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Introduccioén.

INTRODUCCION.

En las plantas industriales de proceso, uno de los sistemas que se tienen
que disefiar durante el desarrollo de la ingenieria de detalle es el
“Sistema de Desfogue”, que esta constituido por ramales de tuberias en
las cuales se instalan dispositivos de seguridad para regular las posibles
variaciones inesperadas no deseadas en las condiciones de operacion
como son las valvulas de seguridad asi como quemadores y tanques
separadores entre otros. Estos son parte fundamental en la seguridad

de la planta.

El Sistema de Desfogue se disefia con el fin de direccionar los gases y
vapores de desecho propios de los procesos, reducir al minimo las
emisiones contaminantes al ambiente y proteger tanto a operadores,
como al medio ambiente y a los equipos mismos. Sin embargo algunas
veces se presentan sobrepresiones espontaneas que requieren
minimizarse rapidamente (aliviar) para evitar el posible dafo.

Al decir que un dispositivo alivia presion estamos refiriendonos a
dispositivos instalados para asegurarse de gue un sistema de proceso o
de cualquiera de sus componentes no esta sometido a presiones que
excedan el maximo admisible de presién acumulada.

Sobrepresion es el resultado de un desequilibrio o perturbacion de los
flujos normales de materia y energia que causa el material o energia, o
ambos, para construir en alguna parte del sistema. Dentro de las causas
principales que causan sobrepresion se conocen las siguientes: Falla en
la operacion de los equipos, falla de suministro de algun servicio, fallas

eléctricas, expansiones térmicas y fuego.
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Introduccioén.

Cualquier circunstancia que, razonablemente, que constituye un peligro
en las condiciones actuales de un sistema deben ser considerados en el
disefio.

Las causas indicadas no son las Unicas posibles quedando como

responsabilidad del disefiador la determinacion de otras contingencias.

Por tal motivo se dara una descripcion de las condiciones que se deben

tomar en cuenta para su cuantificacion.

La informacién minima necesaria para iniciar el disefio del sistema de
desfogue son el tipo proceso, los fluidos que se manejan, los equipos
que intervienen y las condiciones de operacion normales y criticas que
pudieran presentarse tanto en flujos como en condiciones de presion y

temperatura.

El objetivo de este trabajo es establecer las metodologia ldgicas,
secuenciales y directas para la realizacion de un disefio adecuado del
Sistema de Desfogue para una planta que maneja gases, tomando en
cuenta la normatividad nacional e internacional que aplica a estos
sistemas, que sea un apoyo claro para el disefio, dimensionamiento y
seleccion de materiales de construccion del mismo. La aplicacion de los
procedimientos y metodologias se aplicaran al caso especifico de una
planta endulzadora de gases, que, como se explicara mas a profundidad
en los capitulos subsecuentes tiene como objetivo primordial la
eliminacién de acido sulfurico y dioxido de carbono de las corrientes de

gas natural que se extraen de los yacimientos.

La importancia de un buen disefio de cualquier sistema de relevo aplica
a cada uno de sus componentes, valvulas de seguridad adecuadas en un

cabezal de desfogue inadecuado producen un sistema pobre incapaz de
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Introduccioén.

prevenir satisfactoriamente el alivio de presion en los equipos a

proteger, las consecuencias de lo anterior pueden ser desastrosas.

Este trabajo cubre los requisitos de disefio de sistemas de desfogues y
quemadores, la seleccidon de valvulas de seguridad y alivio y los tipos de
quemadores, la seleccion de materiales y los requisitos de seguridad,
para una Optima operaciéon y funcionamiento de los sistemas de
desfogues y quemadores, en las instalaciones de gas natural,

especificamente aquellas que implementan la tecnologia de “Girbotol”.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

En este capitulo se describe el proceso de
endulzamiento de gases asi como la
importancia de este a nivel nacional y los

diferentes proceso existentes.

Se describira el proceso de Girbotol el cual
es uno de los procesos mas utilizado y
confiables en la refinacion de petrdleo y se
tomara esta tecnologia como base para la

informacion de los siguientes capitulos
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

IMPORTANCIA DEL GAS NATURAL EN MEXICO

Actualmente, el gas natural es el tercer combustible comercializado en
el mundo después del petréleo y carbdn, cuya participacion es del 24%
del consumo mundial total de energia. Su uso en la ultima década se ha
incrementado, principalmente porque presenta ventajas econdmicas y
ambientales sobre otras fuentes, por ser un combustible que produce
menos cantidad de contaminantes a la atmoédsfera, reduciendo asi el

calentamiento global de la Tierra.

En nuestro pais el uso del gas natural ha aumentado rapidamente a
partir de la dltima década, alcanzando, en el 2000, el 23% de la oferta
total de energia primaria, principalmente por su uso en el sector
industrial y eléctrico (plantas de ciclo combinado).

El gas natural sigue un procesamiento que consiste en:

1. Eliminar compuestos acidos (acido sulfurico y diéxido de carbono). El
gas alimentado se denomina “amargo”, el producto “gas dulce” y el
proceso se conoce generalmente como “endulzamiento”.

2. Se recupera etano e hidrocarburos licuables mediante procesos
criogénicos (uso de bajas temperaturas para la generacion de un liquido
separable por Destilacion fraccionada).

3. Se extrae el azufre de los gases acidos que se generan durante el

proceso de endulzamiento.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

4. Se separan los hidrocarburos liquidos recuperados, obteniendo

corrientes ricas en etano, propano, butanos y gasolina.

PROCESO DE ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL

Las corrientes de gas natural, gas de refineria e hidrocarburos liquidos
amargos contienen materiales contaminantes no deseados para su
posterior aplicacion, siendo los compuestos del azufre (principalmente
acido sulfhidrico), diéxido de carbono y vapor de agua los mas comunes
que deben de extraerse antes de transportar, procesar o vender el gas.
El empleo de estos gases e hidrocarburos liquidos requiere un bajo
contenido de acido sulfhidrico con el fin de evitar la corrosion en el
equipo y transporte utilizados, debido a la formacion de SO.

En México, el gas natural purificado (gas dulce) puede utilizarse como
combustible, asi como fuente de obtencién de materias primas para el
desarrollo de la industria petroquimica que se basa en los compuestos
derivados del etileno propileno y xilenos.

Procesos de endulzamiento

En una clasificacion general existen dos clases de procesos de
endulzamientos regenerativos, dependiendo del tipo de agente que se

emplee para endulzar el gas amargo:

v" Procesos con agentes liquidos.

v' Procesos con agentes solidos.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

Los procesos con agentes liquidos involucran la recirculacion de una
solucién a contracorriente con la corriente gaseosa. La solucion que se
enriquece en gas acido, se regenera por medio de calor y/o reducciéon de
presion.

Los procesos con agentes solidos de endulzamiento emplean un lecho a
través del cual el gas amargo fluye para extraer los componentes del

gas acido, se regenera por medio de calor y/o reduccion de presion.

Los procesos de absorcion liquida son los mas empleados para el

endulzamiento del gas amargo.

La siguiente tabla muestra los procesos que existen para el
endulzamiento de gas natural, aunque este trabajo no es dedicado a los
procesos de endulzamiento es muy importante tomar en cuenta que
existen diferentes tipos de procesos de endulzamiento, y se entiende
que existen mucha similitudes con respecto al tipo de proceso en el

arreglo de equipos.

Tabla 1 Agentes Quimicos absorbedores de H2S y CO2

Proceso Extrae Extrae Medio absorbente Estado

H2S CO;

Absorciéon quimica

con un liguido

Monoetalonamina Si Si MEA Activo
Dietanolamina Si Si MEA Activo
Trietanolamina Si Si TEA Activo
Metildietanolamina Si no MEA Activo
Econamina Si Si DGA Activo
SNAP —DEA Si Si DEA Activo
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

Sulfinol

Sulfolane/

Diisopropanolamina

Activo

Soluciones de

sales Alcalinas:

Catacarb Si Si K>COs3 caliente Activo

Carbonato de Si Si K>COg3 caliente Activo

Potasio

Giammarco no Si K2CO3 /A03 Activo

Vetrocoke CO2)

Carbonato de no Si K2CO3 /A203 Activo

Potasio al vacio

Trifosfato de Si no K3(PO4)3 Activo

Potasio

Benfield Si Si K2COs/Benfield Activo

Seabord Si Si Na,CO3

Absorcion Quimica

y/o Fisica

Purisol Si Si n-Metil-2 Activo
Pyrolidona

Estasolvan Si no Tri-n-butil Fosfato Activo

Solvente Fluor Si Si Carbonato de Activo
Propileno

Selexol Si Si Dimetil Polietilen- Activo

Glicol
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

CONSIDERACIONES PARA EL PROCESO DE ENDULZAMIENTO

Existen muchos procedimientos de endulzamiento de gases y liquidos.
Entre los factores que deben considerarse para su evaluacion se
encuentran los siguientes:

e Tipo de impurezas en la corriente de gas / liquido.

e Concentracion de las impurezas y nivel al cual deben removerse.

e Selectividad requerida del gas &cido.

e Volumen del gas/liquido que va a procesarse y condiciones de

temperatura y presion a las que se encuentra el gas/liquido.

e Posibilidad de recuperaciéon del azufre.
Los gases de refineria ademas del acido sulfhidrico y del diéxido de
carbono, pueden contener mercaptanos, disulfuro de carbono o sulfuro
de carbonilo. Si alguno de estos contaminantes esta presente, la
efectividad del agente de endulzamiento disminuye significativamente.
El grado de concentracion del gas acido constituye un factor importante
en la seleccion del proceso. Algunos procesos resultan econdmicos
solamente si se remueven cantidades grandes de gas acido. Con
frecuencia con estos procesos no se obtienen la especificacion del gas
dulce.
Algunos procesos eliminan los gases acidos hasta un rango de partes
por millbn pero no son econdmicos cuando la concentracion del gas
acido es muy alta. Otros procesos no resultan econdmicos para tratar
grandes volumenes de gas.
La selectividad de un agente de endulzamiento es una medida del grado
en la que un contaminante se elimina en relacion a otros. Cuando se
considera que haya recuperacion de azufre, la selectividad hacia el acido

sulfhidrico es muy importante.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

De todos los procesos mencionados anteriormente, los procesos de
alcanoaminas han sido los mas empleados para el endulzamiento de
corrientes de gases amargos, debido a su reactividad y disponibilidad a
un costo bajo, por lo que en los siguientes capitulos se ha considerado
esta razén importante para hacer el disefio de un sistema de desfogue

en una planta de endulzamiento con este tipo de tecnologia.

PROCESOS DE AMINA.

Uno de los procesos mas importantes en el endulzamiento de gas
natural es la eliminacion de gases acidos por absorcion quimica con
soluciones acuosas con alcanolaminas. De los solventes disponibles para
remover H,S y CO, de una corriente de gas natural, las alcanolaminas
son generalmente las mas aceptadas y mayormente usadas que los
otros solventes existentes en el mercado.

Este proceso consta de tres etapas:

Absorcidon de gases acidos: Es la parte del proceso donde se lleva acabo
la retencién del acido sulfhidrico y el biéxido de carbono de una
corriente de gas natural amargo utilizando una solucion acuosa de
Diglicol Amina (DGA) a baja temperatura y alta presion.

Regeneracion de la solucion absorberte: Es la parte del proceso del
proceso donde se lleva a cabo la desorcion de los compuestos acidos,
diluidos en la solucion mediante la adicion de calor a baja presion,
reutilizando la solucion en el mismo proceso.

Deshidrogenacion de la corriente de gas dulce. La corriente de gas
hiumedo dulce se deshidrata a partir del uso de Trietilén Glicol (TEG)

para reducir el contenido
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

—F
s UNIDAD DE
GAS AGRIO Y ESTACIONDE | cas AcRIQ | UNIDAD DE GAS DULCE | DESHIDRATACION EQUIPO DE
HUMEDO —y |RECOLECCION .| ENDULZAMIENTO » (TEG) * MEDICION
Y SEPARACION * (DGA) .
—
—p
AGUA Y SOLIDOS r GAS ACIDO
1
ALMACENAJE PLANTA
DE AGUA RECUPERADORA
DE AZUFRE y A INCINERADOR
GAS DE COLA

Esquema 1.Esquema de proceso de endulzamiento en secciones.

Los procesos de amina se aplican cuando las presiones parciales del gas
acido son bajas y/o se desean concentraciones pequefias de gas acido
en el gas dulce. También se emplean para el tratamiento de liquidos
amargos.

El principio de los procesos de amina se basa en una reaccion reversible
de una base débil para formar una sal soluble en agua. La naturaleza
reversible de estas reacciones permite la regeneracion de la solucion de
amina.

Las reacciones principales que se llevan a cabo en el endulzamiento de
gas con soluciones acuosas de Monoetanolamina (MEA).

A temperaturas bajas las reacciones se desplazan hacia la derecha, y a
temperaturas altas se desplazan hacia la izquierda. Por lo que si la
amina se pone en contacto con el gas amargo a una temperatura que va
de 80 °F a 100 °F, los gases acidos se absorberan para formar las sales
de amina. Si a esta solucion se le suministra calor y la temperatura

aumenta de 240°F a 250°F la reaccién se hace reversible, los gases
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

acidos son desplazados y la amina se regenera, pudiéndose emplear

nuevamente en el proceso.

DESCRIPCION DEL PROCESO DE ALCANOAMINAS
La funcién de la planta es eliminar el gas &cido presente en las
corrientes de gases y/o liquidos amargos que se reciben de las

diferentes plantas.

AMINA POBRE
DE AZUFRE *

l

GAS DULCE

GAS HIDRATADO GAS DULCE
MATURAL l PARA,

AMARGO ESTACION DE

AMINA RICA
DE AZUFRE

¥

RECUPERACION
DE AZUFRE

Esquema 1.2 Esquema general de proceso de endulzamiento de

gases con alcanoaminas.

El proceso general que comprende el endulzamiento de gas y liquidos
amargos.

El gas amargo se alimenta al absorbedor para ponerse en contacto a
contracorriente con una solucion de DEA pobre (DEA regenerada) que se

inyecta por la parte superior y por el domo del absorbedor se obtiene
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

gas dulce como producto y por el fondo una solucién de DEA rica (DEA
con gas acido).

El liquido amargo se alimenta al contactor por la parte inferior y a
contracorriente se pasa solucion de DEA pobre. El liquido dulce obtenido
en el domo se envia a un separador, donde por diferencia de densidades
se separa la DEA que eventualmente pudiera haber sido arrastrada

La solucion de DEA rica proveniente del absorbedor se une con la del
contactor y se envia al acumulador de DEA rica, donde por reduccion de
la presion, se separan aquellos hidrocarburos que se habian solubilizado.
La solucion se filtra (filtro de cartuchos) para remover los soélidos
producto de Ila erosién/corrosion y parte de los productos de
degradacién de la DEA para posteriormente alimentarse al regenerador
previo calentamiento con solucion de DEA pobre.

El gas acido obtenido por el domo del regenerador se separa del agua
mediante condensacion de ésta y se envia a recuperacion a una planta
de Azufre

La solucion de DEA regenerada después de intercambiar calor con la
solucion de DEA rica se enfria, se filtra (20% en volumen de la
corriente) en un filtro de carbdn activado para eliminar hidrocarburos
condensados, particulas de sulfuro de hierro y de 6xido de hierro,
productos de degradacion de la DEA y contaminantes que son causa de
corrosion y formacion de espuma, para luego alimentarse al absorbedor
y al contactor, cerrandose de esta manera el ciclo.

El medio de calentamiento para proporcionar el calor necesario para la
desorcion de los gases acidos puede ser vapor saturado de baja presion
0 aceite de calentamiento.

La preparacion de la solucion DEA a la concentracion especificada, se
hace en la fosa de DEA y de aqui se bombea para su almacenamiento a
un tanque atmosférico. A este tanque se le inyecta una cantidad

adecuada de querosina para evitar la oxidacion de la solucion de DEA.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

Cuando en el sistema disminuye la concentracion especificada para la
solucion, del tanque atmosférico se realiza una inyeccion de solucidon

hasta restablecer la concentracion en el sistema.

PROCESO DE ENDULZAMIENTO CON DEA (ESQUEMA DE
PROCESO)

A continuacion se muestra el diagrama de flujo de proceso que sera
utilizado para fines de disefio en los siguientes capitulos.

El siguiente diagrama corresponde a una planta endulzadora de gas
amargo con la tecnologia de Girbotol la cual tiene por principio la
absorcién quimica de MDEA

El objetivo de esta planta es eliminar el acido sulfhidrico (H2S)del gas
amargo que proviene de las plantas de refineria, el tratamiento a utilizar
es conocido con el nombre de Proceso Girbotol y consiste en el lavado a
contracorriente el gas amargo con una solucibn acuosa Yy
metildietanolamina (MDEA), esta corriente tendra un 20% en peso de
MDEA.

Las corrientes de gas dulce producido con un 4 a S5ppm % en peso se
envia a la red de combustible de las refinerias

La corriente de amina rica en H»S es enviada a un proceso de
regeneracion para obtener una corriente de MDEA pobre en H»S que
sera recirculada al lavado.

La corriente de gas amargo se reciben en a 136 psia y de 110 a 112 °F
son mezcladas en linea y la corriente resultante es enviada a un tambor
de succién del gas amargo que opera a 112 psig y 110 °F.

