%
1 DL T e : . %J"’
3 -, UNIVERSIDAD MHACIONAL AUTONOMA DE MEXKO

ESCUELA NACIONAL DE ESTUDIOS PROFESIONALES
“ZARAGOZA"Y

“DESARROLLO DE UN PAQUETE DE
INGENIERIA BASICA PARA UNA
CENTRAL DE ALMACENAMIENTO
DE GAS L.P.”

TESIS COM
FALLA DE ORIGEN

T E S I S
QUE PARA OBTENER EL TITULO DE
INGENIERO QUIMICO
P R E S E N T A

ROBERTO MORENO CARBAJAL

1992



pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta
protegido por la Ley Federal del Derecho de
Autor (LFDA) de los Estados Unidos
Mexicanos (México).

El uso de imégenes, fragmentos de videos, y
demas material que sea objeto de proteccion
de los derechos de autor, sera exclusivamente
para fines educativos e informativos y debera
citar la fuente donde la obtuvo mencionando el
autor o autores. Cualquier uso distinto como el
lucro, reproduccién, edicion o modificacion,
sera perseguido y sancionado por el respectivo
titular de los Derechos de Autor.



INDICE

PAGINA

TEMARIO. ‘2
INTRODUCCION. &
CAPITULO I: GENERALIDADES. U e 8
CAPITULO 1I. ‘VCOMPORTAHIENTO TERMODINAMICO DEL GAS LP. 19
CAPITULO III. PROCESOS D‘E OBTENCION DEL GAS LICUADO. . 19
CAPITULO IV. USOS Y APLICACIONES DEL GAS LP. 61
CAPITULO V. SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO Y MANEJO DEL GAS LP. &5
CAPITULO VI.  DESARROLLO DE INGENIERIA BASICA. ag
CAPITULO VII. CONCLUSIONES. 128
CAPITULO VIII. BIBLIOGRAFIA. 133

CAPITULO IX. APENDICE. .- 140



II.2

IXr.1
11r.z2
I1X.3
IX1.4
111.5
III.6

Iv.1
Iv.2

PROPIEDADES QUINICAS.
II.2.1 - REACCIONES QUIMICAS DEL GAS LP.
II.2.1.1 DESHIDROGENACION Y CRACKING TERMICO-CATALITICO.
II.2.1.2 OXIDACION.
II.2.1.3 REFORMACION TERMICA.
II.2.1.4 HALOGENACION.
II.2.1.5 NITRACION.
II.2.2 REACCIONES MISCELANEAS.

CAPITULO III.

PROCESOS DE OBTENCION DEL GAS LICUADO.
DE ABSORCION.
DE TURBO EXPANSORES.
DE ADSORCION.
DE COMPRESION.
CRIOGENICO.
DE OBTENCION EN REFIMERIA.

IIT.6.1 REFORMACION CATALITICA.
III.6.2 CRACKING CATALITICO.

CAPITULO IV.
USOS Y APLICACIONES DEL GAS LP

DOMESTICAS Y COMERCIALES.
INDUSTRIALES.

CAPITULO V.
SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO Y MANEJO DEL GAS LP

V.1 SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.
V.1.1 CLASIFICACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.
V.1.2 ALMACENAMIENTO SUPERFICIAL.

V.1.2.1 EN RECIPIENTES A PRESION.
V.t.2.2 SUPERFICIAL SEMI-REFRIGERADO.



V.1.3
V.1.,4
v¥.1.5

V.1.2.3 SUPERFICIAL REFRIGERADO.
V.1.2.3.1 SISTEMA INDIRECTO.
Y.1.2.3.2 SISTEMA DIRECTO.
V.1.2.3.3 SISTEMA SEM'IDIREC;rO.

SEMIENTERRADO.

ENTERRADO,

EN CAYIDADES SUBTERRANEAS.

V.1.5.1 EN DOMOS SALINOS.

¥.1.5.2 EN CAVIDADES HMINADAS TIPO ROCOSO.

SISTEMAS DE MANEJO, OPERACION Y SEGURIDAD.

v.2.1

v.2.2

v.2.3

v.2.4

SISTEMAS DE TRANSPORTE DE GAS LP.
V.2.1.1 TRANSPORTE MARITIMO.
V.2.1.2 TRANSPORTE FERROVIARIO.
V.2.1.3 TRANSPORTE TERRESTRE.
V.2.1.4 GASODUCTOS, POLIDUCTOS.
OPERACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO A PRESION
RECIPIENTES ESFERICOS Y CILINDRICOS.
V.2.2.1 TRASIEGO DE GAS LP.

V.2.2.1.1 BOMBA.

V.2.2.1.2 COMPRESOR.

V.2.2.1.3 MIXTO.

V.2.2.1.4 GRAVEDAD.
OPERACION DE SISTEMAS DE SEGURIDAD.

EN

Y.2.3.1 PURGA DE RECIPIENTES DE ALMACENAMLENTO DE GAS LP.

V.2.3.1.1 CON AGUA.
V.2.3.1.2 CON GAS INERTE.
“V.2.3.1.3 DE MEZCLAS AIRE GAS.

Y.2.3.2 CONTROL Y PROTECCION DE FUEGO.

V.2.3.2.1 CONTROL DE FUEGO.

Y.2.3.2.2 HETODOS DE CONI1ROL DE FUEGO.
MANEJO EN TERMINAL DE ALMACENAMIENTO DE RECIPIENTES
PRESION EFERICOS Y CILINDRICOS HORIZONTALES.



V.2.5 MWANEJO EN TERMINAL DE ALMACENAMIENTO REFRIGERADO.
V.2.5.1 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO PARA PROPANO COMERCIAL.
V.2.5.2 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO PARA BUTANO COMERCIAL.
V.2.8 MANEJO EN TERMINAL DE ALMACENAMIENTO DE DOMOS SALINOCS.

CAPITULO VI.
DESARROLLO DE LA INGENLERIA BASICA.

vi.1 BASES DE DISERNO.
VI.2 TIPO DE PROCESO.

VI.2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO.
¥I.3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO.
YI.4 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA.
VI.5 DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO.
VI.8 DIMENSIONAMIENTO Y LISTA DE LINEAS.
VI.7 FILOSOFIA OPERACIONAL.
VI.8 PLANO DE LOCALIZACION GENERAL,

CAPITULO VII.
CONCLUSTIONES.

CAPITULO VIII.
BlBLI OGRAFIA.

CAPITULO IX.
APENDICE.
IX.1 LISTA DE FIGURAS.
IX.2 LISTA DE TABLAS.



INTRODUCCION.

En estos tiempos en que el crecimiento urbano no sa detiene y an
su voragin, han gquedado incluidas instalaciones de almacenamiento de
combustibles; se hace indispensable reubicar a las compafi{i as
distribuidoras de gas licuado a presién CLP). combustible tan
cotidianoc en su usca que muchas veces pasa desapercibida su
peligrosidad y se maneja sin precaucidén. Solamente cuando se recuerdan
los tristes acontecimientos ocurridos hace poce tiempo en la regidn
conocida como San Juanico, Estado de México, se percibe el riesgo que
se tiene al tener en la zona urbana estas instalaciones.

Esto muestra la imperiosa necesidad de relocalizar las compaf{ias
distribuldoras existentes., asi como la instalaciédn de nuevas centrales
a fin de seguir manteniendo el abasto oportunc a los consumidores de
la zona metropeolitana.

Una alternativa de relocalizacidn es la zona conccida como Venta
de Carplio, donde se tiene un pceliducto que esta interconectado con las
refinerias de Minatitlan y de Tula Hidalgo; para evitar en lo posible
el contacto on zonas de alta densidad poblacional.

En base a lo anterior se desarrclla el presente trabajo en el
cual se pretende establecer una serie de criterios y procedimientos
que podrian ser utilizados para una futura implementacién.

El enfoque que se did al tema se inicia con las generalidades del

conbustible que nos coupa mediants una roscMa histérica do

v ord

utilidad como combustible y el consumc aparente a nivel nacional.

En el capitulo II, se revisan brevemente las propiedades
fisicas y quimicas de los componentes del gas LP.

Sa describen_ brevemente los procesos de okbtencidn del
combustible a partir del gas natural y como subproductos de refinerias
en el capftule IIT.

Los usos y aplicaciones del gas LP como generador de energia al
cocinar alimentos. acondiciorar atmésferas, etc. se ven enriquecidas
con las aplicaciones industriales del cual se obtienen productos de
gran utilidad en la vida diaria, esto en el capitulo IV.

La forma coma se almacena este combustible en sus diversas

variantes Ca presidn, refrigerados., enterrados, etc.), asi come el



transporte, manejo y operaciones mas frecuentes se desarrolla en el
capitulo V, sin dejar pasar los criterios de seguridad para algunas
contingencias.

En lo que resta del trabajo se presentan las bases de disefio de
una central de almacenamiento de contingencia. donde se hace hincapie
en los sistemas de seguridad para este tipo de instalaciones,
continuando con el diagrama de flujo del sistema propuesto para este
tipo de instalacidn, diseffo de recipientes, equipos de proceso y un

plano de localizacidn general.



CAPITULO I
GENERALIDADES

I.1 RESEfIA HISTORICA DEL PETROLEO EN MEXICO.

La palabra "*Petrdlea’ . ceonsiderando sus raices latinas
Petra = Piedra y Oleum = Aceite; Aceite de piedra.

El petrélec corresponde a un grupo de substancias bituminosas
muy abundantes en la naturaleza. que sco cncusniran en muy diversas
formas y reciben denominaciones como: petrélec en bruto., aceite de
piedra, nafta, asfalto. etc.

Al analizar el petréoleo de diferentes regiones, se puede
mencicnar de manera muy general que se encuentra constituido de 1la

siguiente forma:
CARBONO DE 76 a 86%
HIDROGENQ DE 10 a 14%

Dicho en otras palabras., es wuna combinacidn de carbono.
hidrédgeno y unas fracciones de compuestos de azufre,
Algunas veces se encuentra mezclado con algunas impurezas tales
como:
Oxigeno (02), Nitrégeno CNz2d) y Azufre CSz).

También se han encontrado trazas de:
Hierro CFe2, Niquel CNiJ, Vanadio (Va) y otros metales.

El petrélso como materra,. se encuentra en el subsuelo impregnado
en formaclones rocosas de tipo arenoso y calcarec, el cual coma a
muchas otras substancias, también se le puede esncontrar en los tres
estados fisices: solido. liquido y gaseoso.

Cabe mencionar que-las caracteristicas que lo distinguen de las
demis substancias saon: su olor y cclor obscuro casi verdosu, compuesto

casi exclusivamente por hidreocarburos.



Er; la biblia aparece con el nombre de °‘‘Betun*’., mineral
combustible; Noé lo utilizd como impermeabilizante para calefatear y
proteger su celebre arca, los Babilonios y los Asirios lo empleaban
para alumbrado en substitucidn de aceite vegetal y como cementa en las
construccionas, los Arabes y los Hebreos 1lo tenfan para usas
medicinales, los Egipcios en sus practicas de embalsamiento y los
Romanes para destruir naves enemigas.

DuranLe la #época Precortesiana. las tribus que habitaron el
territoric mexicano, utilizaron el petrdlec como material de
construccién, medicina, pegamento, impermeabilizante y como incienso
para sus ritos religiosos. Los Totonacas habitantes de la mayor parte
de Veracruz lo recogfian de las aguas para utilizarlo comeo medicina y
como iluminante; algunas tribus mexicanas lo masticaban para blanquear

y limpiar su dentadura.

I.2 CRIGEN DEL PETROLEO.

Pocas materias de investigacidn han suscitado mas las
especulaciones que =1 origen del petrdleo. las cuales se hayan muy
cargadas de literatura; sin embargo se debe admilir que as un problema
excepcional.

Las respuestas que se han dado se pueden clasificar en dos
grandes rubros: LA TEORIA INORGANICA Y LA TEORIA ORGANICA.

La primera explica la formulacién del petrdleo como resultado de
reacciones geoquimicas entre el agua y el bidxido de carbono, ademas
de otras substancias inorganicas como son los carburos y carbonatos de

metales; la cual a grandes rasgos es la siguiente:

I.2.1 TEORIA INORGANICA.

Cuando la superficie de la tierra estaba semiliquida y plastica,
con rios esporadicos de lava. la atmésfera se constituia de bidxido de
carbono (COz>. Hidrégene CHz) y agua CHz20).

Conforme se aumentaba la concentracion de hidrégeno, se

incrementaba el bidxido de carbono provocadndose la siguiente reaccidn:



nHz + n CO2 < weeuy ACO '+ nH20 s38 °%C Ee. I.1

Bajo las elevadas temperaturas en que se encontraba, la reaccidn
de sintesis resultaba inevitable, siendo la que a continuacidn se

indica:
2nHz + n CO -————3  Cn Hzn + n H20 Eec. I.2

Esta ultima reaccion puede ocurrir con o sin catalizadores, como

el hierroc o bien niquel a temperaturas cercanas a 540 °c.

I.2.2 TEORIA ORGANICA.

Atribuye su génesis a los organismos animales y vegetales, que
existieron durante ciertas etapas de la vida terrestre y al quedar
sepultados en los fondos de los lagos y mares, aunade a osto, el
efecto tanto de la presidén como de la temperatura, sufrieron una
descomposicidn pasando a una mezcla de hidrocarburos. Se sabe que la
canversidén de material organico en petréleo, requiere el depdsito bajo
el agua, ya que al no tener oxigeno libre se impide la descomposicién
en bidéxidos de carbonos y agua.

