoleos en el que
se establezcan las acciones a realizar con el propdsito de mejorar la operabilidad de
la planta e incrementar su seguridad minimizando los riesgos.

Realizar un analisis cuantitativo y cualitativo de un evento no deseado mediante la
técnica de Arbol de Fallas.

Realizar un analisis de consecuencias de un efecto dominé.

Sugerir actividades para evitar que sucedan eventos no deseados.
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ETAPAS DEL ESTUDIO

1. Recopilacion de informacion.

En esta etapa se recopilan los manuales de operacion de las plantas, diagramas
de flujo de proceso (DFP’s), diagramas de tuberia e instrumentacion (DTI's) y planos
de localizacion generatl de equipos (Plot Plans).

2. Realizacion del Anilisis de Riesgos y Operabilidad HazOp.

En esta parte del proyecto se forma un grupo técnico multidisciplinario
compuesto por personal de la planta y personal de la UNAM, con el cual se fija un
calendario para las sesiones en las que se aplicara la técnica HazOp. El grupo apoyado
tanto en los manuales de operacion como en diagramas de la planta, divide el proceso en
circuitos y estos a su vez en nodos. Esta etapa se finaliza con el estudio de toda la planta
y la eleccion de los escenarios potenciales de riesgo resultantes para realizar el estudio
de Analisis de Arbol de Fallas y el Analisis de Consecuencias de un Efecto Dominé.

3. Elaboracion de un Plan de Trabajo y Buenas Pricti de Operacié

A partir de las hojas de datos generadas en las sesiones de HazOP, se elabora
una lista de recomendaciones jerarquizadas de acuerdo a la gravedad y probabilidad del
escenario supuesto, sugiriendo también que se continiie con las buenas practicas de
operacion.

4. Anilisis de Arbol de Fallas.

Elaboracion de drboles de fallas para algunos escenarios hipotéticos de mayor

probabilidad de que se de un evento no deseado por las condiciones en las que

operan los equipos.
e Ruptura catastrofica en D-02.
Ruptura catastrofica en D-06.
Ruptura catastrofica en D-14.
Ruptura catastrofica en la linea de descarga de C-01.

S. Anilisis de Consecuencias de un Efecto Dominé.
Cailculo y analisis de las consecuencias para el escenario hipotético.

Fuga de hidrégeno en la linea de descarga del compresor C-01.
Fuga de vapores en D-02.

Explosion del tanque D-06 por sobrepresion.

Explosion del tanque D-14 por sobrepresion.
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ANALISIS DE RIESGOS EN PEMEX @

El Manual de SIASPA constituye la herramienta de implantacion de SIASPA en
Petroleos Mexicanos.

El analisis de los incidentes y accidentes ocurridos en PEMEX muestran una
amplia gama de causas raiz, todas ellas que originan problemas de seguridad € impacto
ambiental. De ahi que se hace necesario atacar todas ellas de una manera integral a
través de un sistema de administracion. La experiencia de muchas empresas lideres
alrededor del mundo demuestra que la implantacion exitosa de sistemas de
administracion de la seguridad y la protecciéon ambiental, es fundamental en la mejora
del desempeiio en ambos aspectos.

El Sistema Integral de Administracién de la Seguridad y la Proteccion Ambiental
(SIASPA) de Petroleos Mexicanos (PEMEX); esta compuesto de 18 elementos bien
diferenciados, interrelacionados e interdependientes, que estd comprobado afectan la
seguridad y la proteccion ambiental; cada elemento establece una serie de requisitos
congruentes con la normatividad vigente y con las mejores practicas demostradas en la
industria.

Cada elemento de SIASPA ticnec una razén de ser, un objetivo y un alcance
especificos que se complementa con ¢l resto de los elementos que conforman el sistema
en la que reside su fortaleza, debido a que el efecto de los 18 elementos trabajando de
manera organizada y armoniosa, es mucho mayor que el efecto de los mismos 18
elementos trabajaran por separado o de manera desorganizada.

ELEMENTO 12 (ANALISIS DE RIESGOS)

Consiste en la identificacion, andlisis y evaluacién sistematica de los riesgos
asociados a los factores externos € internos, con la finalidad de controlar y/o minimizar
las consecuencias en los empleados, el publico en general, el medio ambiente, la
produccién y/o las instalaciones (materiales, equipo y maquinaria).

Su aplicacion se efectiia durante el disefio, en la operacion y en cualquier
modificacién o adicion que se realice. Consta de cuatro partes esenciales: la
identificacién de las fallas potenciales, la cuantificacion de su probabilidad de
ocurrencia en un lapso de tiempo determinado (“frecuencia’), el andlisis de sus
consecuencias y. por tltimo, la estimacion del riesgo como producto de la frecuencia
por las consecuencias. En todos los casos conviene llevarlo a cabo seleccionando la
metodologia mas adecuada, ya sea cualitativa y/o cuantitativa.
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Este elemento establece la necesidad para cada instalacion de:

Identificar, analizar y evaluar todos los riesgos asociados a factores externos
(fenémenos naturales, sociales, etc.) e internos (fallas en los sistemas de control, fallas
en los sistemas mecanicos, factores humanos y fallas en los sistemas de administracion,
etc.), mediante metodologias adecuadas para cada caso y la formacion de grupos
multidisciplinarios capacitados.

ir estrategias de prevencion y control para la reduccion de riesgos (reduccion
dad de ocurrencia de accidentes y/o minimizacion de sus consecuencias), el
establecimiento y/o adecuacion de planes de emergencia y el cumplimiento de la
normatividad aplicable.

Establecer mecanismos para el seguimiento del cumplimiento de las estrategias de
prevencion y control de riesgos.

Para asegurar que los sistemas y planes de respuesta a emergencias de las
instalaciones sean los mas efectivos y eficientes en cualquier momento de su vida util,
se requiere la identificacion, andlisis y evaluacion periédica y permanente de los riesgos
internos y externos asociados a éstas, por lo que tales andlisis se realizaran en las fases
de disefio, construccion, instalacion, puesta en servicio, operacién y mantenimiento,
siempre que se sospechen modificaciones en los riesgos postulados.

Como las piezas de un rompecabezas, entre los elementos de SIASPA existen
interdependencias ¢ interrelaciones. Tales interdependencias e interrelacion son
precisamente la clave de su éxito.

Las relaciones clave las tiene con PLANES Y RESPUESTA A EMERGENCIAS
en lo relativo a que los riesgos clave deben ser considerados en los planes de respuesta a
emergencias; se relaciona con SALUD OCUPACIONAL en lo relativo a que través de
este elemento se detectan los riesgos por exposicion den | personal a los procesos y
viceversa: se relaciona con CONTROL DE CONTRATISTAS en lo relativo a que éstos
deben estar conscientes de los riesgos que corren y que hacen correr a la instalacion; se
relaciona con NORMATIVIDAD en lo relativo a que deben existir normas y
procedimientos para enfrentar de manera efectiva todos los riesgos postulados
existentes.
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EVALUACION Y ADMINISTRACION DE RIESGOS

El creciente interés en la evaluacion de riesgos no se debe a que elimine
incertidumbres o riesgos, sino a que provee un marco de trabajo sistematico, basado en
principios cientificos, para comprender y manejar diversos riesgos.

Como la evaluaciéon y administracion de riesgos siempre conlleva una toma de
decisiones, es indispensable la comprension de la naturaleza del riesgo y de qué tan
aceptable sea ¢éste. Todo esto involucra comparaciones entre diferentes métodos y
tecnologias, diversos riesgos en materias de salud, seguridad industrial o ambiental;
dando como resultado decisiones originadas por las interacciones entre la ciencia, la
economia y las politicas publicas.

El concepto de Administracion de Riesgos, junto con su terminologia y
metodologias, ayuda a discutir sobre diferentes problemas en varios ambitos con un
lenguaje comuin; también permite que los diferentes problemas sean medidos y
comparados en los mismos términos, ayudando a evaluar las diferentes opciones de
reduccién de riesgos; por tanto, este concepto puede ayudar a desarrollar politicas de
seguridad en una forma consistente y sistematica.

Los costos resultantes de una mala jerarquizacion de riesgos son muy altos, es
decir, si los recursos se emplean incorrectamente, la sociedad estara innecesariamente
expuesta a riesgos altos. Los esfuerzos en la proteccion del hombre y del ambiente
deben estar encauzados a las mayores oportunidades de reduccién de riesgos.

LLa Evaluacion de Riesgos puede ser definida como: "el proceso de estimar la
probabilidad de ocurrencia de un evento y la magnitud probable de sus efectos adversos
seguridad industrial, salud, ambientales o financieros- sobre un periodo de tiempo
especifico™.

En la evaluacién y administracién de riesgos, cuando se considera una situacién o
escenario, generalmente se realizan este tipo de preguntas ;Qué puede salir mal y por
qué? ¢ Cuales son las consecuencias? ;Qué podemos hacer al respecto? Los riesgos, por
tanto, son en funcion de la naturaleza del peligro, las caracteristicas de la poblacion
afectada., la probabilidad de ocurrencia y la magnitud de las consecuencias.

Los principales tipos de evaluacion de riesgos y su enfoque son presentados a
continuacion:

s  Riesgos de Seguridad Industrial: Tienen normalmente una probabilidad baja de
exposicion de alto nivel. Accidentes de graves consecuencias y efectos
inmediatos agudos., donde el tiempo de respuesta es critico y las relaciones
causa-efecto son evidentes. Se concentran en la seguridad y en la prevencion de
pérdidas humanas y materiales, principalmente dentro de los limites del drea de
trabajo.
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®  Riesgos de Salud: Tienen regularmente una alta probabilidad de exposiciones de
bajo nivel, con pocas consecuencias, cuyos efectos son retardados, o de tiempos
latentes largos. Relaciones causa-efecto dificil de establecer. Se enfocan en la
salud humana, principalmente fuera del area de trabajo.

®  Riesgos Ambientales: Son de efectos muy sutiles con miles de interacciones
entre poblaciones, comunidades y ecosistemas a niveles micro y macro,
generando gran incertidumbre en las relaciones causa-efecto. Se orientan a los
impactos ambientales que se pueden manifestar lejos de las fuentes en cuestién.

®  Bienestar Publico / Riesgos de Buena Voluntad: Es la percepcion publica o de
una comunidad sobre el desempeilo de una organizacién y sus productos.
Preocupaciones sobre el valor de las propiedades y limitaciones en el uso de
recursos. El impacto negativo en la percepcion piablica tiene un efecto
inmediato, no asi los positivos que tienen accion retardada.

®»  Riesgos Financieros: Son los riesgos de pérdida de propiedades o utilidades a
corto y largo plazo. Recuperacion de seguros, recuperacion de inversiones en
salud, ambiente y secguridad. Se enfocan en la operabilidad y viabilidad
financiera.

Es necesario indicar que, aunque los riesgos financieros estén agrupados en un
solo apartado, todos los riesgos tienen efectos econdmicos contraproducentes.

L.os tres mayores tipos de evaluacién de riesgos tienen esencialmente la misma
16gica, pero un énfasis diferente. Los andlisis en materia de Seguridad Industrial tienden
a ser mas probabilisticos, incorporando la probabilidad de que un accidente suceda, a la
gravedad de las consecuencias del mismo. Las evaluaciones en los ambitos de Salud y
Ambiente ticnen un caracter deterministico.

Todas las evaluaciones comienzan con una identificacion de peligros o la
identificacion del problema. Un peligro es un agente quimico, fisico o biolégico o un
conjunto de condici que pued causar dailos, es decir, sé6lo existe riesgo
(depende de la fre ia y de la gravedad) cuando una poblacién es exp ta a un
peligro. Después de que el o los peligros han sido definidos, el siguiente paso consiste
en identificar las posibles poblaciones receptoras y lugares de exposicion. Todo esto con
el propésito de definir la relacion que existe entre la magnitud de la exposicion al
peligro y la extension de la respuesta de la poblacién (relacion dosis-respuesta). En la
caracterizacion de riesgos, los resultados de la evaluacion de la exposicion y la
informacion sobre la relacion dosis-respuesta son integrados para obtener un estimado
cuantitativo del riesgo. Este paso funciona como puente entre la evaluacion y la
administracion de riesgos.

10
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de

Tabla 2.1 Resumen y comparacién de las areas principales de evaluacién
riesgos.
Seguridad Salud Ecolégicos
Industrial /Ambientales
Pasos Principales

Identificacion de [ Analisis de datos e identificacion de| Planteamiento del
peligros. peligros. problema.
Materiales, equipos, | Cantidades y concentraciones de agentes | Flora y Fauna
procedimientos y | quimicos, fisicos y biologicos en el medio | residente amenazada;
eventos iniciadores. en estudio. valoraciones

iniciales acuadticas y
terrestres.

Estimacién de la
probabilidad de las
causas.

Evaluacién de la exposicion.

Evaluacion de la

exposicion.

Probabilidad de que
sucedan los eventos

Rutas y mecanismos, receptores
potenciales incluyendo subgrupos, razon

Rutas, ecosistemas o
poblaciones
receptoras,

iniciantes y | de exposicion y tiempos.

programas de un exposiciones a
accidente. concentraciones

puntuales.

Analisis de [ Respuesta a dosis o evaluacién de la|Evaluacion de los
consecuencias, toxidad. efectos toxicos,
naturaleza pruebas acuaticas,
magnitud de los terrestres y
efectos edversos. microbiolégicas.
Evaluacion del | Caracterizacion del riesgo, integracion de | Caracterizacion del
riesgo, integracion de | la toxicidad y los datos de exposicion, para | riesgo, Integracion
las probabilidades y|obtener una expresion cuantitativa o|de la valoraciéon en
consecuencias. cualitativa de los riesgos a la salud. campo, toxicidad y

datos de exposicién.

Resultados Tipicos

Decesos, heridas,
peérdidas econémicas.

Riesgos individuales y poblaciones para
desarrollar cancer.

Impactos
ambientales.

Aplicaciones Tipicas

Procesos quimicos y

Sitios de residuos peligrosos. Alimentos,

Evaluacion de los

petroquimicos, medicinas y cosméticos. dafios a recursos
transporte de naturales, estudios de
materiales peligrosos. impacto ambiental,
Procesos de registro de
administracion de pesticidas.

seguridad de la

OSHA.
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OBJETIVOS, VENTAJAS Y LIMITACIONES DE LA EVALUACION DE
RIESGOS

Los principales objetivos de la evaluacion de riesgos son:

® Obtener una perspectiva mas amplia de la naturaleza del riesgo, incrementando
nuestro conocimiento sobre el espacio, el tiempo y las fuentes del riesgo.

® Identificar los riesgos mas graves, buscando un marco de trabajo sistematico con
una 6ptima distribucion de recursos para evitarlos o controlarlos.

Los criterios de riesgos proveen un buen marco de referencia para jerarquizar los
problemas, distribuir recursos y finalmente, reducir riesgos. Usando los resultados de un
analisis, los recursos para prevenir, remediar o controlar pueden ser enfocados hacia
riesgos sensibles a acciones. En términos financieros los recursos son impulsados; la
evidencia empirica sugiere que un analisis de riesgos bien enfocado puede ahorrar desde
un 5 a un 20 por ciento de los costos del proyecto, si se atacan directamente las fuentes
mas altas de riesgo y se reduce la incertidumbre asociada.

Las evaluaciones de riesgos se pueden realizar eficientemente desde las primeras
etapas de disefio y construccion, durante el arranque, periodicamente durante la
operacion de la planta y hasta que el proceso es detenido y desmantelado. Usando este
acercamiento en asociaciéon con otros programas de seguridad se pueden revelar
eficientemente las deficiencias en el disefio y operacion antes de que una unidad sea
construida u operada. Logrando el uso mas efectivo de recursos designados para
asegurar la vida productiva y la seguridad de una planta.

Los analisis de riesgos, también tienen algunas limitaciones, definitivamente la
mayor es la gran escasez de expertos en el area, profesionales que tengan un buen
entrenamiento y una perspectiva amplia para superar el acercamiento "de receta” y
enfocar los problemas criticos. Otra gran limitacion es la falta de consenso en el
proposito, el acercamiento, o los resultados; muchas veces se cuenta con informacién
inadecuada o se realizan suposiciones especulativas o miopes. El hecho de que un
analisis de riesgos debe servir a clientes con intereses diversos, muchas veces con
expectativas irreales, ocasiona falta de credibilidad. En este ultimo esquema, ¢l objetivo
principal -la salud publica- en ocasiones es olvidado.

El! Centro para la Seguridad de los Procesos Quimicos (CCPS por sus siglas en
inglés) del Instituto Americano de Ingenieros Quimicos (AICHE) considera cinco
limitaciones clasicas de las evaluaciones de riesgos que a continuacion se detallan
brevemente:

Integridad. Este problema afecta a las evaluaciones de riesgos en dos formas. La
primera aparece en la etapa de identificacion de riesgos, ya que un analista nunca puede
estar seguro de que todas las situaciones peligrosas han sido identificadas. Segundo,
para aquellos peligros que fueron identificados, nunca se puede garantizar que todas las
posibles causas o efectos adversos de accidentes potenciales han sido considerados.

12
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Responsabilidad. Probablemente la limitaci5Sn menos advertida de las
evaluaciones de riesgos es que los resultados, dada la naturaleza altamente subjetiva de
las técnicas, son dificiles de duplicar por expertos independientes. Incluso con la
variedad de métodos -predictivos o basados en la experiencia- disponibles para un
estudio de riesgos, el desempefo de una buena evaluacion de riesgos sigue dependiendo
en gran medida del buen juicio del analista.

Inescrutabilidad. L.os estudios de riesgos pueden generar cientos de paginas con
tablas, minutas de juntas, modelos como el Arbol de Eventos yvel Arbol de Fallas, asi
como informacion. Intentar asimilar los detalles de una evaluacién, dependiendo del
método seleccionado puede ser una tarea abrumadora.

Afortunadamente, no todos los estudios terminan en tanto papeleo. Un anilisis
efectivo de riesgos, puede producir un sumario de las mejoras potenciales o dreas que
requieren de un estudio mas profundo.

Importancia de la experiencia. Todas las técnicas esperan capitalizar, hasta cierto
punto, la experiencia de la organizacion en procesos peligrosos. En casos en que la
experiencia es limitada, no muy importante o inexistente, los analistas deberan emplear
técnicas sistemadticas y mas predictivas, como el HazOp o el Arbol de Fallas.

Dependencia en juicios subjetivos. La precision numérica aparente de los analisis
cuantitativos, puede enmascarar el juicio empleado para seleccionar los modelos de
accidentes y grandes incertidumbres asociadas con los datos empleados para estimar los
riesgos. De hecho, la calidad de un analisis de riesgos depende de haber desarrollado
una exhaustiva identificacién de riesgos. Finalmente, el usuario debera confiar en el
equipo y técnica seleccionada para llevar a cabo el estudio.

Las limitaciones discutidas no deberan ser motivo para rechazar el uso de las
técnicas de evaluacién de riesgos. Aprender de la experiencia puede ser bueno cuando
las consecuencias de un accidente son pequeiias. Pero las consecuencias de accidentes
potenciales no son siempre pequefias y ganar una perspectiva empirica a través de la
experiencia de un accidente de grandes consecuencias no es aceptable. Las técnicas de
evaluacion de riesgos pueden ayudar a los analistas a encontrar formas de reducir
ambas, tanto causas como consecuencias de los accidentes. De esta forma, las técnicas
de evaluaciéon de riesgos pueden formar la base de un programa de administracion de
riesgos efectivo.

Las evaluaciones de riesgos tienen una infinidad de aplicaciones, como podrian
ser: cevaluar los beneficios contra los riesgos de una nueva medicina o un nuevo
pesticida. evaluar los costos contra los beneficios de regulaciones nuevas o existentes,
evaluar la localidad de una nueva planta, la seguridad de un proceso o los peligros de
transportacion, todo ello para ayudar a seleccionar sitios o rutas o mejorar el diseilo.

13
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ADMINISTRACION DE RIESGOS

"La administracion de riesgos es el proceso de evaluar y, si es necesario, controlar
las fuentes de exposicion y riesgos. Esto implica el ponderar diferentes atributos de una
decision y desarrollar diferentes alternativas. Los resultados de la evaluaciéon de riesgos
son s6lo una entrada al proceso de administrar riesgos, otros criterios tales como Jos
econémicos, politicos y riesgos en competencia son también considerados. Aunque la
evaluaciéon de riesgos, estd fundamentada en métodos matemiticos y cientificos, la
utilidad de sus resultados a la administracion de riesgos dependera de su correcta
planeacién, es decir, cémo fue conducida y la forma en la que fue estructurada”.

Se recomienda que la evaluacion se mantenga separada de la administracion de
riesgos, porque esta ultima considera no solo la informacion del riesgo, sino también
factores politicos, sociales, técnicos y econdmicos para el desarrollo de diferentes
opciones de evaluacion de riesgos como respuesta a los peligros potenciales,
pretendiendo evitar los prejuicios en la evaluacién de riesgos por implicaciones
econdémicas. Sin embargo, en la practica, ambas deben interactuar para obtener
evaluaciones a tiempo y en forma datil.

Existen diferentes modelos de interaccion entre la evaluacion y la administracion
de riesgos, a continuacion se presentan dos. El primero es el modelo propuesto por el
Consejo Nacional de Investigacion de los Estados Unidos de América (NRC por sus
siglas en ingl€s) y el segundo, un modelo canadiense para la evaluacion de riesgos; en
este nltimo, el desarrollo de opciones remediables comienza antes en el proceso, y las
etapas de evaluacion y administracién estan mejor integradas, (ver fig. 2.1).
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Figura 2.1 Modelos Generalizados de la evaluacion y administracion de Riesgos: (a)
Modelo Norteamericano (b) Modelo Canadiense.
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ACEPTABILIDAD DEL RIESGO ¢*'®

Las evaluaciones de riesgo, incluyendo estimados probabilisticos, no responden a
la pregunta ";Seguro o inseguro?”, le corresponde al administrador de riesgos
basandose en muchos criterios, incluyendo razones riesgo-beneficio, juzgar cual es un
nivel seguro o aceptable.

De acuerdo al principio de cero riesgos, ningun riesgo puede ser tolerado no
importa qué tan pequefio sea o como beneficie a la sociedad. En la prictica, no es
posible vivir en un mundo sin riesgos. Siempre existe un riesgo de fondo originado por
la naturaleza y muchas veces es preferible un riesgo pequeiio si uno mayor puede ser
evitado.

El principio de minimis implica que existen algunos niveles de riesgos que son
triviales y por ende no son tomados en cuenta. Aunque este es un concepto muy
atractivo, es muy dificil definir cudl es un nivel minimo aceptable de riesgo para una
sociedad entera. Generalmente un riesgo del orden de uno en un millén (1 x 10-°
0.000001) es aceptado por el publico en general y tamblén por gran parte del mundo
industrial. Niveles de riesgos mayores, en el rango de 10-% pueden ser aceptables si
s6lo una porcién de la poblacidn esta expuesta a éste, incluso riesgos aiin mayores son
aceptados de buena gana por los trabajadores, dado a los beneficios derivados del
empleo. En conclusidon, el qué tan aceptable sea una situacion dada, dependera del
contexto y muchas veces tendra que ser valorada particularmente.

Del otro lado del espectro se encuentran los riesgos de manifestis, o riesgos tan
obvnos que deben ser controlados sin importar los costos. Riesgos de mas de uno en mil
(10-) estan en esta categoria y deben ser corregidos tan pronto como sea posible.

Existen algunos principios filoséficos o éticos, que pueden ser usados como base
para la aceptacién del riesgo, algunos son descritos a continuacion:

e Es una buena practica, para las actividades que involucran riesgos de accidentes
mayores, que sus niveles de seguridad sean no peores que en paises similares.

e EIl riesgo al que una persona esta expuesta en la vida diaria no debe ser cambiado
significativamente por la participacion en alguna actividad industrial.

e El riesgo al que una persona esta expuesta por fenomenos naturales no debe ser
aumentado significativamente por actividades, como la produccién industrial, que
son creadas por otros sin su aceptacion.

e En la planeacion de una nueva planta, debe haber una investigacion previa para
seleccionar de entre procesos alternativos que provean los mismos productos, el de
menor riesgo.

e Los recursos de los que son disponibles las medidas de seguridad deben ser
empleados en donde se dara el mejor resultado.

76



Q UNAM-Facuitad de Quimica

TENDENCIAS Y PROBLEMAS DE LA ADMINISTRACION DE RIESGOS

El empleo de evaluaciones de riesgos, como parte de la administracion de riesgos,
se esta tornando mas prominente. Las empresas deben responder a requerimientos
legales como: rediseiiar el perfil de riesgos de sus operaciones, administrar esfuerzos en
la prevencion de contaminantes, entre otros. Ademds de las organizaciones
gubernamentales, otras fuerzas no tradicionales como: Instituciones Financieras,
Asociaciones Industriales, La Organizacion Internacional de Normalizacion (ISO por
sus siglas en inglés), asi como las expectativas piblicas, estin influyendo en las
politicas de seguridad industrial y salud.

Algunas empresas comienzan a evaluar el "perfil de riesgos” de sus operaciones,
empleando ditorias bi les, donde las operaciones de una planta son examinadas
por el riesgo al que exponen a sus trabajadores, plantas vecinas y al medio ambiente.
Este tipo de auditoria debe evaluar los materiales empleados, el procedimiento seguido,
los productos producidos asi como sus actividades en el desecho de residuos. Se ha
encontrado que algunas veces, las partes de la operacion que implican un mayor riesgo
no son precisamente las que se encuentran mas reguladas. El uso de estas awditorias
ambientales en combinacion con el analisis de riesgos, puede ayudar a las empresas a
aumentar la seguridad de sus trabajadores y mejorar las relaciones con la comunidad.

El concepto de "atacar primero el riesgo mayor" parece bastante 16gico, siempre y
cuando se hayan jerarquizado primero los riesgos que amenazan a la salud humana y al
ambiente. Sin embargo, la decisién de "primero lo peor” frecuentemente lleva a un
problema fundamental: los mayores riesgos no son necesariamente aquéllos que pueden
facilmente reducirse; esto puede tener dos causas: factores sociales o restricciones
naturales. Por esta razén, algunos especialistas sugieren que en lugar de priorizar los
riesgos mads graves, se resuelvan primero los que tienen mayores oportunidades de
reduccion.

Los conceptos de andlisis de costo-beneficio y eficiencia econémica estin
ganando fuerza como elementos importantes de la administracion de riesgos. Algunos
especialistas consideran que resolviendo los riesgos que tienen la razén costo-beneficio
mas baja se puede lograr el mayor progreso en reduccion de riesgos con la menor
cantidad de recursos.

Se sugiere que los riesgos se clasifiquen en dos grandes grupos: (1) los peores y
mayores riesgos basados en rangos multidimensionales (humano y ambiental) y (2)
riesgos que ofrecen las mejores oportunidades de reduccién (es decir aquéllos que
tengan las mecjores razones costo-beneficio). Los primeros riesgos de ambos grupos
seran seguramente los que deben recibir mayor prioridad para la asignacion de
presupuesto.
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RETOS E INNOVACIONES

Algunos profesionales de la administracion de riesgos critican que hay demasiada
especulacion y muy poca ciencia en las evaluaciones de riesgos. Probablemente, es mas
justo decir que muchas de las decisiones desprendidas de un analisis de riesgos estan
basadas en 1o que no se sabe en lugar de estarlo en lo que si se sabe. Por ejemplo: para
compensar las grandes brechas en la informacion, los analisis de riesgos usan muchos
factores de incertidumbre que terminan por dar solo un acercamiento a los resultados
reales pudiéndose distorcionar el proceso de toma de decisiones. Se recomienda, por
tanto, que los esfuerzos se encaminen hacia el desarrollo y validacién de mejores
métodos y modelos, asi como a la realizacion de investigacion basica.

En el ambito de la seguridad industrial, es necesario aumentar las bases de datos
sobre la confiabilidad de equipos, registros de accidentes y fallas, asi como de errores
humanos. En compensacion, la estructura de toma de decisiones debe tener bastante
retroalimentacion.

Los analisis de riesgos son un campo creciente y en desarrollo, que se ha logrado
gracias a la interaccion de profesionales de muchas disciplinas, como toxicologia,
bioquimica, salud publica, economia, estadistica, etcétera; irGnicamente esto mismo ha
generado la falta de analisis de riesgos de buena calidad, ya que hay una gran ausencia
de profesionales entrenados en tantas disciplinas que participen en conjunto en la
realizacién de los andlisis de riesgos.

Algunos programas de licenciatura tocan el tema de anilisis de riesgos, pero la
mayor instruccién al respecto esta considerada hasta los programas de postgrado.
Incluso en estos programas el enfoque dado al anilisis de riesgos es el de herramienta,
en lugar de ser considerado como una disciplina bastante amplia. Mientras los andlisis
de riesgos sigan adquiriendo mayor importancia en la toma de decisiones a niveles
gubernamental, corporativo y privado, mas y mejores analistas de riesgos deberan ser
preparados.

Parte de la dificultad de incluir los analisis de riesgos en los programas ofrecidos
por las diferentes universidades, se origina en el hecho de que la mayoria de los
ingenieros quimicos que forman parte de la plantilla de maestros no tuvieron la
oportunidad de estudiar analisis de riesgos en su etapa estudiantil. Ademas de que los
centros de investigacion en este campo son todavia muy pocos, los andlisis son
trabajados con probabilidades en lugar de situaciones bien definidas y tienen una
naturaleza interdisciplinaria, frecuentemente incluyendo elementos de naturalezas muy
diferentes, desde Biologia hasta cuestiones legales.
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MIDIENDO E INTERPRETANDO RIESGOS

La imprecision algunas veces conduce a regulaciones disefladas para proteger a la
poblacion de condiciones extremadamente improbables (el peor escenario con
probabilidades muy bajas de suceder). Esto puede resultar en una asignacion
desproporcionada de recursos, un decremento en la innovacion técnica y costos
excesivos; de la misma forma es posible que situaciones que deberian ser legisladas,
estén siendo ignoradas.

Los anidlisis de riesgos son una disciplina que combina el proceso ingenieril de
evaluacion de procesos con modelos de simulacion para evaluar las consecuencias y
técnicas matematicas que permiten la estimacion de la frecuencia probable del
accidente. Estos resultados del analisis de riesgos son usados en la toma de decisiones
(administracién de riesgos) permitiendo la comparacion de los niveles estimados de
riesgos con aquellos que fueron establecidos como objetivos en una actividad particular
y ayudan a establecer prioridades para las estrategias de reduccion de riesgos.

Los administradores de riesgos antes de tomar una decision final primero
clasifican al riesgo cualitativamente como alto, mediano o bajo; segundo, lo comparan
con riesgos similares de otras areas que han sido reguladas previamente. Si éste es mas
alto. toman decisiones para reducirlo; si es similar, entonces lo tratan como si estuviesen
tratando un riesgo parecido y finalmente, si es menor lo toleran.

El hecho de usar evaluaciones de riesgos como base de la administracion de
riesgos, es complicado aun mas por muchos factores. Las evaluaciones de riesgos son
dificiles de entender y las percepciones del riesgo no concuerdan con la evaluacién de
éstos, de suerte que riesgos que han sido evaluados como tolerables son percibidos
como graves por la poblacion. De la misma forma, existen muchos puntos de vista en la
evaluacion y la percepcion del riesgo, por lo que no hay consenso en la gravedad de
éste. Todo esto aunado al hecho de la introduccion de incertidumbres en la evaluacion
del riesgo y de las consecuencias.

Para administrar los riesgos apropiadamente, la toma de decisiones debe estar
basada no solo en la evaluacion, sino también debe considerar la forma en la que la
gente percibe el riesgo. Hasta hace poco, en la toma de decisiones unicamente se
consideraba la evaluacioén y la percepcion publica del riesgo era irrelevante.