La corriente de gas amargo efluente del separador FA-101 se alimenta
al fondo del Absorbedor de gas &cido la corriente de gas amargo
proveniente de V-401 a 353 psig Yy 85 ©F es enviada a la torre
empacada Glycol VE-500 con el fin de secar el gas dulce humedo esta

torre opera a una presion de 350 a 450 psig y a 85°F la corriente del
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

domo entra a un intercambiador gas/Glycol EX-502 y se recircula a la
torre empacada Glycol VE-500 a 368.4 psig y 140°F los fondos del
intercambiador EX-502 es el gas dulce que se transporta a la red de

combustible de las refinerias.
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

Tabla 1.1 Lista de Equipos de Proceso

CLAVE |DESCRIPCION CARACTERISTICAS
Torre Empacada
VE-400 |amina/lavador Pop.= 350 - 450 psig a 110°F
EX-202 Intecambiador Gas helado |[Pop. tubos= 350 - 450 psig a 122°F
tratado Pop. Coraza=15.3-35.3 psig 70°F
V-401 Lavador de gas tratado Pop. tubos= 350 - 450 psig a 125°F
VE-500 Torre empacada Glycol Pop.entrada gas.=350-450 psig a 90°F
Pop.entrada gas.=350-450 psig a 90°F
EX - 502 |Intercambiador Gas/Glycol [Pop.entrada glycol= 350-450 psig a
200°F
VE-501 Tanque Flash Glycol Pop.entrada gas.=50 psig a 200°F
F-500 Lavador de gas aceite Pop. 40-100 psig a 120°F
Filtro de particulas para
F-501 amina rica Pop.= 50 psig a 110°F
B-500 Rehervidor/surge Pop.=0psig 400°F 750000 btu/hr
F-502 Filtro carbon de Glycol Pop.=50 psig 200°F
EX — Intercambiador Pop.Coraza atm. 400°F
500/501 |Glycol/Glycol Pop.Tubos 350-450 psig 200°F
F-200 Filtro Separador Pop.=350-450 a 95 °F
EX-200 |Enfriador de gas de entreda Egg Eg?gzs::ig%__jzg 222 ZI;
V-200 Separador de Prueba Pop.= 350 - 450 psig a 122°F
V-201 Separador de Produccion Pop.= 350 - 450 psig a 122°F
F- 400 |[Filtro amina P op.=50psig 110°F 1 1%~
P desc.=500 psig 200°F
P-500A /B [Bombas glicol P succ. Atm 200°F Q= 7.5 GPM
Bomba de circulacion de
P-401A /B [amina 80Gpm a 500 psig AP=484.7 50 HP
F-401 Filtro de carbon para amina |Pop.=45.7psig a 110°F
AC-400 |Enfriador de amina Pop.=50 psig a 142 °F
EX -400 |Intercambiador amina 190°F-210°F
V-403 Alambique de amina Pop.=10 psig a 252°F
80GPM AP=50psig 252°F
P-400 A/B [Bomba Booster p/ amina 7.5HP
H-400 Rehervidor amina/API fuego | 16.7 psig 252°F a 282°F
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Capitulo 1.-Descripcion del proceso de endulzamiento.

directo

6.12 MMBTU/Hr

N° de unidades: 1

D=1,219m

L= 4,267 m

Pdis= Por cdédigo

Tdis= 105 ° C.

Material : A.C. SA-285-C con 6.4 mm

FA-100 |Tanque de la Fosa de Amina|de espesor por corrosion

FE-100 |Fosa de Amina

Definido en ingenieria de detalle.

Una vez que se ha definido el proceso y los equipos que intervienen en

este se ha elaborado el balance de materia de las corrientes tal como se

muestra a continuacion

Tabla 1.1 Balance de Materia de Proceso.

Stream Number 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Pressure psia 365,0 | 3650 | 364,0 | 361,00 | 359,0 | 357,0 | 354,0f 353 352 351 100 365
Pressure bara 25,2 25,2 25,1 24,9 24,7 24,6 244 24,3 24,3 24,2 6,9 25,2
Temperature F 122,0 | 122,0 | 122,0 95,0 95,0 109,5 85,0 85 89 97 122,0 1224
Temperature C 50,0 50,0 50,0 35,0 35,0 43,1 29,4\ 29,4 31,7 36,1 |[ 50,0 50,0
Gas Flow (MMSCFD) 15,000 | 50,260 | 50,260 | 50,260 | 50,100 | 49,760 | 49,724| 49,72 | 49,63 | 49,63 || NA NA

Liquid Flow (GPM) 4.4 17,6 NA 0,4 NA NA NA NA NA NA 4,4 17,6
Mass Flow (Pounds/Hour) 28212 | 98470 | 89670 | 89670 | 89476 | 88366 | 88364 88174 | 88001 | 88001 || 2188 8800
Density (Pounds/FT3) 1,04 1,04 0,989 1,03 1,03 1,00 1,03| 1,03 1,03 1,03 || 62,3 62,3
Viscosity, cP 0,012 | 0,012 | 0,012 | 0,012 | 0,012 | 0,012 | 0,012 0,012 | 0,012 | 0,012 |f 1,00 1,00
Composition (Mole%)

\Water (MW=18.016) 4,72 4,72 0,52 0,52 0,245 0,37 0,37|| 0,18 0,013 | 0,013 }|100,00 | 100,0
H2S (MwW=34.08) 0,5700 | 0,5700 | 0,60 0,60 0,60 | 0,0002 | 0,0009 0,0002 | 0,0002 | 0,0002

C0o2 (MW=44.01) 0,11 0,11 0,12 0,12 0,12 0,05 0,05]| 0,05 0,05 0,05

Nitrogen (MwW=28.013) 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08

Oxigen (MW=32.0) 0,01 0,01 0,01

Methane (MW=16.043) 94,33 | 94,33 | 98,48 | 98,48 | 98,75 | 99,29 | 99,29| 99,49 | 99,66 99,66

Ethane (MW=30.07) 0,19 0,19 0,20 0,20 0,20 0,20 0,20{| 0,2 0,2 0,2

Propane (MW=44.097)

EG (MW=62.1)

TEG (MW=150.2)

Amine (MW=119)

Sulfur (MW=32)

NaOH (MwW=40.0)

Nutrient

Stream Number 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Sum of mole % 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,04 100 100 100 ((100,00 | 100,0

Tabla. 1.2 Balance de Materia de Proceso (continuacion)
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13 14 15 16 17 29 109 110 111 112 125
100,0 359,0 63,4 63,4 63,4 367,0 63,4 53,4 63,4 53,4 364,00
6,9 24,7 4,4 4.4 4.4 25,3 4.4 3,7 4,4 3,7 25,1
95,0 110,0 85,0 110,0 110,0 120,0 50,0 70,0 50,0 70,0 122,0
35,0 43,3 29,4 43,3 43,3 48,9 10,0 21,1 10,0 21,1 50,0
NA NA NA 0,005 NA NA NA NA NA NA 15,000
0,4 80,0 0,4 NA 80,3 80,1 180,0 181,4 225,8 227,7 0,0
194 42579 192 9 42762 41469 94456 94456 | 118514 | 118514 | 26024
62,3 66,37 62,3 0,15 66,37 64,54 65,42 64,9 65,42 64,9 0,989
1,00 5,20 1,00 0,01 5,20 4,80 2,00 1,60 2,00 1,60 0,012
100,00 84,59 100,00 1,81 84,63 86,89 92,00 92,00 92,00 92,00 4,72
2,40 0,03 2,40 0,002 0,5700
0,28 0,001 0,28 0,007 0,11
0,08
0,01
0,05 96,35 0,007 94,33
1,81 0,19
8,00 8,00 8,00 8,00
12,68 12,68 13,1
13 14 15 16 17 29 109 110 111 112 125
100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00 | 100,00
Tabla. 1.3 Balance de Materia de Proceso (continuacion)
Istream Number 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27
[Pressure psia 60,4 60,4 60,4 55,4 23,7 31,4 28,4 28,5 23,5 40,0
IPressure bara 4,2 4,2 4,2 3,8 1,6 2,2 2 2 1,6 2,76
Temperature F 110 110 110 221,5 221,5 251,5 251,5 251,5 152 152
Temperature C 43,3 43,3 43,3 105,3 105,3 121,9 121,9 121,9 66,7 66,7
Gas Flow (MMSCFD) NA NA NA NA NA NA 3,09 NA NA NA
JLiquid Flow (GPM) 80,3 8 80,3 80,3 85,3 98,4 NA 85,60 85,6 81,3
[Mass Flow (Pounds/Hour) 42762 4276 42762 | 42762 | 45391 | 47645 6176 41469 | 41469 | 41469
IDensity (Pounds/FT3) 66,37 66,37 66,37 66,37 66,37 60,37 0,12 60,37 60,37 63,62
Viscosity, cP 5,20 5,20 5,20 5,20 5,20 0,80 0,02 0,80 0,80 2,80
Composition (Mole%)
\Water (MW=18.016) 84,63 84,63 84,63 84,63 84,63 87,89 86,89 86,89 86,89 86,89
JH2s (MW=34.08) 2,4 2,4 2,4 2,4 2,40 0,00 0,002 0,002 0,002 0,002
Jco2 (MW=44.01) 0,28 0,28 0,28 0,28 0,28 0,007 0,007 0,007 0,007 0,007
INitrogen (MW=28.013)
Joxigen (MW=32.0)
IMethane (MW=16.043) 0,007 0,007 0,007 0,01 0,01
[Ethane (MW=30.07)
[Propane (MW=44.097)
IEG (MW=62.1)
TEG (MW=150.2)
Amine (MW=119) 12,68 12,68 12,68 12,68 12,68 12,1 13,1 13,1 13,1 13,1
Sulfur (MW=32)
INaOH (MW=40.0)
INutrient
Stream Number 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27
Sum of mole % 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100

Tabla. 1.4 Balance de Materia de Proceso (continuacion)
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Stream Number 8 9 10 34 35 36 37 38 39 40
IPressure psia 353 352 351 100 100 98 93 55 43,4 40,4
IPressure bara 24,3 24,3 24,2 6,9 6,9 6,8 6,4 3,8 3 2,8
Temperature F 85 89 97 109 109 119 119 200 200 200
Temperature C 29,4 31,7 36,1 42,8 42,8 48,3 48,3 93,3 93,3 93,3
Gas Flow (MMSCFD) 49,72 49,63 49,63 NA NA NA NA NA NA NA
JLiquid Flow (GPM) NA NA NA 7.9 7.9 8 8 8,3 8,3 8,3
|Mass Flow (Pounds/Hour) 88174 88001 88001 4399 4399 4399 4399 4399 4395 4395
|Density (Pounds/FT3) 1,03 1,03 1,03 69 69 68,8 68,8 66 66 66
Viscosity, cP 0,012 0,012 0,012 15,00 15,00 14,50 14,50 3,80 3,80 3,80
Composition (Mole%)

\Water (MW=18.016) 0,18 0,013 0,013 29,5 29,5 29,5 29,5 29,5 29,00 29
|H2s (MW=34.08) 0,0002 0,0002 0,0002
|C02 (MW=44.01) 0,05 0,05 0,05
INitrogen (MW=28.013) 0,08 0,08 0,08
[oxigen (MW=32.0)

IMethane (MW=16.043) 99,49 99,66 99,66 0,50 0,5 0,5 0,50 0,5 0,2 0,2
|Ethane (MW=30.07) 0,2 0,2 0,2

[Propane (MW=44.097)

IEG (MW=62.1)

TEG (MW=150.2) 70 70 70 70 70 70,8 70,8
Amine (MW=119)

Sulfur (MW=32)

INaOH (MW=40.0)
INutrient

Stream Number 8 9 10 34 35 36 37 38 39 40
Sum of mole % 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100
Tabla. 1.5 Balance de Materia de Proceso (continuacion)

28 29 30 31 32 33 107 123 41 42 43 44 45 46 108 122
30,0 367 23,7 19,7 48,4 19,4 43,4 39,7 30,4 15,4 144 | 3734 | 3684 | 134 434 63,4
2,07 25,3 1,6 1,4 3,3 1,3 3 2,73 2,1 11 1 25,7 25,4 0,9 3 4,4
110 110 227,2 120 120 120 80 80 300 400 300 200 140 200 80 200
43,3 43,3 108,4 48,9 48,9 48,9 26,7 26,7 148,9 204,4 148,9 93,3 60 93,3 26,7 93,3
NA NA 1,66 0,365 NA 0,365 0,225 NA NA NA NA NA NA 0,093 0,017 0,002
80,1 80,10 NA 5,20 52 NA NA 0 8,6 8,5 8,2 8 7,7 NA NA NA
41469 | 41469 3922 3922 2576 1346 395 0 4395 4226 4226 4226 4226 169 30 4
64,54 64,54 0,073 35,95 61,75 0,107 0,12 62,3 64 62 64 66 68 0,01 0,12 0,09
4,80 4,80 0,02 0,03 0,60 0,02 0,01 1,00 1,3 1,00 1,00 1,00 1,00 0,01 0,01 0,01
86,89 86,89 79,95 79,95 99,97 9,2 0,013 100 29 8,7 8,7 8,7 8,7 100 0,013 18
0,002 0,002 17,92 17,92 0,02 81,8 0,00 0,00
0,007 | 0,007 2,06 2,06 0,01 8,76 0,05 0,05
0,08 0,08
0,07 0,07 0,24 | 99,66 0,2 99,66 | 82,00
0,20 0,20
70,8 91,3 91,3 91,3 91,3
13,1 13,1
28 29 30 31 32 33 107 123 41 42 43 44 45 46 108 122
100 100 100 100 100 100 100 100 100,00 100 100 100 100 100 100 100
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Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

En este capitulo se describen los
componentes  tipicos necesarios para
comprender la estructura que conforma el
sistema de desfogue, las definiciones que
durante el desarrollo del dimensionamiento
de los equipos y dispositivos del mismo sean
utiles, para que el Ingeniero que tenga a
cargo el proyecto de disefar el sistema de
desfogue, cuente con la herramientas
tedricas para comprender el funcionamiento
y requerimientos del disefio mismo, ya sea

por cuestiones de seguridad y de operacion.
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DIAGRAMA 2.1 ESTRUCTURA DEL SISTEMA DE DESFOGUE.

Sistema de
Desfogue

Valvulas: Dispositivos de
apertura y cierre de flujo en
una linea de proceso o de
servicio.

Ramales: Las lineas que Quemadores: Los gases son
proceden directamente de eliminados mediante
los equipos. combustion.

Cabezal: La funcién de

DISEES 612 [RUIUIEE cabezal es recolectar los
Dispositivos de un sélo uso mma Quemadores de Fosa

" : ases y vapores que se
para proteccién de equipo. & yvap q
generan en el proceso.

Tanques: Recipientes de Y| Guciraes Eaees
separacion liquido-gas.

Por: Minero Hernandez O. Pamela
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Sistema de Desfogue.

El sistema de desfogue es un sistema cerrado, para que el fluido no

entre en contacto con la atmadsfera, el cual debe permitir la liberaciéon

del exceso de presion por medio del desplazamiento de la masa del

fluido, desde el equipo y/o tuberia presionado hasta el lugar donde se

pueda disponer (quemar) de ella con seguridad y cumplir con los

siguientes requisitos:

v

Conducir los relevos de gas y mezcla de hidrocarburos al
quemador.

Recircular los desfogues liquidos directamente al proceso, de no
ser posible, enviarlos a tanques de almacenamiento para su
posterior recuperaciéon (sistema de recuperacion).

Unicamente descargar a la atmoésfera los desfogues de agua, aire
y gas inerte.

El sistema de desfogue se constituye por todos aquellos elementos
que tienen como finalidad recuperar aquellas corrientes
provenientes del proceso principal dentro de una planta industrial
con el fin de llevarlos a su eliminacion segura o su recuperacion.

El concepto de sistema de alivio se refiere al conjunto de
dispositivos que al trabajar juntos lograr minimizar o eliminar un
aumento inesperado de las condiciones de presion y/o
temperatura en una planta.

No enviar al mismo cabezal compuestos que reaccionen
quimicamente entre si, ni desfogar aire a los cabezales que

manejen productos inflamables o que reaccionen con él.
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Los componentes que integran el sistema de desfogues son: dispositivos
de relevo de presion, tuberia para ramales y cabezales, tanque (s) de

desfogues, quemadores y equipo auxiliar.

El disefio requiere determinar:

a) Causas de sobrepresion.

b) Cargas de relevo.

c) Tamafo de los dispositivos de relevo de presion.
d) Diametro de ramales y cabezales de desfogues.
e) Dimensiones de los tanques de desfogues.

f) Dimensiones de los quemadores y perfil de radiacion.

Fotografia 2.1.- Sistema de Desfogue.
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DEFINICIONES GENERALES.

Boquilla del qguemador. Es el accesorio localizado en el extremo de la
chimenea o tuberia ascendente, donde el combustible y el aire se
mezclan a velocidades, turbulencias y concentraciones requeridas para

mantener un encendido y una combustion estable.

Cabezal de desfogue. Es la tuberia principal a la que se conectan
todos los ramales de tuberia de gas relevado para su conducciéon hasta

el quemador.

Castaneteo o traqueteo (chattering). Movimientos rapidos
anormales (oscilantes) de las partes moviles de un dispositivo de relevo

de presion durante los cuales el disco hace contacto con el asiento.

Combustion sin humo. La combustion cuya flama estd 100 por ciento
libre de humo, que corresponde al numero cero (0O) de la carta de

Ringelmann.

Chimenea: Tuberia vertical ascendente del quemador para descargar

los fluidos relevados para su combustion.

Contrapresion. Es una presion continua en la descarga del dispositivo
de seguridad, llamada superimpuesta, o una presion formada por la
misma descarga del fluido relevado a la salida de dicho dispositivo. La
contrapresion alta, ademas de reducir la capacidad de la valvula, y
aumentar la presion de apertura inicial, también provoca una vibraciéon

(tragueteo) (chattering), que causa dafio a la valvula.

Contrapresion generada. Es la presion en el cabezal de descarga de
desfogues, que se genera como resultado del flujo después de que abre

la valvula de relevo.
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Contrapresion superimpuesta. Es la presion estatica que existe a la
descarga de la valvula antes de que ésta abra. Es resultado de la

presion de otras fuentes en el sistema de desfogues.

Disco de ruptura. Un dispositivo de disco de ruptura actua por la
presion estatica de entrada y esta disefiado para funcionar por el
rompimiento de un disco de retencidon de presion. Usualmente esta
ensamblado entre bridas, el disco se fabrica de metal, plastico u otros
materiales. Esta diseflado para resistir presiones arriba del nivel
especificado, al cual falla y releva la presion del sistema que esta

protegiendo.

