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RESUMEN

El proceso de produccion de etileno opera
con la probabilidad de generar escenarios de
efecto domind, debido a los diferentes quimi-
cos que almacenan y procesan. Una forma de
reducir la probabilidad es instalar proteccio-
nes, sin embargo, estas salvaguardas pueden
fallar. En trabajos recientes, se ha demostrado
que el disefio del equipo en las primeras eta-
pas minimiza la probabilidad del efecto domi-
no, por lo tanto, se propone un modelo para
distribuir el equipo en una planta de proce-
so de etileno, estimando la probabilidad de
dafio por la sobrepresién y los valores de um-
bral de escalada y agregando restriccion de
distribucién de equipo como coordenadas y
orientacién del equipo. El modelo matema-
tico se formulé usando programacién mixta
entera no lineal.

Palabras clave: layout, efecto dominé, se-
guridad, funcién probit, reduccién de riesgo.

ABSTRACT

The ethylene production process operates with
the probability of generating domino effect
scenarios due to the different chemicals that are
stored and processed. A way to reduce that pro-
bability is to install protections. However, these
safeguards can fail. In recent works, it has been
demonstrated that the equipment layout in the
early stages of the design minimize the domino
effect probability. Thus, a model is proposed to
distribute the equipment in an ethylene proces-
sing plant by calculating the probability estima-
tion of damage due to overpressure and the
escalation threshold values, adding equipment
distribution restrictions (such as coordinates and
equipment orientation). The mathematical mo-
del was formulated using mixed-integer nonli-
near programming.

Keywords: layout, domino effect, safety,
probit function, risk reduction
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INTRODUCCION

El etileno es un compuesto quimico en for-
ma de gas, inflamable, incoloro y con un li-
gero olor dulce, que estd conformado por
dos dtomos de carbono, que se encuentran
unidos por un doble enlace, y cuatro 4tomos
de hidrégeno (H,C=CH,). También, es uno
de los hidrocarburos olefinicos més impor-
tantes por su doble enlace altamente reac-
tivo, pudiendo participar en diferentes tipos
de reacciones como adicién, oxidacién o po-
limerizacion. Ademas, es una materia prima
en la produccién de plasticos, textiles, pa-
pel, solventes, tintes, aditivos alimenticios,
pesticidas y farmacéuticos [1].

Para obtener etileno, se utilizan como ma-
teria prima las mezclas de hidrocarburos, al-
tamente inflamables, que se van separando,
lo que lo vuelve un proceso con materiales,
reacciones y equipos peligrosos con la pro-
babilidad de provocar un accidente que pue-
da generar un escenario de efecto domind.
En ocasiones, esto puede deberse a deficien-
cias en la planeacion y ejecucion del disefio
del proceso o de toda la planta. Bajo esta
situacion, el procedimiento a seguir es con-
trolar los peligros mediante la instalacion de
sistemas de proteccién independientes, por
ejemplo, para mitigar el riesgo es posible ins-
talar muros contra fuegos, muros contra ex-
plosiones, detectores de gas, alarmas, entre
otros. Estos mecanismos son barreras para
contener o prevenir los efectos de la radia-
cion térmica, la propagacion del fuego y on-
das de choque, por lo que, en muchos casos,
la garantia de que no suceda un evento de
tipo dominé dependeré principalmente de la
efectividad de las protecciones. Una desven-
taja es que la instalacién de estos sistemas
aumenta los costos de adquisicién y opera-
cion. Por esta razdn, se han buscado estra-
tegias para eliminar los peligros antes que
controlarlos mediante el disefio de procesos
inherentemente mas seguros y, cuando esto
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no es posible, la mejor opcién es resolver la
distribucién de los elementos de la planta re-
duciendo el riesgo de accidentes [2].

Las plantas de procesos quimicos alma-
cenan y procesan una cantidad importante
de materias peligrosas, que al ser liberadas
accidentalmente pueden afectar la salud de
las personas, las estructuras y el medio am-
biente. En varios casos, un accidente inicial
puede dafiar equipos cercanos y producir lo
que se conoce como efecto domind, que es
definido por Cozzani et al. [3] como un ac-
cidente en el que un equipo de proceso es
afectado, escenario primario, y asi se afecta a
por lo menos otro equipo del proceso.