La teorta inarganica fué aceptada durante muchos affos., pero a

medida que se han perfeccionado las técnicas de analisis geoldgicas,

sa ha dado mavor ecrédito a2 la teorfa orgénica, siendo los principalecs
factores que han contribuido a esto, los estudios y analisis de:
laboratorio realizado en rocas petroliferas. en donde se ha encontrado
que esLa; poseen ciertas propiedades ©pticas y un contenido de
hidréogene que salo  es posible en substancias que procedon de

materiales organicos.

I.3 EL PETRCLEO EN MEXICO. .

El petrdéleo como recurso natural mas importante de hidrocarburos
y fuente primaria de gas licuado de petréleo. se ve sujeto a una serie
de operaciones fi{isicas y mecianicas que conforman un cuadro basico.

Petroleos Mexicanos, empresa encargada de llevar a cabo dicha

10



actividad, estructura un aprovechamiento absoluto de los productos
derivados del mencionadoe recurso. Las operaciones suscritas se
desarrollan en una secuencia légica como se muestra en el cuadro
No, I.1.
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I1.3.1 EXPLORACION.

Es el conjunto de actividades cuyo objetive principal es
descubrir nuevos depédsitos de hidrocarburos © nuevas extensiones de
los ya exdistentes.

Todas las compafiias petroleras del munde, destinan gran parte de
Sus recursos lécnicos y econémicos a esta actividad con mii-as a
incrementar sus reservas.

En la actualidad la explotacién petrolera puede dividirse en las
siguientes etapas:

Ad). Trabajos de reconocimiento.

B). Trabajos de detalle.

C). Estudies para la locallzacidn de pozos expleoratorios.

D). Anilisis de los resultados obtenidos., para la programacidn de
perforaciones en nuevos pozos.

Todo lo anterior es realizado con modernas técnicas geolédgicas,
geofisicas y sismolédgicas, con la intervencidén de numerocsos técnices
cuya experiencia y conocimientos permite localizar lugares donde deben

ser perforados los nuevos pozos.

1.3.1.1 PERFORACION.
Para la perforacién existe una gama muy amplia de métodos

dependiendo del sitico y las condiciones del subsualsc o leche marine.

I.3.1.2 EXTRACCION.

En base a los analisis descritos en la exploracién principian
las actividades de la extraccidn en los campos petroleros tomandoc en
cuenta los siguientes factores:

- Dimenslones del estrato productor.

- Numero de localizaciones que puaden parforarse.

- Aprovechamiento de agua y combustibles. En ccasiones se utiliza el
gas o el crudo producido en el mismo campo.

- Perforacién de los pozos de explotacion.,

- Construccién de lineas de descarga.

- Construccion de baterfas de separacion de hidrocarburcs Cgas b

aceited.
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- Construcecioén de plantas de bombeos y lineas para 1llevar los
hidrocarburos a los centros de transformacidn y consumo.
~ Construccidn de infraestructura, caminos, habitaciones, etc.

I.3.2 EXPLOTACION.

Los resultados obtenidos por la explotacién, se reflejan en el
aumento de las reservas de hidrocarburos. En el afic de 1976, Meéxico
contaba con una reserva probada de 6,339 millones de barriles, para
1984 las reservas probadas eran de 90,271 millones de barriles. y a la
fecha se mantiene en 65,500 millones de barriles.

Las principales zonas petroleras de México son:
~ Area Mescozdica de Chiapas.

- Sonda de Campeche.
- PaleccaMon de Chicontepec.

— Cuenca de Sabinas.

1.3.3 TRANSFORMACION INDUSTRIAL.
La transformacién industrial del paetréleo puede dividirse de la

siguiente manera:

I.3.3.1 REFINACION.

Es el conjunts do prececos 2 los cuales se somete el petrdleo
crude, para asi obtener por destilacidédn los diversos hidrocarburos o
las familias de hidrocarburos con propiedades fisicas y quimicas bien
definidas.

Después de la separacidén se aplican a los derivados asi
producidos, diversos procesos de conversidn para obtener productos mas
valiosos, sometiéndolos finalmente a tratamientos con Acidos,
alcalis, solventes, reactivos quimicos y cataliticos en generzal, a fin
de eliminar impurezas que los hagan i1mpropios para su uso comercial.

La aplicacién de la refinacidn al petrolec crudo genera una

amplia gama de productos como se indica en el cuadro I.Z2.

14



CUADRO 1.2 DEEiVADOS DE LA REFINACION.

ENERGETICOS. Combustiblaos gspecificos
para los transportes. la agricultura,
la industria, la generacién de

corriente eléctrica y uso doméstico.

REFINACION PRODUCTOS ESPECI ALES. Lubricantes,
parafinas, asfaltos, grasas para
vehiculos, construccidn y use industrial.

Materias primas para la industria
Petroquimica Basica y Secundaria.

13
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I.4 INDUSTRIA DEL GAS LICUADO.

El término de Gas LP C(en inglés Liquefied Petroleum Gas
“*L P G''D>, se ha aplicado a toda una serie de combinaciones de
hidrocarburcs dentro de los cuales se encuentran los siguientes:
propano, propileno, butano, iscbutanoc. mezclas de propanco-butanco o
gases licuados de petrdleo.

Ez al tnico de los combusiiblos comunmente ampleados, qua a
presiones relativamente bajas Y temperaturas normales puede
transportarse en forma liquida. Sin embarge cuando este se libera a
presidén atmosférica y temperaturas bajas. ocurre una vaporizacidn gque
permite tenerlo y manejarlo como un gas.

El estade fisico en el que se encuentre el gas licuade de
petroleo dependeri de las condiciones a que se le tenga sujeto, dicho
en otras palabras, es funcién de las condiciocnes de la presién,
temperatura y volumen. La principal fuente de gas LP son las mezclas
de gas del aceite crude que, después 'de realizar la operaciédn de

fraccionamiento, dara como re_su].t.ado los productos mencionados.

I.4.1 ORIGEN.

Uno de los antecedentes mais importantes que existen sobre el
desarrolle de la industria del gas licuado, es sin duda aquel que
menciona las dificultades por las que atravesaron varias plantas
almacenadoras de gasolina natural, donde el principal problema
radicaba en la peérdida de enarmes cantidades de gasolina por
evaporacién. Los productores de petrédlec de aquella época, encontraron
que las fracciones volatiles de la gasolina se evaporaraban durante el
manejo, almacenaje y envio de crudo a los centros de refinacidén, por
lo que fué necesario instalar plantas de recuperacidén de gasolina
natural, las cuales tendrian el objetivo de realizar la recuperacién
maxima del material liquido, facilitando con ello su almacenamiento y
transporte cn equipo de baja presién.

Cabe mencionar, que los constituyentes principales de la
gasolina natural son ciertos pentanos. hidrocarbures pesados, propano

¥y butano. Estos dos ultimos, que por naturaleza son bastante

16



valatiles, acasionaban que al tratar. de usar la gasalina. ella se
viera arrastrada a traves de la evaporacidédn. Esto seflala el porqué de
dejar evaporar inicialmente a las fracciones de propano .y butano por
parte de los productos de petroleo.

Uno de los pioneros de la industria fué A.N. Keer., quien estando
a cargo de nueve plantas de almacenamiento, decidié resolver el
problema realizando la condensacién del gas que se escapaba.

Pronte la compafiia RIVERSIDE OIL COMPANY, lugar donde se
desempeffaba A.N. Keer, se convencid de haber obtenido un producto
definido con amplias posibtilidades de ser embotel )l ado, por
consiguiente. en ese afo se establecid la American Gasoil Company, la
cual se encargaria de desarrollar el equipo y accesorios para utilizar

este gas a nivel industrial y comercial.

I.4.2 EL GAS LICUADO EN MEXICO.

El gas licuade en México se obtiene de muy diversas fuentes,
siendo estas del gas natural, Refinacidn y Petroquimica.

La preduccion del gas LP en México se ha incrementado
notablemente debido a la creciente utilizacidén y el crecimiento de la
poblacidén, variande de una produccién diaria de 71 barriles en 1940 a
242,847 barriles en 1990,

Para el manejo de este producto y su envio a todo el pais, se
utilizan ductos y flota mar{tima, como se refiere en las tablas I.1 y
I.2.

A pesar de esta red para distribuir gas licuado se tienen planes
para ampliar el total de kildémetros y asi lograr una mejor cobertura y
servicioc para el pais.

En las estadisticas que se muesiran en las tablas 1.2, I.4, I.S,
y I.6, se puede observar la creciente produccidn y la situacién que

presenta este combustible tan versatil.

17



TABLA I.1

TRANSPORTE POR LA FLOTA PETROLERA CBARRILES) DE GAS LP

Propia Rentada Total Total Toneladas
cLo88) 7,684,764 6,930.173 14,614,937 1,254,790
€1989 10,584,412 5,323,981 16,908,394 1,451,364
€1990 12,341,323 2,018,874 14,360,197 1,232,635
TABLA I.2
TRANSPORTACION DE GAS LP EN MEXICO.
TRANSPORTE POR POLIDUCTOS.
DI AMETRO LONGITUD
PRODUCTO ORIGEN DESTINO Cind Chad
PROPANO Poza Rica Azcapotzalco-Tula 4 244
GAS LP Minatitlan México i2 480
SAS LP México Azcapotzalco iz 107
GAS LP México Tula 12 [=1=)
BUTANO Nva. Pamex Cactus 16 11
PROPANO Nvo, Pemex Cactus 16 11 -
GAS LP Torreén Durango 18 262
GAS LP Cactus Pajarites T.R. a0 137
GAS LP Pajaritos T.R. Pajaritos T.M i2 B8
BUTANO Cactus 3 La Cangrejera 16 137
PROPANO La Cangrejera Pajaritos T.R. 10 <
BUTANO La Cangrejera Pajaritos T.R. 10 a8
GAS LP Est. B. Juarexz Venta de Carpio L-2 24 643
GAS LP Venta de Carpto Santa Ana E=t s8
GAS LP Santa Ana Ref. Tula i4 21
GAS LP Ref. Minatitlan Pajaritos iz e
GAS LP Santa Ana Guadalajara 14 449
&, LFP Cactus Est. B. Juirez 24 49
GAS LP San Martin Venta de Carpio 12 87
Texmelucan 20 30
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TABLA 1.3

: PRODUCCHON DE 5AS LICLUADQ (BARRILES DIARIOS)

AND PRODUCLCION

1940 ks )

1945 13

1950 1,471

1955 2,419

1360 10,842

1965 23,162

1970 36,202

1975 51,701

1550 119,751

1353 154,900

1986 183,320

1967 192,620

1338 207,409

1989 217,091

1990 242,847

FUENTE: Memoria de labores de PEMEX; ofos 1984
a 1330
TABLA 4.4

[ PrODUCCION NACIONAL DE GAS LICUADD BARRILES) *

ANO Gas Licvado Gos Licuado Suma de
Alta Prasion Bojs Presion ___ GoslP
1979 16,031,842 15,026,030 33,057,872
1960 50,502, 13,357,557 43,825,415
1581 42,405,67 7,109,457 49,595,160
1982 46093122 8.948,880 55,042,002
1983 46,796,196 9,742,315 56,538,501
1964 47,157,295 9,623,945 56,781,246
1985 50,309,596 10,671,733 60,981,331
198 £5'202,25€ 11,709,570 €6,311,028
1967 58,002,697 12,303,603 70,306,300
1988 65,456,021 15,248,247 75,104,268
1989 65,612,474 13,917,798 79,530,272
1350 73,127,434 15,511,202 2,630,205

Apartic de 1981 ¢ incluye Refinacion y Petroquimica, por Ia
entrada en opesocion de la plonta despuntodora de zrudo en fo
Cangregera, Veracruz

FUENTE: Mematia ds labores de PEMEX: afios 1984
« 1950,



TABLA 1.5

VOLUMEN Y VALOR EXPORTACIONES DE GAS LICHADE ]

ART VALOR VOLUVEN
_{miles de USE)  (Barniesidio)
1379 5036 5921
1980 2,361 4 14 555
1951 21,7825 2,551
1982 95472 1,180
1988 34,5196 4,262
1984 57,746.5 7,938
1985 125376 7 18,128
19€€ 62,001 4 17,467
1987 74,288.0 15,226
1988 192,111 5 30,033
1989 101,519.6 28,600
1930 2432270 47,218

FUENTE: Memoria de labore s de FEMER: ofor 1964
a 1930

TABLA 1 &

VOLUMEN Y VALOR IMPORTACICNES DE GAS LICUADO

ARG VALOR VOLUMEN
{miles de USD)__ (Barriles/dia)
1879 1,2425 8,064
o8 1,585 5 . 0,343
1981 £4,386 5,235
1982 34,463 6 3.604
1983 110,461 .4 10,361
1984 61,3819 28,583
1885 286,333.9 35,539
198€ 1€4,523.6 24,983
1967 £5,862.0 16,072
1988 104,742 4 19,941
1908 105,272.5 20,605
1990 167,450.2 21,338

FUENTE: Memoria de labores de PEMEX: afios 1954
@ 1990



CAPITULO II.