Dispositivos de relevo. Son accesorios disefiados para aliviar
automaticamente la presién sobre los equipos y tuberias que protegen,

cuando ésta llega a un limite predeterminado.

Flama. Reaccion de combustion, que se propaga a través del espacio a
velocidad inferior a la del sonido, acompafiada normalmente de

radiaciones visibles.
Flama estable. Permanencia de la flama en la punta del quemador.

Gas de purga. Gas (gas combustible o gas inerte) suministrado al

sistema de desfogues para evitar la entrada de aire en el mismo.

Humo. Es el resultado de la emision de particulas de carbén formadas

como producto de una combustiéon incompleta.

Lazo de control. Combinacibn de dos o0 mas instrumentos
interconectados y arreglados para medir o controlar una variable de

proceso.

Presion de ajuste (calibracion). Es la presion de entrada a la cual se

ajusta la valvula de relevo para que abra en condiciones de servicio.
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Presion de disefio. Es la presion usada en el disefio de un recipiente
para determinar el espesor minimo permisible u otras caracteristicas de

las diferentes partes de un recipiente.

Presion de operacion. Es la presion a la cual es normalmente sujeto el

recipiente cuando esta en servicio.

Presion de ruptura. Es la presion estatica a la cual funciona un disco

de ruptura.

Purga. Se define como la extraccion de fluidos indeseables de un

equipo, tuberia o accesorio.

Quemador elevado. Es un sistema para disponer en forma segura
gases 0 mezclas de hidrocarburos desfogados, por medio de
combustion. Esta integrado por la chimenea o tuberia ascendente,

sellos, boquilla, estructura soporte, principalmente.

Quemador de fosa. Es aquel sistema cuyas boquillas de quemado
estan situadas vertical u horizontalmente a nivel de piso y su funcién
principal es quemar gases y liquidos, que normalmente requieren de
area (excavada o talud) para contener materiales indeseables

producidos por combustién incompleta, para casos de emergencia.

Radiacion. Mecanismo de transferencia de calor, caracterizado por la
transmisibn de energia radiante desde una fuente de elevada de

temperatura hacia un receptor de menor temperatura.

Recipientes de pared seca. Son aquellos cuya paredes internas estan

expuestas a gas, vapor o estan aisladas internamente.

Recipientes de pared mojada. Son aquellos cuyo contenido incluye
liquido y el area cubierta por el mismo se considera en el calculo del

vapor generado cuando se expone a fuego.
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Retroceso de flama. Fendmeno producido cuando la presion de los
gases de desecho es menor a la presion atmosférica, el aire se llega a
difundir dentro de la boquilla, se forma una mezcla explosiva la cual al
incendiarse la flama puede propagarse hacia el interior del sistema de

desfogue.

Sistema cerrado. Consiste en un cabezal y ramales, los cuales
recolectan el fluido relevado de los distintos dispositivos, y lo conducen

hacia un punto en el cual se debe disponer en forma adecuada.

Sistema de recuperacion. Es un sistema cerrado que tiene como
finalidad recolectar el fluido relevado y proporcionar el tratamiento
adecuado, para recuperar sustancias de alto valor econémico, o para

neutralizar y convertir en productos menos riesgosos.

Sobrepresion. Se define como el incremento de presion de ajuste del
un dispositivo de relevo. La sobrepresion es llamada acumulacion,
cuando el dispositivo de relevo se ajusta a la presion maxima permisible

de trabajo.

Tanque de desfogues. Recipiente que se instala en un sistema de
desfogues con el fin de eliminar el liquido arrastrado por la corriente

para evitar su presencia en los quemadores.

Tamafo de valvula de relevo. Designacion con la cual se indica el
diametro nominal de entrada y salida de una valvula de relevo de

presion.

Tanque de sello. Recipiente que contiene cierto nivel de agua para
extinguir una flama que haya retrocedido desde la boquilla del
quemador. El sello en el tanque estd determinado por la presion de

descarga en la boquilla del quemador.
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Valvula de relevo. Es un dispositivo de alivio de presion activado por la
presion estatica corriente arriba de la valvula, que abre en proporcion al

incremento de presion sobre la presidn de ajuste.

Valvula de desahogo de seguridad: Es automatica y se puede utilizar

como valvula de desahogo o de seguridad.

Valvula de desahogo (alivio) de presion: Un nombre genérico para

valvulas de seguridad o de desahogo de presion.

Valvula de seguridad convencional: Una valvula de seguridad en que
el bonete tiene descarga a la atmdsfera o al lado de corriente abajo. La
contrapresion influye en la presion de graduacion, presion de cierre y

capacidad de la valvula.

Purga: La diferencia entre la presion de graduaciéon y la de cierre de
una valvula de seguridad, expresada como porcentaje de la presion de

graduacion o en psi.

Adicionalmente considerar las caracteristicas de cada instalacion

particular para determinar otras posibles causas de sobrepresion.

Se deben registrar todas las causas identificadas e incluirlas en la
filosofia de disefio del sistema de desfogues, en la cual se indique el
procedimiento de disefio y el criterio respecto a los cdédigos, normas

aplicables y la experiencia en el disefio de estos sistemas.
METODOLOGIA DE CALCULO DE FLUJO A RELEVAR.

Como referencia se toman las ecuaciones son del NRF-031-2007
Sistemas de desfogues y quemadores en instalaciones de Pemex

Exploracion y Produccion.
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DESCARGA BLOQUEADA.
Es igual a la cantidad de masa que esta entrando al sistema blogueado.
RUPTURA DE TUBOS.

Se requiere de una valvula de relevo cuando la maxima presion de
operacion de uno de los lados es mayor que la presion de disefio del
otro lado, por lo menos 1,5 veces. El flujo a desfogar se debe calcular

con las siguientes ecuaciones:

Para liquido.

Q = 34.8 d2 (?) Ec. 2.1
Para vapor.

W = 1580d?(Ppv)/?
Ec. 2.2
EXPANSION TERMICA DE LIQUIDOS.
De acuerdo a parrafo 3.14.3 del API-521 o equivalente.
BH
= — Ec.2.3
Q 500Scp ¢

Para valores de [ ver la tabla 3 del API-521 o equivalente.

Para la aplicacion de la ecuacion anterior se deben seguir los criterios

indicados de la seccién 3.14 del API-521 o equivalente
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FUEGO EXTERNO.

Cantidad de flujo a relevar.

—4d
W= X Ec. 2.4
q = 21000 F * a°8 Ec. 2.5
a = AtFwp Ec. 2.6

Para recipientes de pared seca

W = 0.1406 /MP; [~ T ] Eo. 2.7
1
T, = [%] T, Ec. 2.8

Tn y Tw se deben usar en grados R. Para valores recomendados de Tw

ver parrafo 3.15.2.1.1.2 del API-521, o equivalente
Obtener w en Ib/hr.

Donde:

F = Factor de perimetro mojado

a = Area de recipiente

M Peso molecular del gas

P, Presi6én manométrica de relevo, kPa (Ib/pulg?)

A~ Superficie del recipiente expuesta al fuego, m? (pies?)

T, Temperatura de relevo, K (°R)
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Tn Temperatura de operacion normal del gas, K (°R)

Tw Temperatura de pared del recipiente, °R

P, Contrapresion absoluta, kPa (Ib/pulg?)

Pn Presién absoluta de operacion normal del gas, kPa (Ib/pulg?)
Ar= Area total del recipiente, m? (ft?)

Fwp= Factor de perimetro mojado

a = Superficie mojada expuesta a fuego, m? (pies?)

F = Factor de aislamiento térmico

S =Densidad relativa del liquido.

d =Diametro interno del tubo, mm (pulg)

AP = Diferencia de presiones, Ib/pulg® (méaxima presién de operacién
del lado de alta presibn menos presion de disefio del lado de baja

presion).

P=Mé&xima presion manomeétrica de operacion del lado de alta presion,
Ib/pulg?.

pv = Densidad del gas o vapor, kg/m? (Ib/pies®)

B= Coeficiente de expansion volumétrico, °F-1

H= Calor suministrado, J/ h (BTU/h)

Cp= Capacidad calorifica a presion constante, J/kg K (BTU/Ib °F)
Q = Flujo (gpm)

W= Flujo de gases a relevar (Ib/h)
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A=Calor latente de vaporizacién del gas a elevar (BTU / Ib)

q = Calor absorbido (BTU /h)
DISPOSITIVOS DE ALIVIO.

Las plantas de proceso tienen mucho equipo que se puede dafar con los
cambios bruscos en la presion. Por fortuna, en muchos cédigos se han
incluido los procedimientos para enfrentarse a los cambios bruscos en la

presion, y estos codigos representan practicas de ingenieria.

El del Ameritan Petroleum Institute APl RP 520 Parte 1 “Préctica
recomendada para el disefio e instalacion de sistemas de alivio de
presion en refinerias”, es adecuado para determinar las cargas que se
deben desahogar y aunque se aplica en particular a las refinerias de
petréleo, también es pertinente para todos los tipos de plantas de
proceso. En forma similar las cargas de desahogo en las calderas y
supercalentadores, basadas en la combustion forzada maxima de un
hogar se describen en el Apéndice A-12 y en la seccion PG-67 del
Codigo ASME, Seccion 1. Calderas. Las conversiones de capacidad para
estas cargas se pueden hacer de acuerdo con la parte UA-280, apéndice
J, Seccion VIII, Div. 1 del cédigo ASME. El disefio general de los
dispositivos de seguridad para todos los recipientes de presion se
describe en las partes UG-125 a UG-134 de la Seccién VIII, Div. 1.

Los dispositivos se dividen en dos grupos generales: 1) valvulas y 2)
discos de ruptura. Las valvulas estan bajo carga de resorte, salvo que
operen con un piloto del tipo de falla sin peligro y si se utilizan para
vapor o aire tienen una palanca para abrir la valvula si la presion del

recipiente no es mayor del 75% la presion de desahogo.
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VALVULAS DESAHOGO.

El término valvula de desahogo se aplica a cualquier tipo de dispositivo
para este fin, excepto discos de ruptura. En términos estrictos, se debe
aplicar a una valvula disefiada para servicio con liquidos; casi todas
estas valvulas son pequefias y son de tubo roscado en las conexiones.
Se les llama de boquilla en la base y esto significa que la boquilla de
entrada no es una pieza aparte sino sélo un agujero taladrado en la
base del cuerpo. Todas estas valvulas tienen bonetes cerrados. Un tipo,
que es una valvula combinada reguladora y desahogo de presion se
utiliza en sistemas de aceite lubricante para bombas y compresores. Las
valvulas pequenas, hechas de bronce, algunas con asientos elasticos, se
emplean para la dilatacion térmica del agua de enfriamiento en los
intercambiadores de calor de coraza y tubos. Las valvulas de desahogo
se utilizan en la descarga de las bombas de desplazamiento positivo
para la dilatacion térmica del liquido en tuberias que se pueden obstruir
0 que estan expuestas a la radiacion solar u otras fuentes de calor.
Estas valvulas no suelen ser adecuadas para servicio con polimeros

porque éstos tienden a sedimentarse y a obstruir o pegar la valvula.

Imagen 2.2.- Valvula de alivio conexiones bridadas.
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VALVULAS DE SEGURIDAD

Se requiere el desahogo o descarga de la presion siempre que la presion
de disefio de un sistema excede la que puede controlar. La valvula de
desahogo de presion, debido a su sencillez y funcionamiento
automatico, es quizad la mas confiable para producir el cierre cuando
ocurre una sobrepresion. La presion de disefio del sistema que se va a
proteger con la valvula de desahogo determinara la presion de

graduacion de ésta.

La ASME (American Society of Machenical Engineers) define las valvulas
de desahogo de seguridad como: “Un dispositivo de desahogo
automatico, accionado por presion, adecuado para uso como valvula de
seguridad o valvula de desahogo, segun la aplicacién.” Por tanto, esta
valvula puede tener todas las caracteristicas de ambos tipos, excepto
que siempre tiene bonete. Se puede utilizar en servicio para vapor o
calderas, pero debe llevar el sello de certificacibn de ASME para las
calderas. Estas valvulas son obligatorias en calderas de alta
temperatura, pero no se pueden utilizar con supercalentador, para el

cual se requiere valvula de seguridad.

La aplicaciobn mas grande de las valvulas de desahogo de seguridad es
en los recipientes de presion sin fuego, segun el Cédigo ASME. También
se utilizan en la descarga de bombas y compresores de desplazamiento
positivo para la dilatacion térmica de liquidos o gases y para servicio

general con vapor o aire; en éste, es obligatoria la palanca de elevacion.

Suelen tener las siguientes caracteristicas: conexiones de entrada con
brida o extremos soldados, boquilla completa o semiboquilla, resorte
descubierto y palanca de elevacion. Las valvulas de seguridad utilizadas

para vapor supercalentado de mas de 450°F deben tener cuerpos,
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bonetes y husillos de acero al carbono o de mejor calidad y los resortes

deben estar totalmente al descubierto.

Los asientos o los discos no se deben hacer con hierro fundido. Si el
disefio permite que se acumule liquido en el lado de descarga del disco,

la valvula debe tener un drenaje.

F T - N S

A v

B Tuerca disco
Chaveta --___
Prisionero ——— -

Sujetador disca
Anillo quia

Inserio udisao-—— Anillo boquilla

Prisionerc -~

--Boquilla
“~=-Cuerpo

Figura 2.3.-Valvula de seguridad para calderas y vapor.
a) Valvula de seguridad—alivio convencional.

Una valvula de seguridad—alivio convencional tiene la camara del
resorte ventilada hacia la descarga (salida) de la valvula. Las
caracteristicas de operacion (presion de apertura, presion de cierre y la
capacidad de relevo) son directamente afectadas por los cambios de la

contrapresion en la valvula.
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b) Valvula de seguridad—alivio balanceada.

Una valvula de seguridad—alivio balanceada es aquella que incorpora los
medios necesarios para minimizar los efectos de la contrapresion sobre
las caracteristicas de operacion (presion de apertura, presion de cierre y
la capacidad de relevo). Algunos de estos medios son: el fuelle, el piston

auxiliar de balanceo, restriccion del levante o la combinacién de éstos.

*La valvula de desahogo, igual que la de seguridad, no se debe emplear
en servicio con polimeros salvo que la entrada esté aislada del liquido

por un disco de ruptura.
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Figura 2.1—Valvula de Relevo Convencional.
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Fig. 2.2-Valvula de Relevo Balanceada.
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La funcion de la valvula de seguridad es detectar un aumento de presion
y proveer una trayectoria para la salida del material que hay en el
sistema. El aumento en la presion se detecta con un sistema de
equilibrio de fuerzas que consisten en que la presion del proceso actua
en una superficie determinada en contra de un resorte o un peso. Las
valvulas de seguridad accionadas por pesos O contrapesos ya no se
utilizan en las plantas de proceso, salvo cuando son para apertura a

presiones muy bajas.

DIMENSIONAMIENTO DE VALVULAS DE SEGURIDAD PARA
SERVICIO DE GASES Y VAPORES.

v" CALCULO DEL AREA EFECTIVA DE LA VALVULA

~ W(T*Z)*
T ~%xD * * % pA 05
CHR ™Ky K, ™M Ec. 2.9
v' CALCULO DE PRESION DE AJUSTE
P, =0.1P,, +14.7[=]psia e, 2.10
v' CALCULO DE PRESION DE DESCARGA.
P, = 0.1P, [=]psia o 211
v CALCULO DE TEMPERATURA DE RELEVO.
T _ Pl*Top
r
POP Ec. 2.12
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v' CALCULO DE RELACION CRITICA DE PRESIONES.

k

r_PCf_[ 2 ]k—l
P (k+1

Ec. 2.13
; ko
— |I< rc — T2rea| = Tl(rc )k_l
Si 1 Ec. 2.14
ko
P P, <!
(Zj > rc = T2real = Tl(ZJ
P P,
Si 1 1 Ec.2.15

Se sustituyen el valor de la temperatura de relevo real y las demas

condiciones, obteniéndose finalmente:

_ W (T2real * Z )0.5
C*P *K,*K,*M®

Ec.2.16

Una vez determinada el area efectiva de descarga para la valvula se

selecciona el tipo.

Tabla 2.1 Area Efectiva de Orificio

Designacion | Area efectiva de orificio (in%)
D 0.110
E 0.196
F 0.307
G 0.503

Pagina 41



Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

Spectfic Heat
Rato Cntical Flow Condensation Flammability
(i=C,/C,) PressureRatio  Specific Cntical Constants ~ Temperature  Linuis
at 60’1‘? and at60°Fand Gravity at 60°F One {(volume
Molecular One One and One  Pressure Temperanuwe Afmosphere percent in air
Gas Weight  Atmosphere  Atmosphere  Amosphere  (psia) °F) °F) mixture) References

Methane 16.04 1.31 0.54 054 673 -116 250 50-150 1
Ethane 3007 119 0.57 1.058 718 o0 -128 20-138 1
Ethylene 2803 124 057 0.969 742 50 -155 27348 1
Propane 4400 113 058 1.522 617 206 —- 2195 1
Propylene 47.08 1.15 0.582 1453 667 197 54 28-108 23
Isobutane 58.12 1.18 0.50% 2.007 520 273 11 1.8-84 1
n-Butane 58.12 1.19 0.59 2.007 551 304 31 19-84 1
1-Butene 56.10 1.11 0.502 1.037 M43 276 21 1493 2,3
Isopentane 7215 1.08 0.502 2401 483 369 82 1483 1
n-Pentane 7215 1.08 0.59* 2401 490 386 o7 1478 1
1-Pentene 70.13 1.08 0.592 2421 586 377 86 1487 1
n-Hexane 86.18 1.06 0.502 2973 437 454 156 1277 1
Benzene 78.11 1.12 0.58 2.697 714 352 176 13-78 2,3
n-Heptane 10020 1.05 0.602 3459 397 513 209 10-70 1
Toluene 8213 1.09 0.50 3181 300 604 231 12-71 2,3
n-Octane 11422 1.05 0.602 3044 362 564 258 0.96- 1
n-Nonane 12823 1.04 0.60° 4428 552 610 303 08729 1
n-Decane 14228 1.03 0.602 4012 304 632 345 07826 1
Air 2096 1.40 053 1.000 547 =221 =313 — 23
Ammoma 17.03 1.30 0.53 0.588 1636 270 =28 15.5-270 2.3
Carbon Dioxide 4401 129 035 1519 1071 38 -100 — 2.3
Hydrogen 202 141 0.52 0.06%6 188 —400 423 4.0-742 2.3
Hydrogen sulfide 3408 132 033 1.176 1306 213 =77 434535 2.3
Sulfur dioxide 64.04 1.27 0.55 2212 1143 316 14 — 2.3
Steam 18.01 133 0.54 0.622 3206 706 212 — 2,3
References:

1. Plvsical Constanis of Hvdrocarbons Cp fo Cpp. ASTM Special Technucal Publication No. 109A, Pluladelphia, Pennsylvania, 1963,
2. International-Critical Tables, McGraw-Hill Book Co., Inc., New York, New York.
3. Engineering Data Book, Gas Processors Suppliers Association, Tulsa, Oklahoma 1977

Tabla 2.4-Valores de K para diversos compuestos.
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DISCOS DE RUPTURA.