Estudios estadisticos muestran que acci-
dentes incluyendo un efecto domind con-
tindan incrementandose principalmente en
paises en vias de desarrollo [4]. Varios de los
trabajos para reducir el riesgo del efecto do-
miné se enfocan en mitigar o eliminar las con-
secuencias y reducir la frecuencia de los acci-
dentes mediante la instalacién de barreras de
proteccion, incluso se han realizado esfuerzos
para disminuir o eliminar los peligros por me-
dio de disefios inherentemente mas seguros
[5-7]. Otras investigaciones estan orientados
en el desarrollo de un software para deter-
minar la probabilidad de dafio y las conse-
cuencias de los accidentes [8-10], mientras
que algunas otras se han detenido no sélo en
evaluar el efecto dominé dentro de la planta
quimica, sino también buscan prevenir dafos
de los alrededor de la planta [11-13].

La distribucion de los equipos en la planta
juega un rol importante en la reduccién del
riesgo de accidentes tipo domind, asi como, en
los costos de planta [14]. La finalidad de ubicar
los equipos radica en encontrar la mejor ubi-
cacién para cada uno de ellos, en un principio,
con la finalidad de minimizar el &rea ocupada
y los costos de interconexién, ya que la expe-
riencia indica que se incrementa en un 80% el
costo total de la tuberia, debido a una mala
ubicacién [15], y que del 15 al 70% del costo
total operativo depende principalmente de la

distribucion de equipos [16]. En este sentido,
existen modelos basados en programacion
matematica que se han propuesto para dar so-
lucién a los problemas de disefio de la distribu-
ciéon de instalaciones y de equipos de proceso
quimicos considerando aspectos seguridad.
Lépez-Molina et al. [17] propusieron un modelo
para reducir la probabilidad de efecto dominé
a causa de explosiones, baséndose en el mo-
delo de multi-energia para el célculo de sobre-
presién. Seunkyu Dan et al. [18] proponen un
modelo de programacién mixta entera lineal
para la distribucién de equipos y asi para pre-
venir el efecto dominé en una planta de licue-
faccion de gas natural. Latifi et al. [19] resuel-
ven la distribucion de equipos en una refineria,
planteando una programacion mixta entera no
lineal y considerando riesgo de emisién toxica
como escenarios de fuego, explosién y efecto
domind. Jude et al. [20] establecen un mode-
lo MILP para la distribucion de 7 unidades de
proceso, con la finalidad de disminuir la proba-
bilidad de dafo a la propiedad. Los diferentes
métodos soélo han sido aplicados a problemas
con un ndmero reducido de equipos, lo que
dificulta su aplicaciéon a problemas reales. Por
esta razén, en este trabajo se propone un mo-
delo de optimizacién que minimice la probabi-
lidad de efecto domind, producido por explo-
siones, en el proceso de produccién de etileno
[21] y en etapas tempranas del disefio de la
distribucion de los equipos.

METODOLOGIA

Una vez establecido que el proceso a estu-
diar es la produccién de etileno, la formula-
cion del modelo se basa en un enfoque de
programacién mixta entera no lineal (MINLP
por sus siglas en inglés Mixed Integer Non-Li-
near Programming). La funcién objetivo con-
siste en minimizar los costos de instalacién
de equipos, costos de area asi como de ries-
go de accidentes, sujetos a restricciones de
orientacién de equipos, de no superposicion,



de distribuciéon y de probabilidad de dafio
por una sobrepresién. El modelo matematico,
incluyendo las restricciones y la funcién obje-
tivo, se muestran a continuacion.

Restriccidon de orientacién de equipos

La longitud | y profundidad d. del i-ésimo
equipo se determina por las restricciones de
orientacion (Ecuaciones 1y 2) propuestas por
Papageorgiou y Rotstein [22]:

d; =a;+p — 1 vi (2)

Donde Oi es una variable binaria, que decide
que orientacién tendra el equipo, y a. y B, son
las dimensiones del i-ésimo equipo.

Restriccion de no superposicién

Las restricciones establecidas en las Ecuacio-
nes 3, 4, 5y 6 son las restricciones de no su-
perposicién, propuestas en [22]. La finalidad
es prevenir que dos equipos, como el equipo
iy el equipo j, sean colocados en la misma
posicion fisica, asignando al i-ésimo equipo
la coordenada (x,y).