La comparacion de la evaluacion de riesgos contra la percepcion de éste, aparenta
que existe un riesgo "real” y que hay una percepcion del mismo, la cual puede ser
exacta o inexacta. Sin embargo, esta vision ademas de ser simplista es defectuosa. No
hay nada exacto y preciso en un riesgo “real”. Existen peligros reales, por supuesto,
pero las evaluaciones de riesgos, indicando cé6mo pueden ocurrir y el dafio asociado a
estas ocurrencias, pueden ser tan inexactas como las percepciones del riesgo.
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El modelo tradicional de administracién de riesgos cuenta con politicas de riesgo
guiadas por la ciencia, que dan forma a la percepcion del riesgo. El nuevo modelo, sin
embargo, contempla a la ciencia y a los valores piblicos como guias de las politicas,
considerandolas parte objetivas y parte subjetivas, ambas con un grado de
incertidumbre.

En conclusion, existen demasiados factores que afectan la evaluacién de un
riesgo, pero se puede afirmar con seguridad que una persona puede estar preparada para
aceptar un riesgo, si lo ha reconocido, y ha decidido exponerse a si misma a éste. Un
riesgo similar, en ¢l que la persona no tiene la opcion de evitarlo, sera menos aceptable.
De la misma forma, una persona aceptara mas facilmente un riesgo, si el resultado de la
actividad producira beneficios para ella.

En algunos casos, €l riesgo se aceptara si la actividad genera empleos valuables.
Muchas veces cuestiones de finanzas nacionales o pagos influirdn también.
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ACERCAMIENTO INTEGRAL Y ADMINISTRACION ESTRATEGICA

El marco de trabajo general para definir metas, identificar oportunidades de
reduccion o eliminacion o distribuir recursos se presenta en la siguiente figura.

DEFINIR IDENTIFICAR e INTLEMENTAR
RECURSOS y TS

OBIETIVOS EVALUAR ™ bE RenucngN H AR, Y s AL ¥
RIESGOS ° g‘élmggs ~ RESULTALOS

I l

Figura 2.2. Marco de trabajo Integral (Kolluru, 1996)

Como se puede apreciar en la figura 2.2 existen cinco grandes pasos, que a
continuacién se detallan: .

1. Definir los objetivos de la empresa y las metas de Seguridad Ind ial y Hi

Este paso provee la conexion con la administracién estratégica y debe ser dirigido
por los responsables de la toma de decisiones en materia de salud, ambiental y humana.
Los objetivos en reduccion de riesgos se pueden desprender de los objetivos generales
de la empresa, metas operacionales y criterios de aceptabilidad de riesgos.

El alcance del estudio o proyecto, asi como sus limites analiticos deben ser
cuidadosamente considerados: Un sitio de produccion o varios sitios de producciéon, una
unidad especifica de negocios, operaciones de transporte, etc. Aunque estudiar un solo
proceso es mas sencillo y de hecho, es un buen comienzo para grandes instalaciones, las
opciones potenciales tienden a aumentarse exponencialmente si los limites de estudio se
expanden sobre negocios o instalaciones.

2. Identificar los recursos en riesgo y evaluar los riesgos.

Para una organizacién, los recursos en riesgo incluyen tipicamente la salud del
trabajador y su seguridad (generalmente dentro de los limites de bateria), salud y
seguridad publica (normalmente fuera de los limites de la planta), recursos naturales
fuera y dentro de las instalaciones, la buena voluntad del publico, asi como también
bienes financieros. La buena voluntad en riesgo del publico es muy dificil de
cuantificar, pero sumamente importante para la viabilidad del negocio.

Asignar un valor a los recursos en riesgos, especialmente la vida humana, es una
proposicion muy controversial y dificil. Sin embargo, decisiones basadas en dichas
valoraciones son inevitables en las sociedades industriales. La tabla 2.2 muestra un
ejemplo de las dimensiones del riesgo que deben ser enfrentadas, teniendo un comun
denominador en la cuantificacion de los riesgos humanos, ambientales y financieros.
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Tabla 2.2. Ejemplo de las dimensiones del riesgo

Muerte de un trabajador
Incapacidad de un trabajador por accidente
Fatalidad decl pablico en general
Casos de cancer en los trabajadores
Dafo al medio ambiente
Opinioén pablica
Pérdida de propiedades

Siempre existe informacion sobre el ambiente, la salud y las condiciones de
seguridad en el sitio y los alrededores en los archivos de las compaiiias, asi como en las
agencias gubernamentales. Para jerarquizar los riesgos, se recomienda el empleo de una
matriz, con la gravedad y la probabilidad como ejes, de la cual se hablara mas adelante.

3. Desarrollar las alternativas de reduccion o eliminacion de riesgos.

El proceso de reduccion de riesgos comienza con una revision de los recursos
seleccionados y sus riesgos asociados, seguido por sesiones de "lluvia de ideas” para
crear un portafolio con ideas "buenas"” y las no tanto. Este inventario debera ser
desarrollado por un equipo multidisciplinario de seis a diez profesionales, formado por
ingenieros de la planta, analistas de riesgos y administradores de empresas. Un analista
financiero puede ser integrado en las nltimas partes de la técnica, con el proposito de
que las consideraciones econdmicas no inhiban el proceso creativo en las etapas

iniciales.

Dependiendo del contexto, muchos riesgos pueden ser reducidos o eliminados al
solucionar uno o mas eslabones en alguna cadena de causa-efecto, o al eliminar o
disminuir el tamario de las fuentes de exposicion.

El proceso tipicamente termina en una serie de recomendaciones que varian desde
una mayor limpicza del drea o pequefios cambios en los procedimientos, hasta cambios
en los controles institucionales, reestructuraciéon del negocio o aumento en la inversion.
La experiencia indica que las recomendaciones relacionadas con el mantenimiento y la
limpieza pueden ser puestas en practica con muy buenos resultados incluso antes de un
andlisis formal de costo beneficio.

4. Jerarquizar las oportunidades de reduccion o eliminacion de riesgos.

Los beneficios que resultarian de las ideas generadas en el paso anterior son
cuantificados utilizando valores y estructuras como aquellas mostradas en la tabla 2.2.
Costos estimados para las alternativas son desarrollados para poder calcular las razones
costo-beneficio. También se debe considerar, para la jerarquizacion, los riesgos que son

sensibles al tiempo, es decir que tienden a agravarse a medida que el tiempo transcurre -

sin que sc apliquen medidas correctivas. Tomando en cuenta los factores anteriores, las
razones costo-beneficio de las diferentes alternativas de reduccién de riesgos son

ordenadas para su posterior implementacion.

5. Implementar los proyectos seleccionados y dar seguimiento.
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De entre todas las ideas generadas, aquéllas que muestren las razones costo-
beneficio mas bajas son las que seran implementadas primero. El principio de Pareto
parece que se aplica en estos casos, es decir el 80% de los beneficios resulta del 20% de

los costos.

Como la administracion de negocios es un proceso continuo, los riesgos humanos,
ambientales e industriales deberan ser revisados periédicamente y administrados como
parte del planeamiento ciclico de la empresa, tal vez en conjuncién con un programa de
Mejora Continua o de Industria Limpia.

Este marco de trabajo ofrece ventajas comparado con los métodos tradicionales,
porque:

e Presenta un marco de trabajo sistematico para evaluar los diferentes tipos de riesgos
con consideraciones explicitas de costos-beneficios e incertidumbres.

e Enlaza la evaluacion de riesgos con la administraciéon de riesgos y puede ser
aplicado a uno o varios procesos, ademas, relaciona funciones financieras,
ambientales y operacionales. Integra metas de reduccion de riesgos y las proyecta en
la planeacién del negocio.

EVALUACIONES DE RIESGO EN LA INDUSTRIA QUIMICA

"Una evaluacién de riesgos es un esfuerzo organizado para identificar y analizar
la importancia de situaciones peligrosas asociadas a un proceso o actividad.
Especialmente las evaluaciones de riesgos se usan para seiialar debilidades en el disefio
y operacion de plantas que pueden ocasionar fugas accidentales, incendios o
explosiones. Estos estudios proveen a las organizaciones informaciéon para ayudarlas a
mejorar la seguridad y administrar los riesgos de “sus operaciones”.

Las evaluaciones de riesgos generalmente se concentran en problemas de
seguridad de procesos, por ejemplo: los efectos agudos de un derrame accidental de
quimicos sobre el personal de la planta o el piblico en general. Muchas evaluaciones
pueden ser empleadas para ayudar a solucionar otras necesidades, como de
operabilidad. econémicas y ambientales. Aunque estas evaluaciones usan métodos
cualitativos para analizar las fallas potenciales de equipos o errores humanos que
pueden conducir a un accidente, los estudios también pueden resaltar brechas en los
sistemas de administraciéon de seguridad de procesos de una organizacion.

Estas evaluaciones pueden ser desarrolladas por una sola persona, dependiendo de
las necesidades especificas del andlisis, la técnica seleccionada, el peligro percibido de
la situacion analizada y los recursos disponibles. Sin embargo, la mayoria de las
evaluaciones de riesgos de alta calidad, requieren de los esfuerzos combinados de un
equipo multidisciplinario.
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En la actualidad, las plantas quimicas de gran tamafo son muy comunes, muchas

han aumentado su capacidad hasta en un orden de magnitud en los pasados veinte afos.
Como era de esperarse, este crecimiento ha ocasionado un aumento en el nimero de
personas (tanto trabajador como piiblico en general) que podrian estar expuestas a las
consecuencias de un accidente industrial. Esto ha aumentado la conciencia en la
seguridad industrial que ahora se extiende a la poblacién general. La administracién a
diferentes niveles ha respondido a esta creciente preocupacion social con un esfuerzo
sustancial para regular las actividades industriales en general, y particularmente aquellas
consideradas mas peligrosas.
Por mas de treinta afos se han llevado a cabo estudios de riesgos en la industria
quimica, otros menos sistematicos, desde mucho antes. Las evaluaciones normalmente
se enfocan a las causas potenciales y consecuencias de eventos episddicos, en lugar de
los efectos potenciales de condiciones que existen rutinariamente. Por tanto, no
consideran situaciones que involucran higiene industrial. Histéricamente, estos ultimos
han sido manejados por buenos disefos ingenieriles y practicas de operacion; por el
contrario, las evaluaciones de riesgos, se concentran en las formas en que los equipos
fallan, problemas con el software, errores humanos, y factores externos que pueden
causar incendios, explosiones y fugas de materiales toéxicos o energia.

El aumento de actividad en esta area fue catalizado por varios factores incluyendo
la ocurrencia de accidentes industriales mayores, procesos legislativos y regulaciones
mads agresivas, y el desarrollo de programas de administracion de seguridad de procesos
por varias organizaciones industriales.

La industria quimica tiene un nivel de seguridad considerablemente mejor que la
industria en general. Un estimado empleado cominmente es la razén de accidentes
fatales, el cual establece el namero de accidentes fatales en una industria particular
después de 108 horas de actividad. Para la industria quimica este estimado se encuentra
entre 4 o 5. Comparado con un grupo equivalente de trabajadores de las industrias de
agricultura, mineria y construccion, los estimados para éstas son 10, 12 y 64,
respectivamente. A pesar de lo anterior la industria quimica es percibida como una
industria de alto riesgo.

Sin duda alguna, la principal causa de esto son los conocidos efectos € impactos
sociales de los grandes accidentes, algunos de los cuales han sobrepasado los limites de
las industrias involucradas. La tabla 2.3 muestra algunos de los accidentes industriales
de mayor impacto, relacionados a la manufactura y transportacion de productos

quimicos.

Es muy dificil cuantificar el costo de los accidentes industriales en términos
meramente econdmicos. Al costo material de los accidentes habria que adicionarle los
costos derivados de la interrupcion de la produccion y la pérdida de materias primas,
costos debidos a las demandas legales e indemnizaciones por daflos causados a personas
vy propiedades, costos derivados del pago de seguros, etc. Ademas de la pérdida de
imagen y la publicidad negativa que la compailia involucrada sufre.
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Tabla 2.3 Accidentes mayores causa y consecuencias

Accid

Causas

Consecuencias

Guadalajara México
22 de Abril de 1992

Cadcena de explosiones a lo largo de
13 Km en un sistema de drenaje
urbano, debido a derrame de gasolina.

Informacion  oficial  estima: 200
muertes y 1,500 heridos, 1,200 casas y
7.450 edificios comerciaics destruidos.

Pasadena USA
Octubre de 1989

Derrame de una mezcla Etileno-
Isobutano en una planta petroquimica.

23 muertes, 132 heridos; las pérdidas
fueron mayores a 700 millones de
doélares.

Derrame continental mas grande de
hidrocarburos.

Mar del Norte
Julio de 1988

Desconocidas.

167 muertes, mil millones de délares
perdidos; pérdida total de una
plataforma petrolera.

Planta Nuclear de
Chernoby!

Abril de 1986

Oscilaciones en la energia eléctrica y
descontrol en la reaccion.

30 muertes durante el evento. mas de
500 heridos. 5.5 mil millones de
délares perdidos para el final de 1989.

Bhopal, India
02 de diciembre de
1984

Fuga de un gas téxico (Isocianato de
metilo) ocurrida en una fabrica de
pesticidas de Union Carbide

La tuga se esparcié sobre una

superficie de 40 km3. 2500 muertes

por envenenamiento Yy ¢l mismo

nomero de personas en condiciones

criticas, Cerca de 150,000 personas

requirieron tratamiento médico
do por el efecto a largo plazo.

México D.F. México
19 de noviembre de
1984

Explosiones en contenedores de gas

650 muertes y mas de 4,200 heridos.
El nimero dc¢ desaparecidos haciende
a 1,000. Las pérdidas materiales
ascienden a 20 millones dc ddlares; S
explosiones BLEVE e incendios
secundarios.

Isla Tres Millas, USA
Marzo de 1979 -

Falla del sistema de cnfriamiento de
una planta nuclear.

No hubo muertes o heridos, pero las
pérdidas econémicas ascienden a 1.3
mil millones de délares, la planta fue
seriamente daiiada.

San  Carlos .de Ia
Rdpita, Espaiia
Julio de 1978

Un auto tanque de 30 toneladas,
sobrecargado con 45 m?* de propileno
se estrellé6 con la pared de un
campamento.

Explosién de tipo BLEVE, 215

muertes.

Seveso, ltalia
Julio de 1976

Una reaccién fuera de control en la
planta de Hoffman La Roche. provocé
un desfogue a la atmodsfera de entre
0.5 0 2 kg de quimicos. (Incluyendo
dioxina, cuya dosis letal es menor a
0.1 mg).

Fue necesario evacuar a mas de 1,000
personas. Muchas personas con dafos
en la piel causados por la dioxina,
abortos y contaminacion del suelo.

Flixborough, Reino
Unido

Junio de'1974

La ruptura de una linea originé la
descarga de entre 40 a 80 toneladas de
ciclohexano caliente. La nube
originada provoco una explosion muy
destructiva.

28 muertes y cientos de heridos.
Destruccién completa de la planta

Cubatao, Brasil
Febrero de 1974

Un Oleoducto dafiado. La gasolina
que escapd originé una bola de fuego.

Al menos 500 muertes.
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Todos los accidentes descritos en la tabla 2.3 se engloban en la categoria de
accidentes mayores. Por accidente se entiende, "cualquier incidente que implique una
desviacion intolerable de las condiciones con las que un sistema se ha diseflado para su

operacion’.

El mayor potencial del analisis de riesgos esta en su aplicacion en plantas que aun
no han sido construidas. Las oportunidades de implementaciéon de seguridad intrinseca,
mientras el proceso esta siendo definido, es maximo y con un costo minimo. Mientras
mas pronto sean identificados los peligros de una instalacion, habré mayores
oportunidades para cambiar la ruta de la reaccion, las condiciones del proceso o el tipo
de equipos empleados, para que de esta forma las posibilidades de que ocurra un
accidente y sus efectos adversos sean reducidos.

Lo que no se pueda implementar como seguridad intrinseca en el proceso, se
tendra que adicionar posteriormente como seguridad extrinseca: controles, alarmas,
equipos redundantes, procesos de seguridad, etc., con el aumento consecuente en la

inversion.
ETAPAS DEL ANALISIS DE RIESGOS

Implementar un programa de seguridad en los procesos, puede ayudar a una
organizacion a administrar los riesgos de una planta durante todo su tiempo de vida. Los
administradores deben de ser capaces de desarrollar y mejorar su entendimiento de los
factores que contribuyen a los riesgos de operacion de una planta, y desarrollar este
entendimiento requiere contestar las preguntas de la figura 2.3:

Comprension
de riesgo

¢Cudles son las ¢Qué puede salir ¢Cuiles son las
probabilidades? mal? consecuencias?

Figura 2.3. Aspectos de la comprension del riesgo (CCPS, 1992).

La primer pregunta ;/;Qué puede salir mal? Se refiere a todas las circunstancias
que podrian dar lugar a efectos adversos. La naturaleza de la pregunta es puramente
cualitativa, y da origen al bloque de "identificacion de riesgos”. En esta fase del estudio,
se genera una lista exhaustiva, dentro de los limites del andlisis, detallando todas las
desviaciones que pueden generar un efecto adverso significativo y tienen una
probabilidad razonable de suceder.
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La identificacion de circunstancias que pueden dar lugar a situaciones peligrosas,
es crucial, pues un riesgo no identificado no se considerara en el siguiente analisis. Para
evitar omisiones en esta seccion la experiencia del personal involucrado es muy valiosa,
sin embargo la industria ha desarrollado una serie de herramientas poderosas, como:
estandares de disefio, c6digos de buena practica, listas de verificaciéon, indices de
riesgos, registros historicos de accidentes, analisis "what if’, analisis de riesgos y
operabilidad (HazOp por sus siglas en inglés) analisis de modo de fallas y efectos, etc.

Para contestar la segunda pregunta: ;Qué consecuencias se esperan? Es necesario
contar con modelos del sistema que puedan ser usados para estimar los efectos
originados por las causas identificadas. Antes se debio de haber seleccionado el modelo,
pues un mismo incidente puede tener diferentes consecuencias. Las diferentes
posibilidades deben ser analizadas con el modelo apropiado, que en cada caso daran un
estimado de los efectos adversos esperados sobre el personal y las instalaciones.

El objetivo de la tercera pregunta: ;Cual es la frecuencia? Es cuantificar la
probabilidad de que un riesgo identificado, al que se le han evaluado las consecuencias,
suceda. Esta se presenta como una frecuencia estimada o como la probabilidad de que
ocurra durante la vida de la planta. El producto de la magnitud de los efectos negativos
y la probabilidad de que éstos ocurran, nos da la pérdida estadisticamente esperada, una
herramienta muy poderosa para las decisiones subsecuentes.

El esfuerzo necesario para desarrollar esta comprensién del riesgo dependera de
que tanta informacion posea la organizacion concerniente a accidentes potenciaies y la
circunstancia especifica que define la necesidad de la organizacién por una mejor
informacidn sobre riesgos.

Cémo no hay suficiente informacion en los registros disponibles para consulta, debido a
las dificultades inherentes a recolectar informacion sobre accidentes, existen métodos
como el analisis de arbol de fallas, o el andlisis de arbol de eventos, donde se asignan
probabilidades a cada paso en la secuencia de eventos considerada.

Es importante reconocer que no todas las etapas de la evaluacion de riesgos se han
desarrollado en el mismo grado. Las técnicas de identificaciéon de riesgos han alcanzado
gran madurez y pueden ser empleadas con confianza si se aplican correctamente.
También se puede considerar que las técnicas de analisis de consecuencias estin bien
desarrolladas. 1o que significa que dado un escenario, la incertidumbre referente a los
efectos producidos es relativamente pequeiia y su magnitud puede ser evaluada. Por el
contrario, la estimaciéon de frecuencia estd menos desarrollada y requerira de un
crecimiento significativo hasta que su incertidumbre sea reducida a niveles comparables
al de las técnicas anteriores.

Se puede concluir, en grandes términos que, un andlisis de riesgos en el drea de
seguridad industrial consiste de las siguientes etapas: Definicion del alcance del estudio;
Identificacion y evaluacion de peligros; Cuantificacion y andlisis de riegos; Evaluacion
de la aceptabilidad; Reconfiguracion y mitigacion donde sea necesario y recilculo del
riesgo; Revisién de la aceptabilidad el riesgo (ver figura 2.4).
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Definir alcance,
objetivos y criterios

]

Identificacién y evaluacién de riesgos
Enumeracién de incidentes
> Seleccion de incidentes

Anilisis y cuantificacién de riesgos
Causas
Probabilidad
Consecuencia

éAceptable?

Reconfiguracion del sistema

> Reducir probabilidad
> Reducir consecuencias
> Cambiar el sitio

Optimizacion del sistema
Reporte de resultados
Operar sistema

Recalcular el riesgo
Aceptable?

Figura 2.4. Modelo de andlisis de peligros y administracion de riesgos,
adaptado de “Chemical Process Quantitative Risk Analysis, CPPS, 1989

no
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ELEMENTOS DE UN ACCIDENTE DE PROCESO

El riesgo de un peligro de proceso representa una amenaza potencial a las
personas, propiedad y ambiente. Un accidente esta definido como "una serie especifica
de eventos no planeada que resulta en una consecuencia indeseada”. Es decir, esta
secuencia de eventos transforma esta amenaza en un hecho. Normalmente, existe una
relacion directa entre la magnitud del peligro de proceso y la severidad del accidente.
Por ejemplo, mientras mas grande sea el inventario de material peligroso, mas severo
sera el accidente.

Indicar que en una cierta instalaciéon una explosion o una fuga téxica pueden
suceder no es satisfactorio. Se requiere de un estudio que indique cuales son los
mecanismos o secuencias de eventos que podrian conducir a cierto tipo de accidente, de
esta forma, existe una oportunidad de actuar sobre algan eslabon de la secuencia de
eventos para reducir la probabilidad de que el accidente pase o para mitigar sus

consecuencias.

El primer evento en una secuencia de accidente se conoce como evento iniciador;
existen varias clases de eventos que pueden iniciar un accidente, como: fallas en los
equipos o software, fallas en la administraciéon de sistemas, errores humanos y eventos

externos.

El evento iniciador puede ser el inico evento en la secuencia si no hay proteccién
contra éste, o si ¢l evento es tan severo que sobrepasa la protecciéon existente. Lo mas
usual es que exista una serie de eventos que relacionan al evento iniciador con el
resultado del accidente. Estos efectos intermedios pueden ser divididos en dos clases:
factores propagantes y factores de reducciéon de riesgo. Los primeros pueden ser: fallas
de las protecciones establecidas o circunstancias que agravan el resultado del accidente,
como pueden ser las condiciones meteorolégicas adversas. Los factores de reduccién de
riesgos son la respuesta exitosa de los sistemas de seguridad y controles administrativos
o circunstancias imprevistas que reducen la frecuencia esperada de la secuencia del
accidente o disminuyen la severidad de las consecuencias del accidente. Es importante
apreciar un accidente como una serie de eventos porque, en teoria, cada evento
propagante representa una oportunidad para interrumpir la secuencia o disminuir la
severidad del resultado tdltimo.

La tabla 2.4 resume los posibles resultados que se pueden generarse de una secuencia de
accidentes.
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Tabla 2.4 Elementos de los accidentes de proceso '

Secuencia de eventos
Peligros de proceso Eventos iniciantes Eventos intermedios Resultados
¢ [nventarios siguificativos de: ¢ Trastomos en el proceso ¢ Factores propagantes ®  Factores de reduccibn de riesgos ¢ Fenémenos
¢ Matcriales inflamables ¢ Desviaciones del proceso ¢ Fallade equipos ®  Respuesta del controloperador @ Descarga
¢ Materiales combustibles * Presion ¢ Fallael sistemade seguridad ¢ Alamas ®  Destelloy evaporacion
¢ Materiales inestables * Temperalura ¢ Fuentes e Ignicion * Respuesta del sistema de control ¢ Dispersion
¢ Maeriales corosivos * Fhjo * Homos *  Sistema de deteccion de pas o fuego * GasNeutral ¥ Boyante
®  Asfixiantes + Concentracion * Incineradores ¢ Respuesta del sistema de seguridad ¢ Incendios
¢ Materiales sensibles aimpactos {4 oy g e * Vehiculos * Vilvulas de alivio * Alberca e incendio
: ::::::Il?s :z‘;,"‘c:sm‘ Teactivos * Impurczas * Intemuplor elctico * Sistemas d despresurizacidn * Dandos de ficgo
© Gasesineres o Avance de reaccion * Electricidad estitica *  Sistemas de aislamicnto ° |““‘"d'_0 fepentino
®  Polvos combustbles ¢ Reaccion espontines: * Superficies calientes ‘o Siemasdenspillo . E\Plos“f""s
®  Condicioncs fisicss extrems * Polimerizacién * Cigamos o ¢ Respuestas el sistema de mitigacion ~|° BLEVE's
& Altas temperaturas * Reaccidn fuera de control & Fallas enel sistema administrativo * Shenasllamizs _ * Holas de fuego
®  Temperaturas muy bajas *  Explositn intema ¢ Em‘ffff humanos * Procedimiento de emergencia ¢ Explosiones u.mﬁnadas
& Altas presiones * Descomposicién * Omision * Equipo de proteccion personal * Vaporno confinado
¢ Vaclo ¢ Fallas del contenedor * Obn *  Refugios * Nubes explosivas
¢ Ciclos de presion * Tuberias, tanques, feactores,|®  Fallas de diagnostico * Evacuacitn y escape *  Explosion de polvos
®  Ciclos de temperatura bridas y sellos * Toma de decisiones ¢ Condiciones extemas *  Detonaciones
¢ Vibracién, mantillco liquido @ Fallasde equipos ¢ Efecto domind * Deteccion temprana ¢ Proyectiles
¢ Radiacion ionizante *  Bombas, vélvulas, instrumentos, [ *  Otras fallas de recipientes * Advertencia temprana ¢ Consecuencias
¢ Al valsilcorriente censores * Ouras fugas de materiales * Estructuras especialmente diseiadas ¢ Andliss de efevtos
¢ Corosion Erosion ¢ Pérdida de servicios ¢ Condiciones extemas ®  Capacitacion s Efectos toxicos
¢ Electricidad, nitrogeno, agua, ete. | = Meteoroldgicas & Otros sistemas administraivos * Efectos témiicos
¢ Fallas en o sistemale  yisibilidad * Efectos por sobrepresiones
administrativo ¢ Evaluacion de dados
®  Personal inadecuado v Comunidad
¢ Mdacyacitacitn * Fuctza de absjo
¢ Fala Qe qonlroles administrativos © Ambiene
y udiotizs *  Bicnes de fa compadia
¢ Errores humanos . Producciin
¢ Disefio
¢ Construccion
¢ Operacion y manienimicnto
¢ Eventos externos
¢ Climaexteno
¢ Tememotos
¢ Impactos cercanos
& Vandalismo o sebotaie
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PREPARANDO UNA EVALUACION DE RIESGOS

La base de un programa efectivo de administracion de riesgos esta en un claro
compromiso con la seguridad del proceso, originado en las politicas de seguridad de la
empresa, las cuales deben fomentar que los administradores empleen los recursos de la
empresa en este tipo de actividades. Sin embargo, estas politicas por si solas no son
suficientes; la gerencia debe apoyar y reconocer a los empleados directamente
involucrados con estos programas.

Existen tres compromisos fundamentales que se deben cumplir para construir la
infraestructura necesaria para un programa de evaluacién de riesgos efectivo. Estos son:

e Organizar la informacién y conocimientos del proceso y mantenerlos
actualizados.

e Asignar y apoyar al personal que realizara la evaluacion.

e Responder a los resultados del estudio de manera rapida.

El primero se puede lograr creando un sistema que permita a la organizacién
desarrollar y documentar el conocimiento sobre el proceso y equipos. Esto puede ser
muy laborioso y tardado para compaiiias que estan atrasadas en la documentacion de sus
procesos. No obstante, la calidad de cualquier evaluacién dependera directamente de
esta informacion; por tanto, es necesario que ésta sea exacta. Aun mas, una organizacion
debe practicar un programa de control de cambios, para asegurar que todas las
modificaciones sean propiamente revisadas y los diagramas y procedimientos

actualizados.

El segundo compromiso requiere que la administracion de la organizacion designe
personal competente y entrenado para participar en la evaluacion de riesgos y que se
reconozca la importancia de la contribucion de los participantes. Algunos pueden ser
vendedores, contratistas, consultores, el personal de operaciéon y mantenimiento de la
planta es indispensable, pues soélo ellos saben cé6mo se opera y manticne
verdaderamente la instalacion y porque serdn ellos, finalmente, los que deberin
responder a los resultados del estudio.

El tercer compromiso involucra la creacion de un sistema que registre la respuesta
de la organizacién a estos resultados y asegure una pronta resolucion a los puntos del
estudio. La administracién debe distribuir los recursos para implementar las
recomendaciones encaminadas a la reducciéon de riesgos y también debe establecer un
sistema de auditorias que asegure que todas las acciones correctivas aprobadas se estén

realizando de manera oportuna.
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IDENTIFICACION DE PELIGROS ?

La identificacion de peligros es el paso mds importante del analisis, pues
cualquier peligro que no sea identificado no sera objeto de estudio. Por otra parte, una
vez que un peligro importante ha sido identificado, es muy probable que se tomen
medidas para reducirlo, incluso si la evaluacion posterior de éste fuese mala.

Existen peligros asociados a cualquier actividad, un peligro es: "una caracteristica
fisica 0 quimica de un material, sistema, proceso o planta que tiene el potencial de
causar un dafo a personas, propiedades o ambiente”. Entre los métodos comunes para
identificar peligros se incluyen: andlisis de las propiedades del material de proceso, asi
como de las condiciones del mismo, revisiones de la experiencia de la organizacién y de
la industria, desarrollo de matrices de interaccion y la aplicacién de técnicas mas
estructuradas de evaluacion de riesgos.

Existe un conjunto de conocimientos en el que cualquier proceso, propuesto o
existente, esta basado. Una parte importante de este conocimiento es la informacion
referente a todos los quimicos usados o producidos durante el proceso. Esta informacién
es la base de todos los esfuerzos de identificacion de peligros.

Las condiciones de proceso también crean o agravan peligros asociados con el
material. Por ejemplo. el agua no esta clasificada como liquido explosivo; sin embargo,
cuando un proceso opera a presion y temperatura mayores a las del punto de ebullicion
del agua, una rapida introduccién de agua al proceso representa un potencial de
sobrepresionamiento del sistema. Considerar las condiciones del proceso, puede
habilitar al analista a eliminar algunos materiales, como peligros importantes, de
posteriores evaluaciones. Sin embargo, cuando se identifican peligros es importante
considerar condiciones normales y anormales del proceso. Este acercamiento es
relativamente sencillo. rapido y puede ser aplicado a procesos nuevos o existentes.

En las compaiiias quimicas de cierto tamaifio existen manuales técnicos internos,
que han sido desarrollados para especificar como disefitar, distribuir, instalar, operar,
etcétera, al equipo usado en sus instalaciones. El primer paso es, por lo tanto, recurrir a
los manuales técnicos internos. asi como a los codigos y estandares ingenieriles en la
evaluacién de la aceptabilidad de un disefio. Si existen diferencias en el disefio con
respecto a lo que esta considerado como una practica estandar de la industria, sera
necesario examinar estas discrepancias con mucho cuidado, pues pueden ser fuentes de

posibles riesgos.

Cuando sea posible, la compaiitia debera usar su propia experiencia para apoyar o
complementar el proceso de identificacion de peligros. Los problemas que han ocurrido
anteriormente muestran donde existen peligros. Sin embargo, basar la identificaciéon de
riesgos unicamente en la experiencia de una compaiia o de la industria entera, nunca
sera enteramente satisfactorio, porque muchos peligros pueden ser pasados por alto. Las
buenas experiencias solo demuestran que los peligros han sido adecuadamente
controlados, mas no que no existan. Asumir que un evento no puede pasar porque antes
no haya sucedido es una suposicién muy pobre en la identificacion de riesgos.
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ANALISIS HISTORICO DE ACCIDENTES

Este es una herramienta para la identificacion de peligros que emplea los datos
recogidos de accidentes industriales pasados. La ventaja de esta técnica radica en que
refiere a accidentes que han sucedido y por tanto los peligros identificados son sin duda
reales. Originalmente, su principal limitacion radica en lo mismo pues sélo se refiere a
accidentes de los que hay informacion registrada. Ademas de que no se debe olvidar que
la informacion disponible, la mayoria de las veces, sera subjetiva y limitada. A pesar de
lo anterior, esta técnica permite la identificacion de peligros especificos e indica a la
gerencia de la compaiiia, que en ciertas plantas o procesos similares, cierto tipo de
accidentes ha ocurrido, lo que debe ser suficiente para iniciar un analisis de riesgos con
el propdsito de evaluar si estos accidentes pudiesen ocurrir en la planta o no. También
es una forma muy valiosa para verificar los modelos disponibles para prediccion de
consecuencias de accidentes.