Los discos de ruptura se pueden utilizar en lugar de las valvulas de
seguridad como proteccion contra la corrosién y para evitar fugas. Por
tanto, el disco de ruptura se puede instalar entre un recipiente y una
valvula bajo carga de resorte, siempre y cuando se tenga un
manometro, libre respiracion o un indicador de ruptura o fugas. Cuando
se utilizan estos discos, deben tener una conexién al menos tan grande
como la zona de desahogo del disco de la valvula; deben tener una
presion real de reventamiento garantizada con una aproximacion de 5 %
a la presion de desahogo y la abertura en el disco; después de la
ruptura, deben ser suficientes para manejar la capacidad de la valvula,

sin interferencia.
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Fotografia 2.4-Discos de ruptura.
DIMENSIONAMIENTO DE DISCOS DE RUPTURA.
v' CALCULO DE LA SECCION DE DISCO.

Segun la norma ISO 6718: 1991 él area de la seccién del disco de

ruptura para servicio de gases y vapores €es:

q v 1/2
=3469 | —"™— | —
A {C*Kb*a}{p}

Ec. 2.17
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DONDE:
A, = Area de disco de ruptura (mm?).
C =3,948 [k [2 / (k + 1)(k+1) / (k-1) ]¥?

kb = [2k/(k-1) [(pb/ p)?/k-(pb/p)(k+1)/K)/[K[2/(k+1)](k+1)/(k-1)]]*?
es un factor de correccidn que reduce la capacidad de descarga debido a

incrementos de la contra presién. Para flujo critico kb = 1.

Tabla 2.2- Factor de correccidon kb de la capacidad de descarga

segun la contrapresion.

[0 ][0 ][0 ] [0 ][0 J[ 08 Jfrwot] [ o ][ 2 ][ )1 ][4 ][ %6 ][ ][ %8 ]38 )20 ][ 2 ][22

3 | |

I JL L L JC JC L JL L JL J[J[_][1.000][oses]lossse

oso][ ] 0 0 0 0 I I I 1 ][r.000][1.000][o,se2][0.552][0.996] 0.994] [0,282]o.z8e
oss] 0 0 0 0 0 I J[ ]w.ees][r.000][0.999] [o,997] o.224]o,881][0,287] 0.983] o,875] o.875] o o7
oeo][ [ [ [ J[ I[I[r.e00][o.ss9][o.597][0.993] o ss] 0,93 [0.878] [0.572] [0.867] [0.881][0.855] [o.s50] [.545
ogs][ ][ ][ ][ ][oes][ozss][o.ses]o.sez][o.s74][0 s67][0.959] 0,851 0,34¢] [0.536 ] 0.929] 0.922] [0,15] 0,508
E“ [l |[0,995|(0,599| [0,593| [0,985| [0,975] [0,964[0,953] [0,943] [0,932] [0,922] [0,913| 0,903 | 0,895 ] 0,885 |0, 873 | [0,871| 0,854
E“ |[1,000][0,895] [0,883] [0,968][0,953] [0,938] [0,923] [0,909] 0,886 [0,884] [0,872] [0,851|[0,851] | 0,841] |0,832] |0, 824] [0, 815 [0, 808

@ |0.999][0.985| 0,965 [0,942| [0.921][0,900] [0,881] [0.864][0.847] [0,833] [0.819] [0.808] [0.794] [0.783] | 0.773] [0.764] [0.755] [0.747] [0. 729
@ |0,982]|0,970|[0,944||0,218] [0,894||0.872] 0,852 0,833 [0,817] 0,801 [0,787 | [0,774] [0,753 | [0.752| | 0.741] |0,732] |0, 723 |0.715 | [0.707
@ [0,979] 0,948|[0,917| |0, 388| |0,862| |0 838 |0,818][0,799][0,782] 0,768 [0,752] [0,739] [0,727| [0,716| | 0,706 ] 0,697 ||0,685| |0.680| [0.672

@ [0,957] (0,919 [0,884] [0,852| [0,800] [0,778] [0,758][0,742][0,727] [0,712] [0,700] [0,688] [0,677| [0,667| | 0,867 ] [0,658| [0, 648| [0,641] 0,834

@|ﬂ,924| |0.881][0.842]|0,809] [0.780][0,755] |0.733] [0.714][0.697| |0.682] [0.668 [0.655] [0.644] [0.633] | 0.624] [0.,615] [0 606] [0.598] [0.582
E |0,880]|0,831|[0,791]|0,757| [0.728| 0,703 [0.681] |0 662 [0.645] [0.631] [0,617] [0,605] [0,594| [0,584| | 0,575 | 0,568 |0, 558 |0,551|[0,544
E|ﬂ,azu| |0,769] [0,727]|0,693] [0,684| [0,640| |0,815| [0,801] 0,585 [0,571][0,559][0,547] [0,537] [0,527] [ 0,513 [0,511] [0,504] 0,457 0,490

E“D,?&Ql 0,687 [0,647][0,614] 0,587 0,585 0,545 [0 528] [0,514] [0,501][0,489] [0,478] [0,470] [0,481] [0,4 53] [0,446] [0,440] [0,434] 0,428

@ |0.628][0.579][0.542] [0,513][0.489] 0,468 [0.452] [0.438] [0.425] [0.414] [0.404] [0,395] |0,387] [0.380] | 0,373 ] 0,367 [0.362] [0.357] [0.352
E |0,426] |0,422|[0,383] |0,371] 0,353 |0,337 0,325 [0,314][0,305 | [0,206 | 0,289 [0,282] [0,277] [0,271] | 0,266 | [0,262] 0,258] [0,254] [0, 251
00] 0000] .00 00] .00 [.00] o050 .00 00] .00 .00 050 .00] 00l 000 .000] 000l o 0 00] .00

k = Exponente isoentrépico = Cp/Cv
M = Masa molecular en kg/kmol

p = Presion de alivio en bar absolutos
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pb = Contrapresion inmediatamente aguas abajo del area de la seccion

transversal minima en bar absolutos

gm = flujo maximo a descargar o la capacidad requerida de descarga

del disco de ruptura en kg/h

T = temperatura absoluta de alivio en °K

v = volumen especifico a la presién y temperatura de alivio en m*/kg
Z = factor de compresibilidad.

a = coeficiente de descarga.

Tabla 2.3 Coeficientes de descarga a
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DIMENSIONAMIENTO DE CABEZAL DE DESFOGUE.

Diagrama 2.2- Cabezal de desfogue.

© ¥10 ¥ Q)

_I_V DE
DESFOGUE

e

Se utilizara la metodologia de referencia de la norma internacional

API/RP-521 Quinta Edicion 2007 presentada en el punto 7.3.1.3.3

“Disefo del cabezal de desfogue del sistema de relevo”.

El criterio primordial para el correcto dimensionamiento del cabezal de
desfogue es el valor del numero de Mach en la tuberia, este no debe

superar un valor de 0.5.

x> 2 2 2
EHRIEAIER
Ma; | p, P P,

Ec. 2.18
DONDE:
f = FACTOR DE FRICCION DE DARCY
L = LONGITUD EQUIVALENTE DE LA TUBERIA (ft)
D = DIAMETRO INTERNO DE LA TUBERIA (ft)

M, = NUMERO DE MACH AL FINAL DEL CABEZAL
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Py

P>

PRESION A LA ENTRADA DEL CABEZAL (Ib/in?)

PRESION AL FINAL DE CABEZAL (Ib/in?)

En unidades de SI:

* 0.5
Ma, = 3.23x105Kq““2ﬂ (Z Tj
p,*d M

Ec. 2.19

En unidades inglesas.

* 0.5
Ma, :1.702x105K Ao zﬂ (Z T)
p,*d M

DONDE:

D2

P>

Ec. 2.20

NUMERO DE MACH AL FINAL DEL CABEZAL
FLUJO DE VAPOR (Ib/h)

FACTOR DE COMPRESIBILIDAD
TEMPERATURA ABSOLUTA (°F)

PESO MOLECULAR (Ib/lbmol)

RELACION DE CALORES ESPECIFICOS
CUADRADO DEL DIAMETRO INTERNO (ft?)

PRESION AL FINAL DEL CABEZAL DE DESFOGUE (lb/ft?)

Se calcula el valor del numero de Mach para diferentes diametros de

tuberia, y se selecciona aquel que cumpla con un rango de caida de

presion y numero de Mach aceptable.
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Fotografia 2.5-Cabezal de Desfogue.
TANQUES DE DESFOGUE.
Requisitos de disefo para tanques de desfogue.

El método de calculo para el disefio de separadores de desfogue se basa

en el APl RP-521 o equivalente.

Las reglas de los incisos siguientes se aplican a tanques de desfogue

horizontal y vertical.

v’ Se consideran particulas liquidas entre 300 y 600 micrones de
didmetro.

v' Los tanques de retencion de liquidos que se conecten en serie con
un tanque de desfogue cercano al quemador, no requieren una
separacion fina de particulas, por lo que se dimensionan para un
tamano de particulas hasta 600 micrones.

v' El tanque de desfogue cerca del guemador debe disefiarse para un
tamafno maximo de 400 micrones y minimo de 150 micrones,

dependiendo del criterio a seguir y el espacio disponible.
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Para evaluar la densidad del liquido y el vapor, es necesario conocer la
temperatura y presion en el tanque de desfogue durante la falla, para
las cuales se va a dimensionar. La temperatura debe ser obtenida de

acuerdo al perfil de temperatura del sistema.

s

El disefio de un tanque de desfogue, de acuerdo al API-RP-521 06
equivalente, es por un procedimiento de prueba y error. El primer paso
consiste en determinar el didmetro del tanque que permita la separaciéon

gas-liquido.

Las particulas de liguido se separan cuando el tiempo de permanencia
del vapor o gas sea igual a o mayor, que la velocidad de caida de las
particulas en su viaje a través en el tanque, ademas de que la velocidad
del gas sea lo suficientemente baja para permitir que desciendan esas

particulas.

La velocidad vertical aceptable en el tanque se basa en este requisito,
para separar las gotas de 300 a 600 micrones a través diametro del

tanque.

El segundo paso en el dimensionamiento de un tanque de desfogue es
considerar el efecto del liquido almacenado. El tiempo de residencia en
el tanque estd determinado por las necesidades de operacion de la
planta y la composicion de vapor. El tiempo de residencia debe

considerar un lapso de 20 a 30 minutos.

Cuando se desean grandes cantidades de almacenamiento y el flujo de
vapor es alto, un tanque horizontal es a menudo mas econdmico. Los
tanques de desfogues horizontales y verticales estan disponibles en
diferentes disefos; las diferencias son principalmente en la trayectoria

que sigue el vapor.
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DIMENSIONAMIENTO DE TANQUES DE DESFOGUE

Procedimiento de calculo de acuerdo a parrafo 5.4.2.1 del APl RP 521, o

equivalente:

v' CALCULO DEL COEFICIENTE DE ARRASTRE.

c(Re?)= 0.98x10%(, XD, F(o. - p.)

( )2 Ec. 2.21
MV

o

0

s

«

@

-

-E =

8 B

= —
T
1 FETLLE iseme 8 3 i3iAR
Ca(Re)

Figura 2.3.- Coeficiente de arraste Ca.

v CALCULO DE VELOCIDAD DE ASENTAMIENTO DE LA
PARTICULA.

-0.5

Ud =1.15 (32.2)(Dp)(p. — o) [:]ft
(pV)(C) > Ec.2.22
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v' CALCULO DE SECCION TRANSVERSAL PARA RECIPIENTES
HORIZONTALES.

At =7 (Di)?
4 Ec. 2.23

Calcular el area transversal para el liquido (Al), para lo que se requiere
determinar el tiempo de residencia del liquido (tr) en el tanque en
funcion de las necesidades de operacion y el flujo de los liquidos

recibidos en el tanque (Ql).
Se selecciona tiempo de desalojo para el liquido.

— Qltr

L Ec. 2.24

A

El liquido acumulado para un relevo de 30 minutos de una contingencia
simple, en adicién al volumen del liquido minimo y el volumen en las

cabezas es despreciado para simplificar el calculo.

v' CALCULO DEL AREA TRANSVERSAL PARA EL VAPOR (AV):

AV = A - A Ec.2.25

v CALCULO DE LA ALTURA DISPONIBLE PARA EL VAPOR
(HV):

A_h

A D Ec.2.26

h,=D;-h Ec. 2.27
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v' CALCULO DEL TIEMPO DE CAIDA DE LA GOTA (0):

d Ec. 2.28

v' CALCULO DE LA VELOCIDAD DEL VAPOR:

v
A/ Ec. 2.29

v DETERMINAR LA LONGITUD REQUERIDA MINIMA:

Loin =U,0 Ec.2.30

Verificar:

I-min < I‘supuesta

Ec. 2.31

Si no se cumple estd relacion repetir desde el paso 3 de este
procedimiento, suponiendo una longitud L mayor. Si se cumple,

seleccionar Di y L finales de las dimensiones comerciales.

v' EL AREA DE SECCION TRANSVERSAL REQUERIDA ES:

Q,
A = 0.
d Ec. 2.32
v EL DIAMETRO REQUERIDO ES:
) 4
Di = A
T Ec. 2.33
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v CALCULO DE LA ALTURA DEL LIQUIDO.
. _Qt,
=
At Ec.2.34

Determinar la altura del liguido (hl), para lo cual se requiere el tiempo
de residencia del liquido (tr) en el tanque en funcién de las necesidades
de operacion y el flujo de los liquidos recibidos en el tanque (Ql). En un
recipiente vertical la velocidad de asentamiento (Ud) es igual a la

velocidad del vapor (Uv).

Para determinar la altura total del recipiente (Hv) verla siguiente figura.

S— N
Bouilla dz
aﬁmwﬁwiml:
Hy | Mmex
S x
"\""\-.._,_\_.__..-ﬂ"/
=020 +0215+ 42
oy = 0,2 Dy + 0,152 + 92
hy =0152

D v ¢ se deben utilizar en metros

Fig. 2.6- Altura total del recipiente.
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Fotografia 2.7-Tanque de Desfogue Vertical
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Fotografia 2.8 Tanque de Desfogue Horizontal.

QUEMADORES.

Los quemadores son los equipos donde se realiza la combustion, por
tanto deben contener los tres vértices del triangulo de combustion, es
decir que deben lograr la mezcla intima del combustible con el aire y

ademas proporcionar la energia de activacion.

Distintas ramas de la industria hacen uso de quemadores elevados para
quemar gases que no se pueden recuperar, provenientes de la
evaporacion de combustibles en tanques de almacenamiento, o que son

gases residuales provenientes de procesos petroquimicos o quimicos.
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Por razones de seguridad, estos gases son descargados a la atmosfera
para evitar su acumulaciéon, que eventualmente puede ser toxica o
explosiva. Sin embargo, el riesgo para el entorno puede ser igualmente
grande. Por estas razones, los gases deben ser quemados antes de ser
descargados al medio ambiente. Este proceso se cumple con el uso de

los ya mencionados quemadores industriales.

Uno de los principales requerimientos en el disefio de un sistema de
quemadores es la combustion 100% sin humo para sistemas de
desfogues que son frecuentes y vayan a ser localizados en zonas
pobladas. La operacion sin humo debe ser en todo el rango de flujo de

desfogue del quemador.
QUEMADORES ELEVADOS.

Las caracteristicas y/o condiciones que deben tomarse en cuenta para
decidir la construccion del quemador elevado en un sistema de

desfogues son:

a) Cuando el fluido manejado esté en estado gaseoso, sea toxico y/o

corrosivo e inflamable.
b) Dispersion con mayor efectividad de los productos de la combustion.

c) Reduce la radiacion de calor al nivel de piso, debido a que la boquilla
en donde se lleva a cabo la combustion se monta en el extremo superior

de la chimenea.

d) Es apropiado para quemar grandes cantidades de gas.
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FACTORES DE DISENO.
REQUISITOS PARA DETERMINAR EL DIAMETRO.

El didmetro del quemador se debe seleccionar con base en la velocidad

de salida de los gases y la caida de presion a través de la boquilla.

Se debe estimar una velocidad adecuada de salida de los gases a

quemar para mantener una flama estable.
El guemador debe disefiarse para la condiciéon de flujo maximo.

Las cargas de relevo afectan grandemente el tamafo requerido de los
cabezales del quemador y la linea ascendente. La carga total de relevo
al qguemador, se obtiene por adicién de las cargas de relevo que ocurran

simultaneamente.

La velocidad de salida de los gases a quemar no debe ser mayor de 0.5
Mach para los maximos flujos, manteniendo una velocidad de 0.2 Mach
para las condiciones de operacion normal para sistemas de desfogue de

baja presion.

La caida de presion a través de la boquilla, debe tener un valor

aproximado de 13.79 KPa (2 psig).