COMPORTAMI ENTO TERMODINAMICO DEL GAS LP

La propiedad singular que poseen los .gases licuados del

petréles, es.la de poder ser condensados rapidamente a liquidos con la
sola aplicacién de presién a temperatura ambiente normal. Esto hace

_posible el manejo, Lransporte y almacenamiento del mismo para después

sar utilizado de forma conveniente como gas.
Ante esto la importancia que Lienen las propiedades particulares

del gas licuade de petréleo, hace necesaris realizar un analisis

general de cada una de ellas.

La conversién del estado liquido a vapor © viceversa siempre va
procesc que da lugar a ciertas
Este

acompaffade por una absorcidén de calor,
distinciones entre el gas propiamente dicheo y el vapor saturado.
tltimo es el que se encuentra por encima del liquido que absorbe calor
de los alrededores inmediatos.

Puesto que los gases licuados de petréleo ebullen a temperaturas
relativamente bajas: propano -42 °c ¢231.15 °Kd. n-~butano 0.5 °C
c273.85 °k>, isobutano =~11.7 °C (285 °Kd. La existencia de ellos en
como ya se menciond dependeri de las condiciones de
La presidén requerida para

estado gaseoso,
temperatura a que se encuentren sujetos.
liberar el Propano, por ejemple a temperatura ambiente es de
una presién de vapor de 7.3 atm C107.3 lbsin®.

aproxi madamente
Conforme se incrementa la temperatura a este sistema, Se eleva 12
presisn roguarida para poder mantener el propano en estado liquido

Cpor ejemple a una temperatura de 98.67 °c cssa.B2 °kd 1la presién
necesaria para licuarlo es de 41.94 l<g/¢:mz C616.5 lb/inz)').
Cabe seffalar q;.m arriba de estas condicicnes, el propano deja de
existir en estado liquido, ya que se trata de las condiciones criticas
cuyos valares se establecen en la tabla No. II.1, en esta tltima se
hace una comparacién de las propredades de los diversos componentes de
que se constituye el gas licuado de petrdédleo.

El gas LP no soélo comprende una simple especie quimica, por
ejemplo, el propano no se puede considerar como un hidrocarburo

absolutamente puro, asi{i como también sucede con el butanac, el cual

19



TABLA IT.1
PROPIEDADES FISICAS DE LOS PRINCIPALES COMPONENTES DEL GAS LP

NOMBRE PROPANO ISOBUTANO N-BUTANO
FORMUL.A MOLECULAR Ca He C4 Huo Ce¢ Hio
PESC MOLECULAR 44.084 g8.12 gg.12
PUNTO DE FUSION €A 1 atmd¢®c -187.7 -158.95 -138.3
PUNTO DE EBULLIGION Ca 1 atmdC®Cd —-42.1 -11.7 -0.5
TEMPERATURA CRITICA ¢°C® 98,8 135 152
PRESION CRITICA C ATMOSFERAS) 48 36 37.9
DENSIDAD CRITICA C(UNIDADESD 0. 228 0.233 o.226
VOLUMEN CRITICO o.198 o.28 0.252
DENSIDAD LIQUIDO Ckg-ltsd 0.808 0.56 Q. 582
DENSIDAD DEL VAPOR 1.87 2.46 2.46

Ckgrlts A1 atm y 18 °¢>

LIMITES EXPLOSIVOS DE GAS EN AIRE

INFERIOR- 2.37 1.8 1.86
SUPERIOR 9.9 8. 44 8.44
METROS CUBTCOS DE AIRE PARA LA 23, 82 30.97 30,97
COMBUSTION DE 1 METRO CUBICO DE GAS .
CALOR DE FUSION Ckcal kg 19.1 18.1 19.1
CALOR DE VAPORIZACION Ckcal kgd 102 85.3 oz
CALOR ESPECIFICO Ccp liquido kcals/kgd 298 293 304
PRESION DE VAPOR A 38 °C EN kgrem® 13.38 s.08 3.634
ABSOLUTAS
K = cP.CV 1.133 1.0Q7 1.0Q7

FUENTE: TECNOLOGIA DEL OAS; IRWING DEUTCH! EDITORIAL BLUME 1672
Ppp 206 y 22. C14)
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siempre va acompafladc del isémero de cadena ramificada isobutano.

El propilenc en algunas ocasiones acompaffa a cualquiera de los
dos anteriores hidrocarburos, asi como también los butanos en sus
diverscos isdémeros: buteno~1, butenc-2 ¢ isobutilenc quienes llevan por
férmula condensada Ce Ha.

El ‘‘gas LP propano’' por otro lado, como se distribuye en
muchas partes del mundo, consiste principalmente de hidrocarburos Ca
{propanc Y~/c prepilenc) y de pequelias cantidades de hildrocarburos
Cbutanos y butenos). Similarmente el ‘‘gas LP butano'® contiene mas
del 95% del isdmero normal o de iscobutanoc o© en su caso pueden
consistir de una mezcla de butanos y butenos con una porcidn

relativamente pequefia de Csa.

II.1 PROPIEDADES FISICAS.

Como se acaba de mencicnar, una propiedad fisica exacta se puede
aplicar solo teniendo una especle pura. .una propiedad, por ecjemplo: La
preslén de vapor o volumen especifico requiere conocer un analisis
quimico de cada tipoc de gas LP, para a partir de ahi{ determinar la
propiedad deseada en base a la composicién y datos conocidos de los
componentes puros.

Numérjcamonte las propiedades de la fase gaseosa y liquida son
muy diferentes. por lo que . se analizan por separado las siguientes
propledades fislcas:

II.1.1 PRESION DE VAPOR.
IT.1.2 CALOR DE VAPORIZACION.
IT.1.3 ENTALPIA Y ENTROPIA.
II.1.4 CAPACIDAD CALORIFICA.
I1.1.S DENSIDAD.

II.1.8 VISCOSIDAD.

II.1.7 TENSION SUPERFICIAL.

Estas propiedades se analizan de forma particular en los
componentes en estado puro, donde posteriormente se trata el caso

especial de mezcla.
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II.1.1 PRESION DE VAPOR.

Todos los gases licuados de petrdlec confinados en un recipiente
cerrado, generan vapor, cuando la temperatura se eleva por arriba de
su punto de ebullicidén; esto sucede de forma inmediata.

En el caso., que la fase liquida esté en contacto con la fase
gaseosa, la presién de vapor existente es conocida como presidn de
vapor de saturacidn, donde esta es igual a la atmosférica en el punto
de ebullicidn, tendiendo a incrementarse gradualmente hacia 1la
condicidn critica.

Cabe mencionar que la presién de vapor se vuelve un parametra
del grado de volatilidad, cuyo comportamiento se manifiesta a través
de un aumento o disminucién de la temperatura. En el caso de los
principales componentes del gas LP. el propano posee un punto de
ebullicidén bajo manifestando una presién de vapor mas alta, en can{bio;
el butano tiene un punto de ebullicién mas alto, dando como resultado
una presidén de vapor mas baja.

En la tabla II.& se tabulan varios datos donde se aprecia la

variaciédn de la veolatilidad conforme aumenta la temperatura.

TABLA TI.2
VOLATILIDAD DE COMPONENTES PUROS.
TEMPERATURA | pROPANG | ISOBUTANO | n-BUTANO

-17.7 2.68 o.82 o.82
0.0 4.82 1.64 1.0
15.5 7.83 | =27z 1.85
37.8 13.12 5.18 3.67
80. 0 21. 44 8.o1 8.51
80.0 31.14 12. 76 10.56
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‘La presién de vapor es importante porque permite conocer cual
seria la presién de un componente © mezcla necesaria, para el disefio
del campo e instalacién con que se manejara este producio.

El gas LP como combustible, también requiere de un conocimiento
pleno, debido a que se debe considerar la volatilidad que dependera
fundamentalmente del area de calentamiento natural o artificial.

A continuacién se ilustran unas graficas, donde aparecen las
curvas de comportamiento de la presidn de vapor con respecto a la
temparatura.

En el caso de manejo de mezclas, habrda la necesidad de

determinar la presidén represéntativa de la misma.

IX.1.1.1. LA PRESION DE VAPOR DE MEZCLAS.

Cuando el ga‘s LP estA compuesto de varios componentes, la
necesidad de un anallisis quimico sera indispensable, para calcular de
forma independiente las contribuciones de los componentes a la presién
de vapor de la mezcla. .

Existen dos métodos de cialculo muy utilizados, que sirven para
obtener la presién parcial de vapor, asi como la presién total del
sistema o mezcla.

La expresién numérica de estos métodos o leyes son las

siguientes:
Pi = XiPT ...... e Ley de Roult Ec. II.1
Pr =Pi + Pii ........... Ley de Dalton Ec. IiI.2
donde:

Pi = Presién parcial del componente Ci2
Xi = Fraccidn mol del componente (1)

P = Presidn del sistema o mezcla

Pt = Presi¢én total del sistema o mezcla

En el manejo comercial e industrial del gas LP existiendo como
mezcla de varlos componentes, se requiere de un acceso inmediato y
confiable de datos. basade en analisis experimentales y numéricos de
alto nivel, basico para un criterio o diseffo de instalaciones y

equipos de plantas de almacenamiento.
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TABLA 1I.3
COMPORTAMI ENTO DE PRESIONES DE VAPOR Ckg/cmz) EN MEZCLAS
A DIFERENTES TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES.

COMPOSICION TEMPEE ATURAS
(S ca O
PROPANO [ BUTANO -10 o 10 20 30 40 S0 80
© 100 nd - 0.45 1.10 1.90 2.9 4.1 8.5
10 go 0.05 0.8 1.10 1.80 2.980 4.20 S.70 7.50
20 a0 0.35 0.95 1.70 2.65 3. 90 5. 40 7.85 a.3
30 70 0. 70 1.30 2.25 3. 40 4.80 8. 80 8,70 11.20
40 60 0.95 1.75 2.80 4.10 5. 70 7.70 10.00 12.70
g0 50 1.20 2.20 3.35 4.78 6. 65 8.70 11.30 14.30
80 40 1.80 2.50 3.80 S.3% 7.30 8.70 12.6 i8. 8
70 30 1.78 2.88 4. 30 8. 680 8.00 10.50 13.8 17.2
80 20 1.485 3.20 4.70 6. 50 8.70 1.8 4.8 18.5
[0 io 2.20 3.55 8. 20 7.10 9.45 12.3 15.9 1.8
100 o &, 40 z.e s.8 7.60 10.10 13.10 17.00 21.00
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Una correlacién completa de datos a condiciones especificas, se
puede cbtener haciendo uso de ecuaciones de estado y compasicidn,
cuande se trate de mezclas; las ecuaciones mas usuales para tales
determinaciones son las siguientes:

— DE ANTOQINE
- DE SOAVE
— DE REDLICH KWONG
— DE PENG ROBINSON
~ DE STARLING
En la figura 1.2 que se muestra a continuacién, se incluyo sols

a los principales componentes del gas LP en una mezcla.

II.1.2 CALOR DE VAPORIZACION CENTALPIA DE VAPORIZACIOND.

La propiedad de vaporizacién del gas licuado se presenta por lo
general durante el almacenamiento o filujo de este a travées del
sistema. Esta vaporizacién obedece a d’os factores importantes como
son: la absorcidén de calor y la caida de presidén en el sistema,
ocaslionada principalmente por las restricciones al flujo de este,

La entalpia de vaporizacién o calar de vaporizaciodn C(Ccalor
latente) como se quiera llamar. se define como la cantidad de calor
necesaric para vaporizar una unidad de peso de clerta substancia a
condiciones conocidaxz de presidn y temperatura; numéricamente es
representado por la diferencia entre las entalpias del vapor saturado
¥y del liquido.

El ealeor latente do un liquldo es la cantidad de calor absorbido
en la vaporizacidn en gl punto de ebullicidn normal o viceversa, es la
cantidad de caler extraido cuando un vapor es condensado a presidén
atmosférica.

El valor del <calor latente proporciona la cantidad de gas
licuado de petrdlec que sera vaporizado a una temperatura dada. Esta
propiedad indirectamente representa una medida de la volatilidad, ya
que los gases de mis alto punto de ebullicidn requieren mas calor para
hervir que los de mas bajo punto de ebullicidén como el caso del

propano.
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PRESION MANOMETRICA EN Xg/cm?

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DEL PROPANO, BUTANO Y SUS MEZCLAS

L

|

%: ".

PROPANO 100%
0.5089

P-50% - 10%-B
0.5162

F-B80%- 20%-8
0.5236°

P-T70%-30%-8
. 0.5309

P-60% - 40%~-B
0.5383

P-50% - 30%~8B
0.5456

P-40% - 60%-B
0.5530

P-30%-70%-B
0.5603

P-20%-80%-B
0.86677

{EH P-lo% -00%-B
0.8730

BUTANO 100%
0.5824

;_.
BRI

1

g.

20 23° 30* 35° 40° 4B8° 50*
i
TEMPERATURA EN GRADOS CENTIGRADOS

FIG 11.2



Para el caso de una mezcla, el calor de vaparizacidn, por
ejemplo a 15.5 °C ¢288.6 °K) se obtlene a partir de la utilizacidn de
la grafica como se muestra en la figura IX.3 .

El sobrecalentamiento de los vapores a partir de su respectivo
punto de ebullicién a presién atmosférica., se hace Lindispensable
arriba de los 15.5 °C c288.8 °Kd, para poder asi calcular el calor
latente de vaporizacién de la mezcla de cualquier porcentaje a
cualquier otra temperatura ordinaria.