I +1 3)

X, — % +M-(El; +E2;) =

vi=1.. ., N-1j=i+1..,N
L+

vi=1,..,N—-1j=i+1..,N
d; + d;

(3)
vi=1.,N-1j=i+1,..,N

d; + d;
2
vi=1,.,N-1,j=i+1,..,N (6)

yVi—yi+M-(2—El; —E2;) =

Donde M es una distancia mayor o igual a la
distancia maxima permisible entre los equi-
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pos, y [E1], y [E2]; son variables binarias de
no superposicion.

Restriccién de distancia

Las Ecuaciones 7, 8, 9, 10, 11 y 12 permiten
determinar la distancia rectilinea o Manhat-
tan, la cual es util para el célculo de longitud
de tuberia requerida [23].

vi=1,.,N—1j=i+1, . ,N

7)

Ajj—Bij=yi—V; (8)
Vi1, N—1j=i+1.. N

vi=1,.,N—1j=i+1,..,N

(10)
Viel,.,N—1j=i+1,..,N
Ay = M-Wj
Vi=1,.,N—1j=i+1.,N (n
Ay<M-(1-W))

(12)

vi=1,.., N-1j=i+1.,N

Donde W/*y W,/ son variables binarias que
ayudan a determinar los valores |x-x | y [y_i-y,
|, respectivamente, al forzar a uno de (Rij,Lij) y
a uno de (Aij,Bij) a valer cero. Posteriormente
la distancia Manhattan D,, entre los equipos
iy ], estd dada por las Ecuaciones 13y 14.

vi=1,..,N—-1,j=i+1,..,N (13)
Dr;j:Dji
vi=1.,N—1j=i+1,..,N (14)

La Ecuacién 14 garantiza que la distancia
Manhattan total entre los equipos i y los equi-
pos j, sea la misma que entre los equipos j a
los equipos i.
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Estimacion de la probabilidad de
dano debido a una sobrepresién

Diferentes accidentes, como el de San Juani-
co en 1984, ubicado al Norte de la Ciudad de
México [24], han demostrado que la sobrepre-
sién es un factor importante al producir efectos
domind en unidades de proceso y almacena-
miento. Al ocurrir una explosién en un equipo,
se genera una sobrepresiéon que incide sobre
los equipos cercanos. Varios autores han de-
sarrollado propuestas para evaluar el dafio
por una sobrepresion [25, 26]. En la mayoria
de estas propuestas, se proponen aproxima-
ciones estocasticas que incluyen cuestiones
de seguridad, basdndose en modelos probit
(véase Ecuacion 15).

Donde Y, es la variable probit para estimar
el dafo en la unidad de proceso j, teniendo
una k unidad debido a la sobrepresién pro-
ducida por la explosién de la unidad i, AP, es
el pico de sobrepresion estatica (Pa)y a, y b,
son constantes del modelo.

El anélisis probit es un método conocido
para evaluar la relaciéon dosis-efecto de la
respuesta de humanos a sustancias toxicas,
radiaciones térmicas y sobrepresién, que
se deriva de la expresién acumulativa de la
funcion de distribucion de la probabilidad
Gaussiana normal.

Las constantes de la funcion probit son ob-
tenidas de modelos estadisticos, provenientes
de registros histéricos de accidentes y esca-
lando datos de experimentos [27, 25]. En este
trabajo se han utilizado los propuestos por
Mingguang y Juncheng [28] que se muestran
en la Tabla 1.

Tabla 1. Valores umbral propuestos para equipos

de proceso de la funcién probit

Valor umbral Valor umbral

r:erclz??eiie Fu:oct;(;cn de 30% de de 70% de
P P dano (kPa) dano (kPa)
Atmosférico Y= 15 33
-9.36+1.43
Infi(AP)
Presurizado = 32 58
-14.44+1.82
InfS(AP)
Equipos = 24 46
grandes -12.2241.65
Infi(AP)
Equipos = 29 56
chicos -12.42+1.64
Ini=i(AP)

Con la finalidad de evitar un evento de es-
calamiento, el porcentaje de dafio debe ser
considerable. Se han definido valores umbral
de escalamiento para diferentes unidades,
con la finalidad de representar el porcentaje
suficiente de dafio estructural para producir
un escalamiento. La probabilidad de dafo
utilizada en este trabajo estd dada por la
Ecuacion 16y es propuesta por Mingguang y
Juncheng [28].

1.005
Yi;—5.004 (16)
0.6120 j

P, =
’ 1+ e_(

El célculo de sobrepresion se realiza por
medio de diferentes métodos, entre los mas
utilizados se encuentran el método TNT, el
método de multi-energia y el método Baker-
Strehlow. Una descripcién detallada de los
métodos se encuentra en [29].