No todo el calor generado por la reacciéon de combustidon es transmitido
por radiacion, por lo que debe determinarse la fraccion de calor radiado.
Los valores de la fraccion de calor radiado (F7), segun Oenbring y

Sifferman, dependen del peso molecular del gas:
M de 16.8, F~ = 0.25
M de 40 sin inyeccién de vapor, F~ = 0.5

M de 40 con inyeccion de vapor, F~ = 0.4
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El efecto del viento se debe considerar para determinar el centro de

flama y calcular la distancia a la cual se debe instalar el quemador.

Fotografia 2.9-Quemador de desfogues a fuego alto y bajo.

La altura del quemador es importante para la seguridad de los
alrededores y de personal, y el didmetro es importante para
proporcionar la velocidad de flujo suficiente para permitir que el vapor
y/o gases para dejar la parte superior de la flama a velocidades
suficientes para proporcionar una buena mezcla de encendido y tras la
dilucion en el boquilla de Ila antorcha por las Illamas piloto.
Los célculos de dispersion atmosférica son importantes para la
seguridad de la planta. Los modelos de computadora se pueden utilizar
para evaluar la posicion de pluma cuando la llamarada sale de la flama

bajo diferentes condiciones de viento atmosférico.
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Esto deberia ser examinado con arreglo a las posibilidades alternativas

del verano a través de las condiciones ambientales.

Fotografia 2.10-Quemador de elevado.

Las velocidades de la descarga de los dispositivos de a través de una
flama suele superar los 500ft/s. Porque este flujo de salidas en forma de
chorro en el aire, es suficiente para causar una mezcla turbulenta (por
un brote de flama para que funcione correctamente y manipular la
capacidad que se requiera), en virtud de los flujos de emergencia
condiciones de cada una de las fuentes potenciales deben ser evaluadas
cuidadosamente. La eliminacion de humo en los quemadores, se

consigue por medio de las siguientes técnicas:

Pagina 60



Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

v Para gases de desfogue de alta presién, 1.05 kg/cm? (15 psig), se
debe contar en la boquilla del qguemador con un poder calorifico
minimo 1779.66 Kcal/m? (200 BTU/ft%).

v' Para fluidos con baja presién en la boquilla del quemador [0.35
kg/cm? (5 psig)] y un poder calorifico minimo de 2669.49 Kcal/m?
(300 BTU/ft®) debe disponerse de servicios auxiliares (agua, aire o
vapor).

v" Los fluidos con poder calorifico bajo, requieren inyeccion de gas

combustible.

Los procedimientos para la eliminacion de humo se describen a

continuacion:

Inyeccion de vapor. El procedimiento mas comun es la inyeccion de
vapor de agua para reducir la produccion de humo y hollin a
consecuencia de un aumento de la velocidad de quemado y turbulencia.
La cantidad necesaria de vapor de agua para reducir la formacion de

humo se calcula mediante la siguiente ecuacion:

Wst =W'(1—m|vi8) Ec. 2.35

De la ecuacion anterior se deduce que por cada 0.454 kg (1 Ib) de
hidrocarburo quemado sin humo, se requiere 0.1362 kg (0.3 Ib) de

vapor de agua para un hidrocarburo con peso molecular de 28.

-El vapor de agua que se suministra para la eliminacién de humo debe

ser sobrecalentado de 689.5 a 1034.2 kPa (99.97 a 150.02Ib/pulg?).

-El diametro de linea de suministro de vapor de agua a la boquilla del

quemador se calcula de la siguiente manera:
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Ve

dst=—
5 Ec. 2.36

Inyeccion de aire a baja presion. La primera alternativa a considerar
para eliminar el humo en un quemado, si no se cuenta con suficientes
servicios auxiliares en el sitio, es utilizar aire impulsado por un soplador
o un ventilador. El flujo de aire se determina mediante la ecuacion

siguiente:

Wa =3.1W1 Ec. 2.37

La presion del soplador debe estar en un rango de 6.89 a 34.45 kPa

(1.00 a 5.00 Ib/pulg2) manométricas.

Inyeccion de aire a alta presion. Esta aplicacion es menos comun
debido a que el aire comprimido es normalmente mas caro que el vapor.
Sin embargo se aplica en instalaciones localizadas en donde haya
escasez de agua para producir vapor o donde la corriente de gas
relevado reaccione con el agua. El aire normalmente se suministra a
689.5 KPa (100 Ib/pulg?) y la masa requerida es aproximadamente 20%
mayor que la requerida para el vapor, ya que el aire comprimido no

produce la reaccion de arrastre agua-gas que ocurre con el vapor.
El ducto de entrada al ventilador debe contar con filtro y silenciador.

Atomizado de agua. Si se requiere quemado sin humo, se usa también
chorro atomizado de agua, este procedimiento es poco comun y se
utiliza especialmente en quemadores horizontales cuando se requiere
eliminar grandes cantidades de agua de deshecho o salmuera. La
cantidad de agua requerida para la eliminacion de humo se determina

por la siguiente ecuacion:
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, W1
= —
Q (500] Ec.2.38

Donde:

r = Peso de agua requerida para la eliminacién de humo por unidad en

peso del hidrocarburo quemado.
DIMENSIONAMIENTO DE QUEMADOR DE GASES DE DESFOGUE.
CALCULO DE DIAMETRO

Dimensionamiento basado la velocidad de la chimenea resolver la

ecuacion para "d."

Mach=(1.702)(10‘5{ WZJ T
Rd” ) TkM Ec. 2.40

Donde:

Mach = 0,5 para el maximo flujo en un corto plazo, y 0,2 para

condiciones de flujo normal y frecuente.
W = Flujo de alivio de vapor a la chimenea, libras / hr

Pt = Presion del vapor justo dentro de la antorcha (arriba), psia

(Para la distribucion atmosférica, P=14,7 psia
d = Diametro de la punta del quemador, ft (final o menor didmetro)

T = Temperatura de los vapores justo dentro de boquilla de la

antorcha, °R
k = Relacion de los calores especificos, Cp/Cv para el vapor aliviado

M = peso molecular del vapor Ib/Ibmol
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CALCULO DE DIAMETRO EN LA PUNTA DE QUEMADOR.

2 =[Wj T Ec. 2.41
1370 )\ M
Donde:
dt = Diametro de la chimenea.
W = Flujo de vapor en la linea de suministro.
T = Temperatura de vapor.
M = Masa molecular de los gases a quemar.

Basado en limitar la velocidad de mach a 0.2, k = Cp / Cv = 0,2 y

constante de los gases R = 1546 (Ft-Ibf / °R mol)
CALCULO DE LONGITUD DE LA FLAMA.

El calor liberado o puesto en libertad por la llama.

Q, =W, )(H¢) Ec.2.42

Qr=BTU / hr

Whc = W = gas / caudal de vapor, Ib / hr

Hc = calor de combustién de gas / vapor, BTU / |b
Distorsion de la flama causada por la velocidad del viento

Refiriéndonos a la figura 7-74, la distorsion de la llama se determina

como:

AX  AY
—or— Ec. 2.43

L L
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Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

B Velocidad del viento. ft/s
Velocidad en la punta de la flama ft/s Ec- 2.44

0

. F Ec. 2.45
Vi = (ﬂdzl/4) C

. _( W )( 379.1 j(460+°F)
173600 \M*W | 520 Ee. 2.46

Donde:
Uj = Velocidad del viento lateral, pies / seg

Uf = Velocidad del gas a la salida de la chimenea, pies / seg

°F = Temperatura del flujo.

Leer, Uoo/Ujy determinar la longitud de la flama.

Applied Process Design for Chemical and Petrochemical Plants

* LEGEND:

Fuel gas (20-inch stack)
Algerian pas wel
o .

Y yCie
pas (24-inch stack)

Catalytic reformer—reacior
effluent gas (24-inch stack)

Dehydrogenation unit
(12-inch stack)

Hydrogen (31-nch stack)
ydrogen (30-inch stack)

Flame length (including any lift-off), feot

10

* x © 0o bOoe

10 0 10 10 10
Heat release, British thermal units per hour

Pagina 65



Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

ALTURA DE LA CHIMENEA.

La distancia necesaria entre un brote de chimenea de ventilacion = fraccién de

calor k intensidad transmitida a través de la atmodsfera, y un punto de la

exposicion a la radiacion térmica se expresa:

Doénde:

Ec. 2.47

Dr = Distancia minima desde el punto medio de la flama a un objeto, a

nivel del suelo,

en pies (Tenga en cuenta que este no es el brote de

altura de chimenea, sino una parte del calculo de procedimiento)

F = Fraccioén del calor irradiado

Esto hace referencia al calor total de combustiéon de una llama y los valores

seleccionados son:

Hidrocarburo Rango F Rango Promedio F
Metano 0.10 to 0.20* 0.15

Gas Natural 0.19 to 0.23 0.21

Propano  |----- 0.33**

Butano 0.21 to 0.30 0.28

Hidrogeno 0.10 to 0.17 0.15
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Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

*0.20 Usado para metano con alta relacion en peso de
carbon de 0.333

**Con relacién en peso de 0.222.

Fraccion de intensidad de calor transmitido a la atmosfera,

tau = generalmente se asume un valor de 1.0.

Intensidad de radiacidon respecto a la exposicion del

K = personal (BTU/h ft%)

379
Q, =W=nhc| >~ | 0 Q. =20,000W
M Ec. 2.48
Qr = Calor desprendido (calor menor en la valvula), BTU / hr
M = Masa molecular
Valor neto de calor calorifico, BTU / SCFn = fracciobn mol de
hc = combustién compuesto (s)
n = Fraccion mol de los componentes de la mezcla
F = Fraccioén de calor radiante
F= 0,20 [hc/ 900] Y2
1 1
100 \6( 100 |6
T= 0.79() [j
r D Ec.2.49
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Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

CALCULO DE LA INTENSIDAD DE CALOR

| — (Flujo)(NHV)(¢) BTU
- (47D%) | hr/sq ft Ec.2.50

Donde:

I = Intensidad de radiacion en el punto del objeto en la planta baja del punto

medio de las llamas.
Flujo = Caudal de gas, Ib / h (0o SCFH)
NHV = Valor calorifico neto del gas quemado, BTU/ |Ib o, (BTU / SCF)

E = Emisividad (véase siguiente cuadro)

Monoxido de Carbono 0.075
Hidrogeno 0.075
Sulfuro de Hidrogeno 0.070
Amoniaco 0.070
Metano 0.10
Propano 0.11
Butano 0.12
Etileno 0.12
Propileno 0.13
Maximo 0.13

Tabla 2.2 Valores de emisividad para diferentes compuestos.
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Capitulo 2 Estructura de un Sistema de Desfogue

Yk
1 —
v N
0.9 L] {(S(Ax)IL |
0.8 ,/ }\ "/
o7 |\ /] T,
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Fig. 2.11 Influencia de los vientos en la flama del guemador.

Fotografia 2.12-Efecto del Viento en la Flama del Quemador.

EN LOS CAPITULOS SIGUIENTES SE DESARROLLA A DETALLE EL
DISENO DEL SISTEMA DE DESFOGUE.
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Capitulo 3

Escenarios criticos




Este capitulo es relevante ya que existen
factores econdmicos, sociales y de disefio
involucrados en la seleccién de un escenario
critico. Se presentaran los conceptos basicos
para la elaboracion de un estudio de riesgo
asi como las metodologias comunmente
utilizadas para determinar el mayor riesgo
existente, finalmente la aplicacién de alguna
de estas metodologias para la seleccion del
escenario de mayor riesgo en el disefio de
un sistema de desfogue; ya que esto
permitira tomar las consideraciones
adecuadas para su disefio las cuales se

presentaran en los capitulos subsecuentes
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DEFINICION E IMPORTANCIA DE UN ANALISIS DE RIESGO

Todas las actividades humanas involucran un cierto grado de riesgo y la
industria petrolera no esta exenta desde sus instalaciones, lineas de
transporte, areas de almacenamiento entre otras y se debe considerar
que un riesgo es en ellas puede causar el incremento del costo de
equipos, primas de seguros ademas de posibles pérdidas humanas. Con
el propésito de tener un mejor entendimiento de este tema se han
presentado a continuaciobn una serie de definiciones referentes al

analisis de riesgo.

Accidente: Evento o combinacion de eventos no deseados e
inesperados que tienen consecuencias tales como lesiones al personal,
danos a terceros en sus bienes o0 en su persona, dafios al medio
ambiente, dafos a instalaciones o alteracion a la actividad normal del

proceso.

Andlisis de riesgos: Conjunto de técnicas que consisten en la
identificacion, analisis y evaluacion sistematica de la probabilidad de la
ocurrencia de dafos asociados a los factores externos (fendmenos,
naturales, sociales), fallas en los sistemas de control, los sistemas
mecanicos, factores humanos y fallas en los sistemas de administracion;
con la finalidad de controlar y/o minimizar las consecuencias a los
empleados, a la poblaciéon, al ambiente, a la produccién y/o a las

instalaciones.

Escenario de riesgo: Determinacion de un evento hipotético, en el cual

se considera la ocurrencia de un accidente bajo condiciones especificas,
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definiendo mediante la aplicacion de modelos matematicos y criterios
acordes a las caracteristicas de los procesos y/o materiales, las zonas

potencialmente afectables.

El Analisis de Riesgo: es una disciplina que combina la evaluacion de
la ingenieria y el estado actual del proceso con técnicas matemaéaticas
que permiten realizar estimaciones de frecuencias y consecuencias de
accidentes.

Los resultados del Analisis de Riesgo A.R. se utilizan para la toma de
decisiones y Administracion de Riesgos, ya sea mediante la
jerarquizacion de las estrategias de reduccion de riesgos o mediante la
comparacion con los niveles de riesgo fijados como objetivo en una
determinada actividad.

El A.R. esta orientado a prevenir accidentes e incluye las siguientes

etapas:

v ldentificacion de riesgos. Elaboracion de una lista de todas las
desviaciones que puedan producir un efecto adverso significativo y
tengan una probabilidad razonable de producirse.

v' Cuantificacion del riesgo. Cuantificacion de la frecuencia o la
probabilidad: Es el producto de la magnitud del dafio esperado por
la probabilidad de que tenga lugar, proporciona la esperanza
matematica del dafo, que constituye una herramienta de gran
utilidad en la posterior toma de decisiones. La identificacion de
riesgos es la etapa mas importante del andlisis, dado que
cualquier riesgo no identificado no sera considerado en los analisis

posteriores.
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DESARROLLO DE UN ANALISIS DE RIESGOS.

Para el analisis de riesgos se deben seguir las siguientes etapas:

1.- Identificar los sucesos no deseados, que puedan llevar a la
materializaciéon de un peligro.

2.- Analisis de los mecanismos por los que estos sucesos tienen lugar.
3.- Estimacion de los efectos no deseados y de la frecuencia con que

pueden producirse.

TECNICAS DE IDENTIFICACION

METODOS INDICES DE METODOS
COMPARATIVO RIESGO GENERALIZADO
LISTAS DE INDICE -ANALISIS DE RIESGOS Y
COMPROBACION OPERABILIDAD (HAZOP)
_ANALISIS -ANALISIS DE MODALIDAD DE
HISTORICO DE FALLO Y SUS EFECTOS (FMEA)
ACCIDENTES

-ANALISIS DE ARBOL DE FALLOS
(AAF)

-ANALISIS DE ARBOL DE EVENTOS
(AAE)

-ANALISIS “WHAT IF”

Diagrama 3.1 en el diagrama se muestran las diferentes

técnicas de riesgo subdivididos en los métodos de analisis.
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Las técnicas de identificacion de riesgos en su conjunto han alcanzado
un alto grado de madurez, y pueden utilizarse con confianza. También
pueden considerarse las técnicas de estimacidon de consecuencias. Por el
contrario, la estimacion de frecuencias estd comparativamente menos
desarrollada, y requerirA un esfuerzo importante hasta que su
incertidumbre disminuya a niveles comparables de las técnicas

anteriores.

METODOLOGIAS RECOMENDADAS PARA EL ESTUDIO DE RIESGO

Existen diferentes metodologias para la realizar un estudio de riesgo por
lo que se presentan estas y una breve descripcion, es importante decir
que de acuerdo a la informacion que se cuente se podra hacer un

andlisis de riesgo mas detallado.

METODO: ¢(QUE PASA SI?

La técnica debe involucrar el analisis de las desviaciones posibles del
disefio, construcciéon, modificacibn u operacion, asi como cualquier
preocupacion acerca de la seguridad del proceso. Debe promover las
tormentas de ideas acerca de escenarios hipotéticos con el potencial de
causar consecuencias de interés (eventos no deseados con impactos
negativos).

Debe ser aplicada con el apoyo de un grupo multidisciplinario de la

instalacion.
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El resultado debe ser una lista en forma de tabla de las situaciones
peligrosas, sus consecuencias, salvaguardas y opciones posibles para la

prevencion y/o mitigacion de consecuencias.

METODO: LISTA DE VERIFICACION

Deben ser elaboradas a partir de codigos, regulaciones y estandares
aplicables y deben ser aprobadas por el personal antes de ser aplicadas.
El alcance debe cubrir factores humanos, Sistemas e Instalaciones.
Deben ser tan extensas como sea necesario para satisfacer la situacion
especifica que se analiza, debe ser aplicada de forma que permita
identificar y evaluar los problemas que requieren mayor atencion.

Los resultados deben contener una lista de recomendaciones
(alternativas) de mejoras de la seguridad

(Reduccion del riesgo) a ser consideradas.

METODO: ¢(QUE PASA Si?/ LISTA DE VERIFICACION

Al aplicar esta combinacién de metodologias, se deben considerar los
criterios antes descritos en particular para cada una de ellas. En base a
las listas de verificacion, se debe promover la tormenta de ideas acerca

de escenarios hipotéticos.

Deben anexarse preguntas relacionadas con cualquier preocupacion

acerca de la seguridad del proceso, que el grupo considere pertinentes.

Pagina 74



El resultado debe ser una lista en forma de tabla de las situaciones
peligrosas, sus consecuencias, salvaguardas y opciones posibles para la

prevencion y/o mitigaciéon de consecuencias.
METODO: HAZOP

Debe identificar y evaluar riesgos en instalaciones de procesos, asi como
identificar problemas de operatividad, que a pesar de no ser peligrosos,
podrian comprometer la capacidad de producciéon de la instalacion
(cantidad, calidad y tiempo).