La expresidn numérica raquiere de datos tales comc el calor
latente de vaporizacién de cada uno ae los constituyentes a la
temperatura deseada. asiA come la densidad de estos.

El concepto de vaporizacién flash y batch de vaporizacién es
importante mencionarlos por lo siguiente:

Cuando el gas LP fluye a través de un sistema, sufre una
reduccién de presién y como consecuencia una vaporizacidn; ante esto
se observa también un descenso en la temperatura Ccomo
fundamentalmente depende del flujo misico o volumétrico, composicidn
del gas LP temperatura ambiente, superficie efectiva de transferencia
de calor, etc.D.

En el caso de una vaporizacidén adiabatica, practicamente no hay
intercambioc ‘de calor entre el liquido y los alrededores, el calor
requerido para la vaporizacidn podria sélo empezar a partir del calor
sensiblo dol liquide.

En el batch de vaporizacion, cuando el vapor saturado es
trasegado del espacio de arriba del liquido. se rompe el estado de
equilibrio que existe entre el liquido y el vapor, provocando una
calda de presion, donde el liquido empieza a ebullir y continua asi
hasta que todo el vapor es aspirado, la presidn y temperatura
prosiguen gradualmente hacia la disminucién durante todo &l Lrasegado
a una razdn constante; en estos puntos de equilibrio, la diferencia de
temperatura entre liquide y los alrededores es tal que el calor
absorbjdo por el liquido mantiene wun valor proporcional relative al
flujo del mismo para formar el vapaor.
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Cuando el vapor saturado es Lraseg‘ado. comienza una destilacién
donde el porcentaje de los constituyentes cambia continuamente de un
tanque lleno a uno vaclio; este proceso descrito adquiere también el
nombre de escurrimiento.

En la vaporizacién de una mezcla con una composicién conocida
‘existe en ocasiones la necesidad de mantener un contreol de composicién
para objeto de muestra.

La representacién de datos experimentales y numéricos de
confianza sc pusden obtener a partir de tablas, graficas y

correlaciones que incluyan datos experimentales de comportamiento.

II.3.1 ENTALPIA Y ENTROPIA.

La entalpia para un liquido saturado es el calor requerido para
elevar la Lemperat(xra de una unidad de masa a partir del dato de
referencia Cgeneralmente tomado como cero el valor del calord, para el
liquido. La entalpfa, es la suma del calor sensible mis el calor de
fusidn, igualmente, para el vapor @s la suma de la entalpia del
liquido mas el calor latente de vaporizacidn.

Esta entalpia se expresa usualmente como kcalskg CBTU-1b), la
entalpia o contenido total de calor del liquido saturade o vapor es un
concepto importante en el calculo de equipo térmico.

La entropia se conoce como la razén de la entalpia y la
temperatura, con unidades kcal kg °c  cBTU lb °F). permaneclendo
constante mientras que el liquidc o vapor cambian sin absorclén o
liberacién de calor. Sin embarge, la entropia aumenta o disminuye si
recibe calor el material de los alrededores, cuando se trata de un
cambio infinitesimal en la temperatura, un incremento o disminucidén de
entropia, al ser multiplicado por la temperatura absoluta, proporciona

el calor perdido o absorbido por el fluido.
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TABLA II.4
ENTALPIAS DEL PROPANO BAJO SATURACION Ckcal/kg.?2

TEMPERATURA | PRESION | | roirne | vapor
<°e> ckgrem®d
-42.1 1.033 64.6 166. 4
-9.9 3.51 81L.8 174.8
12.89 7.03 93.7 181.0
28.2 10.54 105.8 184.9
40.3 14.08 113.7 187.6
50.3 17.57 120.6 189. 4
58.7 21.09 127.8 1g0.8
66.3 24.60 134.1 191.5
73,1 28.12 140.0 191.6
79.3 31.63 145, 3 190.8
84.0 35,185 150.3 189. 4
go.2 38. 66 155. 5 187.3
03.0 41.33 161.0 185.1
5.3 42,18 164.7 183.8
c6.8 43,37 175.0 175.0
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En el manejo del propanc se alcanza a cubrir una variedad de
valores de entalpia tante para la fase liquida como de vapor en un
range de -173.3 a 96.83 °C €99.85 - 370 °Kd), como los descritos en la
tabla II. 4.

En las operaciones mas comunes de manejo del gas LP tales como:
compresién y vaporizacién en el punto de ebullicién, el flujo a lo
largo de tuberias, scobrecalentamiento, expansién y compresién del
vapar; requieren de conocer el contenido de calor fuera de los limites
de saturacidn.

Para esto es necesario tener datos que relacionen las
condiciones de presidn y temperatura con la entalpia y entropla. Estas
condiciones se& extrapolan de las determinaciones obtenidas por
Starling a entalpla y entropia cere, y -17.7 °C ¢255.4 K>, 0.0
kg/cm: 0.0 lb/inz):, sin embargo, en la practica interesan mas los
cambios de entropla que los datos de rer?rencia que tiene una afeccidn
minima,

I1.1.4 CAPACIDAD CALORI FICA.‘

En un sentido general, la capacidad calorifica se define como la
cantidad de calor necesaria para incrementar la temperatura de un
cuerpo en un grado.

El calor especifico es la relacién de la capacidad calorifica de
un cuerpoc a la capacidad calorifica de igual masa de agua; en si el
calor especifico es una propiedad caracteristica de una substancia e
independiente de cualquier sistema de unidades, pers doponde de las
temperaturas de la substancia y del agua de referencia.

Numéricamente, la capacidad calorifica se expresa como la razén
de la variaclén en la cantidad de calor respecto a la temperatura; en
consecuencia, si una substancia se calienta a volumen conztante en
condiciones de continuidad y todo el calor afladido se emplea en
aumentar la energta interna; y si asta substancia se calienta a
presién constante, el calor aNadido se _emplea en incrementar 1la
energia interna de la substancia y en suministrar energia igualmente

del trabajo mecaAnico de expansién.
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La capacidad calorifica de una substancia que se expande con
elevacién de temperatura, es mayor cuando se calienta a presién
constante que cuando se calienta a volumen ceonstante, debido al
equivalente en calor del trabajo interno realizado en la expansion.
Para un gas ideal, la capacidad caleorifica molar bajo condicicnes de
presién y volumen constante se diferencian en el valor constante de
R . cuye valor numérico es 1.987 cal/mol kg °K & 1.987 Btus/mol-lb °R.

En la tabla II.S se tabulan valores de Cp y Cv a diferentes
tamperaturas de los tres principales <omponentes del gas LP en
kcal 7xg °c

Cuando se requiera de datos mas confiables de diselMo de equipo
de transferencia de calor, existen relaciones empiricas que sirven
para calcular datos en intervalos de temperatura por encima de los
27 °C ¢300°K). Las capacidades calorificas molares de los gases mas

comines se pueden reprasentar por medio de la ecuacidn cuadratica

Cp = a + bt + ct”

°k = °C + 273.15 Ec. I1.3

donde t = temperatura en °k

°c

En el caso de tener gases en las proximidades de-273.15
€O °K), la capacidad calorifica de los gases no se puede expresar con
exactitud de acuerdo a la ecuacidén II.3, sSino que se requiere de una
ecuacién exponencial. !

Un método opcianal para la oblencldn de Llos valores do
capacidades calorificas, es en base a los datos de capacidades
calorificas mean.s;' estos representan un valor promedio de la
capacidad de la substancia a las temperaturas dadas.

El calor total necesario para calentar el gas de una a otra
t.emperatura, a presién constante, puede calcularse multiplicando el
numero de moles por la capacidad molar modia y por el aumento de 1la
temperatura; este método elimina la integracién tradicional de los
datos de capacidades calorificas a lo largo del intervale de

temperaturas, Para intervalos cortos de temperatura, la capacidad
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TABLA II.S -
VALORES DE Cp Y Cv EN COMPONENTES PRINCIPALES DEL GAS LI

LIQUIDO A PRESION CONSTANTE PROPANO n-BUTANO ISOBUTANO

1 atmy 28 °c 0. 6023 0.5748 0.5624

VAPOR A PRESION ATMOSFERICA

Valores Temperatura °C
s} 0,359 0O, 342 0. 372
15 0.338 0.397 0.386
cp - 100 0. 456 0. 438 o.882
S[00 0.844 0. 822 0, 822
v 15 0.343 ©. 361 0. 348
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calorifica media puede tomarse como la capacidad calorifica de la

temperatura media.

11.1.3 DENSIDAD.
i En términos usuales, se define a la densidad coma el peso por‘
unidad de velumen de una substancia a una determinada temperatura.

Al igual que otras propiedades termodinamicas., esta tiene
df versas modallidades que permiten hacer un uso mas extensivo de ella,
tanto el volumen especifico como la densidad relativa se tornan
indispensables en cilculos de flujo de fluidos.

Como se menciond al 1lnicio, la temperatura jJuega un papel
importante en la determinacion de las densidades en estado liquido, ya
que proveca un descense de esta. El efecto contrario se produce en los
gases o vapores donde se tiene un aumento gradual conforme se eleva la
temperatura.

En la tabla II.6 se presentan valores de la densidad de los
componentes principales del gas LP tante en la fase liquida como
gaseosa.

El gas LP no es la excepcidn, puesto que conserva este mismo
comportamiento en estado liquido y gaseoso; el aumento de volUmen que
sufren los componentes del gas LP conforme aumenta la teomperatura
aumenta a razdén de un coeficiente de evpanzidn cUbico.

Es necesario tener muy en cuenta este factor, ya que su
influencia es critica en la asignacién del miaximo llenado de .los.
recipientes que almacenan al gas LP.

Técnicamente se ha denominado al maximo nivel de llenado como
‘‘densidad de llenado’’, en otras palabras se entiende a la densidad
de llenado como la relacidén del maximo contenido do gas LP a la
capacidad total del recipisnte lleno da agua. El wvalor de la
densidad de llenado dependera de la situacian geografrica
donde se ubiquen los recipientes, por lo general oscila
alrededor del 85% ; asi mismo la unidad en que se expresa son
kilogramos de gas LPrcapacidad del recipiente en litros.

Sin embargo, los volUmenes liquidos medidos a cualquier
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TABLA II.6
DENSIDAD, VOLUMEN ESPECIFICO. DENSIDAD RELATIVA.

PROPANO BUTANO
PROPANO n-BUTANO ISOBUTANO COMBRCIAL COMERCIAL

CONDICIONES
LIQ. |VAPOR|ILIQ. |VAPOR||LIQ. |VAPOR|LIQ. |VAPOR|LIQ. ]JVAPOR

A PRESION
DE VAPOR

DENSIDAD A
15 ‘c: (kg/m3) [[507.6( 15.94584.7 4.8(563.3 7.0}510.0f 15.3|580.0 5.6

VOLUMEN ESPE- .
CIFICO (15°C)
{m3/ton) 1.970| 63.3}]1.710]|208.3(/1.750|142.9 1.96f 65.4f 1.731178.0

A PRESION
ATMOSEERICA
{760 mm Hg)

DENSIDAD
0°%: (kg/cm3) - 2.03 - 2.67 - 2.67 - 2.00 - 2.60

DENSIDAD
15 "c: (kg/cm3} - 1.90 - 2.55 - 2.53 - 2,00 - 2,50

VOLUMEN ESPE-
CIFICO (0°C):
m3/ton - sooff - 374 - 374 - s90| - 380

VOLUMEN ESPE=~
CIFICO (15 °C)
m3/ton - 576[ - 392 - 3ssf - so0f - 400

GRAVEDAD *
ESPECIFICA: .
15/15 % 0.577 - 0.584 - 0.563 - 0.510 - 0.575 -

GRAVEDAD
ESPECIFICA:
AIRE=1 - 1.550 - 2.077 - 2.068 - 1.500 - 2,000

* NUMERICAMENTE ES LO MISMO QUE LA "DENSIDAD RELATIVA".
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temperatura tienen que corregirse a condiciocnes estandar (15 °c>, con
objeto de obtener datos mas confiables en el dimensionamientc de

equipo; esto se realiza a travées de la siguiente fdérmula:

vis %c = vt » Cf Ee. 1I.4
donde:

vi5 °C = es el volumen corregido a 15 °c
Vt = volimen observado a la temperatura t

Para encontrar Cr primero es necesario conocer la densidad
relativa del liquide de forma tradicional, dividiendo el pesoc de la
cantidad elegida por el volUmen a 18°¢, seguide por la divisidn con el
parametro patrén que es el agua; con este valor se intercepta en la
tabla de factores de correccion, para postericrmente multiplicarles
por la misma densidad y asi cbtener el valor corregido.

A continuacién aparecen las tabulaciones del factor de
expansién, en la tabla No. IT1.7. ’

Al realizar un andlisis de estos datos se observa que la
relacién de expansién y contraccidén a una Lempera'.ura determi nada
sufre una desviacién respecto a las condicicnes estandar (1S5 °C).
siendo mais pronunciada en el propano que en €l butano.