Para este trabajo, se calculé la sobrepre-
sién por el método de multi-energia por su
eficiencia y confiabilidad. Cabe mencionar
que su desventaja como método es que asu-
me simetria en la explosion [29]. Al asumir est4
propagacion simétrica de las ondas de explo-
sion, implica que la atmdsfera se considera
homogénea sin ninguna obstruccién, sin em-
bargo, la propagaciéon se puede ver afectada
por la distribucién de la velocidad del viento,
la estratificacion de la atmosfera y de algunas
obstrucciones en tierra. El hacer una aproxi-
macién con este método permite dar una idea
de lo que realmente puede ocasionar.

Tradicionalmente una gréfica es usada en
el método de multi-energia para estimar el
pico de sobrepresion, (AP), como funcién de
la distancia caracteristica, R . La sobrepresion
dependerd también del nivel de intensidad
seleccionado, que se puede medir en una es-
cala de diez, donde el diez representa la ma-
yor intensidad, mientras que las primeras son
las menos intensas. Se propone una escala de
siete ya que representa una mayor aproxima-
cion [28]. Las gréficas propuestas se han tra-
ducido a ecuaciones [19] que se muestran en
Ecuaciones 17y 18.

02=R,. =2 (17)

OU

ﬂPIU_ = 134.1196e—9-8967'Ro

2 <R, <100
AP, =32.946R, % (18)
Donde:
1
E\"2
I (19)

a
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La Ecuaciéon 19 representa la distancia ca-
racteristica de distancia de separacion entre
equipos, [D_ ], la energia de explosion que
depende del tipo de material, E, y de la pre-
sién atmosférica, P_. Para unir la disyuncion
presente en las Ecuaciones 17 y 18 se propo-
ne utilizar la Ecuacién 20:

AP = APy - (1—y;;) + APy -y (20)

Donde vy, es la funcién relajada alrededor
de la distancia caracteristica de R ,=2'y se
presenta en la Ecuacién 21.

ROE_}. -2 1
T (21)

YVij = >
2-\,1+(R0U—2)

La distancia D, representa la distancia
euclidiana y viene dada por la Ecuacién 22.

2 2 (22)
DF:’_;:J(XE %) +(—)

Para calcular la sobrepresion y la probabili-
dad de dafio que previamente se han descri-
to. La probabilidad de dafio debe ser defini-
da por ingenieros de seguridad de la planta
y sus valores deben ser agregados como res-
tricciones adicionales. Se usard el valor su-
gerido de 30% y la restriccion queda en la
Ecuacion 23.

Pp, <30 Vij:i#] (23)
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Funcidn objetivo

La funcién objetivo consiste en minimizar el
costo total, el cual estd conformado de tu-
beria, costo de terreno y el costo asociado
a la explosion, que a su vez, se asocia con el
efecto domind. El costo de dafio asociado a
la explosion de la i-ésima unidad, CAE, afec-
tando la j-ésima unidad cercana se estima
con la Ecuacion 24.

cE=cf+ Z cF - Pp,; (24)
j#i

Donde CAP es el costo de compra del
j-ésimo equipo.

El area del terreno ocupado se estima al
construir el menor rectdngulo, que incluya
a todos los equipos de proceso. Al conside-
rar que el inicio del terreno comienza en el
origen de las coordenadas (0,0), entonces el
valor para el drea ocupada consistird en de-
tectar al equipo mas lejano en la direccién
de las coordenadas x (véase Ecuacidon 26), asi
como el equipo mas lejano en la direccién de
las coordenadas y (véase Ecuacion 27). Para
calcular el &rea se utilizara la Ecuacion 25.

A=L.L, (25)
Donde
l.
L.=x; +E" (26)
d
Ly =zy; + ) (27)

Por lo tanto, el costo total por el terreno ocu-
pado se obtiene de multiplicar el drea por un
costo especifico de tierra por metro cuadra-
do, C__ . Puesto que se busca minimizar el

costo de terreno ocupado, se debera tener
valores apropiados para L L. El costo de
tuberia total se considerara de la distancia
obtenida del i-ésimo equipo conectado con
el j-ésimo equipo y seréd multiplicado por un
valor de tuberia, C i Este costo serad de cero
si un equipo no se encuentra conectado con
otro. Por lo tanto, la funcién objetivo se de-

fine como:

min Z Z Cm; .