Debe ser aplicada con el apoyo de un grupo multidisciplinario de la
instalacién. La definicién de los nodos debe ser conciliada con el grupo
multidisciplinario. Las palabras guias deberan ser aplicadas a los
parametros de acuerdo a la intencion de disefio del nodo establecido,
para identificar y evaluar las desviaciones potenciales de la operacion de
la instalacion.

Si las causas y las consecuencias son significativas y las salvaguardas
son inadecuadas o insuficientes, se deben recomendar acciones para
reducir riesgo. Los resultados deben ser una lista en forma de tabla que
contenga los hallazgos del equipo los cuales incluyen la identificacion de
los riesgos del proceso, los problemas operativos, las causas, las
consecuencias, las salvaguardas y las recomendaciones.

En aquellos casos en que no se llegue a una conclusion debido a la falta

de informacién se recomendara la realizacién de estudios.
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METODO: FMEA (AMFE)

Los resultados deben ser una lista de referencia sisteméatica y cualitativa
de equipo, modos de falla y efectos, que incluya un estimado de los
peores casos de acuerdo a las consecuencias que resulten de las fallas
individuales.

Se deben incluir recomendaciones orientadas a incrementar la
confiabilidad de los equipos para mejorar la seguridad del proceso.
Todos los analistas involucrados en el estudio FMEA (AMFE) deben estar
familiarizados con las funciones y los modos de falla del equipo, y con el
impacto que estas fallas pueden tener en otras secciones del sistema o

la instalacion.

METODO: FTA (AAF)

Para la aplicacion de esta técnica se debe tener un entendimiento
detallado acerca del funcionamiento de la instalacion y del sistema, de
los diagramas detallados, los procedimientos y los modos de fallo de los
componentes y sus efectos.

Se debe fundamentar y documentar cada uno de los valores de las tasas
de falla de los equipos y dispositivos que aparezcan en el arbol de fallas,
asi como explicar las suposiciones, implicaciones y limitaciones del
método que usa para la solucibn numérica (métodos rigurosos o

aproximados) de los arboles de fallas analizados.

La documentacion de esta técnica debe contener como minimo:

v' La definiciéon del problema
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v' La construccion del arbol de fallas

v' El andlisis del modelo de arbol de fallas
Los resultados
El evento superior objeto de analisis debe ser identificado previamente
durante la etapa de identificaciéon de riesgos y debe especificar el “qué”,
“dénde” y “cuando ocurre el evento. El desarrollo de los arboles de falla
debe ser a través de la utilizacion de un software especifico para este fin
y deben presentarse las memorias de calculo. Se debe calcular la
reduccion de riesgo una vez que se implanten las recomendaciones

generadas durante el analisis.

METODO: ARBOL DE EVENTOS

Un arbol de eventos es un modelo loégico grafico que identifica y

cuantifica los posibles resultados de un evento iniciante.

El arbol de eventos proporciona una cobertura sistematica de la
secuencia de eventos de propagacion, a través de una serie de acciones
de los sistemas de protecciéon, funciones normales de la instalacién, e
intervenciones del operador, o donde ha ocurrido una pérdida de
contencion, a través de un intervalo de consecuencias posibles. Las
consecuencias pueden ser directas (v.g incendios, explosiones) o

indirectos (v.g. interaccion de riesgo con instalaciones adyacentes).
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METODO: ANALISIS DE CONFIABILIDAD HUMANA

El propdsito principal del andlisis de confiabilidad humana en un analisis
de riesgo es proporcionar valores cuantitativos del error humano para
incluirlos en el andlisis de arbol de fallas y en el analisis de arbol de
eventos. Las técnicas de ACH pueden ser utiles en la identificacion de
posibles recomendaciones para la reduccion del error.

El método proporciona estimados de probabilidades de error humano o
tasas de error humano para incorporarlos directamente en los arboles
de fallas o eventos. También pueden identificar tareas con altos valores
de error humano, que pueden utilizarse para reducir la probabilidad

general de error.

METODO: ANALISIS DE FALLA DE CAUSA COMUN

Un evento de falla de causa comun se refiere a la averia de multiples
protecciones o0 a su deshabilitacion simultanea, o dentro de un corto
periodo, a partir de la misma causa. Por lo tanto, tres condiciones
importantes para que ocurra una falla de causa comun son que (1)
protecciones multiples deben ser averiadas o deshabilitadas (no
simplemente degradadas), (2) las fallas deben ser simultaneas (o casi
simultaneas), y (3) la causa de la falla para cada proteccién debe ser la
misma.

Los propositos del andlisis de falla de causa comun son (1) identificacion
de los eventos de falla de causa comun relevantes, (2) cuantificacion de
las contribuciones de falla de causa comun, y (3) formulaciéon de
alternativas de defensa y estipulacion de recomendaciones para evitar
causas de falla comun. El primer propdsito incluye identificar la causa

mas relevante de los eventos de falla de causa comun, el segundo
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permite que se hagan comparaciones con las otras contribuciones a la
indisponibilidad del sistema y del riesgo a la planta, y el tercero depende

completamente de los dos primeros.

METODO: LOPA (LAYER OF PROTECTION ANALYSIS).

Analisis de capas de proteccion, es un método simplificado de evaluacion
de riesgos que se basa en la identificacion y evaluacion de las diversas
capas independientes de proteccion que se aplican a un posible evento
accidental, Béasicamente el analisis LOPA es un analisis mediante la
técnica de arbol de eventos enfocado al andlisis de todas las capas de

proteccion.

METODOLOGIA ALTERNA PARA EL ANALISIS DE RIESGO
“METODO DE MONTECARLO”

A pesar de la existencia de metodologias recomendadas por las normas
para la elaboracion de estudios de riesgo, existen métodos
probabilisticos que permiten realizar un analisis de riesgo, tal es el caso

del Método de Montecarlo.

El método de Monte Carlo es una herramienta de investigacion y
planeamiento; basicamente es una técnica de muestreo artificial,
empleada para operar numeéricamente sistemas complejos que tengan
componentes aleatorios. Gracias a la constante evolucion de las
microcomputadoras, en lo que se refiere a su capacidad de
procesamiento de la informacion, el método de Monte Carlo es cada ves

mas frecuentemente utilizado.
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Esta metodologia incorpora a los modelos, aproximaciones para las
distribuciones de probabilidades de los parametros que estan siendo
estudiados. Para ello son realizadas diversas simulaciones donde, en
cada una de ellas, son generados valores aleatorios para el conjunto de
variables de entrada y parametros del modelo que estan sujetos a
incertidumbre. Tales valores aleatorios generados siguen distribuciones
de probabilidades especificas que deben ser identificadas o estimadas

previamente.

El conjunto de resultados, producidos a lo largo de todas Ilas
simulaciones, podran ser analizados estadisticamente y proveer
resultados en términos de probabilidad. Esta informacion sera
fundamental como respaldo de al decisiones gerenciales; no pueden
quedar dudas que el conocimiento de la probabilidad de ocurrencia de
toda la gama de posibles rendimientos, brinda una cierta seguridad de

que la informacién disponible ha sido empleada con la maxima eficacia.

AUTOMATIZACION DEL “METODO DE MONTE CARLO”

De forma simplificada, se puede aplicar el Modelo de Monte Carlo en

Excel de la siguiente forma:

v' Estimar la escala de valores que podria alcanzar cada factor, y la
probabilidad de ocurrencia asociada a cada valor.

v' Elegir, aleatoriamente, uno de los valores de cada factor, y
dependiendo de la combinacién seleccionada, computar la tasa de

rendimiento resultante.
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v' Repetir el mismo proceso una y otra ves, la cantidad de veces que
sea necesaria, que permita definir y evaluar la probabilidad de
ocurrencia de cada posible tasa de rendimiento. Como existen
millones de posibles combinaciones de factores, necesitamos
efectuar un numero de pruebas suficientemente grande para que
pueda apreciarse la posibilidad de ocurrencia de las diversas tasas
de rendimiento. El resultado a que se llegard sera una lista de
distintas tasas de rendimiento que podrian lograrse, que puede
variar desde una pérdida (si los factores son adversos) hasta la
ganancia maxima que sea posible lograr conforme con los
pronosticos que se hayan efectuado. Se calcula la tasa media
esperada, que es el promedio ponderado de todas las tasas
resultantes de las sucesivas pruebas realizadas, siendo la base de
ponderaciéon la probabilidad de ocurrencia de cada una. También
se determina la variabilidad de los valores respecto del promedio,
lo que es importante porque a igualdad de otros factores, se

preferiran los eventos de menor variabilidad.

: ;QUE AF | AE ACH pee LOPA
ETAPA DE LQUE ) < - ; ; ath Anilisis de Pl
DESARROLLO DEL | PASA Lista de P#_\Sf. SI7 HAZOP FMEA |Arbol| Arbol ..Ana"Sb de I follne | Analisis da
PROYECTO s17 verificacién Listz de (AMFE) de de confiabilidad con causas | €2Pas de
i verificacion fallas | eventos humana comiiin proteccion
Investigacion y X
desarrollo
Disefio conceptual X X X X
Operaciénde la X
unidad piloto X X X X X X X X X
Ingenieria de detalle x x A A X X X X X X
Construccion y X
arrangue X X X X X
Cperzacion rutinaria X X X X X X X X X X
Expansién o X
modificacion X X X X X X X X X
Investigacion de
accidentes X X X X X X X
Desmantelamiento X X X X

Referzncia: Adaptado de Guidelines for Hazards Cvaluation Procecures, Second Edition with Werkad examples
Center for Chemical Safety Process

Tabla 3.1 En la tabla se muestra las diferentes metodologias

aplicables en funcidon del grado de desarrollo del proyecto
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De acuerdo a la tabla 3.1 podemos determinar el tipo de metodologia
para la etapa de desarrollo del proyecto donde aplicado a nuestro caso
en que tenemos el disefio de un sistema de desfogue para una planta
endulzadora entra como un disefio conceptual y las metodologias para
determinar los riesgos son el tipo “;qué pasa si? “, Lista de verificacion
.por lo que para identificar cual es el riesgo mas probable se utilizaran

alguna de estas metodologias.
PRINCIPALES CAUSAS DE SOBREPRESION.

Nuestro disefio es enfocado en el sistema de desfogue de una planta
endulzadora por lo que es de suma importancia conocer el escenario con
mayor riesgo, el andlisis del sistema de desfogue se enfoca en
determinar de todas las posibles causas de sobrepresion generadas cual
es la que provocaria un riesgo mucho mayor de esta manera se podra
diseflar tratando de prevenir la situacion mas riesgosa. Para esto se

presentan las causas mas comunes de sobrepresion
EFECTOS DE TEMPERATURA PRESION Y COMPOSICION

La presion y la temperatura se deben considerar para determinar el
alivio de los equipo, ya que afectan al comportamiento volumétrico y de
composicion de los liquidos y vapores. El Vapor se genera cuando el
calor se agrega a un liguido. La velocidad a la cual el vapor se genera
cambios en las condiciones de equilibrio a causa del aumento la presion
en un espacio cerrado y el contenido de calor de las corrientes que

siguen el flujo de entrada y salida del equipo.
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En muchos casos, un volumen de liquido puede ser una mezcla de
componentes con diferentes puntos de ebullicion.

El calor introducido en los liqguidos que no llegan a su temperatura critica
en la presion para aliviar las condiciones produce un vapor que €s rico
en componentes de bajo punto de ebullicibn. Como la entrada de calor
se continla sucesivamente mas pesado componentes se generan en el
vapor. Por ultimo, si la entrada de calor es suficiente, los componentes
mas pesados son vaporizados .Durante la presion de alivio, los cambios
en las tasas de vapor y masas moleculares relativas a distintos
intervalos de tiempo debe ser investigado para determinar el maximo
alivio de tasa y la composicion del vapor. La presion a aliviar a veces
puede superar la presion critica (o la presion de pseudo-criticos) de lo
componentes en el sistema. En tales casos, se hara referencia a las
correlaciones de compresibilidad para calcular la densidad - temperatura
- las relaciones de entalpia para el fluido del sistema. Si la sobrepresiéon
es el resultado de una entrada de material en exceso, entonces la
cantidad de exceso de masa quedard liberado a una temperatura
determinada por equiparar la entalpia entrante con la entalpia de salida.
En un sistema que no tiene otra entrada o salida, la presion es el
resultado de un exceso de calor externo, la cantidad a ser relevado es la
diferencia entre el contenido inicial y el remanente que se calcula
contenido en cualquier momento posterior. La entrada acumulada de

entalpia es igual a la ganancia total de entalpia por el contenido original.
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SALIDAS CERRADAS

El cierre involuntario de una valvula de bloqueo manual en la salida de
un recipiente a presion mientras el equipo estad operando puede exponer
el recipiente a una presion que exceda la presion maxima de trabajo
permitida. El cierre de una valvula de salida de bloques puede provocar
una sobrepresién, es necesario un dispositivo de descompresién. Todas
las valvulas deben ser consideradas como sujetas a la activacion
involuntaria. Si la presion resultante de la falta de controles
administrativos pueda sobrepasar la presion hidrostatica corregido, la
confianza en los controles administrativos como el Unico medio para
evitar sobrepresiones podria no ser apropiado. Se advierte que algunos
sistemas pueden tener un riesgo inaceptable debido a la falta de estos.
Tenga en cuenta que todo el sistema, incluyendo todos los dispositivos
auxiliares (por ejemplo, juntas, instrumentos), deben ser considerados

para la sobrepresion.

Para proteger un tanque o un sistema de la sobrepresion cuando todos
los puntos en el tanque o el sistema estan bloqueados, la capacidad del
dispositivo de descarga sera al menos tan grande como la capacidad de
las fuentes de presion. Las fuentes de sobrepresion para el tanque
incluyen bombas, compresores, absorbedores. En el caso de los
intercambiadores de calor, una salida cerrada puede causar exceso de
presion debido ya sea la expansion térmica o generacion de vapor. La
cantidad de material a ser relevado, deberd determinarse en las

condiciones de alivio normales.
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FALLA ELECTRICA O MECANICA

El fallo de los equipos eléctricos o mecanicos que proporciona el
enfriamiento o condensacién en el proceso puede causar exceso de
presion en los recipientes de proceso

La pérdida de poder o una averia mecanica en algunos equipos tales
como intercambiadores de calor o torres de enfriamiento generan un
fallo. Esto da como consecuencia una sobrepresion ocurrida por el
aumento de temperatura al no tener servicios de enfriamiento

La pérdida de aire de instrumentos puede provocar una sobrepresion si
el fallo se ocurre cuando la posicion de la valvula donde se encuentran
ajustadas no permite prevenir sobrepresion. Del mismo modo, la falta
de poder en el instrumento eléctrico ocasionara una situaciéon similar.

La pérdida de reflujo, como resultado del fallo de una bomba o el fallo
del instrumento puede causar exceso de presidon en un equipo

Aporte anormal de calor en calderines. Los calderines estan disefiados
con una entrada de calor especifico. En el caso de un fallo de control de
la temperatura, el vapor de la generacion puede exceder la capacidad
del sistema, y generar la acumulacion de presion, que puede incluir a los
no-condensables causados por el sobrecalentamiento.

Cuando existe una falla por este tipo de situacion el requerimiento de
desfogue estara dado por el calor y el balance de materia del sistema.
En el caso de un sistema de destilacion se deberd tomar en cuenta la
capacidad de relevo con reflujo o sin el. Es importante considerar los
factores de sobre disefio de la columna para determinar el flujo ya que
tarde o temprano el operador utilizara dicho sobredisefio operando la

torre a mayor capacidad.
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FALLA DE FLUJO DE ABSORBENTE

Para la absorcion de aceite de hidrocarburos, por lo general no hay
resultados de un requerimiento de alivio en una falla de este tipo. Sin
embargo, en una unidad de absorcién de gases acidos en el que grandes
cantidades (25% o mas) del vapor de entrada puede ser removida del
absorbente, la pérdida de absorbentes puede causar un aumento de

presion.

ACUMULACION DE NO CONDENSABLES

Los gases no condensables no se acumulan en condiciones normales, ya
que se liberan con las corrientes de proceso. Sin embargo, con ciertas
configuraciones de tuberia, los no condensables, se pueden acumular
hasta el punto de un bloqueo. Este efecto es igual a una pérdida total de

refrigeracion

ENTRADA DE MATERIAL VOLATIL DENTRO DE UN SISTEMA

Agua dentro de aceite. Aunque la entrada de agua en algun tipo de
aceite es una causa potencial de sobrepresion no hay una metodologia
disponible para determinar el flujo de relevo, si conociéramos la
cantidad de agua presente y el calor disponible en la corriente de
proceso, podriamos conocer el tamafio del mecanismo de relevo
suponiendo que es una valvula para vapor, desafortunadamente la
cantidad de agua casi nunca se puede determinar, asi como la

expansion del volumen de liquido a vapor es muy grande
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(aproximadamente de orden de 1:1400 a presion atmosférica) por lo
que es muy cuestionable aceptar o no que un mecanismo de relevo de
presion pueda abrir tan rapido como sea requerido. Normalmente los
mecanismos de relevo no estan disefiados para esta contingencia, por lo

que se debe de tomar las medidas necesarias para evitar este evento.

EXPLOSION INTERNA

Si la proteccidén para una contrapresion es en contra de una situacion de
explosion interna debido a la ignicibn de la mezcla de aire vapor, se
debe proponer como mecanismo de sobrepresion discos de ruptura o
paneles de venteos para explosiones, pero no es conveniente usar
valvulas de relevo debido a que estas responden lentamente para esta
situacion.

Es conveniente tomar medidas preventivas contra explosion. Tal es el
uso de gases inertes junto con un sistema de control adecuado, puede
ser utilizado en lugar de un sistema de relevo de fuego en equipos
donde son posibles las explosiones internas.