Calculo de la densidad de llenado:

[ capacidad del Densidad ralativa
recipiente en del gam LP a
Densi dad _ €0.97> litroa de agua L ¢ £ 11
de llenado penstdad tatt -5
retativa
»
[ del gom LP a 13 *C ] cers

11.1.8 VISCOSIDAD, N

A la viscosidad de cualquier fluldo, se le define como la
relacion del esfuerzoc cortante por unidad de area en un punto respecto
al gradiente de la velocidad; de forma mias explicita se entiende a la
viscosidad come una medida de la friccidén interna del fluido que

tiende a oponerse a cualquier cambio dinémi‘co del misma.
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Tabla I11.7

COEFICIENTES DE EXPANSION
gravedad especifica 15.6 C/15.6 C

Temperatury Fropano Isobutant B
opservadac]  0s) 0s0vw) o1 o0s2f osy] osal oss) 0sefosen 0.57] o58]05844]| 059
[LERICE,
-45.6 1.16 1.155 1.183 1.146 1.14 1.133 1927 1422 112 1.146 i 1.108 1.106
-42.8 1.153 1.448 1148 1.4 1.1 1.128 1122 [ SRR B WL 1. 1.506 1.103 1101
-40 1.147 1142 114 1.43¢ 1528 1122 L L 114 1.106 1.108 1.099 1.097
-3.2 1.44 1.438 1.128 1.122 1.11€ .12 1.106 1.905] 1101 1.096 1.0%6 1.09¢ 1.092
S36.4 4 138 10290 112890 1422 16 ] 1AM | s | 1101 $.4F 0096 3.092| 109 1.088
-31.7 1427 1122 1321 L 1 1.108 1.4 1.0951 1094 1.094 1.087 1.085 1.083
~28.9 112 1115 1.414 1.109 1.104 1.099 1.095 1.09| 1.089 1.006 | 1.082 1.08 1.079
=261 L2 1.109 | 1107 1102 1.097 1.093 1.08% 1.084 ) 1.083 1.02 1.077 1.078 1.074
~23.3 1,108 1.102 1.4 1.098 1.091 1.087 1.083 1.079 | 1.078 1.075 1.072 1e7 1.06%
-20.6 1.09% 1.094 1.094 1.069 1.085 1081 1.077 1074 1073 1.07 1.067 1.066 1.06%
-17.8) 1.092 1.088 1.088 1.084 1.08 1.076 1.073 1.069 | 13.068 1.068 1,063 1.063 1.064
-16.2 | 1.089 1.088 1.085 1.081 1.077 1074 1.07 1.067] 1.066 1.064 1.064 1.06 1.05
~15.6) 1088 | 1.083] 1082] 1079 sors| son | 1.066| 1065| tosa} 1.062| 1059] toss| 1.087
-14.4 1.084 1.08 138 1.076 1.072 1.069 1.665 1062) 1.061 1.059 1.057 1.055 1.054
-13.2 1.081 1.075 1.077 1.074 1.07 1.8¢¢ 1.063 1.06 1.0£2 1.087 1.055 1.052 1.052
-i2.2 1.078 1075 §.0M 1.071 1.067 1.064 1.061 1.088 | 1.057 1.058 1.053 1.051 1.08
~100 | 1075 1072 som| 1080 1064 1.061] 3.059] 1.056) t0ss| 1.053| 1051} 1.049f f.048
-10 1.072 1.07 1.069 1.066 1.062 1.059 1.056 10531 1.083 1851 1.049 1.047 1.046
-8.9 1.07 1.067 1.066 1.063 1.05 1.056 1.054 1.651 1.051 1.048 1.046 1.045 1.044
1067 1.065) 1o64| 1061 t10s7| vo0sa| 1osi| 1049 1045 t0a6] 1044 1043| 1.042
-€.7| 1064 | 1.062) 1060 ) f.ua0| Jusal LUSI{ tudy| B.eds| 1046 | tuds| 1.042) 1.04t 1.04
“5.6| 10611 £.059) 1S} §.055[ 1.052) 1.049| 1046} 1.044| 1.084) 10421 1.04] 1.039] 1.038
4.4 1033 1.056 £.058 1,058 1045 1.046 1.044 1.042 1.042 1.04 1.036 1037 1.056
2.3} 1.055 1.053 [ 1.082 1.049 1.047 1.044 1.042] 1.039[ 1.039 1.037 1.036 1.036 1.034
~2,2{ 1.082 1.65] 1.049 1.047 1.644 1041 1.039 1.637( 1.037 1.035) 1.034 1.034 1.032
-0f] 10491 1047 1o046) 1044 1041 1039] 1037 1.095] 1.035] 1033} 1032 Lo32| 103
0) 1.048 1.044 [ 1.043 1.043 1.038 1.036 1.035 1.033 ) 1.033 1.031 1.03 1.03 1.028
1) red3| roar] roa] 1.038) 1036] 2034 t1032] o3| 103| 1w29] 1028} 102] 1.026
221 1.0 1.0386| 1.037] 1.035 1.033 1.031 1.03 1.028 | 1.028 1.027 1.028 1.025 1.024
3.3] 1.036 1.035| 1.034 1032 1.031 1.029 1.027 1.0z6 ] 1.025 1.028 1.023 1.023 1.022
441 50331 3,032 1034 1.029) 1.028| 1026] 1025} 1.024§ 1023} 1.023| 1.021| Lon 1.02
5.6 1.03 10281 1023 1.027 1.6e8 1.02¢ 1.628 1.022 1.021 1.021 1.018 1019 1.018
67| 1027] 1026) 1025 1.023) 1oz2]| 1o 102 1019F 1o19f sote{ 1LOI7) 1017 1016
18 1.023 1.022} 1.022 1.021 1.02 1.018 1.016{ 1.087] 1.016 1.016 1.015 1.01$ 1.014
LR 1.02 1.019 L0109 1.018 1.017 1.016 1.018 1.084 1.014 1.013 1.012 1o 1012

Fuente: LPG Industries Technical Association.




Tabla 11.7
COEFICIENTES DE EXPANSION
gravedad especifica 15.6 C/15.6 T

Temperatury Propano Isobutan Buta
observada C oslosorsl os1| 02| 083) os4| o0s5| 05608631 087] 058) 0644 050
10 1.017] 1.016 10161 1015 1.014 1.013 1013 1002 o1z ton 1011 1.014 1.04
1] o] tess| 1o12f resz] ton 1.08] 100 | 1.009f 1.009| 3.009) 1.009] 1.009) 1006
12.2 1.011 1.01 10081 1.009§ 1.606 1006 § 1.0077 1.007 1067 10071 1006} 1.008) (.006
133 1.007] 1.007 1.006 1 1.006 1.005 1,005 1.005 1.005 | 1.005 1.005 1.004 1.004 1.004
144 | 1.003( 1003 1.003] 1.003{ 1.003{ 1.003| 1.002| 1.002| 1.002f 1.002f 1.c02{ 1.002] 1.002
18.8 ) i ] L 1 1 ' 1 t 1 ! 1 1
167 0.897 0.897 @957 ] 0.997] 0997 | 09vT| 0997 0995{ 0998 | 0993 0998 0.998{ 0.99
12.8] 0.993| 0.992 0.9941 0.9941 0.994 0994 | 0995 0.995| 0.995| 0.995] 0.996| 0996 0.996
1291 0.99) 093] 099] 0.99] 0991 0.992] 0992| 0993} 09931 0.993] 0993 0.993] 0.993
20| 0.566( 0.966| 0.967( 0.367| 0.965 | 0.963 .99 0.39 0.99 0.58 | 0.931 0.991 0.991
a4 0.988( 0983 0S84} 09B4{ 09685| 09367 0987{ 0966} 0988| 0988} 0.969) 0.9e9] 0989
22.2| 0.9 0.9 ) 0.981 0.98) 0.582| 0.983 0.564 0.985| 0586 0.536( 0.937} 0.987} 0.987
23| 0916| 0976| 0977] o0978| 098] o98| 0962 | *0.983| 098 | 0984 0.985] 0.985] 085
U4 0972 0.973{ 0.974| 0.975| 0.877 0.978 [ 0.979 0.98] 0.981 0.98¢ €982 09821 0983
5.8 0.969 097 0.97] 0.972] 0.9% 0.975( ©.977| 0978} 0.978( 0.979 0.95 0.98| 0951
2671 0.965| 0.967 0.967| 0.969{ 0.971 09721 0974 ( 0575| 0976 0.5TT( A3T6[ ©.ITE| 0979
22.8) 0.9 ) 09637 0.963| 0.966| 0968 | 0.969| 08N 0.972] 0.973{ 0974] 0.976] 0.97¢] 0.977
289) 0957| 0959 ©.96| 0.962) 0965 0.966] 6968 | 0.97] 0571 0972] 0.974| 0974| 0975
J0| 0.354] 0956 ) 0956 | 0.959( 0.961] 0964 | 0966 | 0.567| 0.968| 0.965| 0.971 | 0.971 | 0972
sal ooesl oosl 0953 0958 ooesal esst| 0963) o0gss| 0966} 0967 0969 0.969) 097
2.2 0.946 0.949 | 0.952| 0.955 0.958 0.96 | 0.922| 09631 0.964] 0.967| 0967 0.96¢
3393} 0.942 0.9¢6| 0.999| 0.952| 0.955( 0.957| 0.959 056| 0962 0984} 0.965| 0.966
M 0.03¢ . C.042 1 8020 8.395 G352 G334 0337 0.930 ) 0.pSF | U904 [ U.wez{ U504
kEXJ 0.935 1 0.938 0.933 | 0.942) 0.946 0,049 0952 09541 0.9551 0.957}) 0.959 0081 0.96)
377 092 0.934 0938 09391 0.943 0.946 | 0.949{ 0.552) 0953 | 0954 0.957 0.957| 0.9
78| 0927 0.93] 0932] 0.93 094 0.943 | 0.946| 0.949 095) 0952| 0954| 0.955] 0.957
0671 0917 0.92{ 0923 0927} 0.931 0.935| 0.939f .945| 0.943 | 0945 0.949| 0.949{ 0.951
4331 0907 0911 0.9131 0.918} 0923 0927} 0.932] 0.936} 0.937] 093] 0.943] 0.948) 0.946
46.1 0.897| 0502 0.904§ 0909 0.915 0.92 0.925 0.93 093] 0.933| 0.937] 0.938 0.94
485 | o0.867| 0.5%2f 0.694 09| 0.907 0312 0916 0.923] 0924 | 0327] 0831 0.932{ 0.954
§1.7| 0.876| 0.8t 0.884 0.69| o0.898 0903 0.909| 0916 0.916 0.92| 0.925) 0.927) o928
S44] 0.865( 0.7 0.873 088 0.388 0.885 | 0.908 0.908( 0509 ( 0.913] 0918 0.92¢ 8.92%
51.2| 0.854| oas1| o.8635] 0875) 0679) 0887) 0894 oso1| 0go2| 0907| 0912| 6914 0516
60| 0.842 0.85| 0.852| 0.861 0.81 0.879{ 0.886| 0.693| 0.855 0.9 0905} 0.907 0.9

Fuente: LPG Industries Technical Associalion.




Ciertamente la viscosidad da los liquidos es considerablemente
diferente a la de los gases, es decir, son mayores numéricamente y
disminuyen con bastante rapidez al aumentar la temperatura.

La viscosidad de los liquidos por debajo del punto de ebullicidn
normal, no se ve afectada por las presiones moderadas, pero a
presiones altas el efecto de la temperatura soEre la viscosidad de un

liquide es muy sensible cuando son temperaturas cercanas o algo

menores al punlo de wbullicion normal. AL ig
viscosidad de los componentes puros del gas LP se reduce por efecto de
un aumento de temperatura; en la fase gaseosa la viscosidad aumenta
con un incremento en la temperatura.

El comportamiento de ambas fases. como se acaba de enunciar, es
muy pequefio en la fase liquida exceplo cerca de la temperatura critica.

En la fase gaseosa, un incremento en la presiédn da como
resultado un aumento marcado en la viscosidad especialmente arriba de
la presién critica. A continuacién se muestran en la tabla 1I.8 los
valores de viscosidad de los componentes de gas LP en sus dos fases a
diversas temperaturas, asi como el comportamiento de estos en los
diagramas de las figuras I1.9 y II.10.

Cuande se requieren datos especificos de mezclas como de
componentes puros, la determinacién de la viscosidad, se puede hacer a
través de datos experimentales con un  higrémetro o mediante
correlaciones numéricas de estados correspondieﬁtes que prcpbrcionan
datos muy cercanos a los experimentales. '

A presiones elevadas, parece no haber un método confiable de
estimacién Andrade (20D, propone una relacién en la que intervienen
razones de los vollmenes especificos y factores de compatibilidad
adiabiticos para liquidos comprimidos y ne comprimidos., pero la
relacién es sélo aproximada en la porcidn lineal de la curva ML-p y no
se aproxima a la situacidn real de altas presiones,

La ecuacién que describe apropiadamente el comportamientec de la
viscosidad respecto a la temperatura es la de Andrade:

ML = A - B/t Ec. II.B

donde: A y B son constantes y t es la temperatura en °c
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TABLA II.8
VISCOSIDAD EN ¢cPd”

TEMEERATURA PROPANO | n-BUTANO | 1SOBUTANO
Fase liquida:
punto de ebullicién
a presidén atmosférica o.21 o.21 O.21
15.6 Ca presidn de vapord 0.106 0.180 0.163
37.8 Ca presidn de vapord 0. 086 0. 142 0.125
Fase vapor:
al punto de ebullicién 0. 00865 0. 0080 0. 0075
37.8 o0.0085 | ‘0.009 0. 000
temperatura critica ©.0103 0.0108 0.0104

* Centipolses.
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IT.1.7 TENSIOMN SUPERFICIAL.