LISTAS DE COMPROBACION

Un analisis de lista de comprobacion emplea una relacién escrita de puntos o
pasos de un procedimiento para verificar el estado de un sistema. Las listas de
comprobacién varian ampliamente en el nivel de detalle en el que son usadas y
frecuentemente indican conformidad de la operacion actual con los estandares y
practicas ingenieriles relacionadas.

Una lista de comprobacion detallada provee las bases para una evaluacion
estandar de peligros de proceso y puede ser tan extensa como sea necesario para
satisfacer la situacion especifica, cuidando que sea aplicada concienzudamente para
identificar los problemas que requieran de atencion. Frecuentemente, estas listas son
creadas organizando informacion de codigos, estindares o normas actuales y relevantes.
Estas listas deben ser revisadas y actualizadas regularmente. Muchas organizaciones las
usan para controlar el desarrollo de un proyecto, desde el disefo inicial hasta la salida

de operacion.
MATRIZ DE INTERACCIONES

La técnica de matriz de interacciones, herramienta sencilla para identificar
relaciones entre parametros especificos, incluyendo materiales, fuentes de energia,
condiciones ambientales, entre otros, es un acercamiento estructurado para la

identificacion de peligros.

LLa técnica generalmente se limita a dos parametros, dado que el niamero de
interacciones potenciales aumenta al considerarse mas parametros simultaneos. Para
construir una matriz de interacciones, se deben incluir todos los materiales de interés en
cada e¢je. Normalmente, la matriz tendra simetria bilateral, por lo que sélo sera necesario
completar la mitad de la matriz.
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L.os parametros no deberdan estar limitados Gnicamente a quimicos, pues otros
parametros podrian introducir riesgos a la gente o al ambiente. A continuacién se
enlistan parametros que pueden revelar consecuencias potenciales no deseadas en una
matriz de interaccion:

® Condiciones de proceso, tales como: temperatura, presion o carga estitica.

@ Condiciones ambientales como: temperatura, humedad o polvo.

o Materiales de construccién como: acero al carbon, acero inoxidable, y empaques de asbesto.
e Contaminantes comuncs como: aire, agua, 6xidos, sales y lubricantes.

e Contaminacién con otros materiales manejados en el mismo equipo o area.

® Efectos en la salud, incluyendo limites de exposicion.

 Efectos ambientales incluyendo umbrales de olor y limites de toxicidad acuatica.

e Limites legales para inventarios o desechos toxicos.

Se recomienda listar estos parametros en soélo un eje de la matriz, pues
tinicamente interesa la interaccion de estos parametros con los materiales de proceso.

Cuando se construye una matriz de interacciones, es importante definir qué
condiciones de proceso estan siendo consideradas. Algunas veces seria necesario
construir varias matrices, para tener en cuenta condiciones normales y anormales del
proceso.

Una vez que la matriz ha sido construida, el analista debera examinar las
consecuencias potenciales asociadas a cada interaccion representada en la matriz. Si las
consecuencias de la interaccion son desconocidas, investigaciones posteriores deberdn
tlevarse a cabo. El tipo y severidad de las consecuencias conocidas pueden ser descritos
en las celdas apropiadas de la matriz o como notas al pie. Una simple interaccién puede
generar mas de un tipo de consecuencia (ver figura 2.5).

- = ~N
g (.8 38
"é "E' .. E Notas
=] =3 =]
<o o (=4

Quimico A

Quimico B

Quimico Z

Presién
Temperatura

Material del tubo'.-

Material del recipiente -

Contaminante |-

Contaminante 2

Figura 2.5 Matriz de interacciones tipica (CCPS; 1992)
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AUDITORIAS DE SEGURIDAD

Las auditorias de seguridad se usan para ascgurar que la planta, su operacion y practicas
de mantenimiento sigan la intencion de disefio y estandares de construccion. El
procedimiento de estas auditorias mantiene al personal alerta de los peligros del
proceso, revisa los procedimientos de operacion, busca identificar equipos nuevos o
cambios en los procesos que puedan haber introducido nuevos peligros, evalia las bases
del control y sistemas de seguridad, revisa la aplicacion de nueva tecnologia y verifica
que el mantenimiento sea adecuado.

Sin duda alguna, la auditoria de seguridad fue la primera técnica usada y sigue siendo
empleada en cualquier etapa del proyecto. Cuando se realiza en plantas existentes,
involucra una inspeccion visual, la cual puede ser formal o informal. Las auditorias de
seguridad deben ser percibidas como esfuerzos cooperativos para mejorar la seguridad
general y desempefio de la planta, no como una interferencia en las operaciones
normales o como un castigo a los problemas encontrados.

Al final de la auditoria, el analista recomienda acciones especificas necesarias,
justifica estas recomendaciones, asigna responsables y lista fechas limite. Una
reinspeccion puede ser planeada para verificar que las acciones correctivas se han
completado correctamente.

Todas las actividades y procedimientos del sistema, procedimientos
operacionales, capacitacion y entrenamiento, planes de emergencia, etc., deben ser
auditados regularmente.

Entre las técnicas de evaluacion empleadas con propdsitos de identificacion de
riesgos estan las listas de comprobacion, el andlisis “what-if" y el andlisis HazOp. Todas
estas técnicas son funcion del conocimiento e informacion del proceso. Los resultados
obtenidos dependen del tipo y calidad de la informacién empleada.

Usualmente, los esfuerzos de identificacion de peligros resultan simplemente en
listas de materiales o condiciones que pueden resultar peligrosas, como las mostradas en
la siguiente tabla. Un analista puede usar estos resultados para definir el alcance y
seleccionar la técnica mas apropiada para la evaluacion de riesgos.
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Tabla 2.5 Resultados de una identificacion de riesgos

Lista de materiales inflamables

Lista de materiales tdxicos y productos secundarios
Lista de reacciones peligrosas

Lista de quimicos y cantidades en caso de que sean
liberadas a la atmésfera

Lista de contaminantes y condiciones de proceso que
puedan ocasionar una reaccion descontrolada

TECNICAS DE EVALUACION DE RIESGOS

Los métodos de identificacion de peligros y evaluacién de riesgos, pueden ser
divididos en tres categorias: Métodos Comparativos, Indices de Riesgos y Métodos
Generalizados. Los métodos comparativos, explicados anteriormente, estdn basados en
la experiencia previa acumulada en un campo particular, que puede tomar la forma de
un registro de un accidente o normas, estindares y cédigos, o incluso listas de
comprobacion. Los indices de riesgos, aunque no seiialan peligros especificos, son
sumamente utiles para identificar las areas con alta concentracién de riesgos, que
requieren de un andlisis mas profundo o de medidas de seguridad complementarias.
Finalmente, los métodos generalizados son, en principio, aplicables a cualquier
situacion, lo que los hace muy versatiles e invaluables herramientas de analisis.

INDICE DE RIESGOS

Esta es una estrategia de analisis mas que un método de anilisis. Esta estrategia
permite al analista comparar los atributos de varios procesos o actividades para
determinar si estos poseen caracteristicas peligrosas que sean lo suficientemente
importantes como para requerir de estudios posteriores. El propésito principal de estos
métodos e¢s €l determinar dreas de proceso y operaciones que son mas criticas con
respecto a otras, con relacion a un peligro especifico.

Estas comparaciones deben ser aplicadas en las etapas iniciales del proyecto,
antes de la ingenieria de detalle, o al iniciar un programa de administracion de riesgos
en una planta existente.

El indice Dow de Explosion e Incendio evalua la existencia de peligros
significativos que puedan generar, como su nombre lo indica, un incendio o explosion
en areas grandes de una planta de proceso. El analista divide el proceso o actividad en
unidades separadas de proceso y asigna indices basados en las caracteristicas fisicas y
quimicas del material, condiciones del proceso, disposicion de la planta y localizacion
de equipo, asi como otros factores. Todos estos factores combinados en un indice
pueden ser comparados con los indices de otras unidades de proceso evaluadas. El
indice Dow puede ser empleado para profundizar el conocimiento de un proceso o
cuando se requieren mejoras generales en los sistemas de seguridad.
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ANALISIS PRELIMINAR DE RIESGOS

Este analisis se concentra de una forma general en los materiales peligrosos y
areas de proceso mas criticas de una planta. Formula una lista de peligros o situaciones
peligrosas genéricas, considerando las siguientes caracteristicas del proceso:

Materias primas, productos intermediarios y productos filiales, asi

como su reactividad.

Equipo de la planta.

Localizacién y disposicion de los equipos.

Ambiente operacional.

Actividades operacionales.

Interfaces entre los componentes del sistema. |

Uno o mds analistas evalGan la importancia de los peligros del proceso y asignan
una jerarquizacion critica a cada situacion particular. Esta comparacién se usa para
ordenar las recomendaciones de mejoras a la seguridad, mismas que surgen del analisis.

Este tipo de analisis es empleado para evaluar los peligros en las primeras etapas
de la vida de un proyecto. Generalmente se aplica durante el disefio conceptual o las
etapas de investigacion y desarrollo de un proceso y puede ser sumamente util cuando
se decide la ubicacién de una planta. También es cominmente empleado como
herramienta de revision del disefio antes de que los DTI's de un proceso sean dibujados. |

ANALISIS "WHAT-IF"

La técnica "What-If’, que corresponde a ";Qué pasa si...?" en espafiol, es un
acercamiento propositivo en el que un grupo de personas familiarizadas con el proceso
formulan preguntas o exteriorizan preocupaciones sobre posibles eventos no deseados.
Este concepto impulsa al equipo de andlisis a pensar preguntas que comienzan con
", Qué pasa si...?" Sin embargo, cualquier inquietud puede ser expresada aunque no sea
fraseada como pregunta. En general, de responder a la pregunta ;Qué pasa si...? eventos
iniciantes y posibles fallas son sugeridos, de los que desviaciones peligrosas pueden

ocurrir.

Debido a su falta de estructura, los miembros del equipo deberian tener
experiencia considerable, de lo contrario es probable que se hagan omisiones

importantes.

Normalmente, el secretario registra todas las preguntas. Entonces, son divididas
en areas especificas de investigacion, como seguridad eléctrica, proteccion contra
incendios o seguridad personal. Cada area es subsecuentemente solucionada por un
equipo de una o dos personas capacitadas en el area.

El proposito de este andlisis es identificar peligros, situaciones peligrosas o
secuencias especificas de accidentes que pueden producir consecuencias adversas. Un
grupo experimentado de personas identifica estos posibles accidentes, consecuencias y
protecciones existentes. entonces sugiere alternativas de reduccion de riesgos. 37"
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ANALISIS "WHAT-IF" /LISTA DE COMPROBACION

Esta técnica combina las caracteristicas propositivas y creativas del analisis
"What-If con las sistematicas de la lista de comprobacion. Este conjunto se apoya en
las fuerzas de cada uno de los métodos, compensando las debilidades de éstos. La
técnica se utiliza en cualquier etapa del proyecto.

El propodsito de este conjunto de técnicas es identificar peligros, considerar los
tipos generales de accidentes que pueden ocurrir en un proceso o en una actividad,
evaluados de forma cualitativa y determinar si las protecciones contra estas situaciones
son adecuadas.

ANALISIS DE MODO DE FALLAS Y EFECTOS

Este analisis tabula los modos de fallas del equipo y sus efectos en el sistema o
planta. Un modo de falla es definido como: "un sintoma, condicién o forma en la que un
equipo falla. Puede ser identificado como: pérdida de funciones, funcidn prematura, una
condicién intolerable o una caracteristica simple como una fuga observada durante una

inspeccion’.

Es indispensable que el equipo cuente con la informacién necesaria para entender
el disefio y operacion de un componente y su interaccion con el sistema del que forma
parte, para asi, identificar el efecto de la falla que es determinado por la respuesta del

sistema.

El analisis también identifica los modos sencillos de falla que resultan
directamente o contribuyen significativamente en un accidente; los errores humanos no
son considerados directamente; sin embargo, los resultados de una mala operacién
originada por un error humano son usualmente indicados por el modo de fallas de

equipo.

El analisis de modo de fallas y efectos, no es muy eficiente para generar una lista
exhaustiva de combinaciones de fallas de equipos que pueden causar un accidente.

Su propdsito es identificar modos de fallas de un solo equipo o de un sistema
sencillo y cada efecto potencial en el sistema o planta. Este analisis origina
recomendaciones para incrementar la confiabilidad en el equipo y, por tanto, mejorar la
seguridad del proceso.
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ANALISIS DE ARBOL DE EVENTOS

Un arbol de eventos muestra graficamente los posibles resultados de un accidente
originado por un evento iniciante. Este analisis considera las respuestas del sistema de
seguridad y de los operadores al evento iniciador cuando determinan ¢l resultado
potencial de un accidente. Los resultados son secuencias de accidentes. es decir,
conjuntos de fallas o errores que pueden conducir a un accidente.

Este tipo de analisis es muy apropiado para estudiar procesos complejos que
tienen varias capas de sistemas de seguridad o procedimientos de emergencia en el iugar
para responder a eventos iniciantes especificos.

Los resultados en un analisis de arbol de eventos son: modelos de arbol de eventos
y los sucesos o fallas del sistema que conducen a cada resultado definido. Las
secuencias de accidentes descritas en cada arbol de eventos representan combinaciones
16gicas del tipo "Y", por lo que estas secuencias se pueden poner en forma de un arbol
de fallas para un anilisis cualitativo posterior. Los analistas usan los resultados para
identificar debilidades en los procedimientos. Normalmente proveen recomendaciones
para reducir la probabilidad y/o consecuencias de los accidentes potenciales analizados.

El analisis permite cl estudio de diferentes escenarios y el establecimiento de una
estructura jerarquica, tomando en cuenta su severidad y probabilidad de ocurrencia, asi
como la seleccion de escenarios de emergencia para su evaluacién cuantitativa y
preparacion de respuestas adecuadas.

ANALISIS CAUSA-CONSECUENCIA

Un andlisis de causa-consecuencia es una mezcla de un arbol de fallas, el cual sera
discutido posteriormente, y un andlisis de arbol de eventos. La principal caracteristica
de este anilisis es su empleo como herramienta de comunicacion: los diagramas de
consecuencias muestran las relaciones entre la expresion final de un accidente y sus
causas basicas. Esta técnica se usa comunmente cuando la légica de la falla de los
accidentes analizados es sencilla pues la forma grafica puede llegar a ser bastante
detallada.

Este tipo de analisis genera diagramas, los cuales representan secuencias de
accidentes y descripciones cualitativas del potencial de las consecuencias.
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ANALISIS DE CONFIABILIDAD HUMANA

Este analisis consiste en una evaluacion sistematica de los factores que influyen el
desempeiio de los operadores, personal de mantenimiento, técnicos y otro personal de la
planta. Involucra un analisis de puestos; donde se describen las caracteristicas fisicas
ambientales del puesto, asi como las habilidades, conocimiento y aptitudes requeridas
para aquellos quicnes desempefaran el puesto.

Un analisis de confiabilidad humana identificara las situaciones en las que hay
mayores probabilidades de cometer un error o que pueden producir accidentes; también
puede usarse para identificar las causas de errores humanos.

El anilisis lista sistematicamente los errores que tienen probabilidad de ser
cometidos durante las operaciones normales o de emergencia, los factores que
contribuyen a é&stos y el sistema propuesto de modificaciones para reducir la
probabilidad de dichos errores. Los resultados generalmente son cualitativos, pero
pueden ser cuantificados.

El analisis incluye identificacion de las interfaces del sistema afectadas por
errores particulares y jerarquiza los errores con base a la probabilidad de ocurrencia o
severidad de las consecuencias; los resultados son facilmente actualizados por cambios
en el diseiio o modificaciones del sistema planta o entrenamiento.

ANALISIS DE RIESGOS Y OPERABILIDAD (HAZOP)

Un estudio HazOp sirve para identificar problemas de seguridad en una planta y
también es util para mejorar su operabilidad. La suposicion implicita del método HazOp
es que peligros y problemas de operabilidad aparecen s6lo como consecuencia de
desviaciones de condiciones de operacion normales de un sistema dado, en cualquiera
de las diferentes etapas del proyecto: arranque, operacion continua o por lotes, paro de
ia planta, etcétera.

El proceso consiste en evaluar, ya sea linea por linea o recipiente por recipiente,
las consecuencias de posibles desviaciones de las condiciones de operacién de un
proceso continuo o en las secuencias de operacion de un proceso por lotes. Este método
ha sido empleado por mas de veinticinco anos y se puede considerar firmemente
establecido.
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El método HazOp se fundamenta en los siguientes puntos:

El caricter sistematico del analisis: Se realiza un examen, ¢l cual consiste en la
aplicacion sucesiva de palabras guias, con el objeto de proveer un procedimiento
razonado, capaz de facilitar la identificacion de desviaciones, asi como el analisis de sus
causas, consecuencias y posibles correcciones, llevando un registro ordenado de los

resultados del analisis.

Su naturaleza multidisciplinaria: El andlisis HazOp es aplicado por un equipo
integrado por profesionales de diferentes disciplinas, provenientes de dentro y fuera de
la compailia en cuestion. El método se fundamenta en el principio de que los
profesionales de diversas disciplinas con diferentes experiencias y entrenamiento
pueden interactuar mejor e identificar mas problemas cuando trabajan juntos que
cuando trabajan separados y combinan sus resultados al final. Los diferentes
acercamientos al problema son los que hacen del HazOp una herramienta que estimula
la generacion de ideas. Para lograr todo esto, €s necesario que los integrantes del equipo
expongan sus ideas libremente, evitando el criticismo excesivo para no inhibir la
participacion. .

Una de las ideas basicas del anidlisis HazOp es que proporciona flexibilidad y
libertad para la creatividad; aunque es recomendable que el facilitador del anilisis
emplee una lista de comprobacion, de esta forma el analisis sera sistematico y completo,
llevandose un control sencillo del avance del estudio. Se espera que, debido al proceso
de aprendizaje que acompafa al estudio, se realicen algunos cambios durante el

progreso del estudio.

ANALISIS DE ARBOL DE FALLAS

Un arbol de fallas es un modelo griafico que ilustra las combinaciones de fallas
que pueden causar un accidente especifico Ilamado "evento culminante”. El analisis de
arbol de fallas (AAF) es una técnica deductiva que emplea simbolos propios de la logica
Booleana para descomponer las causas de un evento culminante en fallas basicas de
equipo o errores humanos.

Los eventos culminantes son situaciones peligrosas especificas, tipicamente
identificadas mediante técnicas menos minuciosas, como un anidlisis “What if* o
HazOp. El AAF genera una lista de las combinaciones de fallas que pueden causar el
evento culminante de interés. Estas combinaciones son conocidas como "conjuntos
minimos"”. Un conjunto minimo es la asociacién mas pequefla de componentes de falla
que, si todos ocurren o existen simultineamente, causaran que el evento culminante se
materialice. Por tanto, una lista de conjuntos minimos representa las formas conocidas
en las que un accidente puede ocurrir, formuladas en términos de fallas de equipos,
errores humanos y circunstancias asociadas.

El arbol de fallas es una representacion grafica de las relaciones entre fallas y un
accidente especifico. La tabla 2.6 lista los simbolos estindares empleados en la
construccion del arbol de fallas.
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Tabla 2.6 Simbolos 16gicos o de eventos

usados en un arbol de fallas.

Pucrta “o™

E! evento salida ocurre si uno de los

eventos de entrada ocurre.

El evento salida ocurre solo cuando todos
los eventos entrada existen
simultineamente.

El evento salida ocurre cuando el evento
entrada sucede y la condiciéon de inhibicién
es satisfecha.

El cvento salida ocurre cuando el evento
entrada ha ocurrido y ¢l tiempo especifico
de retraso ha expirado.

Una falla que resulta dec la interaccién de
otros cventos que han sido desarrollados
mediante puertas légicas.

Un componente falla que no requiere de
mis desarrollo. Un evento bisico cs el nivel
mis bajo de resoluciéon en un édrbol de
fallas.

Un evento falla que no ha sido examinado
porque la informacién no esta disponible o
porque su desarrollo va mas alla del alcance
del estudio.

Una condicién o evento que se asume que
existe como una condicién frontera en el
arbol dc fallas.

< Simbolos de
" Transferencia

Estos simbolos indican que el arbol de
fallas es desarroliado con mas detalle en
otra pigina.
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Los eventos de fallas y los eventos basicos representando fallas de equipos o
humanas, que a partir de este momento seran llamadas componentes, pueden ser
divididos en fallas y faltas. Una falla de componente es un desperfecto que requiere que
el componente sca reparado antes de que pueda volver a funcionar correctamente. Una
falta de componente es un error que se repararad por si mismo una vez que las
condiciones causantes sean corregidas.

Una suposicién basica del arbol de fallas es que todos los componentes ocurren ya
sea en un estado de falla o en un estado de trabajo. Las faltas y fallas descritas en el
arbol de fallas pueden ser agrupadas en tres clases: (1) primarias, (2) secundarias y (3)
de comando.

Las fallas primarias son desperfectos que ocurren cuando el componente esta
operando en un ambiente para el cual fue disefiado. Las faltas y fallas primarias son
usualmente atribuibles a defectos en el componente fallido y no pueden ser atribuidos a
alguna fuerza o condicién externa.

Las fallas secundarias son desperfectos de equipo que ocurren en un ambiente
para el cual la operacion del equipo no fue disenada. Estas fallas o faltas secundarias no
son responsabilidad del equipo y son, por tanto, atribuidas a alguna condicion o fuerza

externa.

Las fallas o faltas de comando son desperfectos en el que el componente funciona
de la forma en la que fue disefiado; sin embargo, la funcién del componente no es la
deseada. En otras palabras, las fallas de comando no son responsabilidad del equipo,
sino del que lo controla.

Una gran ventaja del AAF, comparado con el anidlisis de modo de fallas y efectos
o el analisis HazOp, es que sélo las secuencias de eventos que conducen a accidentes
son investigadas. Las secuencias de eventos sin consecuencias graves no son
investigadas, reduciendo la cantidad de trabajo para ser realizado. Otra ventaja es que
investiga una combinacién de fallas en lugar de fallas sencillas.
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ANALISIS DE CONSECUENCIAS

Los incendios y las explosiones han sido el tipo mas frecuente de accidente en la
industria quimica, seguido por la fuga de sustancias toéxicas. Esto es de esperarse
considerando la cantidad y caracteristicas de las sustancias normalmente procesadas.
Desde el punto de vista del analisis de riesgos, una evaluacion de consecuencias de
accidentes, requiere la definicion del escenario en ¢l que ¢l accidente tendri lugar; por
lo tanto cualquier ingeniero quimico debe tener la informacion necesaria para poder:

e Estar familiarizado con las caracteristicas del incendio o explosiones causadas por
diferentes materiales.

e Estimar las consecuencias de un incendio o explosién.

e Proponer procedimientos para reducir los riesgos de accidente o mitigar sus
consecuencias.

Para poder realizar un analisis de consecuencias primero es necesario comprender
algunos conceptos, que a continuaciéon se discutiran. El término inflamabilidad se
refiere a la facilidad con que una sustancia puede ser quemada en aire o en otros gases
que pueden servir como oxidantes; técnicamente, es la propiedad de algunas sustancias
de producir, a temperatura ambiente, una cantidad de vapores suficiente para crear una
mezcla con el aire que arda en presencia de una fuente de ignicién.

La combustion es una reaccion quimica en la que la energia es liberada debido a la
oxidacion de un material particular; es decir, una reaccion de transferencia electronica,
donde el combustible es un donador y el comburente un aceptor de electrones, la
energia liberada es la consecuencia de la transferencia electrénica a enlaces mas
estables. El fuego es, bajo ciertas circunstancias, una consecuencia visible de esta
combustion. La combustion sdlo ocurre en la fase vapor, lo que significa que los
liquidos se deben evaporar y los soélidos pirolizar para que ésta ocurra. La
combustibilidad de una sustancia es la propiedad necesaria para poder combinarse con
el oxigeno del aire en una reaccion muy exotérmica y de alta velocidad.

La temperatura de inflamaciéon (flash point) es la temperatura minima a la cual
una sustancia desprende suficiente cantidad de vapores como para sostener una
combustién ante una fuente de ignicion. Este término solo aplica a liquidos que son
estables en aire o a solidos que se vaporizan antes de quemarse. El punto de
inflamabilidad generalmente se incrementa al aumentar la presion total.
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Los elementos requeridos para producir fuego se muestran en la figura 2.6, si uno
sélo de los elementos faltase el incendio no ocurrira. Existe un cuarto factor, mecanismo
de reaccion, que debe ser considerado de igual importancia que los tres anteriores, pues
se puede presentar un efecto catalitico que disminuya la energia necesaria para iniciar el

proceso.

Energfa.

Figura 2.6 Triangulo del fuego

La temperatura de autoignicion es la temperatura minima a la cual una mezcla de
gases O vapores de la sustancia con el aire arde espontaneamente sin necesidad de una
fuente de igniciéon. La autoignicion ocurre, por lo tanto, sin necesidad de una flama o
chispa, debido al nivel térmico tan bajo de la mezcla o al contacto con una superficie

caliente.

Los limites de flamabilidad indican el rango de concentracion de combustible,
normalmente en porcentaje en volumen, dentro del cual una mezcla gaseosa puede
quemarse. Abajo del limite inferior de flamabilidad (LIF) no hay suficiente combustible
para que la combustién se propague en toda la mezcla, como ocurriria si la mezcla se
encontrara dentro de los limites superior e inferior de flamabilidad. De forma similar,
con concentraciones de combustible mayores que la del limite superior de flamabilidad
(LSF). no hay suficiente oxigeno para que la reaccién se propague mas alla de la fuente
de ignicion.

Los limites de flamabilidad dependen de las condiciones atmosféricas,
especialmente de la temperatura, donde un incremento ensancha el rango de
flamabilidad; se estima que un aumento de 100 grados se refleja en un aumento del 8%
en el rango de flamabilidad, mientras que una disminucion en la temperatura lo reduce
en la misma extension.

Las variaciones en la presién no tienen un efecto en el LIF tan pronunciado como
el de la temperatura, exceptuando cuando las presiones alcanzan valores menores a 5
kPa, donde la flama se propaga con muchas dificultades. Contrariamente, el LSF
aumenta considerablemente al incrementarse la presién del ambiente.
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El término "oxigeno minimo para combustion” es la concentracion minima de
oxigeno necesaria para que la mezcla arda. Debajo de este punto la reaccion no genera
suficiente energia para alcanzar la temperatura necesaria para que la flama se propague.
El empleo de este concepto es ventajoso, pues permite la eliminacion de posibles
explosiones independientemente de la concentracion de combustible. Este término es
muy util cuando se diseflan sistemas inertes para contenedores de proceso o tanques de

almacenamiento.

Como se estableci6 en el tridngulo del fuego, una fuente de ignicion es necesaria
para que éste exista. La fuente de ignicién provee la energia minima necesaria para
comenzar la combustién de la mezcla. Todos los materiales poseen una energia minima
de ignicion (EMI) caracteristica. La EMI para hidrocarburos es alrededor de 0.25 mJ,
existiendo sustancias que requieren mucho menor cantidad como el hidrogeno, que solo
requiere 0.03 mJ.

Las fuentes de ignicion mas frecuentes en la industria quimica son las superficies
calientes y las flamas de los quemadores. Esta estadistica es caracteristica para este tipo
de industria, pues para la industria en general las principales fuentes de ignicion son la
maquinaria de manufactura, los equipos de distribucion eléctrica y las personas
fumadoras.

INCENDIOS

Las plantas quimicas y petroquimicas han sido escenario de grandes incendios, ya
que las sustancias producidas son frecuentemente muy inflamables y porque la mayoria
de los procesos involucran solventes altamente inflamables.

Los incendios en los que el combustible es liquido, generalmente son originados
por fugas en las uniones soldadas, empaques de las bombas, tuberias de mala calidad
rotas, agujeros provocados por corrosion, contenedores golpeados, etc. Algunos
incendios surgen de descargas deliberadas, como vaciado de tubos y contenedores o
remocién de lodos. Como se mencion6 anteriormente, si el liquido se encuentra por
arriba de su punto de autoignicién la combustiéon sera espontinea e inmediata; de lo
contrario una fuente de ignicion sera indispensable.

Algunos de los mayores incendios involucran tanques de almacenamiento,
particularmente como resultado de una explosion inicial o fuego en el borde de un
tanque de techo flotante. El incendio puede ser extinguido si la respuesta es rapida y los
equipos e instalaciones de emergencia tienen suficiente capacidad. Retardos. fallo del
equipo de emergencia o capacidad inadecuada comparada con el tamaiio del incendio,
resultan en un aumento gradual del tamaiio del incendio.
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Los incendios en superficies liquidas "pool fires" debidos a derrames de liquidos
inflamables generalmente no presentan una amenaza para personas que se encuentren
fuera de Ja planta; sin embargo, éste tipo de fuego en movimiento por tuberias
frecuentemente es muy peligroso para edificios y las personas dentro de éstos.

Las fugas de liquidos a altas presiones, tienen un mecanismo muy diferente. Estos
liquidos liberados en forma de aerosol o chorro, pueden producir un dardo de fuego;
tales incendios pueden ser muy intensos, con llamas sorpresivamente largas, que pueden
chocar contra otros equipos y causarles serios dafos, empeorando el escenario.

Las emisiones de toxicos durante incendios han sido reconocidas como graves
problemas, en la mayoria de los casos, el humo téxico se elevara sobre el nivel en el que
puede causar un dafo agudo. No obstante, los incendios en una localidad con edificios
altos presentan un gran riesgo, al igual que los incendios en valles angostos bajo

condiciones atmosféricas muy estables.

Los incendios y desgraciadamente también las acciones de control y mitigaciéon
representan una de las amenazas mas agudas al ambiente.

FUGAS DE GASES

Las fugas de gases y vapores se comportan muy diferente a las descargas de
liquidos por debajo de su punto de ebullicion. Inicialmente, el gas o vapor se esparce
como un chorro, con aire mezclandose en este por la turbulencia del flujo de gas. Este
mezclado puede diluir el chorro por debajo del limite de flamabilidad inferior.

Una vez que el chorro es esparcido, el gas se dispersara con el viento. Para gases
naturales, como el amoniaco o gases ligeros similares, el gas tiende a elevarse y
extenderse gracias a la turbulencia del viento. Para hidrocarburos mas pesados, la
mezcla es menos ligera que el aire y se esparcira planamente al nivel del piso. Los gases
licuados, al mezclarse con el aire resultaran en una mezcla mas pesada que el aire,
porque el aire esta frio, incluso si el gas por si mismo es ligero.

Los gases inflamables esparciéndose en forma de nube pueden encontrar una
fuente de ignicion. Generalmente, esto ocurre ya sea en el origen o en la orilla de la
nube. La forma del incendio resultante dependera mucho de la cantidad de aire con el
que se ha mezclado el gas. Si se ha mezclado poco, el fuego aparecera en la orilla de la
nube. tanto como el aire se difunda dentro de la nube.
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EXPLOSIONES

Una explosion a diferencia del incendio libera energia de forma repentina y
violenta. Si una nube homogénea de vapor dentro del rango de flamabilidad se prende
en ausencia de restricciones externas, el resultado es una flama esférica, la cual se
propaga rapidamente hacia el resto de la nube. La combustion provoca un incremento en
la temperatura, y normalmente un incremento en el nimero de moles. La velocidad de
este proceso provoca un aumento en la presion local, misma que no se equilibra con sus
alrededores. En un incendio el proceso es suficientemente lento para que este
incremento en la presion sea disipado.