El &rea de ventilacion requerida es una funcidon de una serie de factores,
entre ellos los siguientes:

a) condiciones iniciales (presion, temperatura, composicion)

b) las propiedades de propagacion de las llamas de los vapores o gases
especificos

c) El volumen del recipiente;

d) la presion a la que el dispositivo de ventilacion activa;

e) la presion maxima que se puede tolerar durante un incidente de

explosion de ventilacion.
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También hay que sefialar que la presion maxima alcanzada durante la
explosion de una ventilacién suele ser mucho mayor, que la presion a la
que el dispositivo de ventilacién activa. Algunos medios alternativos de
proteccion contra explosiones se describen en la norma NFPA 69,
incluida la contencidon de la explosion, supresion de explosiones, la

reduccién de la concentracion del oxidante, y asi sucesivamente.

REACCION QUIMICA

En algunas de las reacciones y procesos, la pérdida del control del
proceso puede resultar en un cambio significativo en la temperatura y /
o presion. El resultado puede exceder los limites de aplicaciéon de los
materiales seleccionados. Asi pues, cuando liquidos criogénicos estan
siendo procesados, una reduccidon en la presion podria reducir la
temperatura de los fluidos a un nivel inferior de la temperatura minima
admisible de disefio del equipo, con el consiguiente riesgo de una baja
temperatura falla  fragil. Para las reacciones exotérmicas
(descomposicion por ejemplo, disoluciones de &cido, polimerizaciones),
el exceso de temperaturas y / o las presiones asociadas con reacciones
fuera de control puede reducir los niveles de tension admisible por
debajo del punto de disefio, o aumentar la presion por encima de la
presion de trabajo maxima autorizada (PSMA).Cuando los dispositivos
de alivio de presidon normal no pueden proteger contra estas situaciones,
los controles son necesarios para advertir de los cambios fuera de la
temperatura prevista y limites de presidon para proporcionar una acciéon

correctiva.

Pagina 88



La metodologia para disefiar un adecuado sistema de relevo para
reacciones quimicas ha sido propuesto por DIERS (Design Institute for
Emergency Relief Systems). La metodologia esta basada en lo
siguientes aspectos:
v' Definicién de las bases de disefio bajo las condiciones del sistema
de reaccion
v' Caracterizacion del sistema haciendo pruebas con simulaciéon bajo
las condiciones

Usando para el tamafio de venteo las formulas de flujo a dos fases.

EXPANSION HIDRAULICA

La expansion hidraulica es debido al incremento de volumen de liquido
debido al incremento de temperatura esto es provocado por diversos
factores tales son:
v' Tanques o tuberias se encuentran bloqueadas mientras tanto son
llenados con un liquido frio y subsecuentemente son calentados
v En intercambiadores donde el lado del fluido frio se encuentre
bloqueado y el fluido caliente no
v Tanques o tuberias se encuentran bloqueadas mientras tanto son
llenados con un liquido y subsecuentemente son calentados
directamente por la radiacion solar.

v
FUEGO EXTERNO

. Una disposicion para iniciar un control de cierre o la instalacion de un
sistema de despresurizacion de las unidades puede reducir al minimo la

sobrepresion que resulta de exposicion a un fuego exterior.
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Para limitar la generacion de vapor y la posible propagacion del fuego.

El area de disefio debe incluir servicios adecuados de drenaje superficial
y un medio para prevenir la propagacion de liquidos inflamables de la
zona operativa a otra, Facil acceso a cada area y al proceso, dispondra
de equipos para el personal de extinciébn de incendios y su equipo.
Extincién de incendios monitores y equipos contra incendios deben ser
colocados en lugares facilmente accesibles. El cierre o la instalacion de
un sistema de despresurizacion de las unidades pueden reducir al

minimo la sobrepresion que resulta de exposicion a un fuego exterior.

Para limitar la generacion de vapor y la posible propagacion del fuego,
las instalaciones también deben permitir la eliminacién de liquidos de los
sistemas. Normalmente los sistemas operativos de retirada del producto
se consideran mas eficaces para la eliminacion de liquidos de una
unidad, en comparacion con sistemas independientes de liquido.

Si un equipo de proceso es expuesto a fuego habra un aumento de
presion debido a la expansion del vapor o vaporizacion del liquido
presente.

Debera considerarse que durante un incendio todas las corrientes de
entrada y salida del sistema a despresurizarse y todas las fuentes de
calor del proceso estaran cerradas.

Deberda considerarse que durante un incendio todas las corrientes de
entrada y salida del sistema a despresurizarse y todas las fuentes de
calor del proceso estaran cerradas. Un equipo de proceso a una altura
mayor a 25 pies de cualquier piso o plataforma en la cual pueda estar

contenido un fuego no debera ser considerado como sometido a este.
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En el caso de que el aislante que contenga el recipiente pueda ser
destruido por el fuego no debera considerarse la presencia de este como

resistencia a la entrada del calor.

ANALISIS HISTORICO DE ACCIDENTES

El Andlisis historico de accidentes es un método comparativo que utiliza
los datos recogidos en el pasado y que permite la identificacion de
riesgos concretos. El conocimiento real de 10 riesgos potenciales en
plantas quimicas relacionadas con la industria petrolera contribuird a la
identificacion de situaciones accidentales factibles de ocurrencia en cada

caso particular.

RESENA DE ACCIDENTES EN LA INDUSTRIA QUIMICA

La base de datos analizada pertenece a la Chemical Emergency
Preparedress And Prevention Office CEPPO. Cuyo banco de datos reporta
accidentes en plantas quimicas de acuerdo a su programa de
seguimiento. Cabe mencionar que la CEPPO ha sido dependiente de la
Agencia de ProteccionAmbiental de Estados Unidos desde 1994 hasta
1997, lo que constituye un programa coordinado entre la United Satates
Environmental Protection Agency USEPA y la Ocupational Security and
Health Asociation OSHA. CEPPO cuenta con el principal banco de datos
sobre incidentes que han causado dafios a las personas o al medio
ambiente en plantas quimicas en los Estados Unidos, y contiene la
informacién sobre actividades que se derivan del almacenamiento,
transporte, extraccion, manipulacion y utilizacion de substancias

peligrosas.
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Derivado de la consulta de su banco de datos, se presenta a

continuacion el siguiente listado de Accidentes:

1) Terra Industries, Inc. 13-Diciembre-1994.

Explosion de la unidad de nitrato de amonio.

Fueron liberadas cerca de 5,700 ton de anhidrido de amonio y 25,000
gal de acido nitrico. 4 trabajadores muertos, 18 personas hospitalizadas.
La pluma de amonio provocé la evacuacion de 15 mil personas en los
alrededores.

Port Neal, lowa.

2) Powell Duffryn Terminals, Inc. Savannah, Georgia. 10-Abril-1995
Sulfato y sulfhidrico, 2,000 residentes fueron evacuados, las escuelas
primarias fueron cerradas temporalmente. El agua de los depdsitos
aledafos fue contaminada.

3) Napp Techologies, Inc. Lodi, New Jersey. 21-Abril-1995.

Mezcla de hidrosulfato de sodio, aluminio pulverizado, carbonato de
ptasio y benzaldehido.4 empleados murieron y muchos mas resultaron
heridos. Uno de los heridos murié més tarde.

4) Pennzoil Products Company Refinery. Rouseville, Pennsylvania.
16-Octubre-1995. Incendio y explosion de hidrocarburos.

3 trabajadores muertos por el fuego, 3 heridos, de los cuales 2 murieron
posteriormente. Evacuaron a trabajadores de la planta, oficinas y a 750
residentes.

5) Tosco Refinery Co. Martinez, California. 21-Enero-1997.

Incendio y explosion de hidrocarburos. 1 trabajador muerto y 44
heridos.

Los residentes fueron ubicados en refugios.
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6) Chief Supply Corporation. Haskell, Oklahoma.

26-Marzo-1997. Residuos inflamables, como pintura, aceite, tinta,
solventes de limpieza involucrados en fuego y explosion. 3 trabajador. ,
heridos y 1 muerto. Una carretera fue cerrada, se evacuaron 1.5 millas.
7) Surpass Chemical. Albany, New York.

Derrame de acido clorhidrico. Nube de &cido clorhidrico. El derrame del
liguido se introdujo en el drenaje.

Un total de 43 personas, incluyendo empleados fueron atendidos en
hospitales. Un bloque de manzanas alrededor fue evacuada. Los
estudiantes de escuelas vecinas fueron llevados a refugios. 8-Abril-
1997.- internados.

8) BPS Inc. West Helena, Arkansas. 8-Mayo0-919 7.

Fuego y explosion. Pesticidas que incluyen Azinphos-methyl.

3 bomberos murieron al momento del colapso de fuego y 20 personas
heridas. Se evacuo un area de 3 millas.

9) Shell Chemical. Deer Park, Texas. 22-Junio-1997.

Fuego y explosién de hidrocarburos en unidad de oleofinas.

El mayor dafio fue en la unidad de oleofinas. Un empleado hospitalizado.
Entre 20 y 30 empleados con heridas menores. Las comunidades
vecinas fueron llevadas a refugios. La super carretera del Oeste y Sur
permanecieron cerradas por algunas horas.

10) Accra pac. Elkhart, Indiana.

24-Junio-1997. Fuego y explosion. Oxido de etileno. 1 empleado murio,
3 hospitalizados, y 59 personas atendidas en hospitales. 2,500 personas

evacuadas en un radio de 1 milla.
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Distribucion porcentual de los heridos en relacion al tipo
de accidente

Inc
Ex II"

Grafico 3.1.-Porcentaje de cantidad de personal heridos en

accidentes por una fuga, explosion e incendio con explosion.

Porcentaje de personas evacuadas por tipo

de accidente

Fuga

0,
12% Incendioy

Explosion

.12%

Grafico 3.2.-Porcentaje de cantidad de personal evacuadas por

tipo de accidente.
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Distribucion porcentual de muertes de

acuerdo al tipo de accidente

Fuga 11%
11%

cendioy Explosion 22 %
losion 48 % 22%

48%

Incendio 19%
19%

Grafico 3.3.-Distribucion Porcentual de Muertes de Acuerdo al

Tipo de Accidente.

Asi, tenemos que los accidentes predominantes en la Industria Quimica

se deben preponderantemente a fugas en los equipos, sin embargo el

mayor nimero de muertes, heridos e incluso de evacuados se debe a las

explosiones, debido al gran area de impacto.

ACCIDENTES OCURRIDOS EN PEMEX GAS Y PETROQUIMICA

BASICA.

Con la finalidad de acercarnos mas a los riesgos involucrados en la

industria petroquimica y de procesamiento de gas, en particular de

Pemex Gas y Petroquimica Basica, se presenta un listado de accidentes

ocurridos en las instalaciones de dicha empresa en los ultimos afos:
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1) C.P.G.C.P. Ciudad Pemex, Macuspana, Tabasco.

18 de diciembre de 1992. Gasolina natural. Incendio causa del
calentamiento del sello, provocando panico en la poblacién circunvecina,
no hay perdidas de vidas humanas.

2) C.P.G.C.P. Ciudad Pemex, Macuspana, Tabasco.

0O5de octubre de 1983 19:30. Gasolina. Incendio en la planta de
absorcion sin pérdidas humanas.

3) C.P.G.C.P. Ciudad Pemex, Macuspana, Tabasco.

28 de mayo de 1988 10:30. Hidrocarburo. Incendio provocado por una
chispa en la trampa API, sin pérdidas humanas.

4) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.

26 de Julio de 1982. Material flamable no determinado Explosion en la
linea de desfogue de la planta endulzadora No. 11y 12.

5) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.

13 de Julio de 1985. Explosion del tanque TV-8, en el area de
explotacion.

6) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.

11 de Enero de 1986. Explosion en el arreglo de tuberia y conexiones de
la valvula de control de presion PCV-1 de la planta endulzadora No. 6.

7) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.

06 de Abril de 1987. Corto circuito en registro eléctrico que alimenta la
estacion de botones de la bomba BA — 110 a de la planta criogénica No.
1.

8) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.

07 de Julio de 1987. Incendio en el calentador de gas de regeneracion
BA - 101 por ruptura de tubo 78, de la zona de conveccion, en el area
de la planta criogénica modular No. 4.

9) C.P.G.C.P. Reforma, Chiapas.
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02 de Diciembre de 1987. Ruptura del separador de purga de fondo del
Chiller EA-114 del area de criogénica modular No. 6.
10) CPQ Cactus, Chiapas.

26 de Julio de 1996. Fuga de gas propano. Explosién. 6 muertos.

Distribucion porcentual segun el tipo de
accidentes en PGPB

Incendio
33%

Grafico 3.4.- Accidentes mas comunes en PEMEX GAS y
PETROQUIMICA BASICA

De acuerdo a la informacion obtenida de accidentes en plantas quimicas
y accidentes ocurridos en plantas de PEMEX se podemos decir que para
el disefio del sistema de desfogue en una planta endulzadora debemos
de tomar en cuenta los escenarios de fuego y explosién ya que estos
son los que nos proporcionan una situacion de mayor riesgo para las
personas y la planta.

El escenario determinado anteriormente sera de utilidad para el disefio

del sistema de desfogue en los siguientes capitulos.
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Capitulo 4

Diseino del Sistema de Desfoque.




En este capitulo se desarrolla mediante
metodologias secuenciales y son referencias
el disefio de los componentes principales de
sistema de desfogues aplicado a una planta
endulzadora de gases, contando con
informacion en capitulos pasados
mencionada, como son los balances de
materia, equipos que conforman el proceso
de endulzamiento, propiedades fisico-
quimicas de las corrientes en cuestion.

Las metodologias en este trabajo, se basan
en la normatividad internacional y nacional
asi como procedimientos propios de los
autores mas reconocidos de la Ingenieria
Quimica.

Cada procedimiento de calculo es
dependiente de los otros, ya que Ila
operatividad del sistema consiste en el
correcto funcionamiento y dimensionamiento
de cada uno de los componentes de la
estructura del sistema de desfogue.

Esquema 4.1.-Disefo del sistema de desfogue.




Disefio de Sistema de Desfogue

Determinar el
escenario critico que
rige el sistema

Valvula Bloqueada

Falla de Energia Falla de Agua De
Electrica Enfriamiento

Equipos que se
encuentran en el area
del evento de fuego.

EL ESCENARIO DOMINANTE PARA ESTE TRABAJO ES FUEGO EXTERNO, SE
DETERMINO MEDIANTE ANALISIS ESTADISTICO Y ANTECEDENTES
HISTORICOS DE ESTE TIPO DE COMPLEJOS INDUSTRIALES.

Tanques, Torres,
Filtros etc.

PARA ESCENARIO DE FUEGO LOS EQUIPOS QUE SE ENCUENTRAN DENTRO DE
UNA MISMA AREA Y QUE REQUIEREN UN DISPOSITIVO DE SEGURIDAD SON
LOS QUE INTERVIENEN EN EL DISENO.

Calculo de Flujos a

relevar por cada -
equipo bajo escenario
de fuego.

-

J
i N
LAS ECUACIONES APLICADAS PARA EL CALCULO DE LOS FLUJOS A DESFOGAR
SON AQUELLAS QUE APLICAN AL ESCENARIO DE FUEGO.
J

Dimensionamiento de valvulas de|

Calculo de las condiciones de

seguridad para cada equipo.

operacion y relevo para los
dispositivos.

Calculo del diametro de
desfogue.

Dimensionamiento de Tanque
de Desfogue.

Disefio de Quemador

de Gases.



MEMORIA DE CALCULO
1 “CALCULO DE FLUJOS
DE DESFOGUE”

De acuerdo al esquema anterior se presentan a continuacion la
memoria de calculo de los flujos a desfogar a partir de escenario
critico de fuego identificado en el capitulo 3, se sigue el algoritmo
de calculo descrito en el capitulo 2

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 4\MC cap 4\MC-001 CALCULO DE FLUJOS

FINAL.pdf




MEMORIA DE CALCULO
2 “CALCULO DE
VALVULAS DE
SEGURIDAD”

Se presenta a continuacion la memoria de célculo de las valvulas de
seguridad, en ella se calcula el diametro de entrada y salida de las
mismas. Se sigue el algoritmo de calculo descrito en el capitulo 2.

. C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 4\MC cap 4\MC-002 PSV TESIS FINAL.pdf




MEMORIA DE CALCULO
3 “CALCULO DIAMETRO
DE CABEZAL DE
DESFOGUE”

Se presenta a continuacion la memoria de calculo del dimensionamiento
del cabezal de desfogue. Se sigue el algoritmo de calculo descrito en el
capitulo 2.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 4\MC cap 4\MC-003 DIAMETRO DE CABEZAL

FINAL.pdf




MEMORIA DE CALCULO
4 “DIMENSIONAMIENTO
DE TANQUE DE
DESFOGUE”

Se presenta a continuacion la memoria de calculo del tanque de
desfogue. Se sigue el algoritmo de célculo descrito en el capitulo 2.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 4\MC cap 4\MC-004 DISENO DE TANQUE DE
DESFOGUE FINAL.pdf




MEMORIA DE CALCULO
5 “DIMENSIONAMIENTO
DE QUEMADOR DE
DESFOGUE”

Se presenta a continuacion la memoria de calculo del quemador de
desfogue. Se sigue el algoritmo de calculo descrito en el capitulo 2.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 4\MC cap 4\MC-005 DISENO DE QUEMADOR

FINAL..pdf




Capitulo 5

Hojas de Datos.




Las hojas de datos de los equipos son una
parte importante en la PROCURA y la
construccion ya que una vez finalizado el
disefio se deben seleccionar de acuerdo la
informacion obtenida. Este es el momento
de la ingenieria donde son importantes las
hojas de datos, las cuales permitiran una
correcta seleccion de equipos.



HOJA DE DATOS
DE VALVULAS DE
SEGURIDAD.

De los datos de disefio recabados en el disefio en el capitulo 4 se llena
los campos requeridos para la hoja de datos de las valvulas de
seguridad.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
DE TESIS\CAPITULO 5\HD cap 5\HD VALVULAS DE SEGURIDAD.pdf




HOJA DE DATOS
DE TANQUE DE
DESFOGUE.