La capa de separacidén entre las fases liquida y gaseosa, puede
en cierta forma considerarse como una tercera fase con propledades
intermedias entre las del liquido y las del gas. Cabe seffalar que en
esta existen grandes gradientes de densidad asi como de energia
molécular.,

Un pancrama cualitativo de esta capa superficial muestra que hay
fuerzas desjguales que actuan sobre las moléculas, es decir a
densldades bajas en wun gas, las moléculas de la superficie son
atrafdas hacia ambos lados, sdlo que habrfa una diferencia a favor de
la fase liquida; asi pues la capa superficial estad en tensidn y tiende
a contraerse hacia el Area minima compatible con la masa del material
y las paredes del recipiente. Esta tensidn puede representarse de
diversas formas., siendo la mas comun » (gammal, que se define
simplemente come la fuerza ejercida en un plano de la superficie por
unidad de longitud.

Al aumentar la temperatura se refleja una disminucidn de la
densidad del liquido, por 1o que hay menos atraccién sobre las
moléculas superficiales y las tensiones superficiales disminuyen.

La mayvoria de las ecuaciones y relaciohes técnicas representan
la variacion de la tensidon superficial de los liquidos respecto a la
temperatura.

El comportamiento que sigque el gas LP en estads 1igul
de disminuir la tensidén conforme aumenta la temperatura como se

observa en la figura II.11.
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II.2 PROPIEDADES QUIMICAS.

Estrictamente hablando, el gas LP consiste de propano (Cad y
butano CC«2> de pureza camercial. incluyéndose trazas de hidrocarburos
pesadas, insaturados, ete:; en analisis practicadeos al gas LP, se ha

encontrado la presencia de los compuestos enunciados en la tabla II.S.

TABLA I1.9

COMPONENTES ENCONTRADOS EN EL GAS LP COMERCIAL

BUTANO CSindnimos: Butano normal, n-Butano, Butil-hibridod:C4 H1O

BUTILENOS CSindnimo: Butenosd:C4 H8

1.- Buteno (Sindnimos: Etil, Etileno, Alfa Butenod:CH2=CH-cH2-cH3

Cis 2 BUTENO (Sindnimos: Dimetil, Etileno., Beta-Butilenos. 2
Buteno de alto punto de ebulliciand:CH3-CH=CH-CH3

Trans-2 BUTENO (Sinénimos: Dimetil, Etlleno, Beta-Butileno, 2

Buteno de bajo punto de ebulliciénd:CH3-CH=CH-CH3
ISOBUTENO (Sinénimos: 2 Met:ll—Propanc. Trimetilopropano):C4 H10
& CCH3>2-CH-CH3
PROPANO (Sindénimo: Dimetil-Metanod: C3 H8 CCH3-CH2-CH3)
PROPILENO (Sindnimo: Propenc): C3 HE & CCH3-CH=CH2)

En el mercado, raramente el gas LP consiste de propano y butano
pures, debide a que los procesos de obtencion de gas natural y
refinerfa originan una mezcla de hidrocarburos licuables saturados e
insaturados en el rango de ebullicién del propanc y butano.

Comercialmente el gas LP para su uso doméstico comercial se
expende en cuatro grados que son los siguientes:

Ad GAS LP PROPANO - consiste principalmente de propanc y-so propileno.
B> GAS LP BUTANO - consiste principalmente de n-butano,iscbutanc y-/o
butjleno.
C) GAS LP MEZCLADO ~ contiene una cantidad variable de propanos y
butanos previamente mencionados.

D> Como propano de alta pureza con un 95% de este hidrocarburo,
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II.2.1 REACCIONES QUIMICAS DEL GAS LP.
Los mecanismos de reaccién de hidrocarburos son ampliamente
estudiados por libros de texto y publicaciones especializadas, las

reacciones aqui presentadas son las de interes comercial:

I1.2,1.1 DESHIDROGENACION Y CRACKING TERMICO-CATALITICO.
II.2.1.2 OXIDACION.

II.2.1.3 REFORMACION TERMICA.

II.2.1.4 HALOGENACICH.

II.2.1.5 NITRACION.

Sabenos que la oxidacidén es el mecanismo basico en la combustidn
y en la generacién de gases calientes; la reformacion térmica es usada
en la industria del gas y el cracking es un medio para la produccidn

de materias primas para la industria quimica.

II.2.1.1 REACCIONES DE DESHIDROGENACION Y CRACKING TERMICO-CATALITICO.

La estabilidad térmica es una funci¢én de la energia libre de
mol écula, el bajo valor numérico de la energia libre a  una
temperatura, nuestra Jla estabilidad de 1la molécula a dicha
temperatura.

En la tabla II.10 se presentan los valores del calor de
formacidn de los miembros bajos de la serie de parafinas en el range
de temperatura de 428.8 ~ 726.85 °C €700 - 1000 °kd, a 727 °C €1000 °K>

el orden de estabilidad térmica es:
METANO—ETT LENO——{ETANO—»PEOPANO———#PROPI LENO—H‘A-EUTANO—»BUTENOS’

El propano y el butano son mas estables que el propilenc y los
butenos respectivamente.

Debido a estlo, en la practica =1 buteno &35 mis ficil de
deshidrogenar a Butenos y el propano a propileno.

La reaccidén de cracking Cruptura de cadenas), es favorecida por
las altas temperaturas, la deshidrogenacién por las bajas presiones y

tiempos de residencia cortos en la zona de reaccidn.
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TABLA I1.10

ENERGIA LIBRE DE FORMACION CAG> Calrgmol.

COMPUESTO 1000 “K 700 °K
METANO 4,580 - 3,070
ETANO 28,160 10,920
PROPANC 45,560 22,910
n-BUTANO 64,470 34,170
PROPILENQ 43,430 30,580
ETILENO 8,928 3,348
1-BUTENO 63,070 42,730
TRANS-2~-BUTENO 62,660 41,450
CIS-2-BUTENG 61,687 40.447

Par ejemplo. la deshidrogenacidn de propano,

a propileno bajo

presién atmosférica y a 800 °C faverece la produccidn de etilena:

Ca Ho + Hz
Ca Ho ———— Cz He + C + BHz
CHe + 2C + 2H2

La reaccioén II.7 es favorecida por una
reacciones 11.8 y II.9 son favorecidas por
temperatura, esto se denota en la tabla II.1i.
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TALA II.1i1
EFECTO DEL INCREMENTO DE LA TEMPERATURA EN LA CONVERSION
DE LA REACCION II.B Y II.9

TEMPERATURA | .. caHo | % C2He | % Hz
c°c >

700 5 5 5

800 13 20 15

880 10 2g 28

Los procesos a escala comercial para producir etileno a partir
de gas LP son llevados a cabo por cracking térmice en presencia de

vapor y con altas temperaturas: 800 °c (}073 °K>.

II.2.1.1.1 LA PIROCLISIS DE BUTANCS.

Con n-butano, la reaccion de deshidrogenacidn da lugar al
butadieno, siendo endotédrmica, activada per crome a temperaturas de
540 °C €813 °K) y presiones en el range de 0.07 - 0.14 kgrcms.

El vapor es utilizadco para minimizar la formacidn de carbdn en
la fase de vapor, el butano y el vapor de agua pasan sobre el
catalizador, la temperatura en el carbdn se reduce y en la
regeneracion de este donde la temperatura es restaurada y el carbén se
quema fuera, el corto tiempo de contacto favorece la produccidn de
butenos; el iscobutano es deshidrogenado similarmente a isobuteno.

A las altas temperaturas del cracking, la pirdlosis de butanos
procede mas pronto en el caso del propano, con n-butano la

deshidrogenacidn catalitica procede a etileno y directo a acetilseno.
Ir.2.1.2 OXIDACION.

La reaccidn de oxidacidn da diferentes productos, de acuerdo a

la fase liquida o gaseosa en que se lleva a cabo.
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II.2.1.2.1 OXIDACION EN FASE GASEOSA.
El orden de dificultad de la reaccliédn de oxidacidn obedece en
general al orden de estabilidad:
METANO-—ETANO—PROPANO—I SOBUTANO—n~BUTENO—sn-PENTANO— I SOPENTANO
La secuencia de reaccién se explica mediante la formacidén de
intermediarios quimicos en presencia de un catalizador metalico éxido

de Molibdeno (Mo 02,
La secuencia probable mas aceptada es la siguiente:

Cn - Hzn4i + H =—=———=—=x Cnn ~ Hzn + Hz + Mo O2 Ec. ‘II.10

Ch - Hzn + Hz + Mo Oa CHaCHO CCHade CO Ec. II.11

CHpOH “——————— CH20 + H2
ta) tby .

CHz2Q0 ~—————— CO + Hz ————— COz + HzO + A Eec. II.12

CHs OH

La porcidn relativa de los intermediarios quimicos formados por
oxidacién parcial, es determinada por el tipe "de hidrocarbure
alimentado., la temperatura es cercana a los 4850 °c ¢723% Yy a una
presién de 29 kg/cmz €428 1bsin® 14 razén de hidrocarburo a oxtgeno
Y la naluraleza del catalizador usado.

La tabla II.12 muestra los producteos formados a partir del

hidrocarbureo.
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TABLA II.12
PRODUCTOS FORMADOS A PARTIR DEL HIDROCARBURO.

HIDROCARBURO PRODUCTOS OXIGENADOS EN ORDEN
ALIMENTADO DE RENDIMIENTO DECRECIENTE
melans a.,b Cad> METANOL
etano b,a,c <¢b) FORMALDEHIDO
propanoc c.b,a.d
n-butano c,b,a,d Cc) ACETALDEHIDO
i pentano d.,c.b,a Cdd ACETONA

La oxidacién directa de propano y butana al alcohol metilico se
realiza en las siguientes condiciones: presién atmesférica y 8650 °c,
€923 K> la oxidacidn de propano es detenida por una rapida conversién
del 285% a propileno. El iscbutano es similarmente deshidrogenado por
°c cs88t k>, el
n-pentano a 640 °C €913 °K> y el isopentanoc a S80 °C €853 K>,

cracking a sas°c, C898°I-:). el n-butano a 608

II1.2.1.2.2 OXIDACION EN FASE LIQUIDA.

El efectn de un solvente liquido o diluyvente es la de disminuir
la temperatura de reaccién a niveles relativamente bajos, para el gas
LP las reacciones comercialmente importantes estan limitadas a los’
butanos come el proceso industrial para la manufactura de acide
acético, utilizando n-butaro disuslto en A4cido acético glacial y
oxidado con alre, enfiquecido a 179 °c c448°> ¥y una presion de 57.9
kg/cmz CB820.7 1b/in2); la reacclidn es ayudada por un catalizador de
cobalto y manganeso disuelto con un rendimiento del BOX en peso.

En el proceso oxirano la oxidacidn de isobutano en fase liquida
se realiza para la produccidn de oxido de propileno y butanol
terciario, el primero tiene valor come intermediario quimica y el
zmegundo  tiene gran importancia como elemento antidetonante en

gasolinas.



I1.2.1.3 REFORMACION TERMICA.

El proceso consiste en el paso del hidrocarburo vaporizado scbre
un  catalizador y temperaturas en el intervalo de S00 - s00°C
€773 - 1173 °K), la reaccidn es endotérmica, para mantener el calor en
la reaccién se utiliza vapor de calentamiento y una corriente de aire.

La reaccién de reformacidn se lleva a cabo sobre un catallizador
de nlckel soportado sobre ladrille refractarioc alrededor de goo °c
<1173 °K> Y a presidn atmosférica.

El esquema de la regaccion de raformacidn as:

CnHzn + 2 + (n-12/8 Hz0 ==——=s (3n+12/4 CH4 + Cn-12/4 COz Ec. II1.13
CnHzn + 2 + nHz0 fo—m=——=z nCO + (2n+1D Hz Ec. II.14

Este esquema depende de las condiciones del gas pobre o el gas
rice que es producide por la reaccién basica, el gas pobre es
principalmente monédxido de carbono e * hidrégeno, por ejemplo la

reaccidn con butano procede asi:
CiH1o + 4H2zO === 4CO + OHz . Ec. I1.15

igualmente en la fase rica de gas metano diluldo con didxido de
carbono.

Por ejemplo la reaccidn con propanc es:

2CsHe + 2 Hz20 5 CHe + COz Ec. II.16

Removiendo el didxido de carbono por absorcidn se earlqueocc la
fase rica a las especificaciones del gas natural, aparte de esta

reaccidn basica olras reacciones ocurren:

CO + H20 aCemmecuezs COz + Hz Eec. I1.17

CO + 3Hz s==—====x CHa + Hz0 CMETANACIOND Ec. II.1i8

La reformacidn térmica es un procesc practico para producir
hidrégene a partir de butano.
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II.2.1.4 HALOGENACION CCLORACIOND.

El metano es el miembro mencs reactivo de la serlie de parafinas,
actividad que se incrementa con la longitud de las cadenas de carbono.
La cloracidn fotoquimica a temperaturas moderadas ataca a los atomos
de, hidrogeno en el enlace del carbono terciaric mds facilmente, debido
a que los carbonos primarios son mas estables; los insaturados
difieren de 1los saturados en que ellos reaccionan a bajas

temperaturas cn fase liquida. ausencia de luz y catalizadores.