La flama en expansiéon provoca ondas de presion en la mezcla que no ha
reaccionado, estas ondas generalmente se propagan a la velocidad local del sonido. Si la
velocidad del frente de reaccion es suficientemente alta, se producira una superposicion
frontal de ondas, generando ondas de choque.

Las explosiones se clasifican en deflagraciones o detonaciones, dependiendo de
sus velocidades relativas de sonido y del frente de combustién en la mezcla que no ha
sido consumida. Si la velocidad de la flama es menor que la propagaciéon del sonido en
la mezcla que no ha reaccionado, se produce una deflagracion.

Las detonaciones de las mezclas de gas combustible con aire requieren de cierto
grado de confinamiento. Una detonacion puede ocurrir directamente o como una
transicion de deflagracion, si ha ocurrido en el proceso una aceleracion del frente de
reaccion; evento (este ultimo) que puede ocurrir en tuberias. Las presiones alcanzadas
en las detonaciones son mucho mas altas y por lo mismo sus efectos son mas
destructivos.

El efecto final de una explosion o incendio depende de la naturaleza intrinseca del
accidente y de las condiciones en qué ocurrio, las cuales pueden aumentar o mitigar sus
efectos.

En una explosion fisica, es decir, cuando no hay reacciones quimicas
contribuyendo a los efectos de la explosion o si los hay no son de importancia, cuando
s6lo hay gas presente, los posibles efectos se ven reducidos a la formacion de ondas de
choque y proyectiles, siempre y cuando no haya ignicion de la mezcla.

En caso de que exista ignicion y el gas sea de naturaleza combustible, puede
ocurrir una explosion de nube de vapor no confinada (UVCE, por sus siglas en inglés) o
un incendio repentino. Los efectos finales de una UVCE son la formacién de ondas de
choque y proyectiles, los efectos térmicos no son considerados de gran importancia, no
asi en un incendio repentino.

Cuando existe liquido y vapor en una explosion fisica, las consecuencias son
diferentes. Si el liquido se encuentra por debajo de su temperatura de ebullicion,
unicamente el vapor tomara parte en la explosion y la evolucion de los eventos es
similar a la explicada anteriormente.
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BLEVE

Si el liquido se encuentra por arriba de su punto de ebullicion, la explosion fisica
inicial provocara la ruptura del contenedor, causando una descompresion repentina y,
por ende, una evaporacion masiva de liquido. Esto es conocido como BLEVE (Boiling
Liquid Expanding Vapor Explosion).

El patrén tipico de una BLEVE comienza con un incendio debajo o alrededor de
un recipiente presurizado conteniendo un gas licuado. Como resultado, la presion
aumenta y la valvula de alivio abre. Si la parte seca del contenedor, es decir por arriba
del nivel del gas licuado, no es enfriada, se sobrecalentara y el material se fatigara.
Cuando el recipiente ceda a la presion, una gran parte del contenido del recipiente se
evaporard, resultando una gran nube de liquido evaporandose y gas, mezclandose
violentamente con el aire y quemandose. Todo el contenido de un recipiente se puede
quemar en menos de 40 segundos, causando una radiacion térmica muy intensa.

Las BLEVE tienen un gran poder destructivo debido al incremento de la presion
causado por la incorporacion repentina del liquido a la fase gaseosa. La ignicion de una
BLEVE produce una masa de gases a alta temperatura conocida como "Bola de Fuego",
con efectos térmicos muy significativos.

EXPLOSIONES INTERNAS EN EQUIPOS

Otro tipo de explosiones son las confinadas, éstas incluyen a las deflagraciones
inicialmente confinadas por recipientes o edificios. En este caso, si la estructura o
recipiente permiten un venteo adecuado no habra consecuencias posteriores, en caso
contrario, se producirin ondas de choque, proyectiles originados en el recipiente y
radiacion térmica.

Un equipo en una planta quimica puede explotar como resultado de una reaccion
descontrolada, o por ¢l ingreso de aire a sus internos, seguido por combustion. Estas
explosiones pueden ser muy violentas e incluso afectar a personas fuera de la planta.

Finalmente, existen explosiones o incendios provocados por ¢l derrame de gases o
liquidos capaces de evaporarse lo suficiente para generar una mezcla combustible. Si la
emision es de dos fases., se formara una nube que puede causar una UVCE o un

incendio repentino.

También es posible que se formen dardos de fuego. incendios en superficies
liquidas o que solo haya dispersion de la sustancia sin ignicion. En conclusién, el
momento de igniciéon es de gran importancia para determinar el tipo de accidente que
tomara lugar.
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La unida Hidrodesulfuradora de Gaséleos U-030, csta diseilada para procesar
una carga dc alimentacion de 49,700 BPD, para cualquiera de las siguientes mezclas de

carga:

1. Gasoleo ligero de la coquizacién (GOL) y gaséleo de vacio (GOP).
2. Una mezcla de diesel de la unidad primaria y gasodleo pesado de coquizacion
(GOPC).

La hidrodesulfuracién es un proceso de refinacion catalitica utilizando un
catalizador selectivo, en combinacion con una corriente de gas rica en hidrogeno, para
descomponer los compuestos de azufre, oxigeno, nitrégeno, cloruros y compuestos
metdlicos, asi mismo para saturar los aromadticos y los olefinicos en la carga. Los
metales se eliminan por su fijacion en la superficie del catalizador. También se elimina
agua, obteniendo un producto seco y libre de impurezas. Todas estas mejoras se
obtienen con poca o ninguna pérdida del producto. Los productos de esta unidad son los

siguientes:

Gasoleo Pesado (GOP) a FCC.

Producto terminado de Diesel.

Nafta no estabilizada que es enviada a Hidrotratamiento.

Gases de salida (a PSA “pressure swing absortion” para recuperacion de
hidrégeno).

La unidad incluye instalaciones para la regeneracion de amina rica en azufre
producida dentro de la unidad.

También se contemplé la produccion de agua amarga la cual se enviara a la
unidad de Tratamiento de Aguas Amargas de la Refineria de Madero.
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Las instalaciones dentro de los limites de bateria de la U-030 son las siguientes:

Sistema de alimentacion al reactor

Seccién de purificacion

Purificacion de gas de recirculacion

Sistema de alimentacion a fraccionamiento GOP
Sistema de domos y Fraccionadora de GOP
Enfriamiento de producto GOP

Agotadora de diesel

Enfriamiento de producto diesel
Compresion de gas de recirculacion
Compresion de gas de reposicion
Compresion y tratamiento de gases de salida
Sistema de purificacion de hidrégeno
Sistema de regeneracion de amina

Sistema de drenaje cerrado

La carga de hidrocarburos contiene una cantidad variable de compuestos
contaminantes. los cuales deben ser eliminados para obtener las especificaciones
previstas en el producto final de esta Planta.

Los compuestos contaminantes de la carga se descomponen en hidrocarburos mas
ligeros que puedan ser eliminados ficilmente del producto.

Las reacciones que se realizan en el proceso de hidrodesulfuraciéon, son
generalmente exotérmicas. Sin embargo, sélo la saturacion de olefinas y la
descomposicion de compuestos nitrogenados liberan una cantidad considerable de
calor.

Todas las reacciones que ocurren en el proceso de hidrodesulfuracion consumen
hidrégeno. En cortes provenientes de desintegracion, las olefinas son grandes
consumidoras de hidrogeno por sus altas concentraciones.

Debido a esto. los compuestos de azufre también consumen una apreciable
cantidad de hidrégeno.

Los compuestos de silicio (componentes de aditivos antiespumantes), también
pueden retenerse en el catalizador cuando su presencia es esporadica.
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DESCRIPCION DE PROCESO '?
(Referirse a los DFP’s)

La hidrodesulfuracion es un proceso de refinacion catalitica que utiliza un
catalizador selectivo, en combinacion con una corriente de gas rica en hidrogeno, para
descomponer los compuestos de azufre, oxigeno, nitrégeno, cloruros y compuestos
metalicos, y también para saturar los aromaticos en la carga. Los metales se eliminan
por su fijacion en la superficie del catalizador. También se elimina agua, obteniendo un
producto seco y libre de impurezas. Todas estas mejoras se obtienen con poca o ninguna
pérdida del producto.

Para llevar esto a cabo, la unidad se divide en las siguientes secciones de
procesamiento:
® Seccion de Carga
Seccion de Reaccion
Seccion de Fraccionamiento
Seccion del Compresor de H: de Reposicion
Seccion de Tratamiento y Regeneracion de Amina

SECCION DE CARGA

La unidad de hidrodesulfuracion de Gasoleos “U-502", recibe 49,700 BPD de
carga en L/B proveniente de las siguientes plantas:

Gasodleo pesado de la Planta de Destilacion Atmosférica
Gasoleo pesado de Planta de Destilacion al Vacio
Gasodleo pesado y ligero de la Planta Coquizadora

Las corrientes previas de hidrocarburo, se reciben en la Planta de la siguiente
manera:

Por una linea, se recibe una mezcla compuesta por 12,816 BPD de gasoéleo ligero
y 10,593 BSPD de gasdleo pesado, proveniente de la Planta Coquizadora o de
Almacenamiento.

Por la otra linea. se recibe una mezcla compuesta por 2,629 BPD de gasoleo
atmosférico pesado y 23,662 BPD de gasoleo pesado de vacio, el cual proviene de la
planta Atmosférica y Vacio. o de almacenamiento.

Cuando la alimentacién proviene de tanques de almacenamiento, se pasa por el
Precalentador de Alimentacion con Vapor de MP E-01A/B (lado coraza), que utiliza
como medio de calentamiento vapor a 10 kg/cm y 183°C (vapor atemperado de media
o vapor obtenido en el Generador de vapor MP de Rebombeo de la Fraccionadora E-
34); en este equipo la carga se calienta a 154.5°C y posteriormente se dirige al Filtro de
Alimentacion ME-Ol.
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En el caso de que la carga proceda directamente de las plantas, sera llevado por el
desvio (bypass) del Precalentador de Alimentacién con Vapor de MP, E-O1A/B, con el
fin de pasar directamente al Filtro de Alimentacién ME-01, en donde los sélidos que
puedan arrastrar la carga, se retiran. Entonces la corriente pasa al Cambiador de
Alimentacion/ GOP Producto E-02 (lado coraza), en el cual se calienta hasta 160°C; en
estas condiciones se recibe en el Tanque de Balance de Alimentacién D-01. El control
de temperatura de la corriente de alimentacion al Tanque de Balance de Alimentacién
D-01 se lleva a cabo por medio de un control a la salida del Cambiador de
Alimentacion/ GOP Producto E-02, que actia en rango dividido en las valvulas
localizadas, una en la linca de alimentacion al Cambiador de Alimentacion/GOP
Producto E-02 (lado coraza) y la otra en su desvio (“‘bypass”). Este control ajustara la
temperatura a 160°C.

La presion en el tanque de carga, se controla a 2.1 Kg/cm?, por medio de dos
controles de presion, uno de ellos admite gas combustible a través de una valvula
automatica en caso de disminucién de presion en ¢l tanque, y el otro transmite una sefial
de apertura a su valvula automadtica correspondiente, en caso de que la presion se
incremente mas que la presion de operacion, mandando el exceso al desfogue.

El Tanque de Balance de Alimentacion D-01, tiene integrada una malla
coalescedora, cuya funcion es separar el agua arrastrada por la carga; también, tiene un
elevador cuya funcién es recolectar el agua y mandarla a control de nivel de interfase
para tratamiento fuera de L/B.

SECCION DE REACCION

La carga de hidrocarburos contenida en el tanque de carga, se manda por medio de
la bomba de carga a control de flujo hacia dos direcciones con un flujo de 49,700 BPD
y una presion de 155 kg/cm?. Una parte va para precalentamiento a los cambiadores de
efluente del reactor (lado tubo)/alimentacion para después mezclarse con una corriente
rica en hidrégeno que proviene del compresor de gas de recirculacion, y la otra como a
la corriente de alimentacién al calentador de carga a reaccion.

La carga. que se envia al precalentador carga/efluente del reactor, incrementa su
temperatura hasta 205°C. Este cambiador tiene un “bypass” (lado tubos), en el que esta
instalada una valvula automatica, que recibe la sefial del control de temperatura cuya
toma de sefial se localiza en la salida (lado coraza), y su funcidn consiste en ajustar la
temperatura de alimentacion al Separador Caliente de AP D-02.

En la salida del Cambiador de Alimentacién/Efluente del Reactor E-04A/B, la
carga se mezcla con una corriente de gas rica en hidréogeno a 262°C, cuyo flujo procede
de cambiador Gas de Recirculacion/ Vapor de AP E-O05A/B (lado coraza). La mezcla de
hidrogeno-hidrocarburos a 212°C, se alimenta al Cambiador de Carga al Reactor/
Efluente del Reactor E-03A/B ¢n la que incrementa su temperatura hasta 354°C. Con el
propésito de satisfacer las condiciones de temperatura en el arranque (309°C), se
introduce una corriente moderadora de gasoleos a la mezcla proveniente del Cambiador

de Carga al_Reactor/Efluente del Reactor E-O3A/B a control de temperatura. 54
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La mezcla de hidrogeno-hidrocarburos vaporizada al 5.8% en peso y a 309°C de
temperatura se envia al Calentador de Carga al Reactor H-01, con el objetivo de
alcanzar la temperatura adecuada para satisfacer las reacciones de saturacion aromatica
en el Reactor de Desmetalizacion R-02 y posteriormente la reacciéon de
hidrodesulfuracion en el Reactor HDT R-01.

A. Calentador H-01 de Alimentacién al Reactor.

El efluente parcialmente vaporizado, pasa al calentador de alimentacion al reactor
donde se vaporiza al 7% en peso y por este medio se obtiene la carga térmica necesaria
para lograr la temperatura de 331°C requerida en el reactor.

La carga se alimenta por dos serpentines. El arreglo de los serpentines es
simétrico, por lo tanto el flujo es uniforme para cada serpentin. En la entrada y salida de
cada serpentin hay indicadores de temperatura e indicadores de presion. Esta
instrumentacién permite detectar anormalidades de operacién en cada serpentin,
también tiene indicadores para conocer la temperatura de pared del calentador. En la
salida del calentador, los dos serpentines se conectan en un cabezal comin en el que
esta instalado un transmisor de temperatura. La seiial, que ha sido seleccionada de
cualquiera de ellos, se recibe por un control de temperatura, que en cascada y control de
presién de gas combustible ajusta el suministro de gas a quemadores para mantener la
temperatura requerida en el efluente del calentador.

El efluente del calentador se manda al Reactor de Desmetalizacién R-02.

B. R tor de D tali ion R-02

La mezcla efluente de hidrocarburos-hidrogeno del Calentador H-01 de
Alimentacion al Reactor, entra al Reactor de Desmetalizacion R-02, en el que se
completan las reacciones de saturacion de compuestos aromaticos. Este reactor contiene
catalizador Syncat 21 (presulfurado) cuyos principios activos son el Ni-Mo.

La relacién recomendada de H>/HC para lograr la desmetalizacion y prevenir la
formacién de coque es de 306 m* de hidrc‘)geno/m3 de carga.

El reactor tiene un indicador de presion diferencial a través del cual se puede
encontrar la caida de presion. lo que es un indice del grado de carbonizacion que puede
tener el catalizador; adicionalmente la indicacion de presion local se obtiene en la
entrada y salida del reactor. Se pueden utilizar para determinar, por sus diferencias, la
caida de presion. La temperatura de la salida del reactor se conoce a través de un
indicador de temperatura. La AT del reactor esta en funcion del tipo de carga y de la
concentracién de contaminantes que contiene, por lo que es recomendable alimentar la
carga al reactor a la temperatura minima a la que se activa ¢l catalizador para cumplir
con las reacciones correspondientes.
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Es necesario solo incrementar la temperatura si los productos no alcanzan la
especificacion o si el catalizador presenta menor actividad por envejecimiento o
carbonizaciéon. Cuando esta reaccion se opera a la temperatura minima permisible, se
obtendra la mayor prolongacion de vida.

Con el propésito de monitorear la temperatura de reaccion, existen 12 indicadores
de temperatura estratégicamente distribuidos en el lecho de catalizador del reactor. EI
efluente de este reactor, se alimenta al Reactor de HDT R-01.

C. Reactor HDT R-01

La corriente de efluente de hidrogeno/hidrocarburos del Reactor de
Desmetalizacion R-02 se mezcla con una corriente de hidrégeno de apagado para
alimentarse posteriormente al Reactor HDT R-01, a 337°C, 137 Kg/cm?, y 13.06% de
vaporizacion. Este reactor lleva a cabo la reaccion de hidrodesulfuracién. Este reactor
tiene un catalizador Syncat 20 (presulfurado), cuyos principios activos son Ni-Mo.

La relacién Hy/HC recomendada para efectuar la desmetalizacién y prevenir la
formacion de coque es de 780 Nm? de hidrégeno/m? de carga.

La temperatura en ¢l Reactor HDT R-01 se incrementa conforme desciende la
corriente que pasa a través de él, ya que las reacciones son exotérmicas. El catalizador
en la reaccién se distribuye en tres lechos con el objetivo de limitar el incremento de la
temperatura. Cada lecho tiene un indicador de presion diferencial. Con estos indicadores
se puede encontrar la caida de presion; que es un indice del grado de carbonizacién que
puede tener el catalizador en cada lecho; adicionalmente la indicacion de presion local
se obtiene en la entrada y salida del reactor. Se pueden utilizar para determinar la caida
de presion a través de sus diferenciales. La temperatura de la salida del reactor se
conoce a través de un indicador de temperatura. La AT del reactor es funcién del tipo de
carga y de la concentracion de contaminantes que contiene, por lo tanto se recomienda
alimentar la carga al reactor a la temperatura minima a la que se activa el catalizador
para cumplir con las reacciones correspondientes.

Es necesario sélo incrementar la temperatura si los productos no alcanzan la
especificacion o si el catalizador presenta menor actividad por envejecimiento o
carbonizacion. Cuando esta reaccion se opera a la temperatura minima permisible, se
obtendra una mayor prolongacion de vida.

En la alimentacion al primero, segundo y tercer lecho del catalizador, hay una
inyeccion de hidrogeno de apagado cuya funcion es controlar la temperatura del
efluente de cada lecho a la misma temperatura de la entrada del reactor.

Este reactor tiene indicadores de temperatura localizados en cada lecho (18 por
lecho) cuya funcion es monitorear la temperatura de reaccion.
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El primer lecho tiene tres termopozos compuestos de seis termopozos cada uno a
diferentes alturas, localizados a lo largo de cada lecho. De los tres termopozos, sélo dos
de cllos pueden tener las seiiales de control de temperatura de este primer lecho. Estas
sefiales hacen que se promedien los seis termopozos localizados en el mismo
termopozo. Dos seflales promediadas llegan a un selector manual en el que el operador
seleccionara una de cllas, controlando el flujo de hidrogeno al lecho.

En el segundo y tercer lecho cada uno tiene seis termopozos, compuesto de tres
termopozos cada uno localizados a lo ancho y a diferente niveles de cada lecho. De los
seis termopozos, s6lo uno de los termopozos superiores de cada lecho obtiene la sefal
para el control de temperatura del lecho respectivo. Dos seilales promediadas llegan a
un selector manual en el que el operador seleccionara una de ellas, lo que controlara el
flujo de hidrégeno del lecho correspondiente.

El efluente del reactor a 378°C y 134 Kg/cm® man., se envia al Cambiador de
Alimentacion al Reactor/Efluente del Reactor E-03A/B (lado tubos), para ceder su
cantidad de calor a la carga; de este modo se obtiene el producto desulfurado a 310°C y
se envia al Cambiador Alimentaciéonv/Efluente del Reactor E-04A/B (lado coraza), desde
donde sale a 290°C, para ser alimentado al Separador Caliente de AP D-02.

En el Separador Caliente de AP D-02 se separan dos fases: la fase organica
liquida consiste en una mezcla de hidrocarburos hidrotratados; la cual se envia a control
de nivel al Tanque de Balance D-06 de Alimentacioén a la Fraccionadora T-02, previa
union con el liquido proveniente del Separador Frio de alta presion (lado tubos) en el
Cambiador de GOP Producto/ Alimentacion a la Fraccionadora E-09A/C.

La fase gascosa que consiste en su mayor parte en hidrogeno, se enfria a 230°C en
el Cambiador de Gas de Recirculacion/Vapor Caliente de AP E-05A/B, pasa al
Condensador de Vapor Caliente de AP EA-06 (de tipo de Aeroenfriador); en donde se
enfria hasta 55°C, posteriormente pasa al Enfriador de Ajuste de Vapor Caliente de AP
E-07, enfridandose a 49°C (por medio de agua de enfriamiento) y finalmente, se recibe
en el Separador Frio de AP D-03. Antes de que la corriente gaseosa pase al
Condensador de Vapor Caliente de AP EA-06, se inyecta una corriente de agua de
lavado con el objetivo de mantener el disulfuro de amonio en solucién y prevenir su
depdsito en el equipo.

En el Separador Frio de AP D-03 se separan: €l agua amarga, los hidrocarburos
liquidos y el gas de recirculacion. El agua amarga se envia a control de nivel a L/B, para
su tratamiento, los hidrocarburos liquidos se envian también a control de nivel para
mezclarse con el liquido del separador de gas caliente de alta presion para alimentarse al
Tanque de Balance de Alimentacion a la Fraccionadora; y el gas de recirculaciéon se
envia a la Absorbedora de Amina de AP T-01.
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El hidrégeno de recirculacién fluye a la Absorbedora de Amina de AP T-01,
entrando por la parte inferior. La absorbedora es una columna con dos lechos
empacados con “pall rings” de acero inoxidable de 5lmm de diametro, en donde a
contracorriente hace contacto con una solucién de DEA al 35%. con el propdsito de
eliminar el H2S producido por la reaccion de desulfuracion.

El gas de recirculacion, que sale de la Absorbedora de Amina AP T-01l, por la
parte superior a 55°C y a 128 kg/cm?, fluye al Tanque Separador de Liquidos D-04 de
Succion del Compresor de Gas de Recirculacion.

Del Tanque Separador de quuudos D-04 de Succiéon del Compresor de Gas de
Recirculacion a 55°C y a 127.7 kg/cm® man, el hidrégeno de recirculacion fluye al
Compresor de Gas de Recirculacién C-01, en el que se comprime hasta 147 kg/cm?

man.

De la corriente de descarga del Compresor C-01 de Gas de Recirculacion, una
parte recircula a través de la linea de control de inestabilidad (anti-surge) hacia la
entrada del condensador de Vapor Caliente de AP EA-06, por medio del controlador
anti-surge del Compresor de Gas de Recirculacién C-01, que actua con la vilvula
localizada en la linea anti-surge.

A la otra corriente de descarga del Compresor C-01, se le une la linea de descarga
del compresor C-02A/B de Hidrogeno de Reposicion. La mezcla de las dos corrientes se
divide, una se utiliza como corriente de apagado del Reactor HDT ROl (a cada uno de
los tres lechos), la otra como corriente de gas de alimentacién o de recirculacion. La
corriente de apagado para cada lecho, del R-0O1, se controla por medio del control en
cascada del flujo de hidrogeno de apagado/temperatura del lecho a controlar. La
corriente de alimentacién o de recirculacion se calienta hasta 262°C en el cambiador de
Gas de recirculaciéon/vapor de AP E-05A/B (lado coraza), y se une a la carga liquida de
gaséleos proveniente del E-4.

D. Compresor de Gas de Recirculacién C-01.

El compresor de gas de recirculacion esta diseiftado con 1526 en la fluctuaciéon
del peso molecular con el objetivo de cubrir la variacion compuesta del gas durante la
operacion de 1a unidad.

El compresor se acciona por un motor eléctrico.

Las condiciones de succion son: 55°C y 129.1 kg/cm? abs.; y de descarga 72°C y
148 kg/cm? abs.
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Para asegurar la estabilidad del compresor en una situacién de bajo flujo, existe un
sistema de proteccion “anti-surge” (inestabilidad), el cual recircula gas de la descarga a
la succioén, a través del Condensador de Vapor Caliente de AP EA-06, ¢l Enfriador de
Ajuste de Vapor Caliente de AP E-07, el Separador Frio de AP D-03, la torre
absorbedora de Amina de AP T-01 y el Tanque Separador de Liquidos D-04 de Succién
del Compresor de Gas de Recirculacion.

El tanque D-04 Separador de Liquidos de Succiéon del compresor de Gas de
Recirculacién, tiene un interruptor de muy alto nivel, el cual envia una seifial para el
paro automatico del Compresor de Gas de Recirculacion C-01, y el cierre de las
valvulas de proteccién en la succion y descarga para proteccion del compresor.

En el Tanque D-04 Separador de Liquidos de Succién del Compresor de Gas de
Recirculacion, se separan dos fases, en el cual, por el domo la corriente gaseosa pasa
por un eliminador de niebla para eliminar las particulas liquidas que pudieran dafar los

alabes del compresor.

Algunas veces es necesario purgar el gas de recirculaciéon para eliminar aquellos
incondensables que se concentran en el gas de recirculacién, para lo que se tiene una
vdlvula de control de flujo en la salida del Tanque D-04, para purgar esta corriente al
cabezal de gas combustible o al desfogue.

Los compresores tienen sus propias protecciones para la operacion adecuada.

E. Elimi ion de sales de Amonio.

Los compuestos de nitrogeno que existen en la mezcla de gaséleos se eliminan
con la formacion de amoniaco. Al mismo tiempo este amoniaco se combina con
compuestos de azufre de la carga, dando lugar a la formacién de sales de amonio y
azufre, las cuales se cristalizan a baja temperatura en la corriente de efluente del reactor.
Esta cristalizacion se produce principalmente en la parte mas fria, dando como resultado
la formacion de deposito de sal en el condensador de Vapor Caliente de AP EA-06 y en
el Enfriador de Ajuste de Vapor Caliente de AP E-07, respectivamente, originando una
disminucioén considerable de la eficiencia en la transmision de calor de estos equipos.

Para prevenir esta situacion, existe un punto de inyeccion de agua de lavado,
localizado entre el E-05A/B y el Condensador de Vapor Caliente de AP EA-06. La sal,
que es muy soluble, se elimina como soluciéon acuosa a control de nivel de interfase en
el Separador Frio de AP D-03, enviandola al cabezal de agua amarga.
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SECCION DE FRACCIONAMIENTO

En esta seccion se obtienen: los gases incondensables e hidrocarburos ligeros
existentes en el efluente procedente de la seccion de reaccion y mediante un
fraccionamiento adicional, como son: gaséleo pesado desulfurado con un contenido
maximo de 1,500 ppm de azufre, nafta amarga no estabilizada (<20 ppm a inicio de
corrida y < 40 ppm a fin de corrida), que se envia a la Planta Hidrodesulfuradora de
Naftas; diesel desulfurado con un contenido maximo de 200 ppm de azufre; y gas
combustible con contenido de H2S de 30 ppm mol, que se envia a la PSA.

La corriente de hidrocarburos en fase liquida, proveniente del Separador Caliente
de AP D-02, se une con la corriente liquida proveniente del Separador Frio de AP D-03,
para que la mezcla pase al Cambiador E-09A/C (GOP Producto/Alimentacion a la
Fraccionadora), en el que se precalienta de 279°C a 316°C, de aqui pasa al Tanque de
Balance D-06 que alimenta a la Fraccionadora, en el se efectiia una gran separaciéon por
evaporacion instantanea (por medio de flash) en esta corriente. La fase de vapor, del
Tanque D-06 se envia a través de un controlador de presi6n (ajustado a 6.0 kg/cm ) al
plato No. 5 de la Fraccionadora T-02 de GOP. La fase liquida se envia con Jla bomba P-
4A/B al Calentador H-02 el cual alimenta a la Fraccionadora a través de un control de
nivel en cascada del tanque D-06 de alimentacion a la fraccionadora/flujo de descarga

de la bomba a 316°C y 9 kg/cm?,
A, Calentador H-02 de Alimentaciéon a la Fraccionadora.

La corriente de gasdleos pesada incrementa su temperatura en el calentador a
389°C. Antes de que la corriente entre al calentador, se distribuye en cuatro serpentines,
regulando el flujo en cada uno de ellos por medio de los controladores de flujo, que se
manejan por un controlador total de flujo (localizado en el cabezal antes de ser
distribuido) y una senal diferencial de temperatura entre el promedio y la seial
individual de cada serpentin. Los Cuatro serpentines tienen un indicador local de
presiéon en la entrada y salida del calentador asi como indicador de temperatura al
control distribuido. Esta instrumentacién permite detectar anormalidades de operacion
en cada uno de los serpentines.

En la entrada del calentador, los cuatro serpentines se conectan a un cabezal
comun, en el que hay dos indicadores de temperatura cuyas sefales se toman por un
selector de baja seial la cual se envia a un controlador de temperatura, que ejecuta las
operaciones necesarias para manejar la cantidad de gas combustible a los quemadores
del calentador y/o la cantidad necesaria de flujo de aire para la combustion cuando el
calentador opera a tiro forzado.

El Calentador H-02 de Alimentacion a la Fraccionadora, es un calentador a fuego
directo que utiliza s6lo gas combustible y tiene un sistema de precalentamiento de aire
para utilizar la energia térmica provista por el gas combustible de la parte mas alta de la
zona de conveccion y que de otra manera seria enviada al medio ambiente perdiendo
una considerable cantidad de energia.
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El sistema de precalentamiento de aire se integra basicamente por un
precalentador, en donde el gas combustible transfiere calor sensible al aire, un
ventilador de tiro de forzado, un ventilador de tiro inducido, cajas de aire atmosféricas y
ductos de aire para el gas combustible.

La parte media de la zona de conveccién del calentador se usa para generar vapor
sobrecalentado de media presion, que se usa como vapor agotador en la Fraccionadora
T-02 de GOP y en el Agotador de Diesel T-03, enviando ¢l excedente a control de
presion al cabezal general del vapor de media presion.

La corriente de efluente del proceso del calentador, vaporizada a 15.5% en peso se
envia como alimentacion a la Fraccionadora T-02 de GOP, entrando al plato No. 20.

B. Fraccionadora T-02 de GOP

El objetivo de este equipo es separar los hidrocarburos ligeros de aquellos mas
pesados que saldran como productos.

La Fraccionadora tiene 26 platos tipo vialvula de cuatro pasos, entre el plato No. 8
¥y No. 9 hay un plato de chimenea por el cual se extrae el diesel a 254°C, una parte para
regreso como reflujo intermedio y la otra para enviarse al Agotador de Diesel T-03. La
parte que se toma como reflujo intermedio, se envia a través de la Bomba de Rebombeo
de la Fraccionadora P-30A/B. para intercambiar calor en ¢! Generador de Vapor de
media presion/Recirculacion del Rebombeo de la Fraccionadora E-34 (lado tubos), a un
flujo de (833.7m>/h). La temperatura en la salida del Generador de Vapor E-34 (223°C)
de MP de Rebombeo de la Fraccionadora se controla por medio de un controlador de
temperatura que opera el desvio (bypass).

La otra parte del diesel, se extrae de la columna de fraccionamiento a control de
nivel de la Agotadora de Diesel T-03, siendo alimentado al plato No.l. Este equipo
tiene seis platos tipo valvula de un paso en donde el diesel se agota por medio de una
corriente de vapor sobrecalentado (2,460 kg/h), generado en la zona de conveccién del
Calentador H-02 de Alimentacion a la Fraccionadora.

El diesel agotado del fondo de la Agotadora de Diesel T-03 a 243°C y 1.9 kg/m>,
se succiona por la Bomba P-06A/B de Fondos de la Agotadora de Diesel y se envia a
enfriamiento, primero en el Aeroenfriador EA-14 (hasta 55°C) de Diesel Producto y
después en el Enfriador de Ajuste E-19A/B (hasta 38°C), para pasarlo a la Coalescedora
de Diesel Producto D-10.