De los datos de disefio recabados en el disefio en el capitulo 4 se llena
los campos requeridos para la hoja de datos del tanque de desfogue.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL DE
TESIS\CAPITULO 5\HD cap 5\HD TANQUE DE DESFOGUE.pdf




HOJA DE DATOS
DE QUEMADOR
ELEVADO.

De los datos de disefio recabados en el disefio en el capitulo 4 se llena los
campos requeridos para la hoja de datos del quemador

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL DE
TESIS\CAPITULO 5\HD cap 5\HD QUEMADOR ELEVADO.pdf




Capitulo 6

Conclusiones.

CONCLUSIONES



El disefio de un sistema de desfogue es de suma importancia como se
ha demostrado en los capitulos anteriores y de esta manera un punto
muy importante consiste en tener claro los posibles eventos para las
cuales se debe evaluar; mejor dicho un buen disefio del sistema de
desfogue debe estar contemplado para prevenir los escenarios mas
riesgosos a los cuales se pueden presentar en la operacion de la planta

endulzadora de gases.

De acuerdo a los estudios de riesgo presentados en el capitulo tres se
determino con las metodologias aplicables, de acuerdo a la etapa del
proyecto, que el escenario mas riesgoso sera en caso de que exista una
situacion de fuego externo o explosion. También se realizo un método
comparativo de accidentes histéricos el cual mostro de igual manera que
una situacion de fuego es la que tiene un alto nivel de recurrencia en

diferentes plantas quimicas.

En etapas de los proyectos cuando ya existen antecedentes de
accidentes nos permiten evaluar los riesgos para que de esta manera se
puedan implementar medidas adecuadas para minimizarlos, ya que una
situacién que genera un riesgo puede traer como consecuencia perdidas
econdmicas dificiles de recuperar, dafios ecoldgicos irreversibles o que
pueden tardar muchos afios en es ser reparados, catastrofes de manera
directa o indirecta en las poblaciones cercanas, pueden generar dafo a
la imagen de de la empresa al hacer que pierdan la confiabilidad del
publico y de los inversionistas pero lo anterior queda en segundo plano
cuando por alguna situacion de riesgo ocasiona la perdida de vidas

humanas.

Cuando se hablan de métodos de andlisis de riesgos existe una gran

variedad pero estos siempre deben ser utilizados de manera que de




acuerdo a la informacién que contamos nos permita hacer un analisis
con mayor veracidad de los escenarios de riesgo. Estas metodologias se
encuentran normadas asi podemos contar con algunos criterios de
eleccion de estos, no obstante existen metodologias alternativas para
evaluar los riesgos sin embargo debemos tomar en cuenta que al la

validez deberda estar sustentada con la normatividad aplicada.
En Resumen:

El sistema de desfogue es un recurso de ayuda y proteccion ante las
contingencias de sobrepresion que se pueden presentar en las plantas
industriales, tiene una importancia tal como el correcto disefio de los
equipos que conforman el proceso. Un sistema de desfogue no debe
operar con la misma frecuencia que la planta de proceso, ya que siendo
un sistema emergente, se espera que no este operando todo el tiempo,
es decir bajo la premisa de que la planta sea correctamente operada, y
sus condiciones no estén variando de manera periddica este no tendria
un uso frecuente.

Con este sistema se busca la proteccion de la planta misma, pero lo
mas importante es preservar la seguridad de la vida humana.

Este trabajo aporta para la universidad una metodologia clara secuencial
basada en bibliografia comunmente consultada por alumnos y
catedraticos, accesible para su consulta; recaba la informacion,
referencias, tablas, datos técnicos y criterios heuristicos que se han
mostrado a lo largo de la historia del disefio de este tipo de sistemas

con una eficiencia alta para la operacion del mismo.

Se debe trabajar siempre en “Equipo” cuidando las espaldas de aquellas
personas, comparferos, y amigos que realizan un trabajo en comun, es

por esto que una de las metas de esta tesis es que sea util para




cualquier futuro ingeniero que busque una informaciéon confiable para

disefiar un Sistema de desfogue.



Capitulo 7

Bibliografia y Normatividad Vigente

Aplicable.




En este capitulo se enlistan las referencias
consultadas para el desarrollo del trabajo
realizado, tanto bibliograficas como de
aplicacién técnica, como lo son las normas

internacionales, nacionales y electrénicas.

BIBLIOGRAFIA Y NORMATIVIDAD VIGENTE APLICABLE.

En este capitulo se enlistan las referencias para el correcto disefo del
sistema de desfogue asi como las referencias bibliograficas y en red
para su consulta.




NORMAS INTERNACIONALES.

v' ANSI/API STANDARD 521 FIFITH EDITION, JANUARY 2007
PRESSURE-RELIEVING AND DEPRESSURING SYSTEMS. ISO 23251
(IDENTICAL), PETROLEUM AND NATURAL GAS INDUSTRIES—
PRESSURE-RELIEVING AND DEPRESSURING SYSTEMS.

v' ANSI/ASME PTC 25.3-1976 SAFETY AND RELIEF VALVES

v' APl STANDARD 526 FOURTH EDITION, JUNE 1995FLANGED STEEL
PRESSURE RELIEF VALVES

NORMAS NACIONALES.

v NRF-001-PEMEX-2000 TUBERIA DE ACERO PARA RECOLECCION Y
TRANSPORTE DE HIDROCARBUROS AMARGOS

v NRF-028-PEMEX-2004 DISENO Y CONSTRUCCION DE RECIPIENTES
A PRESION.

v" NRF-031-PEMEX-2004 SISTEMAS DE DESFOGUES Y QUEMADORES
EN INSTALACIONES DE PEMEX EXPLORACION Y PRODUCCION.

v NRF-032-PEMEX-2005 SISTEMAS DE TUBERIAS EN PLANTAS
INDUSTRIALES, DISENO Y ESPECIFICACION DE MATERIALES

v" NRF-010-PEMEX-2001 “ESPACIAMIENTOS MINIMOS Y CRITERIOS
PARA LA DISTRIBUCION DE INSTALACIONES

v INDUSTRIALES EN CENTROS DE TRABAJO DE PETROLEOS
MEXICANOS Y ORGANISMOS SUBSIDIARIOS”.

v" NRF-027-PEMEX-2001 “ESPARRAGOS Y TORNILLOS DE ACERO
ALEADO E INOXIDABLE PARA SERVICIOS DE ALTA Y BAJA
TEMPERATURA”.

v" NRF-035-PEMEX-2004 “SISTEMAS DE TUBERIA EN PLANTAS
INDUSTRIALES — INSTALACION Y PRUEBAS”.




v' NRF-107-PEMEX-2004 “MODELOS ELECTRONICOS
TRIDIMENSIONALES INTELIGENTES”.

v NRF-139-PEMEX-2004 “SOPORTES DE CONCRETO PARA TUBERIAS”.

v LEY FEDERAL SOBRE METROLOGIA Y NORMALIZACION Y SU
REGLAMENTO.

v LEY DE OBRAS PUBLICAS Y SERVICIOS RELACIONADOS CON LAS
MISMAS Y SU REGLAMENTO.

v' LEY DE ADQUISICIONES, ARRENDAMIENTOS Y SERVICIOS DEL
SECTOR PUBLICO Y SU REGLAMENTO.

v LEY GENERAL DE EQUILIBRIO ECOLOGICO Y LA PROTECCION AL
AMBIENTE Y SU REGLAMENTO.

v' GUIA PARA LA EMISION DE NORMAS DE REFERENCIA DE PETROLEOS
MEXICANOS Y ORGANISMOS SUBSIDIARIOS (CNPMOS-001, 30
SEPTIEMBRE 2004).

v ESPECIFICACIONES MINIMAS DE SEGURIDAD PARA SISTEMAS DE
DESFOGUE EN REFINERIAS. GR-1S-0203. REV. 1 1978 PETROLEOS
MEXICANOS.

CONSULTA BIBLIOGRAFICA.

v' APPLIED PROCESS DESIGN FOR CHEMICAL AND PETROCHEMICAL
PLANTS, VOL 1. THIRD EDITION, ERNEST LUDWIG

v" PLANT DESIGN AND ECONOMICS FOR CHEMICAL ENGINEERS, FIFTH
EDITION, MAX S. PETERS, KLAUS D. TIMMERHAUS, RONALD E.
WEST, MC

v PERRY, MANUAL DEL INGENIERO QUIMICO, SEXTA EDICION, TOMO
Vi

v VALVULAS DE CONTROL FINAL.

v" VALVULAS, SELECCION, USO Y MANTENIMIENTO. RICHARD W.
GREENE MC GRAW-HILL.




v QUIMICA INDUSTRIAL, DIEGO JUAN GARCIA, EDIT. ORACIO
ESCARABAJAL, PRIMER EDICION, JUNIO 2005.

v MANUAL DEL GAS Y SUS APLICACIONES. SEDIGAS. 1.991.

v" LA COMBUSTION DEL GAS NATURAL EN LAS CALDERAS DE VAPOR.
VIRGILIO MARTINEZ LOMBARDO. ENAGAS 1.990.

v MANUAL DE MANTENIMIENTO DE INSTALACIONES DE CALEFACCION
Y AGUA CALIENTE SANITARIA. CAMPSA.

v CATALOGOS MARCAS COMERCIALES

v PROGRAM SIZES PIE AND FLARE MANIFOLDS FOR COMPRESSIBLE
FLOW. PAUL KANDELL. CHEMICAL ENGINEERING. JUNIO 29 1981.

v' DISTILLATION SAFETY VALVES, MIKE BRADFORD

CHEMICAL ENGINEERIG. JULIO 9, 1984.

v’ ESTIMATE SAFE FLARE-HEADERS QUICKLY, JORGE A. BONILLA
CHEMICAL ENGINEERING. ABRIL 10, 1978.

v' SAFETY RELIEF VALVES FOR PROCESS AND GENERAL INDUSTRY
SERVICE. CONSOLIDATED.

v MODERNIZACION Y OPTIMIZACION DE LOS ESQUEMAS DE PROCESO
EN COMPLEJOS MARINOS DE PRODUCCION; ALTERNATIVAS EN
BENEFICIO DEL AMBIENTE.

CONSULTA EN RED.

http://www.valvulasthorsa.com.ar/productos/PDFproductos/valvulas globo.pdf

http://spanish.asahi-america.com/gate-valves-Pressure-Relief.htm

http://www.youtube.com/watch?v=h_LrXj72EJM&feature=related

http://www.youtube.com/watch?v= KuGizBjDXo&feature=related

http://www.donadonsdd.com/EN/rupture discs.htm

http://www.youtube.com/watch?v=yfpbWwbwEj4

http://suplicesa.com/15.html




http://www.spiraxsarco.com/resources/steam-engineering-tutorials/safety-
valves/introduction-to-safety-valves.asp

http://uninet.mty.itesm.mx/legis-demo/indices/indsecre.htm

http://www.pemex.com/index.cfm?action=content&sectionlD=5&catid=254&c
ontentlD=256

http://www.youtube.com/watch?v=9RkMngsUq08&feature=related

http://www.boletinindustrial.com/producto-imagen.aspx?pid=2003

http://www.andersongreenwood.com/

http://encyclopedia.airliguide.com/encyclopedia.asp?lanqguageid=9&GasID=41
&CountrylD=19

http://ingequimuc.superforo.net/login.forum?redirect=forum-f12

http://procesostermodinamicosaplicacion.blogspot.com/

http://dti-proceso.blogspot.com/

http://translate.googleusercontent.com/translate c?hl=es&sl=en&tl=es&u=htt
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http://www.disque-rupture.com/accueil.php

http://www.siafa.com.ar/notas/notal51/disco2.html




Anexo A

Aspectos Econdmicos.




ASPECTOS ECONOMICOS DE LAS VALVULAS.

Las valvulas constituyen del 20 al 30% del costo de la tuberia de una
planta, segun sea el proceso; el costo de un tipo y tamafno dados de
valvulas puede variar en 100% a 70% segun sea su construccion. Por
tanto, la seleccion de valvulas es de suma importancia en los aspectos
econdmicos, asi como en la operacion de plantas de proceso. Veamos
como una empresa de disefio para ingenieria decide un tipo de valvula,
el costo en comparacion con las caracteristicas de la construccion, los
materiales de construccion, etc., para un disefio de planta que sea
competitivo y libre de problemas.

Costo y disponibilidad

Muchas veces se encontrard mas de un tipo de valvula para un trabajo
especifico. Cuando todos los factores, como materiales de construccion,
rendimiento, capacidad para presion y temperatura y disponibilidad son
iguales, se debe seleccionar la valvula de menor precio. Cuando el
ingeniero ha determinado el mejor tipo de valvula para el servicio, debe
tener en cuenta el costo y la disponibilidad. Seria il6gico ordenar una
valvula que no van a entregar a tiempo O que no tiene un costo
razonable.

Hay que obtener datos de disponibilidad y costo de los distribuidores o
de los fabricantes. También hay que tener en cuenta si habra variaciéon
en el precio en el momento de la entrega. El precio de cada valvula
también puede depender de la cantidad que se ordene en un momento
dado. Los fabricantes de valvulas suelen otorgar descuentos; por ello,
cuanto mayor sea el numero de valvulas pedidas, menor sera su costo
unitario.

Sin embargo, a veces no se puede obtener ese menor costo unitario por
el efecto que pueda tener un pedido grande en la capacidad del

fabricante para poder entregarlo a tiempo. La Unica forma de conocer el




costo y disponibilidad de cualquier tipo especifico de valvula, es cuando
se tienen las cotizaciones de diversos distribuidores o fabricantes.’
Evaluacion

Cuando ya se conocen la funcion, tipo, materiales de construccion,
empaquetaduras y requisitos y caracteristicas de las valvulas
adecuadas, se pueden solicitar cotizaciones a los distribuidores y
fabricantes y evaluarlas después de recibirlas. Se hace una lista
comparativa de los datos criticos, como nombre del fabricante, costo,
tiempo de entrega, numero del modelo, materiales de construccion y de
empaquetadura. La experiencia indica que habra una gran variacion en
el costo, tiempo de entrega y calidad.

Aunque las valvulas de maxima calidad satisfaran los requisitos, no hay
una forma segura de establecer la calidad minima necesaria. El
ingeniero tendra que buscar valvulas menos costosas que, aunque no

sean de igual calidad que otras, de todos modos resulten aceptables.

Una lista bien preparada para comparacion de ofertas ayudara a tomar
esas decisiones y la experiencia le dard mayor confianza. Sin embargo,
la experiencia no es razén para eliminar o abreviar la comparacion de

las cotizaciones.

Procuraciéon (compra) de las valvulas

El grupo de ingenieria de procesos inicia las actividades de disefio de la
planta con la emisién de hojas de flujo del proceso que indican los
materiales de construccién y los instrumentos criticos para el proceso y
los servicios (aire, agua, vapor, etc). Una vez expedidos estos datos, las
actividades se concentran en los ingenieros de proyecto que preparan
un Indice de Servicio de Tuberias en el que se describen en detalle las

tuberias y valvulas que se utilizaran en la nueva planta.




Todas las corrientes de fluidos para proceso y servicios se listan por
separado en este indice de acuerdo con sus presiones y temperaturas
maximas y minimas de operacion, materiales de construccion,
tolerancias para corrosion y materiales de empaquetaduras y juntas.
Cuando los ingenieros de proceso examinan y aprueban este indice,

se envia al grupo de materiales de tuberia, que prepara las
especificaciones de éstos.

Las especificaciones, en su mayor parte, son clasificaciones
estandarizadas de servicios generales para cumplir con los datos del
proceso.

Después de que los ingenieros de proceso y proyecto examinan y
aprueban las especificaciones y el indice, se combinan con documentos
similares preparados por otros grupos de ingenieria y se encuadernan
en un volumen llamado Bases de disefio del proyecto, que se presenta
al cliente. Cuando éste lo aprueba, los procedimientos y normas
incluidos son obligatorios para ambas partes y definen tanto el trabajo
que se va a efectuar como los materiales que se emplearan para disefar

y construir la planta.

Los ingenieros de proyecto, ahora preparan y expiden diagramas de
flujo de tuberia e instrumentos (llamados también diagramas de flujo de
ingenieria). En ellos se indica en forma esquematica toda la tuberia,
valvulas e instrumentos para los sistemas de proceso y servicios. En
este momento, ya se puede saber cuantas valvulas se necesitan y
estimar (con los diagramas) la cantidad de tuberia, accesorios, valvulas,
etc., para calcular el costo de capital de la planta o solicitar cotizaciones

a los distribuidores o fabricantes.




El grupo de disefio de tuberias prepara una maqueta de la planta. Cada
vez se usan mas las maquetas porque son faciles de estudiar y
modificar. Como opcidn, se pueden utilizar planos de vista en planta y
en elevaciobn que son mucho mas dificiles para la revisibn o la

modificacidn por los ingenieros de proceso y de proyecto.

Mientras tanto, un grupo de especialistas ha preparado los planos para
colocacion del equipo en la planta. Para el disefio de la tuberia es
importante tener planos de disposicion (arreglo) que muestren las
elevaciones y ubicaciones de las partes principales del equipo al

comienzo y final de los tramos de tuberia.

Conforme avanza la maqueta de tuberia y queda concluida para ciertas
secciones de la planta se hacen planos isométricos para todas las
tuberias de 1 %2 in o mas; cada plano lleva una lista detallada de
materiales. Las listas SC resumen cada cierto tiempo para actualizar las
cifras totales, expide el grupo de “tuberias”. Esta informacion, junto con
la especificacion de material para tuberias, constituye el paquete que
utiliza el grupo de compras (abasto) para solicitar cotizaciones a
proveedores y fabricantes. Cuando se han solicitado caracteristicas
especiales o si la valvula es critica, los miembros del grupo de disefio de
tuberia participan en la evaluacion de las cotizaciones.

Cuando esté lista la evaluaciéon de cotizaciones se envia al grupo de
proyecto para aprobacion por el gerente de proyecto; si se aprueba se
coloca la orden de compra con el proveedor.

C:\Documents and Settings\usuario\Escritorio\TESIS\ENTREGA FINAL
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