28
Dij+ZCEE+A'Carea ( )

i j#L i
La funcién objetivo junto con sus restriccio-

nes corresponde a un tipo de problema mix-
to entero no linear (MINLP) de optimizacién.

Caso de estudio

El procedimiento propuesto se aplicara al pro-
ceso de produccion de etileno propuesto por
Lincoff [20], que se muestra en la Figura 1. La
alimentaciéon de proceso consiste de un gas
de pirolisis que contiene una mezcla de agua,
hidrégeno, metano, etano, etileno, propano,
propileno, butadieno e hidrocarburos de or-
den superior. Cada uno de los equipos tiene
un potencial de explosién, que se determiné
mediante un andlisis de riesgo.

Las especificaciones de los costos de los
equipos y tanto de longitud a. y de la profun-
didad . se muestran en la Tabla 3, asi como la
asignacion de un nimero a cada equipo que
serd usado en el resto del trabajo. Se conside-
ra el peor escenario creible, donde el material
dentro del equipo es liberado a través de una
tuberia de 4 pulgadas durante 5 minutos, con
condiciones de viento en calma y se consi-
dera que la explosion ocurre en el centro del
equipo. Para este caso se tomaran en cuen-
ta la funcién probit como equipos grandes y
se comparara la distribucién de equipos, sin
considerar las restricciones de seguridad. El
costo de conexion y de terreno es de 90US-
D/my de 50USD/m?, respectivamente.
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Tabla 3. Especificaciones de los equipos longitud, profundidad, costo de USD,

asi como energia de explosion.

Longitud (m) Profundidad (m) Costo USD Efsli:?;an ?;a)
Flash 1 (301) 2.60 2.60 $780,000.00 100
Flash 2 (302) 2.60 2.60 $780,000.00 90
Flash 3 (303) 2.60 2.60 $780,000.00 80
Flash 4 (304) 2.60 2.60 $780,000.00 70
Flash 5 (305) 2.60 2.60 $780,000.00 60
Secador (5) 3.50 3.25 $2,000,000.00 50
Separador de metano (6) 3.25 3.00 $1,900,000.00 50
Separador de etano (7) 3.00 2.75 $1,800,000.00 50
Separador C-2 (8) 2.75 2.50 $1,700,000.00 50
Separador de propano (9) 2.50 225 $1,600,000.00 50
Separador de butano (10) 2.25 2.00 $1,500,000.00 50
Separador g?)membra”a 2.00 2.00 $1,000,000.00 50
Separador de condensa- 6.00 5.00 $1,000.000.00 150

dos (12)

RESULTADOS Y DISCUSION

El modelo de optimizacién para el caso de es-
tudio se resolvié en NEOS Server [30], usando
DICOPT y SNOPT. Los resultados numéricos
de la ubicacién y orientacion de los equipos
se indican en la Tabla 4.

La funcién objetivo para la distribucion
de equipos sin considerar la probabilidad
de efecto dominé es de $19,116 y al consi-

derar la probabilidad de efecto dominé es
de $31'622,776, lo que representa un incre-
mento sustancial, lo que se debe a que, en
la distribucién de equipos en la funcién obje-
tivo, no se considera los costos asociados al
efecto domind, por lo que ubica los equipos
juntos entre si. Si se presenta algin acciden-
te, en cualquiera de los equipos, en esta dis-
tribucién la probabilidad de que suceda un
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Tabla 4. Ubicacién y orientacion de los equipos para la distribucion de equipos sin considerar y

considerando la probabilidad de efecto dominé.