La Coalescedora de Diesel Producto D-10 tiene una malla coalescedora para
separar el agua, que se¢ puede lavar con el diesel, acumulandose el agua en una bota
colectora, para enviarla a control de nivel como agua de lavado y mezclarse en la
succioén de la Bomba de Agua de Lavado P-02A/B.

La Coalescedora D-10 de Diesel Producto opera inundada y el diesel producto
sale por la parte superior para enviarse a control de flujo (920,996 BPD) a
almacenamiento a 38°C v 5.0 kp/cm?.
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Los vapores de la Fraccionadora T-02 de GOP a 157°C y 1.7 kg/cm?, se envian al
Condensador EA-11 de Domos de la Fraccionadora, tipo aeroenfriador, enfriando la
corriente a 55°C, y posteriormente al Enfriador de Ajuste de domos de la Fraccionadora
de GOP E-12A/B (lado coraza) donde se enfrian a 38°C, (utiliza agua como medio de
enfriamiento). En este equipo, la corriente se condensa parcialmente, enviandose al
Tanque D-07 de Domos de la Fraccionadora de GOP.

La presion de la torre se mantiene de manera indirecta a través de un control de
presion en rango dividido localizado en el Tanque D-07 de Domos de la Fraccionadora
GOP; este control permite controlar el acumulador a 1.0 kg/cm®. En caso de una
disminucién de presion, el control abrird la valvula localizada en la linea de
recirculacion de la descarga del Compresor C-03A/B de Gases de Salida, admitiendo
gases y en caso de que la presion aumente mas alla de la presion de operacion, el control
cierra la valvula de recirculaciéon y abre la vdlvula a desfogue, liberando el exceso de

vapor.

Los gases de la parte superior del acumulador, fluyen a la succién del Compresor
C-03A/B de Gas de Salida.

El Tanque D-07 de Domos de la Fraccionadora GOP, tiene una pared interna, la
cual provee el tiempo de residencia suficiente para separar la fase acuosa del
hidrocarburo; la fase acuosa se asienta mientras que la fase de hidrocarburo debido a su
baja densidad permanecera en la parte superior, derramando la pared y siendo
recolectada en el otro lado.

La fase acuosa se envia por medio de la Bomba de Agua de Lavado P-02A/B a
dos direcciones, una a control de nivel del Tanque D-07 de Domos de la Fraccionadora
de GOP a tratamiento de aguas amargas a L.B., y la otra a control de flujo como agua de
lavado a la entrada del condensador de Vapor Caliente de AP EA-06 tipo aeroenfriador.
En la succion de la Bomba de Agua de Lavado P-02A/B, la corriente acuosa
proveniente de la Coalescedora D-12 de GOP Producto y la Coalescedora D-10 de
Diesel Producto y también de los tanques de succién y de descarga de los compresores
de hidrégeno de reposicion Tanque de Succién del Compresor de H2 de Reposicion D-
05 y Tanque Separador de Liquidos de lra. Etapa Compresion de Hidrégeno de
Reposicion D-08A/B, respectivamente. El control de nivel de la fase acuosa del Tanque
D-07 de Domos de la Fraccionadora de GOP se efectia en rango dividido, admitiendo
agua de L/B. en caso de tener bajo nivel de agua, o eliminando el agua amarga a
tratamiento fuera de L/B en caso de incrementarse el nivel.

Los hidrocarburos liquidos, que se obtienen en el Tanque D-07 de Domos de la
Fraccionadora de GOP, se extraen a través de la Bomba P-O07A/B de Nafta Producto
para enviarse a 38°C y a 6.0 kg/cm?, una parte (67.9 m*/h) como reflujo al plato No. 1
de la columna de fraccionamiento y la otra a control de nivel de su tanque (201 BPD)
como producto a L/B, a la Planta Hidrodesulfuradora de Naftas. El control de reflujo se
ejecuta a través del control de temperatura en cascada de los vapores, ¢l cual viene de la
corriente de domo/reflujo, manteniendo la temperatura a 157°C.
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A fin de lograr una adecuada separacion de los hidrocarburos en la Fraccionadora
de GOP T-02, se inyecta desde el fondo una corriente de vapor de agotamiento a control
de flujo (8,323 kg/h) proveniente de la zona de conveccion del Calentador de
Alimentacion a la Fraccionadora H-02.

El producto de la Fraccionadora GOP T-02 (gasé6leo pesado) a 365°C, se extrae
por medio de la bomba P-5AB, mandandose a enfriar, primero en el Cambiador E-
09A/C (lado coraza) de GOP Producto/Alimentacién a la Fraccionadora, saliendo a
302°C, posteriormente en el Generador de vapor E-10 de GOP Producto/Vapor de MP
(lado tubos), siendo la temperatura de salida de 235°C y se controla por medio de una
valvula, la cual desvia el Generador de vapor de GOP Producto/Vapor de MP E-10;
continuando al E-2 (lado tubos), entonces precalienta el agua de caldera al pasar por el
lado coraza del E-18, y se dirige al Aeroenfriador de GOP Producto EA-13 tipo
aeroenfriador, finalmente se envia como gasoéleo producto a la Unidad DCF (FCC) o a
Almacenamiento.

El gasoleo producto, que se envia a la unidad DCF (FCC), sale a una temperatura
(168°C), mais alta que la temperatura con la que se envia a almacenamiento (70°C), por
lo que, cuando se envia a DCF (FCC), es necesario apagar la mitad de los ventiladores
del Aeroenfriador det GOP Producto EA-13.

El control de gasdleo producto se lleva a cabo por medio de un controlador de
nivel en cascada de la Fraccionadora T-02 de GOP fondos/corriente de salida de
producto a almacenamiento o a la unidad DCF (FCC). El controlador de flujo se
localiza en la salida del Aeroenfriador EA-13 de GOP Producto, cuya sefal pasa por un
selector manual que dirige la senal hacia la valvula de control respectiva, y hacia
almacenamiento o a la unidad DCF (FCC), dependiendo en donde se seleccioné la
salida del producto.

El gaséleo producto sale por el domo de la Coalescedora D-12 de GOP Producto y
se envia a almacenamiento a 70°C y a 5.0 kg/cm~.

LLa Coalescedora D-12 de GOP producto tiene una malla interna para completar la
coalescencia (separacion) de las particulas de agua, el agua separada se recolecta en una
bota y se envia a control de nivel a la succion de la Bomba de Agua de Lavado P-
02A/B, la cual se mezcla junto con la corriente de agua amarga que proviene de la
Coalescedora D-10 de Diesel Producto.

C. Compresor de Gases de Salida C-03A/B

Los gases provenientes del Tanque de Domos de la Fraccionadora de GOP, los
succiona el compresor de gas producto Compresor de Gases de Salida C-03A/B, se
enfrian en el Enfriador E-29 de Alimentacion a la Absorbedora de Amina de BP. Por el
domo de este tanque los gases fluyen al Enfriador E-35 de Gases de Salida, pasando
posteriormente al bote de condensado de Alimentacién de la Absorbedora de Amina
para dirigirse finalmente como gas combustible a L/B o a la PSA PA-24 dentro de la
misma planta.
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El compresor de gases de salida tiene dos compresores accionados por motor
eléctrico, el C-3A y C-3B, de dos etapas. Cada uno maneja el 100% de la capacidad de
operacion normal; uno opera mientras que el otro esta en espera. Este compresor tiene
las siguientes condiciones de succion: 1.0 kg/cm? y 38°C; y las de descarga: 9.0 kg/cm
y 130°C. También tiene sus propias protecciones.

La corriente de descarga del Compresor C-03A/B de Gases de Salida, se enfria en
el Enfriador E-29 de Alimentacion a la Absorbedora de Amina de BP. A su salida, se
ramifica, enviando una de estas corrientes como recirculacion (Linea de retorno a la
succion del Compresor C-03A/B de Gases de Salida) al tanque D-07 de reflujo de
Domos de la Fraccionadora de GOP. La otra corriente se manda a la Absorbedora de

Amina de BP T-04.

La corriente de gas producto entra por la parte superior de la Absorbedora de
Amina de BP T-04, eliminando el azufre cuando se pone en contacto a contracorriente
con la solucion de amina pobre proveniente del Tanque de Balance de DEA Pobre TA-
21 via la Bomba de BP de DEA Pobre-24A/B. La Absorbedora de Amina de BP T-04
tiene dos lechos empacados para incrementar la eficiencia de contacto y por lo tanto la
eliminacién de azufre.

La corriente de gas producto, libre de azufre, viene de la absorbedora y pasa al
enfriador de Gases de Salida E-35, para condensar lo mas posible, posteriormente fluye
hacia el tanque D-18 de Condensado de Alimentacion de la Absorbedora de Amina de
BP, para enviarlo finalmente a la unidad PSA, ubicada dentro de L/B, dentro de esta
unidad o a la red de gas combustible fuera de L/B. El control de esta corriente, se lleva a
cabo por medio de un control de presion localizado en la Absorbedora de Amina BP T-
04, la cual envia su sefial a la valvula localizada en la salida de gas combustible del
tanque D-18 de Condensado de la Absorbedora de Amina de BP.

La DEA rica, de la Absorbedora de Amina de BP T-04, se envia a control de nivel
a la seccién de regeneracion de amina, la cual se mezcla con los condensados separados
en el tanque D-18 de Condensado de Alimentacion de la Absorbedora de Amina de BP.
Ya que se obtiene poco condensado en este tanque, la operacién de drenado de
condensado sera una operacion intermitente.
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SECCION DE COMPRESION DE HIDROGENO DE REPOSICION

El hidrogeno proveniente de la unidad de reformacion, se alimenta a control de
flujo a la unidad de purificacion PSA (Absorcion por Cambio de Presion) localizada
dentro de L/B, en el que se incrementa la pureza del hidrogeno de 91.83% a 99.9% en
mol.

También se alimenta a la unidad de PSA, la corriente proveniente del Tanque de
Condensado de Alimentacion de ta Absorbedora de Amina de BP.

El control de presiéon de la unidad PSA se completa por medio de un control de
presion que envia el excedente de gas al cabezal del gas combustible.

El hidrégeno puro de la unidad de PSA se une con la corriente de hidrogeno
proveniente de la planta de Hidrégeno para enviarlo hacia el Tanque de Succién del
Compresor de H> de Reposicion D-05.

El Tanque D-05 de Succiéon del Compresor de H> de Reposicion tiene una malla
coalescedora para prevenir que la corriente gaseosa pueda drenar quuldo al compresor.
Existe el controlador de presion del sistema (ajustado a 63.5 kg/cm man.), que actua en
caso de que exista una pérdida de presion, admitiendo hidrogeno de la corriente de
mezcla de 1a Planta de Hidrogeno.

El condensado recolectado en el Tanque de Succion del Compresor de H> de
Reposicion se junta con el condensado proveniente de los tanques D-08A/B de descarga
de Separacion de la lra. Etapa del Compresor de H> de Reposiciéon y la mezcla se envia
al cabezal de aguas amargas, que va a la succion de la Bomba de Agua de Lavado P-
02A/B.

Los gases del domo del Tanque D-05 de Succién del Compresor de Ha de
Reposicion fluyen a la succion de la primera etapa del Compresor C-02A/B de
Hidrégeno de Reposicion, descargando a 128°C y a 98.5 kg/cm? abs., pasando al
enfriador de lra. Etapa del Tanque de Separacion de lra. Etapa del Compresor de H: de
Reposicion del D-08A/B y desde aqui al tanque de balance de la descarga del Enfriador
de Ira. Etapa del Compresor de H-> de Reposicion E-I 5A/B, posteriormente, se dirigen a
la 2da. Elapa para descargar a 128°C y 148 kg/cm? abs. El compresor tiene una linea de
control de inestabilidad (anti-surge). que recircula la corriente hacia el Tanque de
Succioén del Compresor de H> de Reposicion D-05, enfriando la corriente en el E-17.
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El sistema de control de la corriente de hidrogeno de reposicion incluye los
siguientes instrumentos:

=  Un control de presion localizado en el Separador Frio de AP D-03, PIC-
42.

= Un controlador de fluyjo en la corriente de hidrogeno de reposicion
localizado antes de la mezcla con la linea de hidrégeno de reposicion, FIC-
34.

= Dos selectores manuales de la sefial manejada por el operador, HS-34 y
HS-42. El HS-42, que manda la sefial de control de presion al selector
manual HS-34 o a control de carga del Compresor de Hidrégeno de
Reposicion C-02A/B. El otro selector manual, HS-34, que recibe senal del
HS-42 o del FIC-34.

s |.a valvula de control de flujo (regreso) FV-34, localizada en la linea de
control de inestabilidad del Compresor de Hidrégeno de Reposicién C-
02A/B.

El sistema opera de la siguiente forma: La sefal de control de presion PIC-42
alcanza al selector manual HS-42 en el que el operador seleccionara la direccion donde
requiere controlar ya sea a la variaciéon de carga del Compresor de Hidrogeno de
Reposicion C-02A/B o al selector HS-34. Si es al selector HS-34, debera clegirse la
sefial proveniente del HS-42 para ajustar finalmente la apertura de la valvula de control
de flujo. Si el operador selecciona el HS-42, al ajuste de capacidad del Compresor de
Hidrégeno de Reposicion C-02A/B, el selector HS-34 debe ser seleccionado recibiendo
sefial del control de flujo FIC-34 y esta sefial ajustara a la apertura de la vilvula de
control de flujo. Cuando la planta opera bajo condiciones estables, se recomienda operar
controlando con el PIC-42 a la recirculacion de regreso, ejecutando de este modo un
fino ajuste en el sistema.

El sistema de hidrégeno de reposicion tiene dos compresores, el C-2A y el C-2B,
cada uno de ellos maneja el 100% de la capacidad de operacion y uno opera mientras el
otro esta en espera. Este compresor e€s un compresor de dos etapas accionado por motor
eléctrico, que alimenta con hidréogeno la seccion de reaccion en la descarga del
compresor de gas de recirculacion C-01.

El Compresor de Hidrégeno de Reposicion C-02A/B, tiene sus propias
protecciones.
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SECCION DE TRATAMIENTO Y REGENERACION DE AMINA

La corriente de amina rica proveniente de la Absorbedora de Amina T-04 de BP y
del Tanque de Flash de Amina Rica de AP D-14 entra en el Tanque de Flash de DEA
Rica D-21, en donde son eliminados los hidrocarburos ligeros disueltos que estan
contenidos en la corriente de amina rica.

En el Tanque de Flash de DEA Rica, los vapores de hidrocarburos desprendidos
(por vaporizacién) ricos en H,S suben al domo del tanque a través de una seccién
empacada con “pall rings” de 5/8” de acero inoxidable, para permitir una alta absorcién
de casi el total del H2S agotado cuando se pone a contracorriente con una pequefia
cantidad de amina pobre proveniente de la descarga de la Bomba de BP de DEA Pobre
P-24A/B. El gas lavado, practicamente libre de H>S se envia a control de presién al
quemador o también a control de presion al incinerador de gas de salida localizado en la
unidad de Recuperacién de Azufre. En caso de que la presion disminuya en el tanque de
flash de amina, este tiecne un controlador de presién, que aceptara nitrégeno para
compensar la falta de gas.

En el Tanque de Flash de DEA Rica D-21, Los hidrocarburos liquidos se separan
de la solucion de amina rica debido a su baja densidad, derramandose por una pared de
separacion, en la que se recolectan y envian por medio de la Bomba de residuos P-22
para mezclarse con los hidrocarburos liquidos provenientes del Tanque de Reflujo del
Domo del Regenerador de DEA D-22, y enviarse al cabezal colector de aceite dentro de
la unidad.

La amina rica se envia al Regenerador de DEA T-21, con precalentamiento previo
al pasar por el Cambiador de DEA Rica/Pobre E-21 a control en nivel de cascada del
tanque de flash/flujo de amina para regeneracion. Antes de la vdlvula de control de
flujo, se inyecta inhibidor de corrosion y antiespumante.

En el Regenerador de DEA T-21, se separa la DEA rica, obteniéndose por el
fondo, DEA pobre libre de gas acido y por el domo, el gas acido (H:S). La
Regeneradora de DEA T-21 consiste en 24 platos de tipo valvula de dos pasos y la
alimentacion de amina rica entra en el plato No. 4.

L.as condiciones de operacion por el domo son de 119°C y 1.3 kg/cm?, y enel
fondo de 131°C y 1.7 kg/cm?,

El Rehervidor E-22A/D (consiste de 4 cuerpos) del Regenerador de DEA
proporciona el calor requerido para completar la separacién en la columna. Una
corriente de vapor proveniente del atemperador, el cual utiliza agua de caldera como
medio de control de atemperamiento que se alimenta al rehervidor. El vapor de baja
presion entra en ¢l rehervidor por el lado tubos a través de un control en cascada de
temperatura del fondo de Columna Regeneradora/fluyjo de vapor de la entrada del
rehervidor, cede su calor latente y sale en fase liquida al D-23 para ser enviado
finalmente a control de nivel del cabezal de condensado baja.
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Del plato 24 del Regenerador de DEA T-21, la corriente de DEA es extraida al
Rehervidor de la Regeneradora de DEA E-22A/D, entrando en la parte superior del lado
coraza. Los vapores desprendidos salen por el domo, regresando abajo del plato de
extraccion de DEA. La amina regenerada se derrama por una pared interna dentro del
rehervidor regresando al fondo de la columna.

Los vapores, que salen del domo de la Regeneradora de DEA T-21, se condensan
parcialmente al pasar por el Condensador de Aire EA-23 del Domo de la Regeneradora
de DEA, y posteriormente por el E-26 (lado coraza), que utiliza agua como medio de
enfriamiento. Finalmente, la mezcla de condensado y H>S va al Tanque D-22 de Reflujo
de Domo de la Regeneradora de DEA.

En el Tanque D-22, de Refluyjo del Domo de la Regeneradora de DEA, los
hidrocarburos liquidos se separan de la solucion de amina debido a su baja densidad,
derramandose por la pared de separacioén, en donde se recolectan y envian por medio de
la bomba P-29 para ser mezclados con los hidrocarburos liquidos provenientes del
Tanque de Flash de DEA Rica D-21, para enviarse al cabezal colector.

El condensado obtenido en el fondo del tanque de reflujo, se succiona por la
bomba de condensado P-21 A/B, y se envia como reflujo al domo de la Columna
Regeneradora por medio de control del nivel en cascada del Tanque de Reflujo del
Domo de la Regeneradora de DEA D-22.

En la linea de entrada de condensado al Condensador de Aire EA-23 del Domo de
la Regeneradora de DEA, se inyecta una solucién de inhibidor de corrosion, preparando
esta solucién en la linea, anadiendo una pequeila parte del condensado de la corriente de
descarga P-21 A/B, al inhibidor de corrosion.

El control de presion de la Regeneradora de DEA T-21 se ejecuta de manera
indirecta controlando la presiéon en el Tanque de Reflujo del Domo de la Regeneradora
de DEA D-22 a 1.1 kg/cm?. Los vapores de gas acido se mandan a control de presién a
la Unidad de Recuperacion de Azufre; en el caso de tener algin rechazo en la Unidad de
Recuperacion de Azufre, los gases se envian al quemador de gas amargo.

La amina regenerada se succiona por la P-26 A/B y se envia a control de nivel del
fondo de la Regeneradora de DEA T-21 para ser enfriada, primero en el Cambiador de
DEA Rica/Pobre E-21 lado coraza, después en el EA-27 y finalmente al Tanque de
Balance de DEA Pobre TA-21 a 55°C. Esta temperatura se mantiene por medio de un
control de temperatura, que ajusta la inclinacion del EA-27.

Cuando se evapora una parte acuosa de l1a solucion de amina o se va con los gases
acidos al domo del Regenerador de DEA, la solucién se va concentrando, por lo tanto,
se inyecta agua de reposicién a control de flujo (0.3 m>/h) en la descarga de la P-21A/B
para mantener la concentracion adecuada en la solucién de DEA.
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La preparacion de amina se lleva a cabo en el D-39, localizado abajo de nivel de
piso. Del D-39, la solucion se envia por la P-35 al Tanque de Balance de DEA Pobre
TA-21, previamente mezclada con la recirculacion de la corriente de amina pobre y de
amina recolectada en el proceso. La concentracién de la amina pobre en el Tanque de
Balance de DEA Pobre TA-21 es de 35% en peso.

El tanque de Balance de DEA Pobre TA-21 esti diseflado para almacenar el total
de amina requerida en la seccién de amina cuando el sistema requiere ser vaciado.

Del Tanque de Balance de DEA Pobre TA-21, la amina pobre se extrae por
medio de la Bomba de DEA Pobre BP P-24A/B, y se envia hacia dos direcciones, una

de ellas (aproximadamente 30%) a una serie de filtros, para mantener la calidad de la’

solucién de amina pobre, regresando al Tanque de Balance de DEA Pobre TA-21. El
Filtro Primario de DEA Pobre ME-22A/B, que usa cartucho de fibra sintética como
medio de filtracion, elimina cualquier particula solida, producto de la degradacion de
DEA u otro tipo de material que haya sido drenado; el segundo filtro, el filtro de Carb6n
Activado ME-21A/B, disefiado para eliminar cualquier tipo de hidrocarburos, ya sea
solubles o insolubics, que se encuentren en la amina pobre y el tercer filtro, el Filtro
Secundario de DEA Pobre ME-23A/B, esta diseilado para limpiar y eliminar cualquier
particula sé6lida o de carbén, como resultado del desgaste del lecho de carbon activado,
este filtro utiliza también un cartucho de fibra sintética como medio de filtracion.
Finalmente la corriente limpia de amina pobre regresa a control de flujo al Tanque de
Balance de DEA Pobre TA-21.

La otra parte de amina pobre, que descarga la Bomba de DEA Pobre de BP P-
24A/B, se envia hacia tres direcciones y se mezcla con una corriente de antiespumante
en el M-21. La primera direccién es para la Absorbedora de Amina de BP T-04 a
control de flujo (34.4m°/h). La segunda corriente, que va al Tanque de Flash de DEA
Rica D-21, y la tercera (170m>/h), se envia al Tanque de Balance de Amina Pobre D-13
a control de nivel.

El Tanque de Balance de Amina Pobre D-13 envia la amina pobre a la
Absorbedora de Amina de AP T-01 a control de flujo por medio de la Bomba de Amina
Pobre P-03 A/B.

En el Tanque de Balance de Amina Pobre D-13, la presién de 5.0 kg/cm® se
controla por medio de dos controladores de presion independientes. Una hace abrir una
valvula, aceptando nitrogeno cuando la presion ha disminuido de la presion normal,
mientras que el otro control hace abrir otra valvula cuando la presion ha excedido la
presion de operacion. enviando el exceso al cabezal de desfogue.

La descripcion anterior del proceso se puede observar en los siguientes Diagramas
de Flujo de Proceso (DFP’s) 3.1,3.2,3.3 y 3.4.
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ANALISIS HAZOP

METODOLOGIA

E! propésito, objetivos y alcance del estudio deberan ser lo mas explicito posible.
Estos son establecidos por el responsable de la planta o del proyecto; quien debe estar
apoyado por el facilitador de la técnica HazOp. Es importante que las personas trabajen
€n conjunto para proveer una direccion y enfoque adecuado al estudio.

La aplicacién del método requiere un juego completo de diagramas de tuberia e
instrumentacion acwalizados. Se requiere que los miembros del equipo cuenten con un
conocimiento profundo del proceso, asi como de documentacién adecuada, pues estos
dos puntos serdn la base del anidlisis. Adicionalmente a los DTI's, se requieren
diagramas de flujo de proceso y diagramas de localizacién de equipos. Ocasionalmente,
el manual de operaciéon de la planta y manuales de operacion de equipos también seran
requeridos.

De acuerdo a lo explicado anteriormente, el andlisis HazOp requiere como paso
preliminar, la formacion del equipo multidisciplinario. Generalmente el ingeniero
responsable del proyecto debe tomar parte, asi como el ingeniero de proceso y el de
instrumentacién, asi mismo personas del area de produccion y mantenimiento. Es
indispensable la participacion de un experto en la aplicacion de la técnica, quien fungira
como coordinador, asegurando que el procedimiento sea seguido y que todos los
aspectos importantes sean analizados, estimulando la discusion.

El proceso se inicia seleccionando un estilo de analisis, €ste puede ser recipiente
por recipiente o cada vez que los parametros fisicoquimicos cambien, el primero se
puede realizar considerablemente rapido, pero si la red de tuberias del sistema es
compleja se recomienda usar el sistema de linea por linea. La mejor opcion es realizar
un estudio hibrido, pues al considerar solo las lineas muchos tipos de accidentes
(reacciones fuera de control, sobrecalentamiento, etc.) que ocurren en recipientes
pueden ser ignorados, de la misma forma que accidentes relacionados a las tuberias no
se considerarian en un analisis de recipientes.

El andlisis HazOp se concentra en puntos especificos del proceso u operacion
llamados "nodos". que son secciones del proceso u operaciones sencillas. Uno por uno,
el equipo examina si en cada seccion u operacién existen desviaciones potenciales que
se deriven de las palabras guias establecidas. La figura 3.1 ilustra el flujo de actividades
en una reunién HazOp.
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Sele

ionar una seccién del
proceso u operacion

Explicar la intencion de disefio
de la scceidn del proceso

Seleccionar una accién o

variable del proceso -

Repetir para todas las secciones
del proceso u operacion

Aplicar la palabra guia para
obtener una desviacién

Repetir para todas las variables
del proceso o acciones

Examinar consecuencias
asumicndo que todas las

or les fallan

l

Listar las posibles causas de -
la desviacion

Repetir para todas las
palabras guia

Proponer acciones
correctivas

I

Evaluar la aceptabilidad _de riesgo

en las causas
¥y protecciones

Identificar las pi i

existentes para prevenir la
desviacion

Figura 3.1 Diagrama de flujo del método HazOQp (CCPS, 1992)
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El siguiente punto consiste en aplicar las palabras guia tanto a acciones como a
parametros especificos. (Ver tablas 3.1 y 3.2 de palabras guia y parametros de proceso).
Como primer paso. la intencion de disefio en condiciones normales es especificada. A
partir de este punto, la aplicacién de las palabras guia servira para identificar cuales son
las circunstancias en las que la intencion definida no se cumple. Estas producen
consecuencias y al mismo tiempo tendran causas que las originan.

Las desviaciones sugeridas, asi como las preguntas formuladas afectaran
grandemente la calidad de los resultados. Para que la desviacion sea considerada para el
andlisis debera tener consecuencias importantes y causas razonables.

Tabla 3.1 Palabras guia para el analisis HazOp y su significado

Palabra Guia Significado

No Negacion de la intencién de disefio
Mas Incremento cuantitativo

Menos Decremento cuantitativo

Parte de Decremento cualitativo

También como Incremento cualitativo

Inverso Opuesto légico de la intencién
OLtro que Substitucion completa

‘Tabla 3.2 Parametros de proceso comunes en un andlisis HazOp

Flujo Tiempo Frecuencia M. lado
Presion Composicién Viscosidad Adicion
Temperatura Acidez Voltaje Separacion
Nivel Velocidad Informacién Reaccién

Una vez que las posibilidades del accidente han sido descritas se registran las medidas
de seguridad actuales y se responde a la siguiente pregunta, ";Son las medidas
adecuadas?" Generalmente, esto se responde con base a la experiencia general. Si se
decide que se requiere de seguridad adicional, el siguiente paso consiste en proponer
soluciones correctivas y evaluar su costo. En algunos casos un analisis mas detallado
sera requerido. Sin embargo. en la mayoria de ellos, un analisis HazOp es suficiente
para implementacion de medidas correctivas o incluso cambios en el diseiio.

El facilitador del equipo debe asegurar que las fallas por servicios auxiliares sean
tomadas en cuenta para su discusion. Es posible considerarlas como una unidad, en

lugar de analizarlas para cada recipiente especifico.

Finalmente, es esencial garantizar un registro sistemaitico de los resultados del
anadlisis que es regularmente Hevado a cabo mediante el formato de columnas.
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La tabla 3.3 muestra la terminologia empleada

frecuentemente durante el analisis

HazOp.
Tabla 3.3 Terminologia para el analisis HazOp
Termino Definicién
Circuito Scccién de equipos con limites definidos dentro del cual los parametros de

roceso son investigados por desviaciones.

Operaciones

Acciones discretas de un proceso tipo discontinuo o de un procedimiento
analizado por el HazOp. Pueden ser acciones manuales, automiticas o
computarizadas.

Intencién

Es cémo se espera que una planta sea operada en consecuencia de
desviaciones. Toma un gran numero de formas y puede ser descriptiva o
grafica.

Péiaﬁras Cuia

Palabras sencillas que son usadas para clasificar la intencion de disefio y para
guiar y estimular ¢l proceso propositivo de identificacién de peligros.

P:irémeirés de Proceso

Propiedades quimicas o fisicas asociadas con el proceso. Incluye puntos
generales como reaccién, mezclado, concentracion, acidez y otros puntos
como temperatura, presion, fase y flujo.

Desviacién

Separaciones de la intencion original de disefio, descubiertas mediante la
aplicacion sistemidtica de las palabras guias a los parametros del proceso.

Razones por las que las desviaciones pueden ocurrir. Una vez que se ha
demostrado que una desviacion ticne una causa grave debe ser tratada con
mucha atencion.

Consecuencias

Son los resultados de las desviaciones. Normalmente el equipo asume que las
protecciones fallan. Consecuencias menores, no relacionadas al objeto de
estudio no son consideradas.

Protecciones

Sistemas ingenicriles o controles ad rativos disciiados para prevenir las
causas o mitigar las cor ias de las desviaciones.

Acciones o
Recomendaciones

Sugerencias para cambios en ¢l disefio, cambios en el procedimiento, o drcas
para cstudio posterior.

MATRIZ DE RIESGOS

El indice 6 nimero de riesgo nos permite tomar decisiones sobre la aceptabilidad
6 no del riesgo, O bien asignar prioridades a las acciones recomendadas. El sistema para
establecer las prioridades de las recomendaciones implementadas debera usar una
matriz de indice de riesgo (ver tabla 3.4), que combine la frecuencia de ocurrencia de un
accidente y la severidad 6 gravedad de las consecuencias del mismo.

Tabla 3.4 Matriz de Riesgos
Gravedad

s WwoN
Frecuencia
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Las frecuencias que se utilizan para la estimacion de los riesgos son las siguientes:

Tabla 3.5 Frecuencias

Num Frecuencia Descripcién

1 Frecuente Ocurre mds de una vez al afio

2 Ocasional Ha ocurrido varias veces durante la vida de la planta

3 Posible Se espera que ocurra no mas de una vez en la vida de la planta
4 Improbable No se espera que ocurra en la vida de la planta

Las gravedades que se utilizan para la estimacion de los riesgos son las siguientes:

Tabla 3.6 Gravedades

Num Gravedad - Aspecto Descripcién
Pérdida de una o mas vidas fuera de la Refineria

Personas

Instalaciones Daflos por mas de $25,000,000

Fuga mayor que requiere limpieza fuera de la
Refineria
Paro de la Retineria

1 Catastréfico
v .| . Medio Ambiente

Operacién

Un lesionado fuera de la refineria y una pérdida
de vida dentro
S N Daiios por un monto entre $2,500,000 y
* Instalaciones $25.000.000

. . Fuga mayor que no requierc limpieza fuera de ia
:Medio Ambiente Refineria
Paro de mis de una planta

Personas

Operacién

Personas Varios lesionados dentro de la Refineria

‘Instalaciones Dafios por un monto entre $250,000 y $2,500,000

3 = —
. ‘ . N Fuga menor que requiere limpieza dentro de la
Medio Ambiente Refineria
. Operacién Paro dc una planta
. : " Personas Un lesionado dentro de la Refineria
Instalaciones Dafios por menos de $250,000
4

‘Medio Ambicnte | Fuga menor

Operacién Paro del equipo o seccién de planta
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Una vez estimado el riesgo se le asigna una letra de la A a la D para clasificar la
recomendaciéon o recomendaciones que se planteen para disminuir dicho riesgo,
originando una matriz de clases de riesgo como la Que a continuacion se observa.