II.2.1.4.1 CLORACION DE PROPANO.
Una mezcla 43:57% de 1 y 2 cloropropano es obtenida par reaccidn

de dos moles de propans y una de cloro a 300 °c, ¢s573 °K>:

CaHe + 2Clz

» Ca Ho Clz + HCL Ec. II.19

Incrementando la razén melar de cloro a propano se obtiene la
formacién de los 4 dicloropropanos posibles: el (1,12, (1,8, C1,3) y
c2.2> isdmeros que se encuentran en proporciones aproximadamente
iguales. El isomero 1,3 es facilmente separado de los otros por
fraccionacidn y es convertido a ciclopropance por reflujo de cloroc en

solucidn acuosa de etanol ccn excese de zinc y en medie alcalino:

CHz €1 - CHz -~ CHs 1 - CLOROPRQPANO
CHs - CHClL - CHs 2 - CLOROPROPANO
DICLOROFPROPANOS
1,1 - CH Cz . CHz . CHs 1,2 - CHzCL . CHCl . CHa
1,3 — CHz Cl . CHz . CHz Cl 2,2 - CHs . C Clz . CHa
CHz - CHz - CHz » CHz - CHz Ec. 1I.20
Cl <l CHz
1,3 DICLOROPROPANO CICGLOPROFANO
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II.2.5.2 CLORACION DE BUTANOS.

A 300% <573 °
clorobutanos, con isobutanc en una relacidén de 5:1 de cloro se obtiene
67% de cloruro de isobutilo y 33% de cloruroc de terbutilo.

K) el n-butano, rinde una mezcla de L' y ‘&

CCHgda - CH + llz P CCHada - C ~ Cl + CCHadz - CH - CHz - Cl Ec.it.21

CHz -~ CL -~ C(CHzDz - CHa 1 -CL.LOROBUTANO

CHa -~ Cl - CCHz2z ~ CHsa 2-CLORO-n-BUTANO
CCHadz - CH - CHz - C1 CLORURO DE ISOBUTILO
CCHsds - C - Cl1 CLORURO DE TERBUTILO

I.2.1.4.2 CLORACION DE PROPILENO
El clorurc se substituye en la molécula de propileno, pero se
mantiene intacta la doble ligadura.

CHs - CH = CHz + Cl2z s=awem=me=p Cl CH ~ CH = CHz + HC1 Ec. Il.22.

Cloruro alilico

La clave de la reacclédn es la altn temperatura S00 °c 773 °x>,
una relacidn limitada de cloro (5 moles de prcpiieno: 1 mol clored y
una pequefia presién C2.1 kg/cmz). El eclorureo alilico es producide con
85% de rendimiento.

Lo anterior es la base del proceso Shell para la manufactura del
cloruro alilico intermedio del glicerol, alcohol alilico Yy
epicloridrin.

I1.2.1.4.3 CLORACION DE BUTENOS.

Al 1 y 2 buteno se le hace reacclonar con cloro para formar 1.2
diclorobutano y 2.3 diclorobutanoc rospectivamente; a estos productos
se les realiza la pirdlisis para obtener butadienc como proceso
comercial.

El 4iscbutenoc en fase liquida con una relacién 1.5 al de
hidrocarburc clorado, reaccliona para faormar metalilclorada
CCHz = C CCH3) ~ CHz - C1) teniende un 90% de rendimiento
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I1.2.1.5 NITRACION.

El gas LP es nitradc por el paso de una mezcla de excese de
hidrocarburos con acido nitrico, en un reactor vidriado Y
aproximadamente a 400°c ¢B73 °K>. La presién ayuda a la conversion y
acelera la reaccidn y los productos son principalmente derivados
mononitrados como se muestran en la tabla II1.13

El derivado 2-metil-2-nitropropano es formade de isobutanc por
reaccidén en un tubo sellado a 150 °C €423 °K) con Acide nitrico
fumante.

TABLA II.13
PRINCIPALES DERIVADOS MONONI TRADOS.

COMPUESTO MONONI TRADO PROPANO n-BUTANO ISOBUTANO
Nitrometano =] =] 3
Nitroetano 28 12 —_

1-Nitropropano =4 5 —
2-Nitropropanc 33 —_— 22
1-Nitrobutano — a7 _—
2-Ni1trobutano —_— 50 —
1-Nitroisobutano —_— _— 68
2-Nitroisobutano —— — 7
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II1.2.1.6 REACCIONES MISCELANEAS DEL PROPILENO.

Muchas reacciones quimicas son debidas a la alta reactividad del
propilenc; una conversién del 73% a acrilenitrilo, es el puntc de
partida para fibras acrilicas y hule nitrilo que es afectado por el
uso de oxigene y amoniaco. en este procese se utiliza un leche
fluidizado de bismuto fosfomelibdato sobre sflica gel coma catalizador
a 450 °C €723 °K> y de & - 3 kg-cm’de presion:

2CHa - CH = CHz + 2NHa + 302 P 2CHz = CHCN + BHzO Ec. II.23

El acrilonitrilo obtenide de propilenc es de bajo rendimiento
Cconversién del 12!0, por reaccidn de éxido nitrico con un catalizador
de o&xido de plata soportado sobre sf{lica a 700 °C ¢953°Kd, CU.S.
Patent 2,736,739 Dupont):

4 CHa - CH = CHz + 6 NO > 4CHz = CHCN + Nz + BHz20 Ec. II.24

II.2.8 BROMACION DE PROPANO.
Se realiza a 330 °C <603 K> en fase de vapor, se obtiene un 92%

de bromuro de isopropilco y 8% de bromuro de n—propilo.

CHa ~ CHz - CHa+Brz==—=PCHa -~ CHz — CHz - Br+CCHadz - CH - Br Ec.IX.28
(L) (PTNY
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CAPITULO III.
PROCESOS DE OBTENCION DE GAS LICUADO

El gas licuado de petrélec C(LPG) es un producto versatil que es
extratdo del gas natural o derivados de la refinacidén dal petréleo
crudo,

Los praductos que constituyen el gas LP nunca se encuentran
libres en la naturaleza., por lo que es necesario obtenerlos por medio
de diferentes procesos en los cuales normalmente os considerado camo
producte secundario.

’ El gas LP es recuperade del gas natural por procesamiento
esencialmente libre de hidrocarburos insaturados como el propileno y
el butileno; en cambio el producte en las refinerias contiene
cantidades variables de dichas olefinas. Una gran cantidad del
propilene y butileno son recuperadcr en las refinerfas para ser.
utilizados en la produccién de plastice y caucho sintetico., as{ como
componentes de gasoclina de altec occtanaje.

El gas LP es recuperado del gas natural principalmente por seis
métodos: absorcidén, compresidn con  turbo expanscores, adsorcion,
compresioén, criogénico y como subproducte de las plantas de

refinacion.

III.1 ABSORCION.

El proceso ae absorcidén es usado para la recuperacidén de gas LP
y gasolina natural. generalmente se usa el proceso de absorcidén con’
aceite. el cual proporciona mejores rendimientos si la temperatura de
absorcidn es baja Caproximadamente -45°C), con un aceite de bajo peso
molecular y calentar ‘el aceite de absorcidn para separar el producto;
el diagrama de flujo de dicho proceso se presenta en la figura No.III.1

£l gaz natural gque se alimenta :intercambia caler CEA-O1) con el
gas residual del domo del absorbedor. etilén-glical es inyectado como
anticongel ante y adicionalmente la corriente es enfriada por
refrigeracién externa CEA-02) a -37°C. el gas enfriado entra a un
separador de glicol donde se separa CEA-01) el glicol y el agua de gas

natural como fase ligquida.
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El glicol es sometido a destilacidén separande el agua para ser
recirculada. el gas y algunos hidrocarburos condensados presentes
pasan a la fase del absorbedor (DA-0O1) poniendose en contacto cen el
aceite de absorcidén que entra por lo alto del abscorbedor a ~37 °c.

Aproximadamente 85% del propano y esencialmente hidrocarburos de
alte punto de =bullicion son absorbidos en el aceite. el gas residual
del domo del absorbedor que esta a. -34 °C intercambia calor CEA-O13
con el gas de entrada, el cual tiene una temperatura de 4°¢c v
42.24 kgrem® (€599 lbrsin®Y y pasando a una bomba CGA-01) donde la
presién es incrementada hasta i1gualarla con la linea de alimentacidn
de gas natural.

El ''aceite rico’" del absorbedar se expande en una turbina
hidraulica (GC~-01) proporcionando energia a esta, el fluide de la
turbina es flasheado en un tangue para flash (FA-O2) de aceite rico a
21.12 kgrem® €300 lbrsin® y -32°C, los vapores del flash son
comprimides (GB-01) a la misma presién de la alimentacidn para ser
recircul ados.

La fase aceitosa pasa del tanque flash a otro intercambiador
CEA-04) y de ahi a un desetanizador de aceite (DA-02)

El etano y los gases pesados separados en el desetanizador son
comprimidos C(GB-01) y wusados para producir petroquimicos o es
adicionado a la corriente de gas residual.

Los fondos contienen el aceite de absorcidén, prepanc absorbido e
hidrocarburos pesades que son alimentados a un fraccionador (DA-03) de
aceite pobre.

El gas LP y los componentes del gas natural son removidos como
producto por el domo, el aceite de absorcidn es removide por los
fondos come producto denominandose en este momento *‘aceite pebre” ‘.

El aceite pobre pasa por una serie de intercambiadores de calor
CEA-04, EA-0S) y refrigerado para llevarlo a una temperatura de -37 °C;
una porcidén de aceite pobre es usado como reflujo para la seccidn del
desetanizador (DA-02) de aceite rico. mas del aceite pobre es
presaturade en la seccidn del domo del desetanizador., donde es
enfriado hasta los -37 °C y retornado a la parte superior del

absorbedor para completar el ciclo del aceite.
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El producto obtenide del aceite pcbre en el fraccionador CDA-03)
consiste de propano e hidrocarburos pesados que entran a una torre
despropanizadora (DA-03), el producteo del domo es tratade para remover
el azufre ¥ el agua; los fondos de la despropanizadora contienen
butanc e hidrocarburos de alto punto de ebullicién que se alimentan
a la torre desbutanizadora, (DA-04).

La gasolina natural es obtenida por los fondos come producto,
por el domoc se obtiene una mezcla de butanos los cuales son tratados
para remover el azufre y el agua. después alimentados a un scparader
CFA-05) de butanos obteniendo el n-butano por los fondos y el
isobutanc por el domo.

ITI.2 COMPRESION CON TURBO EXPANSORES.

En afios recientes se ha incrementado notablemente la demanda de
etano para ser utilizado como materia prima en petroquimica, por 1lo
que se han construido plantas para recuperar etanc del gas natural
entre -7 y -g3° c.

La combinacién de refrigeracién externa y la refrigeracién
expansian~flash de liquido con ciclos de turbo expansién son empleados
para obtener las bajas temperaturas deseadas y lograr una alta
recuperacién de etano.

La figura No. III.2 muestra un diagrama de un ciclo de
axpanzién con refrigeracién externa.

El gas debe estar seco, por lo que es sometido a urna
deshidratacién por tamices moleculares o lechos de alumina hasta una
concentracidn de 0.1 ppm de agua, la corriente se divide en dos por
una valvula de control de tres pasos, aproximadamente el B0% del gas
de alimentacidén es enfriado por intercambio de calor CEA-Oi. EA-03D,
con el gas residual de baja presién de la torre desmetanizadora
{DA-01D> y por refrigeracién externa (EA-O2) con propanc.

El complemento de la alimentacién del gas es refrigerada por
intercambio de calor con los fondos del reboiler (EA-0S3 del
desmetanizador y la bomba de calor CEA-04); una cantidad significativa
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del bajo nivel de refrigeracién de los liquidos de la desmetanizadora
C(DA-01) 'y la corriente fria de gas residual son recuperados en la
corriente de alimentacidn,

Las dos porciones de la alimentacién son combinadas y se
alimentan a un separador de alta presién (FA-012, donde el liquido es
separado del vapor Yy alimentado a una seccidén intermedia de la
desmetanizadora (DA-O1) mediante una valvula de control de nivel;
la disminucidén de la presién causada por la valvula de control de
nivel, provoca qua a3l liquido se flashee disminuyendo la temperatura
de esta corriente.

La presidn de la corriente de vapor es reducida al accionar el
turbo expansor (GC-012) y asl leograr un enfriamiento aun mayor mediante
una expansién de Joule-Thompson., la corriente de salida del turbe
expansor CGC-01) es alimentado al domo de la desmetanizadora (DA-01D,
donde la separacién del liquido se lleva a cabo; el vapor es utilizadeo
como flufido liquido para intercambiar calor CEA-01, EA-032 y el
liquido es utilizado como reflujo en la desmetanizadora CDA-01).
Esencialmente, el metanc es obtenido en el domo de la desmetanizadora
CDA-012, como producto de los fondos se obliene etano y componentes
pesados.

El trabajo generadoc por la expansién del gas en el turbeo
expansor (GC-01)., es utilizado para comprimir (GB-012, el gas residual
después de haber intercambiado calor con el gas de alimentacién
CEA-01>, una recompresién C(GB-02) y se envia a una Luberla dz goo
natural para ser llevada fuera de los limites de la planta.

Una recuperacidén de casi el 99% de propano puede ser esperada
cuando el etano recuperado estia en B5% de exceso; recuperacién entre
90 y 95% de etanc han sido alcanzados con el proceso de expansién. ELl
producto del liquido de la desmetanizadora C(DA-012, puede contener S0%
en volumen liquido de etano y normalmenle es entregade por tuberfa a
la unidad central de fraccionamiento para la separacién en diversos
productos.
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III.3 ADSCRCION.