Distribucién de equipos sin considerar la proba- Distribucién de equipos considerando la
bilidad de efecto dominé probabilidad de efecto dominé.
EqUipO X\’ yi l\'(m) dl(m) XI y'\ |i(m) dl(m)
Flash 1 (301) 2.200 9.550 2.60 2.60 78.875 23.925 2.60 2.60
Flash 2 (302) 2.200 12.150 2.60 2.60 8.300 56.771 2.60 2.60
Flash 3 (303) 7.300 1.700 2.60 2.60 82.050 91.200 2.60 2.60
Equipo % Yi - A %; Yi - Ay
Flash 1 (301) 2.200 9.550 2.60 2.60 78.875 23.925 2.60 2.60
Flash 2 (302) 2.200 12.150 2.60 2.60 8.300 56.771 2.60 2.60
Flash 3 (303) 7.300 1.700 2.60 2.60 82.050 91.200 2.60 2.60
Flash 4 (304) 4.250 4.300 2.60 2.60 1.300 67.771 2.60 2.60
Flash 5 (305) 9.900 1.700 2.60 2.60 8.300 74.771 2.60 2.60
Secador (5) 7.300 4.625 3.500 3.250 23.904 23.925 3.250 3.500
Separador de
1.625 1.500 3.250 3.000 23.904 53.846 3.000 3.250
metano (6)
Separador de 4.625 1.500 2.750 3.000 95.250 94.000 2750 | 3.000
etano (7)
Separador C-2 (8) 1.700 4.375 2.500 2.750 76.200 1.250 2.750 2.500
Separador de
4.750 7.375 2.500 2.250 98.875 23.925 2.250 2.500
propano (9)
Separador de
7.000 7.375 2.000 2.250 90.250 99.000 2.250 2.000
butano (10)
Separador de
1.625 7.250 2.000 2.000 33.904 23.925 2.000 2.000
membrana (11)
Separador de con- | 4, 11.000 6.000 5.000 95.250 | 50.300 5.000 | 6.000
densados (12)




escenario de escalamiento es muy alta (con
una probabilidad del 97%), lo que ocasionaria
pérdidas totales. Al calcular los costos de un
efecto domind con la misma metodologia se
obtiene un costo de $208'163,169.

La representacién de la ubicacion fisica de
los equipos se muestra en la Figura 2 y los
efectos provocados por equipos peligrosos
en términos de la probabilidad del dafo se
observan en la Tabla 5. Los resultados obte-
nidos indican que, a pesar de que se ha rea-
lizado la distribucién de equipos, utilizando
la metodologia tradicional, sigue latente un
escenario dominé. Tomemos por ejemplo el
equipo 12, que es el que recibe todos los
condensados de los flash y afecta de mane-
ra directa a todos los equipos. Este equipo
se vera severamente afectado por el flash 1
(93% de probabilidad), flash 2 (73% de pro-
babilidad), flash 3 (88% de probabilidad),
separador de etano (81% de probabilidad)
y separador de propano (90% de probabi-
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lidad), por lo que en caso de que se tenga
alguna explosién en alguno de estos cinco
equipos iniciaria un efecto domind, explo-
tando el separador de condensados y a su
vez explotando todos los equipos de la plan-
ta con al menos un 86% de probabilidad de
presentarse el efecto dominé. En la misma
Tabla 5 se observa que se comienza a reducir
algunos escenarios de escalamiento y que
las probabilidades son cada vez menores.
Tomemos por ejemplo el equipo 8, las pro-
babilidades de que se vea afectado el equi-
po 302, 304, 305, 6, 7 y 10 es menor que un
20%, por lo que se concluye que una distri-
bucién adecuada de equipos reduce el efec-
to domind. Por otra parte, se evidencia tam-
bién la necesidad de incorporar sistemas de
control como alarmas de procesos, alarmas
criticas, acciones automaticas, protecciones
fisicas, como vélvulas de alivio o barreras de
contencién contra explosiones o incendios.

Tabla 5. Valores de probabilidad de dafio PD.
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Figura 2. Distribucion éptima del proceso de
etileno utilizando DICOP y SNOPT considerando
probabilidad de efecto dominé.

CONCLUSIONES

Se propuso un modelo basado en programa-
cion matematica para distribuir equipos en el
drea del proceso, con la finalidad de reducir
la probabilidad de un evento de tipo domino,
debido a una sobrepresién en alguno de los
equipos del proceso de produccién de etile-
no. El modelo incluye restricciones como la
orientacion de equipos, de no superposicion,
de distancia, asi como la estimacién de la
probabilidad de dafio por una sobrepresion,
mediante una funcién probit. Se observa que
se reduce en cierta medida el efecto doming,
pero no completamente, debido a que la ma-
yoria de los equipos opera con hidrocarburos
altamente explosivos, es de esperarse enton-
ces que la distribucién de equipos ayude en
reducir el riesgo de efecto domind, pero no
lo suficiente para decir que el proceso es se-
guro. Es asi que se necesitan estudios poste-
riores, donde se incluyan protecciones en el
modelo basado en optimizaciéon matematica,

provocando incluso mejores distribuciones de
equipos.
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