Tala 3.7. Matriz de Clases de Riesgo

Gravedad

El riesgo debera mitigarse mediante controles de
1a3 A Inaceptable ingenicria y/o administrativos hasta un riesgo clase C o
menor dentro de un periodo de 6 meses.

E! riesgo debera mitigarse mediante controles de
4 B Indeseable ingenieria y/o administrativos hasta un riesgo clase C o
menor dentro de un periodo de 12 meses.

6 c Aceptable con Debe verificarse que los procedimientos o controles
controles estén en su lugar, en uso y que sean efectivos.
7a10 (Aceptable como No se requiere mitigar el riesgo.

EETA TESIS NO SALE

DE LA BIRBILIODTELCA
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En ¢l estudio HazOp se generan hojas de registro las cuales ayudan a tener un
criterio mas amplio para seleccionar cuales son las dreas de mayor riesgo de que ocurra
un evento no deseado y ademas es necesario que se lleve a cabo un estudio mas
profundo, como en este caso andlisis de consecuencias de un efecto dominé para una
Planta Hidrodesulfuradora de Gasoleos.

En las siguientes paginas se muestran algunas de las hojas de registro mds
importantes que se generaron en las sesiones HazOp para los cuatro escenarios
hipotéticos con alto indice de probabilidad de ocurrencia.

Explosion del tanque D-06 por sobrepresion.

Explosion del tanque D-14 por sobrepresion.

Fuga de hidrogeno en la linea de descarga del compresor C-01.
Fuga de vapores en D-02.
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Nodo: Tanque D-06 de carga a la Torre 7-02

Producto: Gasoleo pesado y ligero

Desviacion: Alta presién

LOi: 5Kgiom”  LOS:66Kgiem®  LSI: 7.76 Kglem?

Causa

Consecuencias

1. Pérdida de sello 1. Presionamiento del
liquido en el separador  sistema de baja presion

D-020enel D-03.

después de la valvula LV-
11 y LV-17 por paso de
hidrégeno  de  alfa
presion.

2. Relevo de valvulas de
seguridad PSV-16 y PSV-
40.

3. Fuga o ruptura en
alguna fuberia o equipo
del sistema de baja
presién con incendio ylo
explosion.

Protecciones

1. Alama por afta
presién PIC-59 en el
domo de! D-06.

2. Vélvula de seguridad
PSV-040 en el domo de
D-06.

3. Switch independiente
de contro! por bajo-bajo
nivel integrado al SCD
enel D-02y en el D-03.

Recomendaciones

mandar cemar la valvula
existente y la vélvula propuesta
de control de nivel por bajo-bajo
nvel en D02 y D-03
respectivamente.

2. Verificar que se programe dos
veces por aflo el mantenimiento
preventivo al LT-11, LALL-10,
LSLL-10, LT-17, LALL-16, LSLL-
16.

3. Instalar una cadena con
candado en el directo de las
vilvulas LV-11 y LV-17 en

posicion cerrado ubicados en el
tanque D02 y D-03
respectivamente.

F G R Clase

1. Implementar interlock a través 2
del LSLL-10 y LSLL-16 para (2) (1) (3)

esunnd ap pelnded-INVNN E

90-a ANONVL
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Nodo: Tanque D-06 de carga a la Torre 7-02

Producto: Gasoleo pesado y ligero

Desviacion: Alta presion LO: 5 Kgiem®

LOS: 66 Kgiem®  LSI: 7.76 Kgiem®  LSS: 8.24 Kgiem®

Causa

Consecuencias Protecciones

Recomendaciones F G R Clase

4. Colocar una valvula de ceme 2 1 3 A
rapido en sere a la vélvula @ M @3
automética de control LV-11 (y su

relevo, si este se coloca) ubicada

en el fondo del tanque D-02 y otra

vélvula de clerre rapido en serie a la

vélvula automética de control LV-17

{y su relevo, si este se coloca)

ubicada en el fondo del tanque D-

03.

5. Instalar un sistema de gas de
purga con hidrégeno a alta presién
en el fransmisor LT-11 del tanque
D-02y LT-17 de! tanque D-03.

6. Mantener en buenas condiciones
al sistema de trazado de vapor del
LT-11 del fanque D-02 y def LT-17
de!tanque D-03.

7. Realizar un estudio para
determinar  si es  conveniente
instalar un disco de ruptura en la
seccidn de baja presion después de
las valvula LV-11.

eswind ap peynoe4-INVNN G

90-a ANONVL




€8

Nodo: Tanque D-06 de carga a la Torre T-02

Producto: Gasoleo pesado y figero

Desviacion: Bajo nivel

LO: 1500 mm

LOS: 7500 mm

LSI: 150 mm

LSS: 8123 mm

Causa Consecuencias

1. Falla del fransmisor 1. Dafios en las

de nivel LT-31 y bombas P-04A/B.
manda  abrr  [as

valvulas FV- 2. No fup al
46ABICID. calentador H-02.

3. Se funden los tubos
del calentador H-02
originando incendio.

Protecciones

1. Indicador de nivel local LG-09-1
en D-06.

2. Alamas por bajo flujo FIC-
4GA/BIC/D en la linea de carga al
H-02.

3. Disparo 1-2402 por bajo flujo a
través del FSLL-45A/B/C/D en el H-
02.

4, Indicadores de temperatura en la
pared del tubo (termoskines) con
alarma por alta temperatura Ti-40-
4A/BIC/D en el calentador H-02.

5. Termoskines con alarma por alta
temperatura en el hogar Ti-10-
10A/BIC,  TI-10-11A/B/C,  TI-10-
12A/BIC yTI-10-13A/B/C en el H-
02.

6. Vapor de apagado al hogar del
calentador H-02.

7. Programa de mantenimiento
preventivo a instrumentos.

Recomendaciones F G R Clase

1. Consultar con el 2 1 3
licenciador la filosofia (3) (1) )
de operacién de la

valvula FV40 ya que

es necesario mantener

un flujo minimo al

tanqgue D-06 para

proteccion de  las

bombas.

B

esuind ap pelnded-INVNIN B

90-a ANONYV.L
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Nodo: Tanque D-06 de carga a la Torre T-02

Producto: Gasoleo pesado y ligero

Desviacion: Bajo nivel

LOk: 1500mm  LOS: 7500 mm LSt: 150 mm LSS: 8123 mm
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
2. Falla en posicion de 1. Arrastre de 1. Indicador de nivel local 1. Colocar una vélvula de cere 2 2 4 B
cerrado de las valvulas hidrocarburos liquidos en  LG-09-1enD-06. répido en serie a la vavla () (2 (4)
FV-11y FV17. la comiente de hidrégeno automética de control LV-11 (y

al compresor.

2. Contaminacion de la
seccion de tratamiento
con amina.

3. Daftos al compresor C-
01.

4. Paro de planta.

2. Alarmas por bajo flujo
FIC-46A/BICID en la linea
de carga al H-02.

3. Disparo 1-2402 por bajo
fljo a través del FSLL-
45A/BICID en H-02.

4, Indicadores  de
femperatura en [a pared
del tubo (termoskines) con
alama por afta
temperatura TI-40-
4AB/C/D en ¢! calentador
H-02.

§. Termoskines con alarma
por alta temperatura en el
hogar TI-10-10AB/C, TI-
10-11ABIC, TI-10-12A/BIC
yTi-10-13AB/C en H-02.

su relevo, si este se coloca)
ubicada en el fondo del tanque
D-02.

2. Colocar una valvula de cierre
rapido en serie a la valvula
automatica de control LV-17
ubicada en el fondo del tanque
D-03.

3. Realizar un estudio para
determinar si es conveniente
instalar un disco de ruptura en fa
seccion de baja presion
después de las valvula LV-11.

estunnd ap peljnoeJ-INVvNN 8

90-T INONVL
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Nodo: Tanque D-06 de carga a la Torre T-02

Producto: Gasoleo pesado y ligero

Desviacion: Bajo nivel

LOI: 1500mm  LOS: 7500 mm LSI: 150 mm LSS: 8123 mm
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
6. Vapor de apagado al 2 2 4 B
hogar del calentador H- @ @ &
02.

7. Programa  de
mantenimiento
preventivo a
instrumentos.

8. Alarma por bajo nivel
LIC-31 en el tanque D-
06.

9. Switch independiente
de control por bajo-bajo
nivel integrado al SCD
enel D-02.

eoiunnd 2p peinded-IN VNN E
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Nodo; Tanque D-06 de carga a la Torre 7-02

Producto: Gasoleo pesado y ligero

Desviacion: Alto nivel LOL 1500 mm  LOS:7500mm LSk 150 mm LSS: 8123 mm

Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase

1. Actiaen posicion 1. Daflos en las 1. Indicador de nivel local LG-08-1 en D-06.
de cemado la bombas P-04A/B.

vdlvula XV-06 por
€ror humano.

1. Proteger fa botnera 2 1 3 B
local de la valvula XV-06 2} @) )

2. Alarmas por bajo flujo FIC-46A/B/C/D en para evitar accionarla,

2 No fujo al Ias lineas de carga al H-02.

calentador H-02. 2 Capacitar
periédicamente al
personal operativo de la
planta.

3. Disparo 1-2402 por bajo flujo a través del
FSLL-45A/B/C/D en las lineas de carga al

3. Se funden los K2,

tubos del calentador

H-02  originando 4. Indicadores de temperatura en la pared

eoIwINd P PEINES-WVNN g
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incendio.

del fubo (termoskines) con alarma por alta
temperatura  TI404ABICD en el
calentador H-02.

5. Termoskines con alarma por afta
temperatura Ti-10-10A/B/C, Ti-10-11A/B/C,
TI-10-12A/8/C yTI-10-13A/B/C en el hogar
del H-02.

5. Vapor de apagado al hogar del
calentador H-02.

6. Programa de mantenimiento preventivo a
instrumentos.

7. Alarma por afto nivel LIC-31en D-06.
8. Actiza el inferlock 2401 que manda parar

las bombas P-O4A/B y apagar el calentador
H-02.

3. Mantener la operacién
de la valvula XV-06 (y de
todas las de su tipo) en
automatico,  utilizando
solamente el manual para
casos de mantenimiento
instalando un candado en
la subestacion eléctrica,
estableciendo este
requisto en  una
instruccion de  trabajo
documentada y dada de
alta en ol SIA (Sistema
Integral de
Administracién).
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto; DEA rica en H,S

Desviacion: Alto nivel LOI: 462 mm

L0S: 939 mm LSt: 150 mm LSS: 1119 mm

Causa Consecuencias Protecciones
1. Falla en posicion 1. Baja el nivel en D-21.
de cerrado de la
vélvula LV-24.

LIC-24 enel D-14,
2. Incremento de presion
enD-14,

PIC-49 enel D-14.
3. Posible armastre de
iquido al C-03A/B.

1. Alarma por alto nivel

2. Alarma por alta presién

3. Vélvula de seguridad

PSV-015enD-14.

4 Programa  de
mantenimiento preventivo
ainstrumentos.

Recomendaciones F G R Clase

1. Elaborar estudio para instalar 2 1 3 A
un tanque de succion del (2) (1) (3)
compresor C-03A/B,

independiente de la finea de

proceso, para separar los liquidos

que pudieran arrastrarse con el

gas y dafiar al compresor.

2. Verificar que se programe
mantenimiento preventivo a la
PSV-015 de acuerdo al
procedimiento GPASI #:207.

3. Realizar el célculo para
determinar si la PSV-015 esta
diseflada para soportar un
desfogue por bajo nivel en la
torre T-01.

4. Verificar que se programe el
mantenimiento  preventivo  a
instrumentos LIC-24, LV-24 y
PIC-49 dos veces por aflo.

eo1wInd ap pANoES-INVNN -]
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto: DEA rica en H,S

Desviacion: Alto nivel

LOk462mm  LOS: 939 mm LSI: 150 mm LSS: 1119 mm
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
2. Falla en posicion 1. Pérdida def sello 1. Alarma por bajo nivel 1. Colocar una valvuladeciere 2 1 3 A
de abieto de la liquidoenlaT-01. LIC-23 enla T-01. répido en serie a la vaivula LV-23 (2) (1) (3)
valvula LV-23. (y su relevo, si este se coloca)

2. Presionamiento del
tanque D-14.

3. Alta presién en la
succion del C-03A/B.

4. Presionamiento del D-
07.

5. Explosion del tanque
D-14,

2. Marma por alto nivel
LIC-24 en el D-14.

3. Alarma por alta presion
PIC-49 en D-14.

4. Vilvula de seguridad
PSV-015en D-14.

5. Programa  de
mantenimiento preventivo
a instrumentos.

6. Programa  de
mantenimiento preventivo
a vélvulas de sequridad,

ubicada en el fondo de T-01..

2. Verificar que se programe €l
mantenimiento  preventivo a
instrumentos LIC-23, PIC-49, LV-
23y LIC-24 dos veces por aflo.

3. Verfficar que se programe
mantenimiento preventivo a la
PSV-015 de acuerdo al
procedimiento GPAS! #-207.

5. Realizar el cdlculo para
determinar si la PSV-015 estd
disefiada para soportar un
desfogue por bajo nivel en la
torre T-01.

6. Realizar un estudio para
determinar si es conveniente
instalar un disco de ruptura en la
seccion de baja presion después
de las vélvula LV-23,

ed1und ap pelnded-INVNN G
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto: DEA rica en H,S

Desviacion: Alto nivel

LO%: 462 mm

LOS: 939 mm LSk 150 mm LSS: 1119 mm

Causa

Consecuencias Protecciones

3. Que abra la 1.Pérdida de sello liguido 1. Alarma por bajo nivel

valvula del fondo enD-04.

del D-04.

LiIC-23enla T-01.

2. Presionamiento del 2. Alarma por alto nivel
tanque D-14. LIC-24 enel D-14.

3. Alta presion en la 3. Alarma por bajo nivel
succion de! C-03A/B. LI-27 en D-04.

4. Presionamiento del D- 4. Alarma por alta presién

07. PIC49 en el D-14.

5. Explosién del tanque 5. Valvula de seguridad

D-14. PSV-015enel D-14.
6. Programa  de
mantenimiento preventivo
ainstrumentos.

7. Programa  de
mantenimiento preventivo
a vdlvulas de seguridad.

8. Supenvision
operacional.

Recomendaciones F G R Clase

1. Colocar una vélvula de cieme 2 1 3 A
rapido en la linea del fondo del (2) (1) (3)
tanque D-04, el Ibgico de esta

valvula debera actuar cuando se

incremente Ia presion en D-14.

2. Realizar el calculo para
determinar si la PSV-015 estd
disefiada para soportar un
desfogue por bajo nivel en la
torre T-01.

3. En caso de que la valwula
PSV-015 no este disefiada para
el maximo evento de
sobrepresion en D-14, instalar
una segunda valwla de
seguridad en paralelo de la PSV-
015.

eowing ap pelindeJ-INVNN E
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto: DEA rica en H,S

Desviacion: Alta presion

LOI: 5 Kgiem’

LOS:8Kglom®  LSESKgem'  LSS: 8.5 Kglem?

Causa Consecuencias Protecciones

1. Bajo nivel en el 1. Ruptura e incendio del

tanque D-14. tanque D-14. PSV-015en el D-14.

1. Vélvula de seguridad

2. Alarma por alta presién

PIC-49en el D-14.

3. Alarma por alto nivel

LIC-24 enel D-14.

4. Programa

de

mantenimiento preventivo

ainstrumentos.

Recomendaciones F G R Clase

1. Verificar que se programe ¢ 2 1 3 A
mantenimiento preventivo a la () (1) (3)

PSV-015 de acuerdo al
procedimiento GPASI #-207.

2. Realizar e céleulo para
determinar si la PSV-015 esta
diseflada para soportar un
desfogue por bajo nivel en la
torre T-01.

3. Verificar que se programe el
mantenimiento  preventivo a
instrumentos dos veces por afto.

esrunnd ap puipnded-INv NN G
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto: DEA rica enH,S

Desviacion: Alta presion

LOi:SKgem®  LOS:8Kgem®  LSI:§ Kg/em?

LSS: 8.5 Kg/cm?

Causa Consecuencias

2. Pérdida del 1. Ruptura e
sello liquido en T-  incendio del tanque
01. D-14.

2. Disminucién de
nivel de D-14,

Protecciones Recomendaciones

1. Valwla de
seguridad PSV-015 en

1. Colocar una vilvula de cierre rapido en
serie a la valvula LV-23 (y su relevo, si este

el D-14. se coloca) ubicada en el fondo de T-01.

2. Alama por afta 2. En caso de que fa valvula PSV-015 no este

presion PIC-49 en el
D-14.

3. Alarma por alto nivel
LiC-24enel D-14.

4. Alarma por bajo
nivel LIC-23 en T-01.

diseflada para el maximo evento de
sobrepresién en D-14, instalar una segunda
vélvula de seguridad en paralelo de la PSV-
015.

3. Verificar que se programe el mantenimiento
preventivo a la PSV-015 de acuerdo al
procedimiento GPAS| #:207.

5 Programa de 4. Realizar el calculo para determinar si ia

mantenimiento
preventivo a
instrumentos.

PSV-015 esta disefada para sopartar un
desfogue por bajo nivel enla torre T-01.

5. Verificar que se programe el mantenimiento
preventivo a instrumentos dos veces por aflo.

6. Realizar un estudio para determinar si es
conveniente instalar un disco de ruptura en la

seccién de baja presion después de la vélvula
1v-23.

F G R Clase

2 1 3
@ mae

A
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Nodo: Tanque D-14 de flash de DEA rica.

Producto; DEA rica enH,S

Desviacion: Alta presion LOL5Kgem®  LOS:BKgiem”  LSI: 5 Kglem®

Causa Consecuencias Protecciones

3. Pérdida de! 1. Ruptura e 1. Vélwla de
sello liquido en incendio del tanque seguridad PSV-015 en
D-04. D-14, elD-14,

2. Disminucion de 2. Alarma por alta
nivef de D-14. presion PIC-49 en el
D-14.

3. Alarma por ato nivel
LiC-24 enel D-14.

4. Alarma por bajo
nivel LI-27 en D-04.

5. Programa de
mantenimiento
preventivo a
instrumentos.

Recomendaciones

1. Colocar una valvula de cierre rapido en la
linea del fondo del tanque D-04, el '6gico de
esta valvula deberd actuar cuando se
incremente la presion en D-14.

2. En caso de que ia valvula PSV-015 no
este disefiada para el maximo evento de
sobrepresion en D-14, instalar una segunda
valvula de seguridad en paralelo de la PSV-
015.

3. Verificar que Se programe mantenimiento
preventivo a la PSV-015 de acuerdo al
procedimiento GPAS! #:207.

4. Realizar el calculo para determinar si la
PSV-015 esta disefiada para soportar un
desfogue por bajo nivel en la torre T-01.

5. Verficar que se programe el
mantenimiento preventivo a instrumentos dos
veces por aflo.

F G R Clase

esiund) ap pelnsde-INVNN E
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Nodo: Compresor C-01 de gas de recirculacion.

Producto: Hidrogeno

Desviacion: Alta presion en la succion LOI: 120Kg/em®  LOS: 120.1Kg/em® LSk 120 Kg/em®  LSS: 129.1 Kglem’

Causa Consecuencias  Protecciones

1. Atapresionen 1. Incremento de la 1. Alarma por alta temperatura
D-03. presion de descarga.  TAH-24A/B en la descarga del
C01.
2. Incremento de la
temperatura de 2. Alarma por alta-afta
descarga. temperatura TAHH-24 en [a
descarga del C-01.
3. Incremento de
presion en la linea de 3. Inferlock 2404X.
los E-03A/B.
4. Alarma por alta temperatura
TAH-08-4 en fa descarga del

c-01.

5. Vélyula de
depresionamiento  XV-06-1 y
XV-24.

6. Programa de mantenimiento
preventivo a instrumentos.

Recomendaciones F G R Clase

1. Incrementar el didmetro de la 2 3 6 c
linea de depresionamiento al (2) (3) (6)
desfogue de 2" a 4" del D-04.

2. Verificar que se programe el
mantenimiento  preventivo  a
instrumentos TAH-24AB, TAHH-
24, TAH-08-4, XV-08-1 y XV-24
dos veces por afio.

eo1wINQ® 9p PEINOEA-INVNN G
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Nodo: Compresor C-01 de gas de recirculacion.

Producto: Hidrogeno

Desviacidn: Alta presion en la succion LOk 120 Kglem?  LOS: 120.1 Kglem® LSk 120 Kgien®  LSS: 129.1 Kglem

Causa Consecuencias  Protecciones Recomendaciones F G R Clase

2. Falla de la 1. Incremento de la 1.Alarma por alta temperatura 1. Incrementar el didmetro de la 2 2 4 C
vélvula FV-33 en temperatura de TAH-24A/B en la descarga del linea de depresionamiento al (3) (2} (6)
posicién de descarga. C-01. desfogue de 2" a 4" del D-04.
abierto.
2.Posible disparo del 2. Alama por alta alta 2. Verificar que se programe el
calentador H-01. temperatura TAHH-24 en la mantenimiento  preventivo a
descarga de! C-01. instrumentos TAH-24A/B, TAHH-
24, TAH-084, XV-06-1, XV-24 y
3. Interlock 2404X y 2401. FV-3 dos veces por afio.

4. Alarma por afta temperatura
TAH-084 en la descarga del

c-01.

5. Vélvula de
depresionamiento  XV-06-1 y
Xv-24,

6. Programa de mantenimiento
preventivo a instrumentos.

eo1WUING) Op pRINSEA-INVNI G
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Nodo: Compresor C-01 de gas de recirculacion.

Producto: Hidrogeno

Desviacion: Baja presion en la succién LOI: 120Kglem’  LOS: 120.1Kgiom® LS 120 Kglem” LSS 129.1 Kgfem?

Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
4 Fala en 1. Bajapresion en la descarga del 1. Interlock 2403. 1. Configurar e/ FIC-34 2 3 6 A
posicion de compresor C-01, con alarma por bajo (1) (1) (1)
cerrado de I3 flujo.

valvula XV-18. 2. Parodeplanta.

esrwnQ op peInded-INVNN E
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Nodo: Tanque separador de alta presién D-02.

Producto: Gasoleo e hidrogeno

Desviacion: Bajo nivel

LOI: 150 mm LOS: 8250 mm LSk 150 mm LSS: 8250 mm
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
1. Falla LT-11 1. Pérdida de sello liquido en 1. Indicador de nivel local 1. Implementar infedock a 2 1 3 A
indicando  mas el separador de alta presion D- LG-05-1 en el separador de través del LSLL-10 para (2) (1) (3)

nivel del real, 02. alta presion D-02. mandar cemar la valvula

eouind) ap pelnded-INVNI B
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2. Presionamiento en el
sislema de baja presion
después de la valvula LV-11
por paso de hidrégeno de afta
presion.

3. Relevo de valvulas de
seguridad PSV-16 y PSV-40.

4. Fuga o ruptura en alguna
tuberfa o equipo de! sistema
de baja presién con incendio
y/o explosién.

2. LALL-10 alarma por bajo-
bajo nivel en el separador
de alta presion D-02.

3 Programa de
mantenimiento preventivo a
instrumentos.

4, Vélvulas de seguridad
PSV-16 en la linea de
descarga del lado tubos del
E-09Cy PSV-40 en el D-06.

5. Switch independiente de
control por bajo-bajo nivel
integrado al SCD en el D-
02.

existente y la valvla
propuesta de control de
nivel por bajo-bajo nivel en
D-02.

2. Verificar que se programe
dos veces por afio el
mantenimiento preventivo al
LT-11 yala LALL-10.

3. Colocar una valwla de
cierre rapido en serie a la
valwla aulomatica de
control LV-11 (y su relevo si
este se coloca) ubicada en
el fondo del tanque D-02.

4, Realizar un estudio para
determinar si s
conveniente instalar un
disco de ruptura en la
seccibn de baja presion
después de las vélvula LV-
".
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Nodo: Tanque separador de alta presion D-02.

Producto: Gasoleo e hidrogeno

Desviacion: Bajo nivel LO:150mm  LOS: 8250 mm LSI: 150 mm LSS: 8250 mm

Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase

2. Abieto el 1. Pérdida de sello fiquido en 1. Indicador de nivel local 1. Instalar una cademacon 2 1 3 A
directo de LV~ el separador de alta presion D-  LG-05-1 en el separador de candado en el directo de la (2) (1) (3)
1. 02. alta presion D-02. valwia LV-11 en posicion
cerrado del tanque D-02.
2. Presionamiento en el 2.LALL-10 alarma por baje-
sistema de baja presion bajo nivel en el separador
después de la valwula LV-11 de alta presion D-02.
por paso de hidrégeno de alta
presion. 3. Alarma por bajo nive! LIC-
11enD-02.
3. Relevo de valvulas de
seguridad PSV-16y PSV40. 4. Programa de
mantenimiento preventivo a
4. Fuga o ruptura en alguna instrumentos.
tuberia o equipo del sistema
de baja presién con incendio 5. Capacitacion y
ylo explosion. adiestramiento al personal
operativo.

eojwind ap peanoded-INVNN m

Z0-G ANONVL




Nodo: Tanque separador de alta presion D-02.

Producto: Gasoleo € hidrégeno

Desviacion: Bajo nivel LO:150mm  LOS: 8250 mm LSI; 150 mm LSS: 8250 mm

Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase

86

1. Pérdida de sello liquido en
¢l separador de alta presion D-
02

2. Presionamignto en el
sistema de baja presion
después de la valvula LV-11
por paso de hidrogeno de alta
presion.

3. Relevo de vélvulas de
seguridad PSV-16 y PSV-40.

4. Fuga o ruptura en alguna
tuberla o equipo de! sistema
de baja presion con incendio
ylo explosion.

1. Indicador de nivel local
LG-05-1 en el separador de
alta presion D-02.

2. Programa de
mantenimiento preventivo a
instrumentos.

3. Alarma por bajo nivel LIC-
11enD-02.

4, LALL-10 alarma por bajo-
bajo nivel en el separador
de afta presion D-02.

5. Switch independiente de
control por bajo-bajo nivel
integrado al SCD en el D-
02.

1. Colocar una vélvula de 2
cierre rapido en serie a fa (2} (1) (3)

valvila  automética de
control LV-11 (y su relevo, si
este se coloca) ubicada en
el fondo del tanque D-02.

2. Implementar interfock a
través del LSLL-10 para
mandar cemar la valvula
existente y la valvula
propuesta de control de
nivel por bajo-bajo nivel en
D-02.

3. Realizar un estudio para
determinar $i s
conveniente instalar un
disco de ruptura en la
seccibn de baja presion
después de las valvula LV-
1.

UG 9P PRINOEA-NVNN gy
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Nodo: Tanque separador de alta presion D-02.

Producto: Gasoleo e hidrogeno

66

Desviacion: Bajo nivel LO:150mm  LOS: 8250 mm LSt: 150 mm LSS: 8250 mm
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
4 Falla del 1. Pérdida de sello liquido en 1. Programa de 1. Instalar un sistema d¢ 2 1 3 A
transmisor ~ de ! separador de afta presién D- mantenimiento preventivo a gas de purga con hidrégeno (2) (1) (3)

nivel LT-11 por
taponamiento de
las tomas de
impulso.

02.

2. Presionamiento en el
sistema de baja presién
después de fa valvula LV-11
por paso de hidrégeno de alta
presién.

3. Relevo de valvulas de
seguridad PSV-16 y PSV-40.

4. Fuga o ruptura en alguna
tuberla o equipo del sistema
de baja presién con incendio
ylo explosion.

instrumentos.

2. Indicador de nivel local
LG-05-1 en el separador de
alta presién D-02.

3. Sistema de lavado de
diesel a baja presion
(actualmente el tener este
sistema representa més un
1iesgo que una proteccién,
por lo cual se debe de aislar
el sistema de baja presién).

4. Sistema de trazas de
vapor en las tomas de nivel
def LT-11.

a alta presion en e
transmisor LT-11 del tanque
D-02.

2. Verificar que se programe
dos veces por aflo el
mantenimiento preventivo al
LT-11 ubicado en el tanque
D-02.

3. Mantener en buenas
condiciones al sistema de
trazado de vapor del LT-11
del tanque D-02.

esrwind ap peifnoe-INVNN B
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Nodo: Tanque separador de alta presion D-02.

Producto: Gasoleo e hidrogeno

estund ap pEINoe4-INVNI -

oot

Desviacion: Alta temperatura LOI: 220°C LOS: 238°C LSI: 238°C LSS: 238°C
Causa Consecuencias Protecciones Recomendaciones F G R Clase
1. Afta 1. Incremento de la 1. Los termoskines TI-05- 1. Cambiar los cambiadores 2 1 3 A
temperatura de temperatura de fa comriente 29/30/31/32/33/34/35 en el de calor E-05A/B por e (2} (1) (3)
reaccion en R- gaseosa hacia los D-02. material adecuado ya que
01. intercambiadores E-05A/B. en la actualidad son de

2. Alarmas por alta acero al carbn, el cual no

2. Disminucién de la vida il
de los cambiadores de calor
por ampollamiento debido al
hidrégeno en lado coraza de
los cambiadores de calor.

3. Fuga e incendio catastréfico.

temperatura TI-03-7A/B en
|a salida del calentador H-01

3. Alarmas por ala
temperatura TI-05-22 y Ti-
052 a la entrada y salida
de! reactor R-02.

es el adecuado para el
manejo del H2 a esas
temperaturas y presiones.

2. Consutar con el
licenciador las medidas
temporales que se pudieran
requerir para operar [a
planta durante el tiempo que
se farde la adquisicion e
instalacion  de o
intercambiadores de calor
E-05A/B y operar la planta
en forma segura a sus
condiciones de disefio.
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Q UNAM-Facultad de Quimica

Plan de Trabajo Resultante del Analisis HazOp en la Planta Hidrodesulfuradora

de Gasédleos.

Del analisis HazOp en la Planta Hidrodesulfuradora de Gasoleos, se obtuvo
como resultado una serie de recomendaciones resultantes de los nodos expuestos con

anterioridad, las cuales se plasman en un plan de trabajo a continuacién.

Tala 3.9. Plan de Trabajo

Recomendaciones Ll

- Nivel..

1.

Se pretende instalar una valvula en paralelo a la LV-
11 y otra a la LV-17 las cuales van a servir para dar|
flexibilidad operativa y facilidad para que se puedan
cntregar @ mantenimiento.  Como  medida de
seguridad se pretende conectar un interlock que
mande cerrar las vilvulas que estén cn operacion
cuando baje ¢l nivel hasta un valor critico (Alarma y
actuador de bajo-bajo nivel) de los equipos que
mancjen alta presion hacia equipos de baja presion.
Adicionalmente del estudio HazOp se recomicnda)
que se instale una vidlvula de cornte rapido (Tipo
MOV, Mortor Operated Valve, o similar) en cada,
uno de los tanques de alta presion, que permita
aislarlos, desde ¢l cuarto de control y/o un punto
cstratégico en ¢l campo, en caso de una emergencia.
Lo anterior aplica también a la planta Endulzadora
de Hidrégeno (U-031).

A

Realizar un estudio para determinar si es]
conveniente instalar un disco de ruptura en la
seccidon de baja presion después de las wvalvulas
mencionadas.

implementar interlock a través del LSLL-10 y
LSLL-16 para mandar cerrar la valvula existente y
la valvula propuesta de control de nivel por bajo-
bajo nivel en D-02 y D-03.

Instalar una cadena con candado en el directo de las|
vilvulas LV-11, LV-17 y LV-14 en posicion
cerrado de los tanques D-02 y D-03.

Instalar un sistema de gas de purga con hidrégeno a;
alta presion en los siguicntes transmisores LT-11 y
L.G-05-1 del tanque D-02. LT-17 del tanque D-03 y)
¢l PDDT-34/35/36 del reactor R-01.

Mantener en bucnas condiciones al sistema de
trazado de vapor del LLT-11 y LG-05-1 del tanque
D-02, del LT-17 del tanque D-03, del PDT-34/35/36)
cn el reactor R-0t. del PDT-157 en ¢l reactor R-02
del LT-31 en el D-06.

Cambiar los cambiadores de calor E-O05A/B por el
material adecuado ya que en la actualidad son de
acero al carbon, el cuidl no es el adecuado para el
mancjo del H2 a esas temperaturas y presiones.

Consultar con el licenciador las medidas temporales
que s¢ requieren para operar la planta, los cuales

deberan  cumplirse  mediante un  procedimiento
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-Recomendaciones

"Nivet

documentado y difundido. durante ¢l tiempo que se
tarde la  adquisicion e instalacion  de  los
intercambiadores de calor E-OS5A/B y operar la
planta en forma segura a sus condiciones de disefio.

Elaborar estudio para instalar un tangue de succion
del compresor C-03A/B, independiente de la linea,
de proceso, para separar los liquidos que pudieran
arrastrarse con ¢l gas y dafar al compresor.

Configurar et FIC-34 con alarma por bajo flujo en el
compresor C-01.

Consultar con ¢l licenciador la  filosofia de
loperacion de la vilvula FV-40 ya que es necesario)
mantcner un flujo minimo al tanque D-06 para
proteccién de las bombas.

Proteger la botonera local de las vdalvulas XV-01 y
XV-06 para evitar accionaria inadecuadamente.

Mantener la operacion de ia vélvula XV-06 (y de
todas las de su tipo) en automitico, utilizando
solamente el manual para casos de mantenimiento
instalando un candado ¢n 1a subestacion eléctrica,
cstableciendo este requisito en una instruccion de
trubajo documentada y dada de alta en el SIA
(Sistema Integral de Administracién).

Incrementar el didmetro de la  linea de|

depresionamicento al desfogue de 2" a 4 del D-04.
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Tala 3.10. Lista de buenas practicas de operacion que se originaron del estudio HazOp.

No.

Recomendaciones

Verificar que se programe dos veces por afio el mantenimiento
preventivo a valvulas de control, valvulas de corte, indicadores,
transmisores, controladores, alarmas, interruptores, al sistema
electrénico de retrolavado de los filtros ME-01}, a los analizadores,
al PLC, etc.

Verificar que se programe el mantenimiento preventivo a valvulas
de seguridad de acuerdo al procedimiento GPASI #207.

Verificar que se programe dos veces por ailo el mantenimiento
predictivo y preventivo tanto eléctrico como mecanico a bombas,
sus motores o turbinas.

Contar con el refaccionamiento adecuado y oportuno para el
mantenimiento a bombas.

Contar con el refaccionamiento adecuado y oportuno para dar el
mantenimiento a todos los instrumentos de la planta principalmente
a los del sistema de filtracion ME-01 asi como a los del compresor
C-01.

Capacitar y adiestrar periédicamente al personal operativo de la
planta en los procedimientos operacionales enfatizando en las
funciones de los logicos de proteccion que se encuentran en toda la
planta, en la interpretacion de la informacion que proporcionan los
analizadores del calentador H-01, asi como para atender en caso de
alguna emergencia, en particular en el caso de que se presente la
falla del mecanismo de la palometa XV-02 ubicada en la chimenea
del calentador H-01 y vigilando estrictamente el control de calidad
de la enseianza.

7.

Verificar que se lleven a cabo los simulacros de contra incendio,
operacionales y de emergencia.

8.

Realizar la supervisién operacional.

9.

Verificar que se realice el mantenimiento preventivo y calibracion
de los tubos detl E-07.

10.

Verificar que se realice el mantenimiento preventivo a los
intercambiadores E-26 y utilizar la linea de retrolavado.

Verificar que se programe el mantenimiento preventivo a las
valvulas de succiéon en el compresor de H: de reposicion C-02A/B.

Verificar que s¢ cumpla el programa de mantenimiento preventivo
mecanico y eléctrico a soloaires.

Verificar que se lleve a cabo la calibracion y prueba de espesores
de los equipos de la planta.

Verificar que se lleven a cabo las pruebas de dureza, magnéticas y
metalograficas de los equipos de la planta.

Cumplir con ¢l programa de reparacion general de la planta cada
dos aios.
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ARBOL DE FALLAS
METODOLOGIA DEL ARBOL DE FALLAS
Cuatro pasos se¢ tomaron para desarrollar este analisis:

1) Definicion del problema: La definicion del evento culminante es uno de los
aspectos mas importantes del primer paso. El evento culminante es el accidente que es
sujeto de estudio del anidlisis y debe ser definido precisamente, para evitar un andlisis
ineficiente. Deben ser incluidos en el analisis: las fronteras fisicas del sistema que
encierran al equipo, las interfaces de éste con otros equipos y los sistemas de apoyo.
Junto con las fronteras fisicas del sistema. el anadlisis debe especificar el nivel de
resolucién que tendran los eventos del arbol.

2) Construccion del jirbol de fallas: La construcciéon comienza con el evento
culminante y procede, nivel por nivel, hasta que todos los eventos de falla han sido
seguidos hasta sus causas basicas.

Las causas inmediatas del evento culminante se muestran en el arbol de fallas en
relacion con el accidente analizado de la forma siguiente: si cualquiera de ellas resulta
directamente en el evento culminante. se conectan a éste mediante una puerta légica
"O". Si todas las causas inmediatas son requeridas para que el accidente ocurra, se
conectan mediante una puerta l6gica "Y".

Cada uno de los eventos inmediatos es tratado de la misma forma, es decir sus
causas son determinadas y mostradas en el darbol de fallas con la puerta apropiada. El
analista debe seguir el procedimiento hasta que los eventos basicos sean alcanzados.

3) Analizando el drbol de fallas: El arbol de fallas terminado proporciona
informaciéon muy atil, ya que muestra cémo las fallas interactiian para resultar en el
accidente culminante. Sin embargo, no siempre es facil identificar directamente del
arbol de fallas, todas las combinaciones que conducen al accidente.

Los conjuntos minimos son las combinaciones posibles de las que puede resultar
el accidente o evento culminante; ademas son sumamente itiles en la jerarquizaciéon de
las formas en las que el accidente puede ocurrir y permiten la cuantificacion del arbol si
existen los datos necesarios.

El método para encontrar los conjuntos minimos tiene cuatro pasos:

a) Paso I: ldentificar todas las puertas y eventos basicos en el arbol de fallas. Cada
identificador es unico. y si un evento basico aparece mas de una vez en el arbol, debera
tener el mismo identificador todas las veces.
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b) Paso 2: Resolver todas las puertas en eventos basicos. Esto es hecho mediante el
formato de una matriz, empezando con el evento culminante y procediendo por la
matriz hasta que todas las puertas logicas sean resueltas. Las puertas son resueltas
sustituyéndolas en la matriz por sus eventos entrada. El evento culminante siempre es la
primer entrada en la matriz y se coloca en la primer columna y fila.

Regla ""O"- La primer entrada a una puerta O reemplaza al identificador de la
puerta, los siguientes eventos entrada son insertados en las siguientes filas vacias de la
matriz, una entrada por fila. Si existen otras entradas en la fila donde la puerta "O"
aparecio, estas entradas deberan ser repetidas en todas las filas que contengan las otras
entradas de dicha puerta.

Regla ""Y'"- Cuando se resuelve una puerta "Y" en la matriz, la primer entrada a
la puerta reemplaza al identificador de la puerta en la matriz, y las otras entradas se
colocan en las siguientes columnas disponibles, entrada por columna, en la misma fila
en la que la puerta "Y" aparecio. Todas las puertas subsecuentes son resueltas y todas
las otras entradas a una puerta "Y" son incluidas en cada nueva fila creada. Las puertas
de Retraso e Inhibicion son resueltas de la misma forma que las "Y"

¢) Paso 3: Remover todos los eventos duplicados dentro de cada juego de eventos
basicos identificados.

d) Paso 4: Borrar todos los conjuntos que contengan a otro conjunto basico de eventos.
Una vez que una lista minima de conjuntos para un evento particular es encontrada, un
analista puede evaluar las fallas para determinar cadenas débiles en el sistema. Usando
los resultados de este analisis cualitativo, es posible proponer recomendaciones para
mejorar la seguridad del sistema en estudio.

4) Documentando los r Itad El analista de riesgos debera proveer una
descripcion del sistema analizado, una discusion de la definicién del problema y los
modelos de arbol de fallas desarrollados.

El AAF es frecuentemente usado como herramienta de comunicacion muy
efectiva para los responsables de la toma de decisiones. Con base a los nimeros y tipos
de fallas, un equipo de analistas puede recomendar mejoras, que resultarian en un evento
culminante mecnos probable.

LLas probabilidades empleadas para los calculos fueron asignadas a los eventos
basicos con el siguiente criterio:

Tabla 3.11 Probabilidades y sus equivalencias

Probabilidad Equivalencia de !a probabilidad
10° Inminente, puede ocurrir en cualquicr momento.
10" Muy probable, ha ocurrido o puede ocurrir varias veces al afio
107 Probable, ha ocurrido o puede ocurrir en un aio.
10 Poco probable, no se ha presentado en cinco aios.
10”7 improbable, no se ha presentado en dicz afos
10°° No hay posibilidad de que ocurra ¢l riesgo.
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CALCULOS PARA PUERTAS EN ARBOLES DE FALLAS

Para un arbol de fallas sencillo los cdlculos son muy simples.

Pueria "Y"

Si un componente tiene dos entradas, o si es proveido de soporte desde dos
subsistemas y solo uno de ellos es necesario para el buen funcionamiento, el sistema es
redundante; es decir, fallara si el suministro uno y el suministro dos fallan. Lo anterior
es descrito por una puerta "Y". Se puede afirmar que las dos entradas estin en paralelo.

La probabilidad total de que el sistema falle es dada por la ley de producto de
probabilidades. Asumiendo que las probabilidades de que falle el suministro 1, el que
falle el suministro 2, son estadisticamente independientes.

Pr(Evento) = Pr(E1). Pr(E2)

Esto puede ser generalizado para mds de dos eventos entrada
Pr(Evento) = Pr(El). Pr(E2).Pr(E3)

Puerta "O”

Si un sistema tiene dos componentes que estan conectados en serie, el fallo de
cualquiera, el primero o el segundo componente causaran que ¢l sistema falle. Esto es
descrito por una puerta "O" de un arbol de fallas.

Asumiendo que las fallas C1 y C2 son estadisticamente independientes, Ila
probabilidad de que el sistema falle esta dada por:
Pr(Evenro) = Pr(C1)+ Pr(C2)- Pr(C1). Pr(C2)

Algunas veces ambos componentes fallan, asi que el altimo término evita que
estos casos se contabilicen dos veces, por lo que el término del producto se resta de la
suma.

En general para un nimero N de entradas a una puerta "O", la probabilidad esta dada
por:

Pr(Evento) = Zpr(i)- Zpr(i).pr()+ ZPr(i).pr().Pr(k)-+...+ Ipr(i)
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Asignando Probabilidades a Eventos y Condiciones en un Arbol de Fallas

Uno de los aspectos mas dificiles del cdlculo de arbol de fallas es encontrar el
modelo para probabilidad o frecuencia adecuada de los eventos de arbol de fallas. Para
lograr lo anterior es necesario comprender que la primera y mas importante distincion es
entre eventos y condiciones.

Un evento e€s un cambio en el estado de la planta o una accion realizada por una
persona.

Una condicion es una descripcion del estado de un componente o de parte de la planta.

Los eventos estan caracterizados por una frecuencia, usualmente representada
como nimero de ocurrencias por unidad de tiempo. Si un evento conduce directamente
al evento culminante de un arbol de fallas, entonces su frecuencia es requerida. Los
calculos de la frecuencia de un arbol fallas, la mayor parte del tiempo consisten en

pequeiios calculos.

La frecuencia de un evento esta dada por:
Fr(evento) = Fr(evento iniciante). Pr(Condicion)

La probabilidad de la condicion es en la practica el resultado de una serie de
subcondiciones las cuales podrian ser: la probabilidad de que las sustancias necesarias o
la energia para el accidente estén presentes; las probabilidades de que varias medidas de
seguridad se encuentren en estados fallidos, o fuera de operacion por mantenimiento; la
probabilidad de que hayan personas o propiedades expuestas al accidente.

Se desarrollaron los arboles de fallas de los escenarios propuestos, las probabilidades de
ocurrencia se enumeran en la tabla 3.12.

Tabla 3.12 Probabilidades obtenidas de los arboles de fallas (anexo I)

' No. de Diagrama 4 - Probabliidad
3.12 Ruptura ¢n D-06 4.04E-2
3.13 Ruptura en D-14 1.S6E-2
Ruptura ¢n la linea de descarga del
3.14 .23E-3
compresor C-01A/B
3.15 Ruptura ¢n D-02 4.33E-3
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ANALISIS DE CONSECUENCIAS

La mayoria de los accidentes en plantas de hidrodesulfuraciéon son resultado de
fugas por poros en secciones de alta presion, incendios en calentadores por fuga o
ruptura de sus tubos, asi como por presionamiento en equipos criticos por manejar altas
temperaturas y altas presiones.

Los modelos matemiticos simulan la descarga de estos materiales, generando
informacién muy uatil para determinar las consecuencias de suscitarse un accidente,
incluyendo la velocidad de descarga del material, la cantidad total que es descargada y
el estado fisico del material descargado. Esta informacion es valiosa para evaluar el
disefio de nuevos procesos y en el caso de procesos en operacion, evalua los sistemas de
seguridad existentes en la instalacion.

Los modelos estan constituidos por ecuaciones empiricas o fundamentos que
representan el proceso fisicoquimico que ocurre durante la descarga de un material.

Frecuentemente los resultados son sé6lo estimados desde las propiedades fisicas,
por lo que la mayoria de los modelos tienden a maximizar la tasa de descarga y la
cantidad descargada. Esto asegura que la modelacion simula el evento mas critico.

A continuacion se describen los tipos de eventos que pueden ocurrir como
resultado de la descarga de un liquido sometido a alta presién, un liquido no presurizado
y de un vapor o gas presurizado.

Pool Fire. Cuando un liquido inflamable se fuga de un tanque de almacenamiento o una
tuberia, se forma un charco. Al estar formandose el charco, parte del liquido se
comienza a evaporar siempre y cuando los vapores se encuentran sobre su limite
inferior de inflamabilidad. Con una fuente de ignicion se incendia el charco mientras
existan vapores inflamables.

Flash Fire. Cuando un material volatil e inflamable es descargado a la atmoésfera, se
forma una nube de vapor y se dispersa. Si el vapor resultante se¢ encuentra con una
fuente de ignicion antes de que la dilucion de la nube sea menor al limite inferior de
inflamabilidad, ocurre el flash fire. Las consecuencias primarias de un flash fire son las
radiaciones térmicas generadas durante el proceso de combustion, este proceso tiene una
corta duracion y los dafios son de baja intensidad.

Jet Fire. Si un gas licuado o comprimido es descargado de un tanque de
almacenamiento o una tuberia, a través de un orificio o ruptura formaria una descarga a
presién de tipo chorro “Gas Jet”, que entra y s€ mezcla con el aire del medio ambiente.
Si el material encuentra una fuente de ignicion, entonces ocurre un Jet Fire o dardo de

fuego.
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Fireball El evento de Fireball o bola de fuego resulta de la ignicion de una mezcla
liquido/vapor flamable y sobrecalentada que es descargada a la atmdsfera. El evento de
fireball ocurre frecuentemente seguido a una Explosion de Vapores en Expansion de un
Liquido en Ebulliciéon “BLEVE™.

Explosion. Una explosion es una descarga de energia que causa un cambio transitorio
en la densidad, presion y velocidad del aire alrededor del punto de descarga de energia.
Existen explosiones fisicas, que son aquellas que se originan de un fenémeno
estrictamente fisico como una ruptura de un tanque presurizado o una BLEVE. El otro
tipo de explosiones es la quimica, son las que tienen su origen en una reacciéon quimica
como la combustién de un gas inflamable en el aire.

BLEVE. Explosion de Vapores en Expansion de un Liquido en Ebullicién “BLEVE™,
ocurre cuando en forma repentina se pierde el confinamiento de un recipiente que
contiene un liquido sobrecalentado o un licuado a presién. La causa inicial de un
BLEVE es usualmente un fuego externo impactando sobre las paredes del recipiente
sobre el nivel del liquido, esto hace fallar el material y permite la repentina ruptura de
las paredes del tanque.

Un BLEVE puede ocurrir como resultado de cualquier mecanismo que ocasione la falla
repentina de un recipiente y permita que el liquido sobrecalentado flashee. Si el material
liquido/vapor descargado es inflamable, la ignicion de la mezcla puede resultar en un
fireball.

VCE. Explosiéon por una Nube de Vapor “VCE”, puede definirse simplemente como
una explosién que ocurre en el aire y causa daiios de sobrepresion. Comienza con una
descarga de una gran cantidad de liquido o gas vaporizado de un tanque o tuberia y se
dispersa en la atmosfera, de toda la masa de gas que se dispersa s6lo una parte de esta se
encuentra dentro de los limites superior e inferior de explosividad, y esa masa es la que
después de encontrar una fuente de ignicion genera sobrepresiones por la explosion.
Este evento se puede generar tanto en lugares confinados como en no confinados.

Nube Téxica. En los casos en que una fuga de material toxico no sea detectada y
controlada a tiempo, se corre el riesgo de la formacion de una nube de gas toxica que se
dispersara en direccion del viento, y su concentraciéon variarda en funcion inversa a la
distancia que recorra. Los efectos toxicos de exponerse a estos materiales dependen de
la concentraciéon del material en el aire ¥ de sus propiedades toxicas.
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SIMULACION

Para el analisis de eventos en la planta Hidrodesulfuradora de Gasoleos se utiliz6é
un software especializado para simular eventos criticos especificos y determinar los
radios de afectacion, conocido como PHAST (Process Hazard Analysis Safety Tool)
version 6.0. Este software ha sido aceptado en México por el Instituto Nacional de
Ecologia (INE), en los Estados Unidos por la Agencia de Proteccién Ambiental (EPA) y
la Administracion de Salud y Seguridad Ocupacional (OSHA), para la determinacién de
consecuencias en una evaluacién de riesgos.

A continuacion se describen las consideraciones para la simulacién de eventos:

1. Para la seleccion de eventos se utilizaron las siguientes fuentes:
® La identificacion de los escenarios en las sesiones HazOp potencialmente
peligrosos.
® Anilisis de Arbol de Fallas de cada escenario.
® Criterios de ingenieria basados en condiciones extremas de operacion.

2. Las composiciones de las mezclas generadas para este estudio. fueron tomadas de los
balances de materia de disefio entregados por el Licenciador para la planta
Hidrodesulfuradora de Gasoleos.

3. Adicionalmente, para realizar las simulaciones en el software PHAST se tomaron las
siguientes consideraciones:

e EIl orificio formado por corrosion en bridas, sellos de las valvulas y en las lineas
analizadas es de forma regular y de un diametro determinado. El diametro equivalente
del orificio varia desde 3.17 mm (0.125") hasta 12.70 mm (0.5"); para los escenarios de
fuga se considerd de 0.50” por corrosion debido a las condiciones de operacion.

e Las condiciones de presién y temperatura se tomaron de los diagramas de flujo de
proceso de cada equipo.

® Se contempld un tiempo maximo para la deteccién y control de la fuga de 30 minutos,
tomando en cuenta las siguientes consideraciones: tiempo maximo para la deteccion del
evento por parte del personal y tiempo que ocupa el personal de mantenimiento u
operacion para llegar al lugar exacto de la fuga y controlarla.

e Basicamente se consideraron dos condiciones ambientales de la Refineria, una con
estabilidad A por ser la predominante en la Refineria ¥ F por ser la mejor condicién
para generar un evento miximo catastréfico. La velocidad del viento de 5.5 m/s con
estabilidad ambiental clase A por ser las condiciones que predominan en la Refineria y
por ser las caracteristicas promedio del sitio mas favorables para generar eventos de alto
riesgo Se consideré una temperatura ambiental media anual de 25.5°C y una humedad
relativa media anual de 70%.

e Los radios de afectacién que se presentan en caso de que se presente un evento
conocido como dardo de fuego. se determinan a partir de la evaluacion de diferentes
flujos térmicos, los cuales se indican en la tabla 3.13, y de los diferentes niveles de
sobrepresion que se muestran en la tabla 3.14.
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Tabla 3.13 NIVELES DE RADIACION

(440 BTU/h/f12)

RADIACION DESCRIPCION -
1.4 kW/m2 Es el flujo térmico equinlle.ntc al del sol en verano y al
limite se considera como

medio dia. Este

zona de scguridad

5.0 kW/m2
(1,268
BTU/NW/f12)

Nivel de radiacién térmica suficiente para causar dafos al
personal si no se protege adecuadamente en
20 segundos, sufriendo quemaduras hasta de 2o grado sin la
proteccién adecuada. Esta radiacién serd considerada como
limite de zona de amortiguamiento

12.5 kW/m2
(3,963
BTU/h/12)

Es la cnergia minima requerida para la jgnicion piloteada de
la madera y fundicion de tuberia de plastico. Con 1% de
letalidad en 1 minuto. Esta radiacion se considerard para el
personal y las instalaciones como zona de alto riesgo

Tabla 3.14 NIVELES DE SOBREPRESION

|  PRESION

DESCRIPCION ..

La sobrepresiéon a la que se presentan rupturas del 10% de ventanas de
vidrio y algunos dailos a techos; este nivel ticne la probabilidad del 95% de

0.5 lb/pulg2
(0.02 bar) que no ocurran dafios scrios. Esta drcea se considerarda como limite de la
zona de salvaguarda
Es la presion en la que se presenta destruccion parcial de casas y dafos
1 Ib/pulg2 reparables a edificios; provoca ¢l 1% de ruptura de timpanos y el 1% de
(0.13 bar) heridas scrias por proycectiles. De 0,5 a 1 1b/pulg? se considerara como la
zona de amortiguamiento
2 Ib/pulg2 A esla presién sc presenta el colapso parcial de techos y paredes de casas.
(0.20 bar) De |1 a 2 Ib/pulg2 se considera como la zona de exclusion (ricgg(i)

Se hace principal énfasis en el evento de explosion dado que es el evento mas
probable y uno de los principales iniciadores del efecto dominé en la industria. Los
resultados obtenidos en la simulacidén estin expresados en las tablas subsecuentes donde
se observan los radios de afectacion de las ondas de sobrepresion por explosiéon para

cada caso.
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LOS RESULTADOS PARA LOS EVENTOS HIPOTETICOS COMO EVENTOS
INICIADORES DE UN EFECTO DOMINO SELECCIONADOS SON:
(ANEXO I, DIAGRAMA COMPLETO DE LA REFINEIA FRANCISCO 1

MADERO)

1. Explosion del tanque D-06 por sobrepresion.

2. Explosioén del tanque D-14 por sobrepresion.

3. Fuga de hidrégeno en la linea de descarga del compresor C-01.
4

Fuga de vapores en D-02.

Caso 1: Ruptura de D-06 por sobrepresion.

Se consideré una masa de 3,428 kg en ¢l recipiente a su temperatura y presion de
operacién considerando un tiempo maximo estimado de control de 1,800 s, se espera
que ocurra como evento maximo posible y maximo catastrofico el evento conocido
como BLEVE/FIREBALL y una explosion por sobrepresion.

Tabla 3.15 Radlos de afeclacné n por BLEVE/FIREBALL en D-06 (caso 1)

DISTANCIA (m,
RAD]ACION (Kw/mz
< 5.5m/s, A 522.576 m 289.509 m 191.142 m
o
(==
5 5.5m/s, F 522.576 m 289.509 m 191.142 m

5.5m/s, A 414.332 m 252.244 m 158.975 m 90.111 m 73.910 m ..

5.5m/s, F 414.332 m 252.244 m 158975 m 90.111 m 73910 m 60.225 m
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En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas son las
siguientes:

1. Hidrodesulfuradora de Gasoleos.
2. Talleres de soldadura y paileria.
3. Talleres de albaiiileria, carpinteria y pintura.

En la Unidad Hidrodesulfuradora de Gasoleos los equipos que resultarian
afectados serian 125 para el caso 1.

El Diagrama 3.5 representa una explosiéon por sobrepresiéon como evento primario
de un efecto dominé del caso 1, obtenido en la simulacién del evento, el cual se muestra

en la siguiente pagina.
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Caso 2: Ruptura de D-14 por sobrepresién,

Se considero una masa de 7,677 kg en el recipiente a su temperatura y presién de
operacion considerando un tiempo maximo estimado de control de 1,800 s, se espera
que ocurra como evento maximo posible y maximo catastrofico el evento conocido

como Explosion con ignicién retardada.

Tabla 3.17 Radios de afectacion por Explosion en D-14 (caso 2)

on |

1. Hidrodesuifuradora de Gasoleos.
2. Talleres de soldadura y paileria.
3. Talleres de albaiiileria, carpinteria y pintura.

8 5.5m/s, A 163.664 m 107.462 m 75.122m 51.244 m 45.627 m 40.882 m
=
5 5.5m/s, F 163.664 m 107.462 m 75.122 m 51.244 m 45.627 m 40.882 m
En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas son las
siguientes:

En la Unidad Hidrodesulfuradora de Gasoleos, los equipos que resultarian

afectados serian 37 para el caso 2.

El Diagrama 3.6 representa una explosion por sobrepresién como evento primario
de un efecto dominé del caso 1, obtenido en la simulacién del evento, el cual se muestra

en la siguiente pagina.
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Caso 3:
C-01.

Fuga de hidrégeno por ruptura de linea a Ia descarga del compresor

La fuga de hidrégeno se presenta con un flujo de 395.73 kg/s; considerando un

tiempo maximo estimado de control de 1,800 s, se espera que ocurra como evento
maximo posible y maximo catastréfico el evento conocido como Jet fire y una

explosion por ignicion retardada.

Tabla 3.18 Radios de afectacnén por Jet Fire en C-01 (caso 3)

DISTANCIA, (m)
ON:(Kw
< 5.5m/s, A 592.836 m 433.442 m 365.721'm
a3 ]
jam
5 5.5m/s, F 592.836 m 433.442 m 365.721'm

Tabla 3.19 Radios de afectacion por E:gplos:én en C-01 (caso 3)

CATEG.

5.5m/s. A

465491 m

330.334m

252561 m

195.139 m

181.631m

170. 219 m

5.5m/s, F

359.379m

250.085 m

187.195m

140.761 m

129.837m

120.609 m

En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas son las

siguientes:

1. REFORMADORA DE NAFTAS.

2. Hidrodesulfuradora de Gasoleos.

3. FCC.

4. Talleres de mecdnica y electricidad.

5. Talleres de soldadura y paileria.

6. Talleres de albaiiileria, carpinteria y pintura.

7. Tanques de almacenamiento de agua desmineralizada.
8. Area de tanques de desfogue y quemadores de fosa.

117




Q UNAM-Facultad de Quimica

A 10 PSI| de sobrepresion las estructuras de fierro pueden colapsarse, como los
cuartos de control y los equipos pueden tener graves dafios.

En la Unidad Hidrodesulfuradora de Gasoleos todos los edificios, equipos y
construcciones resultarian afectados.

Los equipos y edificios afectados por las ondas de sobrepresion en la Unidad
Endulzadora de Hidrégeno, serian 12 para el caso 3.

Los equipos y edificios afectados por las ondas de sobrepresion en la Unidad
Reformadora de naftas serian 57 para el caso 3.

El Diagrama 3.7 representa una explosion por ignicion retardada como evento
primario de un efecto dominé del caso 3 Fuga de hidrégeno por ruptura de linea a la
descarga del compresor C-01, obtenido en la simulacién del evento, el cual se muestra

en el siguiente diagrama.
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Caso 4: Ruptura de D-02 por sobrepresion.

Se considero una masa de 321.1 kg en el recipiente a su temperatura y presion de
operacion considerando un tiempo maximo estimado de control de 1,800 s, se espera
que ocurra como evento maximo posible y maximo catastréfico el evento conocido
como BLEVE y una explosion.

5.5m/s, A 253.268 m 139.26 m 90.922 m

5.5m/s, F 253.268 m 139.26 m 90.922 m

5.5m/s, A 205.139 m 124.888 m

5.5mv/s, F 205.139 m 124.888 m 78.709 m 44.614 m 36.593 m 29817 m

CATEG,

En la Unidad Hidrodesulfuradora de Gasoleos los equipos que resultarian
afectados serian 57 para el caso 4.

El Diagrama 3.8 representa una explosion por sobrepresién como evento primario
de un efecto domind del caso 4, obtenido en la simulaciéon del evento, el cual se muestra
en el siguiente diagrama.
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En la tabla siguiente se muestran los nombres de los diagramas representativos de
cada uno de los Anilisis de Consecuencias descritos anteriormente.

Tabla 3.22 Lista de diagramas del analisis de consecuencias

DIAG. NUM. NOMBRE
35 EXPLOSION POR SOBREPRESION DE LA D-06.
36 EXPLOSION POR FUGA EN D-14.
3.7 EXPLOSION POR RUPTURA DE LINEA EN LA DESCARGA DEL COMPRESOR C-0l1A0 B.
38 EXPLOSION POR SOBREPRESION DE LA D-02.

De los casos anteriormente estudiados se encontré que solo el caso 1 y 2 pueden
tener como consecuencia una explosion inmediata. Comparando los efectos de los
cuatro casos en la tabla y grafica que a continuacion se presenta, se observa que el caso
3: ruptura de la linea de hidrégeno a la descarga del compresor C-01 y el caso 1:
explosion por sobrepresion del tanque D-06, tienen gran repercusion.

Tabla 3.23 Resultados del PHAST: Ondas de sobrepresion por explosion y radios de

afectacion
1 D-06 41433 m 252.24m 158.97 m 109.85 m 95.498 m 83.37m
2 D-14 163.66 m 107.46 m 75.12m 51.24m 45.63 m 40.88 m
3 c-01 465.49 m 330.33m 252.56 195.14 m 181.63 m 17022 m
4 D-02 201.46 m 126.56 m 83.46m 51.64m 45.54m 40.81 m

Figura 3.2 Efectos del Anilisis de los cuatro principales escenarios

EFECTOS DEL ANALISIS DE LOS CUATRO PRINCIPALES ESCENARIOS

500
— 400
E —e—C-01
§ 300 —= D02
= 200 ~ Do8
17} : —— D-14
2 100 §
o
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ANALISIS DE CONSECUENCIAS DE UN EFECTO DOMINO EN UNA
PLANTA HIDRODESULFURADORA DE GASOLEOS

En el contexto de la evaluacidn de riesgos se entiende por efecto domind Ja
concatenacion de efectos que multiplica las consecuencias de un accidente, debido a que
los fenomenos peligrosos que este provoca (radiacion térmica, sobrepresion, proyectiles,
etc.) pueden causar accidentes secundarios y de orden superior en otras unidades del
mismo establecimiento o de otros proximos. El egjemplo mas grave que ocurrié en los
ultimos afos tuvo lugar en la terminal de gas LP, en la Ciudad de México, en 1984; la
explosién de una nube de vapor fue seguida de varios BLEVE’s, bolas de fuego,
explosiones y proyectiles a lo largo de un periodo de una hora y media;
aproximadamente 500 personas fallecieron y la terminal quedoé totalmente destruida.

Algunos estudios acerca de accidentes en cadena se han centrado en los incendios
como eventos iniciadores de efecto domino, pero estudios detallados de accidentes
ocurridos indican que hay varios eventos detris de esos incendios. Ciertamente hay
explosiones potentes que pueden causar varios accidentes simultineamente para iniciar

un efecto domind.

Un efecto domind puede iniciarse como consecuencia de estos sucesos primarios:

= La radiacién térmica provocada por incendios de tanque, charco o flash, dardos
de fuego o bolas de fuego.

= Las ondas de presion y/o los proyectiles generados en las explosiones de nubes de
vapor confinadas (CVCE) o no confinadas (UVCE), de vapores de liquidos
hirvientes en expansion (BLLEVE), de recipientes presurizados y de polvo.

Después de haber seleccionado el modelo y llevado a cabo el analisis basado en
los efectos de uno de ellos se deben tener presentes estas consideraciones:

a) Siempre existe incertidumbre entre la magnitud que se calcula de los efectos de
calor y las ondas de sobrepresion.

b) Resulta complejo y dificil cuantificar con precision el patron de esfuerzo/tension
en los recipientes afectados por fuego o explosion o la combinacion de los
mismos.

c) Los factores externos o pasajeros, tales como la direccion del viento pueden
Jjugar un papel importante en el evento que se presente.

d) Hay incertidumbre en caso de¢ presentarse transferencia de masa y de calor en los
eventos iniciadores como incendios, debidos a fugas o goteo en recipientes de

almacenamiento.
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Existen diferentes aproximaciones para tratar los efectos dominé entre las que se
tienen:

1. El analisis estadistico de accidentes industriales, para evaluar qué
factores iniciales conducen con mayor frecuencia a efectos
domind, y la descripcion de su severidad en términos de funciones de
densidad de  probabilidad.

2. Las metodologias basadas en el uso de modelos deterministicos, para
calcular los valores que pueden alcanzar espacial y temporalmente las
magnitudes de los fendmenos peligrosos, acopladas con:

a) La definicion de zonas de planificaciéon a partir de valores
umbrales.
b) El analisis probabilistico de sus consecuencias.

METODOLOGIAS DE CALCULO

Una evaluacion de los riesgos de efecto domind incluye, ya dado un suceso
primario, la identificacion de los accidentes secundarios, su probabilidad y sus

consecuencias.
Analisis estadistico.

Los accidentes quimicos que producen victimas, en particular los efectos doming,
son sucesos infrecuentes y la informacion disponible sobre ellos esta influenciada por
muchos factores no cuantificados, por lo que la teoria de la probabilidad es la unica
forma racional de tratarlos. El analisis estadistico va precedido de la recopilacion de la
poblacion en estudio; en funcion del objeto del mismo. esta puede extenderse a la
totalidad de los accidentes industriales registrados o limitarse a aquellos en los que
existe evidencia de la aparicion de efectos dominé. La informacién se agrupa en una
base de datos con los campos adecuados a la naturaleza del estudio posterior (resumen
del accidente, tipo y tamaiio de la instalacion primaria, sustancias peligrosas, etc.).

Delvosalle (1996), estudiando una poblacion de 41 accidentes dominé, ha
determinado los porcentajes de aparicion de efectos térmicos y mecanicos en los
sucesos primarios. y de esos mismos efectos, mas los debidos a escapes toxicos, en los
secundarios. Ademas analizé los porcentajes de aparicion de los diversos fenémenos
que originan esos efectos (Figura 3.3).
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Figura 3.3 Efectos Fisicos Observados en un Efecto Dominé

Kourniotis er al. (2000) han estudiado la probabilidad de que un accidente dé
lugar a efectos dominé y cémo depende esta de la naturaleza de la sustancia
involucrada. Sobre una poblacion de 207 accidentes ocurridos en paises desarrollados,
han detectado la presencia de un efecto dominé en el 39% de los casos y de mads de un
efecto en el 16%. Estos porcentajes se elevan al 54% y 24% respectivamente, cuando
los accidentes involucran combustibles liquidos o vaporizados.

En el estudio citado, Kourniotis er a/. (2000) analizan la gravedad esperable en
un accidente domind, definida por el numero de victimas que provoca, representando en
escala logaritmica la frecuencia condicional de los accidentes que han provocado, N o
mas victimas, P¢z4 N/ N* 1), frente al namero de las mismas. Tanto la curva /~N de la
poblacién total, como las de cada una de las categorias de sustancias, tienen una
pendiente aproximadamente igual a —1, indicando que la probabilidad de un accidente
quimico se reduce de forma logaritmica en relacion a su gravedad. Ajustan los datos
(mediante el método de la maxima verosimilitud) a una version en dos parametros de la
funcion de densidad de probabilidad de Pareto (1) encontrando que el parametro K
aumenta claramente en los accidentes domind, los cuales muestran, en general, una
mayor gravedad para el mismo valor de la probabilidad.

125



g UNAM-Facultad de Quimica

Modelos deterministicos.

Establecen qué escenarios accidentales es probable que desencadenen efectos
dominod y cuales son los equipos secundarios que se verian daiiados por ese efecto. La
informacion necesaria para su aplicacion puede resumirse en:

Una descripcion detallada de la refineria (situacion geografica, procesos y
sustancias peligrosas, datos meteorologicos, etc.).

Los datos relevantes de los equipos de proceso y de almacenamiento
(localizacion, cantidad y tipo de sustancias peligrosas retenidas, condiciones de trabajo,
dimensiones, conexiones, elementos de proteccion, etc.).

Con ciertas diferencias que dependen del modelo, son tipicas las etapas
siguientes:

1. ldentificacion de los equipos peligrosos.

El resultado final de esta etapa es la obtencion de una lista de equipos, agrupados
por categorias y zonas, y su localizacion sobre los planos de planta. Se han propuesto

(Delvosalle, 1988) estas seis categorias:

Equipos y tuberias de proceso.

Equipos de almacenamiento de solidos.

Equipos de almacenamiento a presion.

Equipos de almacenamiento atmosférico o criogénico.
Sistemas de carga y descarga.

Pequenos contenedores.

Si existe un elevado nimero de equipos en el establecimiento, resulta util
agrupar los equipos en zonas y estudiar de forma conjunta a aquellas series de equipos
que resulte probable que se comporten de forma idéntica en caso de un accidente.

2. Seleccién de los accidentes primarios y de sus efectos.

De entre los equipos identificados en la anterior, esta segunda etapa se propone
seleccionar aquellos capaces de desarrollar un accidente primario e identificar sus
efectos. Algunos criterios facilitan la consecucién de estos dos propdsitos:

Deben incluirse solo los equipos susceptibles de provocar efectos térmicos o
mecanicos.

Un escenario de BLEVE so6lo debe asociarse con el almacenamiento a presiéon de
liquidos volatiles o gases.

Un incendio de chorro sélo puede asociarse con equipos a presion o tuberias que
contengan sustancias inflamabiles.
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La explosion se limita a los equipos en los que pueda producirse un subito
aumento de presion (explosiones de polvo, de tanques, de reactores, etc.).

Las explosiones de nubes de vapor se limitan al caso de sustancias reactivas
almacenadas o procesadas a temperaturas superiores a su punto de ebullicion.

s _potencialmente afectados.

3. Determinacion de los equi

El propésito de esta etapa es la seleccion previa de los equipos que podrian verse
afectados como consecuencia del accidente primario. Se requieren estas acciones:

® La seleccion de los valores umbral de las magnitudes térmicas y mecdnicas. A

titulo de ejemplo, la Directriz Basica propone 8kW para la radiaciéon térmica y

160 mbar para las ondas de sobrepresion.
Utilizando modelos de calculo de consecuencias, se calculan las distancias desde

el epicentro a las que se obtienen esos valores umbral.
Los equipos ubicados entre el epicentro del accidente primario y las distancias

calculadas se consideran potencialmente afectados por el efecto dominé.

Los pasos anteriores se repiten para cada uno de los accidentes en los equipos

primarios.

ETAPAS DEL ESTUDIO DE EFECTO DOMINO

Para llevar a cabo el estudio de efecto dominé se siguieron las siguientes etapas:

Identificacion de los escenarios potencialmente peligrosos para desarrollar un
efecto domino, mediante el analisis de riesgos HazOp.

B. Analisis de Arbol de Fallos para determinar cual de los eventos
potencialmente peligrosos tienen mayor probabilidad de ocurrencia.

Analisis de consecuencias del evento iniciador del efecto dominé.

Andlisis de consecuencias de los equipos criticos afectados (evento
secundario) por ¢l evento iniciador del efecto dominé.

A.

oo

ETAPA A. IDENTIFICACION DE LOS EVENTOS INICIADORES

Los siguientes escenarios potencialmente peligrosos se identificaron en el analisis
de riesgos HazOp:
Fuga de hidrégeno en la linea de descarga del compresor C-01.

Fuga de vapores en D-02.
Explosion del tanque D-06 por sobrepresion.
Explosion del tanque D-14 por sobrepresién.

BUN~
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ETAPA B. ARBOL DE FALLAS DE LOS EVENTOS INICIADORES (ANEXO 1)

Se desarrollaron los arboles de fallas de los escenarios anteriores, obteniéndose las
probabilidades de ocurrencia que se especifican en la siguiente tabla (ver el ANEXO |
donde se encuentran los diagramas de Arbol de Fallas).

Tabla 3.24 Tabla de probabilidades de los arboles de fallas

- ?No. de Dilgtlml
3.12 Ruptura en D-06 4.04E-2
3.13 _Ruptura en D-14 1.86E-2
3.14 Ruptura en la linea de descarga 7.23E-3
del compresor C-01A/B
3.18 _ Ruptura en D-02 4.33E-3

De las probabilidades obtenidas en los arboles de fallas y de los resultados del
HazOp, se definié la Ruptura por Sobrepresion del Tanque D-06 como evento primario

de un efecto domind.

ETAPA C. ANALISIS DE CONSECUENCIAS DEL EVENTO INICIADOR

Ya visto anteriormente analizados en las paginas 110 a la 120.

ETAPA D. ANALISIS DE CONSECUENCIAS DE LOS EQUIPOS CRITICOS

AFECTADOS (EVENTO SECUNDARIO) POR EL. EVENTO INICIADOR DEL,
EFECTO DOMINO.

Se analizaron los efectos por sobrepresion de las areas circundantes al acumulador
D-06 y se definieron los siguientes eventos secundarios:
I. Ruptura de los tubos del calentador H-02 de la unidad Reformadora de Nafias.
2. Fuga de hidrégeno por la linea de la descarga del compresor C-02A unidad
Reformadora de Nafias.
3. Fuga en V-101 de la Planta de Integracion de Hidrocarburos.
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Caso 1:
Naftas.

Se consideré un inventario de 66,600 kg y un tiempo maximo estimado de
control de 1,800 s, se espera que ocurra como evento maximo posible y maximo
catastréfico el evento conocido como BLEVE y una explosion inmediata. Como la
probabilidad del evento primario (ruptura en D-02) que origina este segundo evento es
muy baja, es muy poco probable que se origine este evento pero se modela

ilustrativamente ademas de aplicar la técnica.

Ruptura de tubos del calentador H-02 de la unidad Reformadora de

Tabla 3.25 Radlos de afectamon por BLEVE en H-02, caso 1

- RADIACION.(Kw/m2)

5.5m/s, A

1278.99 m

714.642 m

466.506 m

CATEG.

5.5m/s, F

1278.99 m

714.642 m

466.506 m

DlSTANClA ),
G

Tabla 3.26 Radios de afeclacné@gor Exgloslon en H-02, caso 1

5.5m/fs, A

751.382m

473.554 m

268422 m

220.165 m

179.398 m

CATEG.

5.5mvs, F

751.382m

473554 m

268.422 m

220.165 m

179.398 m
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En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas en su

totalidad son las siguientes:

Hidrodesulfuradora de Gasoleos.
Reformadora de nafias.

Planta HDS de destilados intermedios.

HDS de destilados intermedios y gasolinas.
Reformadora de hidrégeno.

Planta de Integracion de Hidrocarburos.
Planta TAME.

Planta MTBE.

. Planta IMPEX.

10. Planta DEMEX.

11.Planta FCC-2.

12. Planta unidad desmineralizadora de agua.
13. Infraestructura para talleres y almacenes.

14. Tanques de almacenamiento de agua desmineralizada.
15. Area de tanques de desfogue y quemadores de fosa.
16. Quemadores de fosa sin humo QF-2.

17. Quemadores de fosa sin humo QF-3.

18. Deposito para quema de desechos.

19. Area de quemadores.

20. Torre de enfriamiento.

21. Planta de aguas amargas.

22, Torre de enfriamiento CT-1003N.

23, Talleres de mecanica y electricidad.

24. Talleres de soldadura y paileria.

25. Talleres de albadiileria, carpinteria y pintura.

VRNAUEWN~

El Diagrama 3.9 representa una explosién por ruptura en los serpentines del
calentador H-02 como evento secundario de un efecto dominé del caso 1, obtenido en la

simulacién del evento. el cual se muestra en el siguiente diagrama.
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Caso 2:

Fuga de hidrégeno en la linea de la descarga del compresor C-02A.

La fuga de hidrégeno se presenta con un flujo de 2.46 kg/s; considerando un
tiempo maximo estimado de control de 1,800 s, se espera que ocufra como evento
maximo posible y mdximo catastréfico el evento conocido como Jet fire y una
explosion por ignicion retardada.

Tahla 3.27 Radlos de afectacion por Jet Fire en C-02A, caso 2

DISTANCIA (m;

nAmACION (Kw/m2

5.0
5.5m/s, A 59.161' m 44.097 m 37.394 m
5.5m/s, F 59.161 m 44.097 m 37.394 m

Tabla 3.28 Radios de afectacién por Exglosmn en C-02A, caso 2

DISTANCIA (m
EPRESIO

CATEG.

5.5m/s, A

77.039 m

58637 m

48.048 m

40.230 m

38.391m

5.5m/s, F

63.606 m

46.606 m

36.731'm

29483 m

27.778 m

En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas son las

siguientes:

1.
2.

Unidad Reformadora de Nafitas.
Unidad Hidrodesuifuradora de Querosina/Diesel.

Los equipos y edificios afectados en su totalidad por las ondas de sobrepresiéon en
la Unidad Reformadora de Naftas serian 45 de sucitarse el caso 2 (evento secundario).

Los equipos y edificios afectados en su totalidad por las ondas de sobrepresidon
en la Unidad Hidrodesulfuradora de Querosina/Diesel serian 5 de sucitarse el caso 2

(evento secundario).

El Diagrama 3.10 representa una explosion por fuga en la linea de descarga del
compresor C-02A como evento secundario de un efecto dominé del caso 2, obtenido en
la simulacién del evento, ¢l cual se muestra en el siguiente diagrama.
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Caso 3: Fuga en V-101 de la Planta de Integracion de Hidrocarburos.

La fuga de se presenta con un flujo de 13.54 kg/s; considerando un tiempo maximo
estimado de control de 1,800 s, se espera que ocurra como evento maiximo posible y
maximo catastréfico el evento conocido como Jet fire y una explosion por ignicién
retardada.

Tabla 3.29 Radios de afectacion por Jet Fire en V-101, caso 3 (Planta de Integracién
de Hidrocarburos)

" DISTANCIA (m):
RADIACION (Kw/m2

5.5m/s, A 127.297 m 82.357m

CATEG,

5.5mv/s, F 127.297 m 96.175 m 82.357 m

Tabla 3.30 Radios de afectacion por Explosion en V-101, caso 3 (Planta de Integracion
de Hidrocarburos)

5.5m/s, A 153.658 m 132.667 m 120.588 m 40.230m 38.391'm 36.837 m

CATEG.

5.5m/s, F 194,448 m 169.236 m 154.728 m 29.483 m 27.778 m 26.338 m

En este escenario las principales unidades, edificios y plantas afectadas en un
importante porcentaje de su totalidad son las siguientes:

1. 75% Unidad reformadora de nafias.
2. 80% Unidad de destilados intermedios.
3. 100% Planta de Integracion de Hidrocarburos.

El Diagrama 3.11 representa una explosion por fuga de LPG en V-101 como
evento secundario de un efecto dominé del caso 3, obtenido en la simulacién del evento,
el cual se muestra en el siguiente diagrama.
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mayores consecuencias en cuanto al area de afectacion.

Comparando los efectos de los cuatro casos se observa que los casos 1 y 3 tienen

En la tabla y grafica que a continuaciéon se presentan,

sobrepresion por explosion y distancia de afectacion en cada caso.

se observan las ondas de

Tabla 3.31 Resultados del PHAST: Ondas de Sobrepresion por Explosion y Distancia
de afectacion

' ONIDAS DE SOBREPRESION (PSI) ;

H-1/2/3 1234.210 m 751.382 m 473.554m 397.496 m 359.393 m 330.603 m
C-2A 77.039 58.637 48.048 40.230 38.3911 36.8373
v-101 153.658 132.667 120.588 111.67 109.572 107.799

Figura 3.4 Efectos de explosién de los tres principales eventos secundarios

DISTANCIA (m)

EFECTOS DE EXPLOSION DE LOS TRES PRINCIPALES EVENTOS
SECUNDARIOS

1400
1200

:

800
600 -
400
200 -

SOBREPRESION (PS))




CAPITULO IV
CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES DEL ARBOL DE FALLAS

Actualmente no se cuenta con un método general que resulte el mas propicio para
aplicarse a la mayoria de los eventos y obtener una probabilidad exacta, debido a varios
factores como: la amplia gama de sustancias peligrosas, el manejo de las mismas, los
procesos, la ubicacion de las instalaciones, los factores humanos, entre otros. Sin embargo
se tiene una aproximacién precisa con el Anilisis de Arbol de Fallas que indica la
probabilidad de ocurrencia de dicho evento y ayuda a prevenir o predecir el evento

culminante en dado caso que se obtenga una probabilidad alta.

Ademas se sugiere emplear tanto métodos cualitativos como cuantitativos para
complementar un buen analisis, para que asi de acuerdo con los resultados se pueda obtener

una Opinién Técnica correspondiente y a tiempo del seguimiento del estudio.

Finalmente el seguimiento de la elaboracion del Analisis permitira la evaluacién de
los eventos con mayor indice de probabilidad, para poder enfatizar en las recomendaciones

y asi disminuir la probabilidad de ocurrencia en el caso que asi se requiera.
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Para disminuir aun mas la probabilidad de que se suscite el evento culminante

estudiado se recomienda:

v

v

Mantener siempre actualizados y en espafiol los procedimientos de
operacion, mantenimiento, etc.

Contar con los procedimientos de mantenimiento preventivo y
predictivo a equipo dinamico.

Supervisar que el trabajo se realice conforme se establece en el
procedimiento.

Mantener en forma frecuente la comunicacidon entre ingenieros y
obreros, utilizando la terminologia estandar, realizando repeticiones y
retroalimentaciones, no dando mensajes muy largos y evitar realizarlas
en ambientes ruidosos.

Continuar dando mantenimiento preventivo y predictivo a equipo

dinamico e instrumentos de control en las fechas establecidas,

utilizando el material original y adecuado.
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CONCLUSIONES DEL ANALISIS DE CONSECUENCIAS DE UN EFECTO
DOMINO.

Para evitar al mdaximo este tipo de eventos se sugieren las siguientes

recomendaciones:

a) Para calentadores a fuego directo:

Revisar, de acuerdo al programa establecido para tal fin, las condiciones de los

serpentines, incluyendo la medicién de espesores.
Si algun tubo esta dafiado o ya esta en el limite de retiro, reemplazarlo a la brevedad

posible.
Instalar cortinas de vapor en todos los calentadores a fuego directo que carezcan de

ella y ponerlas en operacion.
= Contar con el refaccionamiento original de equipos e instrumentos a tiempo, para
cumplir con los programas de mantenimiento.
Instalar filtros coalescedores y tanque separador de liquidos en el cabezal de

suministro de gas combustible.
® No sobreesforzar los calentadores por arriba de las condiciones de disefio.
En la sustitucion de algun tubo realizar analisis durezas y radiografiados del material

que se colocara.

b) Para compresores:

Contar con el refaccionamiento original a tiempo, para cumplir con los programas de

mantenimiento.

Mantener stock suficiente de etilenglicol para adicion al sistema de enfriamiento.

®  Revision de los espesores de las lineas del circuito de enfriamiento.

Revisar el estado fisico de las chaquetas de enfriamiento del compresor que se
encuentre fuera y rotar la revision hasta completar los tres.

- Instalar sistema de filtrado mejorado del gas buffer.

Reacondicionar el aceite de lubricacion minimo cada dos meses.

Realizar diagnostico operacional una vez por semana.
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c) Para tanques acumuladores:

Realizar prueba de liquidos penetrantes a las soldaduras.
Realizar medicion de espesores de acuerdo a programa establecido para dicho fin.

Exigir el certificado de calidad en la recepcion de valvulas nuevas.

PARA TODOS LLOS CASOS:

Aplicar en forma estricta los sistemas de permisos de trabajo tanto para trabajos
de bajo riesgo como para los de alto riesgo.

Mantener actualizados los DTI’s, DFP’s de la planta, asi como la aplicacion el
analisis HazOp de cada modificacion que se realice en la planta tanto de equipos,
proceso y operaciones, para detectar todos los riesgos potenciales y no potenciales
que puedan suscitarse con dicha modificacion.

Mantener en automatico todos los instrumentos y sistemas de seguridad que asi
estén configurados para evitar, que en ¢l caso de que se suscite algun incidente,
tengan que ser actuados en forma manual. Asi mismo, se deben de incluir en el
procedimiento para el manejo de cambios las condiciones bajo las cuales se
realizara el cambio de modo automatico a manual para identificar los riesgos
asociados con este tipo de cambios asi como para determinar las medidas
adecuadas de prevenciéon si se llegara a suscitar un evento estando en modo
manual alguno de los sistemas de control operacional o de seguridad.

Continuar con la difusion de los planes de contingencias reforzandolo con
ejercicios o simulacros de emergencia y evacuaciéon de casos previstos e
imprevistos para identificar y corregir las fallas en los planes de emergencias y
desastres, verificar los tiempos de respuesta a emergencias, corroborar el correcto
funcionamiento del sistema contra incendio de la planta, asi como los simulacros
operacionales, esto de acuerdo al GPASI 03000 y 02701.

Cumplir en su totalidad con el programa de mantenimiento preventivo a
instrumentos, equipos criticos, aspersores, detectores de mezclas explosivas,
lineas, vilvulas, sistemas de tierras, sistema de mitigacion y protecciones de toda
la planta.

Cumplir estrictamente el programa anual de inspeccion técnica, seguridad y
contra incendio de la planta.

Reparar las fugas que lleguen a presentarse lo mas pronto posible, aun cuando
sean pequefias, y no esperar a que se origine una de mayor tamaiio. No se
recomienda instalar medidas de mitigacion temporales como lo son los anillos de
vapor.

Reubicar los Talleres de mecanica, electricidad, soldadura, paileria, albaiiileria,
carpinteria y pintura. ya que se encuentran €n un irea de alto riesgo.

141



g UNAM-Facultad de Quimica

De ocurrir un incendio, el personal de operacion esta capacitado para responder a
emergencias, contando con la ayuda del sistema de contra incendio y el control distribuido
con operacion remota en los circuitos mas criticos de la planta reformadora de naftas para
minimizar las consecuencias de un incendio y evitar asi una explosion.

Se recomienda ampliamente la actualizacién del plan de emergencias interno y
externo en caso de que el efecto dominé afecte zonas fuera de la refineria. El plan de
emergencias debera incluir los siguientes puntos de acuerdo a los resultados del an{alisis de
riesgos: Procedimientos para la evaluacion de accidentes mayores, para el reporte y
comunicaciones durante la emergencia. Coordinacion y administracion durante la
emergencia. Intervenciones externas durante la emergencia, y realizacion de simulacros y

actualizaciones del plan.

Para obtener mejores resultados es necesario aplicar un analisis de riesgos a todas las
plantas y secciones de la refineria. Pues como se ha mencionado antes, la planta
hidrodesulfuradora de gasoleos no es un proceso aislado y depende de la buena operacién

de otras plantas.

La realizacion de un analisis de riesgos es una tarea que implica una gran
responsabilidad y facilidad de trabajo en equipo. Ademas de que es indispensable la
direccion de un profesional experimentado y familiarizado con las técnicas, y el dominio de
ciertos conocimientos. para la pronta comprension de la naturaleza del proceso.

Los resultados del analisis de riesgos no pretenden de ninguna manera reducir los
riesgos de la planta a cero, pues se sabe de antemano que esto es imposible.

El analisis de riesgos aplicado a esta planta constituye una simple fraccion del
esfuerzo que se esta realizando en la creacién de una nueva cultura organizacional, en la
cual la produccion es mds eficiente, los costos son reducidos y lo mas importante, existe
una proteccion al ambiente y un aumento en la seguridad de los trabajadores de la planta y

la comunidad.

142



ﬂ UNAM-Facultad de Quimica

BIBLIOGRAFIA

DELVOSALLE, C.. 1996. Domino effects phenomena. Definition, Overview and Classification. En:
Europ Semi on Domino Effects: 19'"-20'"" September 1996, pp5-10. Leuven, Belgian Ministry of
Employment and Labour. ’ SR

DELVOSALLE e? al., 1998, 4 hodology for the identificati and eval. ion of d - effects.

Brussels: Bclgmn Ministry of Employment and Labour.
KHAN, F. Ly ABBASI S.A., 1998a. Models for Domino E(cht Analysis in Chemical Process Industries.
Process Saﬁzry Progrzss. 17¢2), ppl07-123

© KHAN, F.I; Y ABBASI S.AL l998b DOMIFFECT user-friendly softiware for domino effect analysis.
;;Enwromenlal l\lodellmg&Soﬂware 13, pp163 -177

: ;-Vcssel Frngmenmuon En lntermxnonal Conference on Hazard Identification and Risk Analysis. ppl-10.

11
12
13
14

18
19
20

“New York, AIChE ...

o ABBASI S.A.. 2000 Computer Airded Envir 1M Di: v Publishing House, pp
.'342-381. New. Delhi, India, -
'FAISAL 1. KHAN, ASAD lQBAL, AND S.A. ABBASI, Risk Anilisis of Petrochimical Industry Using
ORA (prlir'nal' Risk Anilisis) Procedure, Process Safety Progress Vol. 20, No. 2 p.p.95-110, jun 2001.

. FAISAL L KHAN AND S. A. ABBASI, The Worlds’s Worst Industrial Accident of the 1190s, Process

Safery Progress, Vol. 18, No. 3 p.p.135-145, falll 1999,

SANTAMARIA RAMIRO LM., Anilisis y reduccién de riesgos ¢n la industrin quimica, Fundacion
MAPFRE, 1994, :

JLH. GARY, G.E. HANDWERK, Refino de petréleo, Tecnologia y Economia, Ed. Reverté

V.N. ERIJ. M. G. RASINA, M. G. RUDIN, Quimica y tecnologia del petroleo y del gas, Ed. Mir Moscu.
Manual De Pro i6n Contra 1 dios, National file protection association, £d. AMapfie.

Guidelines For Chemical Process Quantitative Risk Analysis, America Institute of Chemical Engincers,
Ed. Library of Congress Caraloging.

KOLLURU. R. "Risk Assessment and Management Handbook for Environmental, Health. and Safety
Protessionals” Mc Graw Hill. NewYork. 1996. p. 1.10.

Center for Chemical Process Safety. "Guidelines for Hazard Evaluation Procedures”. American Institute of
Chemical Engincers. New York. 1992,

TAYLOR. 1. R,, "Risk Analysis for Process Plant, Pipclines and Transport”. E & FN SPON. London,
1994,

Chemical Process Safety: Fundamentals with Applications; Crowl/Louvar; Prentice Hall, 1990
Manual de operacién de una planta HDS de gasédleos. PEMEX.

Manual del SIASPA de PEMEX.

143



—

I ANEXO 1 l

TFE1S CON
_FALLA LE ORIGEN

(Y




1 [ ] i - < —d — 1 £

Ruptura
n D—-Os

4.04004631308E-2
3\ 3

3.200000082E-3

1E-9

Pl & mis
tgdts = 0-00
1

24E-2

ESIER ==

A 12462 =
6.0E-3 6.2E-3 6.2E-3 e 03
1L 2.48E-2 @ @

L)

o 6.2E-3 6.2E-3 62E 3 6.2E-3

Izejz—\s Lé} [ 7 =ty 6.2-3 "A

Universidad (UNAM)
Facutod so Outrmco (ro)

25-3 Conjunto E, Lab.

ANALISIS MESCOS Y EFECTO DOMI EN_UNA PLANTA
O RO S ULFURADORA e R Sl 58
oy

15—3 15-3 1E- 15 -4 15_

1E-3

ARBOL DE FALLAS DEL TANQUE D-06

1E-3 1e-3 NOMERO DE DIAGRAMA: 3. 12

Ab — U-030 TanEXO 1




- [] 1 < 1 ] AL

Ruptura
n D—1 -
ﬁi 1.5600462362E-2

o | 1.240046128E-2

¢ tonque 0-08 I

1.24E-2
(¥
s | | A ] (= 6.2E-3 6.26-3  6.26-3
6.2E-3 1E-4
62E— " 6.2E-3

S 1 T7.18 CCN

1653 1623 1653 1E-3 16-3 1E= 3 2= ] e | FALLA iE ORIGEN
L 2E-4 2 3

WAA  Mener ol edecundo
KPP,  Maramimi e/ protich

IE 3 IE 3 1E— 15 4 ,E 4 16-3 2%-3 ey R ] - -

ANAUSIS DE RIESCOS Y EFECTO DOMING EN_UNA PLANT,
HIDRODESULFURADORA DE GQSOLEU A

ARBOL DE FALLAS DEL TANQUE D-—14

1€-3 1E-3

NOMERO DE DIAGRAMA: 3.13

96 u-030 | ANEXO 1

T ¥ T T —T L T - T 4 T L T w nE




(O 7.238441024E-3

o
Diseflo

|

inadecuado
o deteriorp_duronte
U ViCiO

Sobrepresion

b
! 3.844E-5

1£29 7.200000024E~3 F‘g
P 53'"&"“! o cora oo e l
PAVA AN
6.2E-3
l 1E-3  1E-3 2E-3
e
]
3E-3 e oo
programo
WPP.
1E-4

1E-3

18-3

1E-3

1E-4 1E-4 1E-3

‘ FALLA LE ORIGEN

1E-3

“T.1iS CUN

HWAA  Uenor o edecuado

MPP. Monienimienio preventvo/predictivo

Universidod i Auto de
Focultod de Qufmica (FQ)
Conjunto E, Lab. 212

o G

ANALISIS DE_RIESGOS Y FFECTO DOMING EN_UNA PLANTA
RADORA DE GASOLEOS

[

ARBOL DE FALLAS DEL COMPRESOR C—01

NOMERO DE DIAGRAMA: 3.14

U—030

| ANEXO 1




ot e U T I 1t a4 it 1 e e+ et o o =

i *] i ]

(O 4.333369024E-3

2.33368E-4

2.48E-2

()

on-aB/ l }

Falle Fella
Xv-08-1 PC-42

FANY AN

6.2E-3

6.26-3 6.2E-3
6.26-3

"~ TFLIS CON
FALLA ;© CRGEN

“

uer,
o b et
2t-4
MAA  Menor ol odecuodo
wpp. smionko preveion/prelct
GDEE B T R @
1E-3 1E-3 1E-4 1E-4 1E-3 26-3 ———
ANALISIS x.«MSGOSY S&m o&uuo DdolglA PLANTA
[
ARBOL DE FALLAS DEL TANQUE D-02
1E=3  16-3 (153 NOMERO DE_DIAGRAMA: 3.15
T u-030 JanEXO 1
T B v L] W T T




1 ] i (4 'l (4 —4L L] 1 3 —_

i ilie &

COQUIZADORA

LAGUNA DE PATQS

é
L=

N,
I

SRR Universidad Nacional Auténomo de México (UNAM)
L Facultad de Quimica (FQ)
2

.

i i
i Conjunto E, Lab. 21 3
TITUO OCL TEMA: M

ANALISIS DE RIESGOS Y EFECTO DOMINO EN UNA PLANTA i

HIDRODESULFURADORA DE GASOLEOS g i

REFINERIA FRANCISCO {I. MADERO

«]1S CCN
_ NOMERO DE DIAGRAMA: 3.16 I'A!'.r‘.l;& ISE OR‘;GER_‘ Ve k4
‘ u-o030 [ ANEXO | ’ — .

= T — T T d T d L i v hd T




	Portada
	Índice
	Capítulo I. Introducción
	Capítulo II. Marco Teórico
	Capítulo III. Trabajo de Campo
	Capítulo IV. Conclusiones y Recomendaciones
	Bibliografía
	Anexos