Este proceso ha sido utilizado para recuperar hidrocarbiros mas
pesados que el etano a partir del gas natural.

Las tendencias mas recientes estan dirigidas al procesamiento
del gas natural que tiene cantidades mas pequeflas de hidrocarburos
condensables, esto ha conducido a incrementar el interés en el proceso
de adsorcidn pard recuperar osies hidrocarburos. Aungue el proceso de
adsorcion tiene aplicaciones para la recuperacién de pentanos e
hidrocarburos mas pesados a partir de gas pobre, el porcentaje de
recuperacién de los componentes de gas LP en esas plantas a menudo es
bajo comparado can la recuperacién normal de este en las modernas
plantas de absorcién de zceite; un diagrama de flujo para una planta
de adsorcién de ciclo rapido es mostrado en la figura No. III.3.

El carbén activado, la alumina y silica gel son utilizados como
adsorbentes, el aislamiento internoc en las torres de adsorcidn permite
que el ciclo sea realizado en menor tiempo, el ciclo completo del
proceso consiste de tres fases: regeneracidn, enfriamiento Y
adsorcidn, requiriendo de aproximadamente una hora.

En la figura III.3 el gas de entrada es dividido', la porcidn mas
grande fluye directamente hacia el lecho en el ciclo de adsorcidn
CDA-01) y la parte mas pequefla sufre un enfriamiento CEA-03> y luego
pasa al ciclo de regeneracidn CDA-02),

El gas de salida del ciclo de enfriamiento es calentado entre
260 y 315 °C en un hornc CBA-0O13 antes de que sea inyectado al cicle
de regeneracién; el efluente proveniente del ciclo de regeneracidén
contiene los hidrocarburos condensables. los cuales han sido extraldos
del adsorbente y estds son removidos en el separador CFA-01) de alta
presién, después de que &l gas que estad dejando el ciclo de
regeneracién es enfriade CEA-O1, EA-02D.

El liquido del separadeor de alta presidn es flasheado CFA-02)
para remover los hidrecarburos ligeros, @l wvapor del flash es
comprimide (GB-0O1) y mezclade con el vapor proveniente del separador
CFA-01> de alta presiéon. La presidén sobre la corriente del gas
comprimido (GB-02) es aumentada a la presion del gas de entrada y
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@l gas es reciclado hacia la alimentacién del ciclo de adsorcidn; el
liquido del flash de baja presién. el cual contiene gas LP vy
componentes liquidos de gasolina natural, seria procesado
posteriormente en una serie de torres de destilaciéon para producir
propano, butano y gasolina natural.

La produccidn de propanc y butano. comparados con los liquidos
de gasolina natural, es menor por el procesc de adsorcidén que el que
normalmente es obtenido por el procasc de absorcidn con aceite para el
mismo gas; debido a que la eficiencia de la adsorcidn se incrementa
con la disminucién en la temperatura, se debe operar a la temperatura

mas baja que sea econdmicamente factible.

1T1.4 COMPRESION,

Es el mas simple y el menos efectivo de los métodos, fué el
primer métedo utilizado para la recuperacidén de hidrocarburas liquidos
a partir de gasolina, pero ahora es usadé solamente en casos aislados.
las aplicaciones mas significativas del proceso de compresidon son para
plantas de recirculacidén de gas, donde los liquidos de la gasolina
natural son extraidos y el gas remanente es retornado hacia el area de
formacién, la figura No. III.4 muestra un diagrama de (flujo del
proceso,

La presién utilizada para producir gas en los pozos esta dentro
del rango de 7 y 105.6 kg/cmz, la temperatura del gas de entrada ac
reducida por enfriamiento CEA-Cl) con agua y por intercambioc de calor
CEA-02) con el gas que sale de la expansidén. como resultado del
enfriamiento se forma una fase liquida de gas natural la cual contiene
componentes del gas LP.

El liquido pasa hacia un tren de destilacién C(DA-01,02,03,04)
simple en el cual los componentes mas volatiles son exiraldos por el
domo y los residuos son de gasolina natural; la fase gaseosa del
tanque flash (FA-02) es comprimida CGB-0Ol) y recirculada hacia el area
de formacidn.

Los vapores condensables son también .recuperados de un tanque de
gas de alta presidn por condensacidén. en este proceso el fluido de
alta presidn proveniente del tanque produce una fase liquida en
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expansién i1sotérmica. Mientras la presion disminuye isotérmicamente,
la cantidad de la fase liquida se incrementa hasta un maximo y
entonces disminuye hasta desaparecer la produccidn de liquidos de gas
natural provenientes de pozos de alta presion; los fluidos son
expandidos para producir la calidad &ptima del liquido; la fase
liquida es entonces separada del gas para su posterior procesamiento
y la fase gasecsa es utilizada como materia ﬁrxnta para otro de los

procesos de recuperacion.

III.S CRIOGENICO.

Este se obtiene a partir de gas natural a gran presién en
plantas criogénicas, en la figura No. III.S se muestra un diagrama de
flujo.

El gas entra a la planta a 47. Qicg/c:m"z y 35 °C, pasa a traves de
un tanque separador (FA-0Ol) asegurando que no pase agua liquida o
hidrocarburos a los deshidratadores CDA-012, en donde es secado hasta
tener un punto de rocio abajo de -733 °C. pasande por un tren de
enfriamiento CEA-O1L, EA-05) que emplea preopilenc hasta obtener una
tempertura de 1,722°C y 4.386 kg/<:mz de presién fluyendo a un
separador de alta presiédn (FA-02) para remover liquidos condensados.
El gas del separador de alta presién es expandido por medic de un
turbo expansor (GC-02) a 15.S kg/cmz.

Fl turbo evpansor es una turbina generalmente del tipo de flujo
radial de reaccidn para lograr el maximo de eficiencia posible de
acuerde a los requerimientos causados por las bajas temperaturas; la
expansidn baja la temperatura a -88. 33°C y produce una licuefaccidn
parcial con una recuperacién cercana de 2,400 HP, esta mezcla de dos
fases es enviada a la seccidn superior de una torre desmetanizadora
CDA-04>. Los liguidos del tangue separador CFA-02) son enviados a un
tanque flash CFA-03) en donde baja la temperatura a -74.44 °c Y a una
presidén de 15.5 kg/cmz Yy de este a la torre desmetanizadora (DA-043.

Los vapores del domo de la desmetanizadora y la corriente del
gas residual fluyen hacia el tren de enfriamiento CEA-O1, EA-09) para
enfriar el gas deshidratado.
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Luego del intercambio de calor. el gas residual es recomprimide
de 13.8 a 17.11 kg/cmz por un compresor centrifugo (GB-01) accionado
por una turbina de vapor © gas para lo cual sale a 49.3 kg/cmzy
Yy 1581 °C. se emplea para suministrar el calor requerido del
rehervidor CEA-06) de la desmetanizadora, posteriormente es enfriado
con intercambiadores de aire CEC-O1) hasta 49°C y 48 l<g/<:mz para
reintegrarlo al gasoducto; el producto desmetanizade luys a un Lanque
de balance (FA~042 donde es bombeado (GA-01) a una torre fracciocnadora
CDA-03) para separar propano, butano y gasolinas como productos

principales.

III.® OBTENCION EN REFINERIA.

En adicién a las fuentes de suministro de gas LP los procesos de
refineria juegan un gran papel, el objetivo principal de esta es
obtener productos comercialmonte aprovechables como gasolina,
keroseno.lubricantes., etc. mediante una s‘erle de procesos.

En la tabla III.1 se enlistan los procesos en los cuales se

cbtiene un rendimiento de gas- LP como subproducto.
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TABLA III.:

PROCESC DE REFINERIA.

RENDIMIENTO DE GAS

PROCESO ALTMENTACION bty LF % EN PESO SOBRE
: LA ALIMENTACION.
Aromaticos,
Reformacion Nafta ligera gasolinas y 5 - 10%
catalitica. virgen. mezcla de
hidrocarburos.
Cracking Etileno,Propileno _ .
catalitico. Gas ofl. Cpara peatroquimicad 1s 20%
Cracking Gas oll _ .
al vapaor. o Nafta. Etileno,Propllenoc 23 30%
Pol imeriza- But.enos,
clén gases Gasolina 10 - 15%
Alkilacion. insaturados
Cracking Gas oil -
Térmico Fuel oil Gasolina 10 20%
Birompimien— Residuocs
to con pesados de Coke S - 10%
coquizacidén. gas oll.
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Generalmente las refinerias operan con unc o dos de los procesos
anteriormente enlistado=, Llos rendimientos obtenidos varlian, pero
regularmente se encuentran dentro del rango sefalado,

Los procesos mas importantes son la reformacién catalitica y el

cracking catalitico.

III.6.1 REFORMACION CATALITICA.

El propésito de la reformacidn es el rearreglo o reformacidn de
la estructura molecular de los hidrocarburos con el fin de producir a
partir de naftas, combustibles para motores, ardmaticos, benceno,
tolueno y fracciones seleccionadas de nafta, adicionalmente es la
fuente de conversidn mis comun de gas LP.

La alimentacidn es nafta virgen ebtenida del fraccionamiento del
petroleo crudo, el proceso de reformacidn con lecho fijo es utilizado
para convertir hidrocarburos nafténicos y parafinicos presentes en la
nafta a compuestos ardmaticos por r‘eacciones de ciclizacién vy
deshidrogenacidn que ocurren simul taneamente.

Los compuestos de a:u'rre que envenenan el catalizadeor son
removidos en un paso preliminar de lavado con agua Chidrofining) en
este la nafta y el hidrégeno que contiene el gas de refineria es
pasado sobre un catalizader de cobalto o nickel-molibdate a wuna
t.emparatura aproximada de 410 c v presién elevada.

Los compuestos de azufre son convertidos a sulfuro de hidrdgeno,
este es removide con olros gases ligeros por flasheo antes de entrar
la nafta a la serie de reactores que utiliza un catalizador de platine
que es regenerado periddicamente.

El gas LP que estid presente en los productos de reformacién es
separado del producto principal C(pentanos mas pesadosl. Su contenido
es aproximadamente del 2% en volumen de hidrocarburos insaturados
Cprapanosbutane) producidos durante las reacclones de rompimiento del
cracking que son completamente dulces (no contienen compuestos de
azufred, pudiendo ser unido a la tuberia de‘la corriente que se dirige

a las torres lavadoras de gas LP.
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En algunas refinerfas en las que sdlo se incluye la destilacidn
atmosferica ¥y la reformacién catalitica existen dos corrientes gemelas
de gas LP de la destilacién y las unidades de reformacion que son
apropiadamente purificadas para separar como productos al propano y el
butano en una torre despropanizadora. LLa corriente de butano pasa
enseguida a una torre superfraccionadora conocida como
desisobutanizadora donde es separado el isobutano y por los fondos los
butanos, normalmente estos produclos son usados como intermediarics

quimicos.

III.6.2 CRACKING CATALITICO.

El cracking es una serie de reacciones mediante el cual las
grandes moléculas de petrdéleo son descompuestas en otras mas pequefias
de bajo punto de ebullicidn, creando olefinas ligeras como propilenc y
butileno que son usados como alimentaciéon para la produccidén de
petroquimicos. El {sobutano ez necesario en las reacciones del proceso
de alquilacién; el gran volumen de gases oleffnices que se producen en
el cracking catalitico impone el empleo de extensos sistemas de
recuperacidn y separaciodn de gases, asl! como la conversidn de estos
ultimos en productos de mercado, tales come gasolina, caucho
sintético, gases de petrdéleo, etc.

Los craqueos cataliticos son instalados con reformaciones
cataliticas e integrados a las refinerias de petréleo con el propédsito
de corte en los destilados medios y produccidn de gasolina para‘
motores y gases insaturados que son intermediarios para futuros
procesamientos quimicos. La alimentacidn normalmente es gas oll
pesado, la carga es éraqueada a una alta temperatura en la presencia
de un catalizador de silica-aldmina.

L.as mas grandes y modernas instalaciones de cracking se basan
sobre el principio del fluido catalitico, siends la caracteristica
principal el que la materia prima y el! catalizador son alimentados
contimuamente a un reactor de torre y al mismo tiempo el catalizador
agotado es regenerado por tratamiento con aire caliente; el efluente
que sale del reactor es fracciconado en un separador primario para

obtener ligeros, destilados medios y fracciones pesadas.

59



El ygas LP junto con metano. etano y gasclina cragueada
cataliticamente son obtenidos por el domo y separados en una torre de
absorcién siendo convertido en una corriente de gas no condensable
Cmetano, etileno y etano) y una fraccidn absorbida que consiste de gas
LP y gasolina, pasando a una torre desbutanizadora para separar la
‘gasolina y el gas LP,

Los componentes que son removidos de la corriente de gas LP son
propilenc y butenos por un fraccioramiento adicional o por métodes
quimicos.

La alimentacion a la planta de cracking catalitico no es limpLa
y por consiguiente el gas LP producido contiene mercsp'.anos y otros
compuestos de azufre que deben ser removidos.

El gas LP obtenido algunas veces es alimentado a una planta de
polimerizacién en donde los cemponentes insaturades reaccionan sobre
un catalizador Acido C(fosférico o hidrofludricod, para producir
gasolina polimeérica. el gas que no reacciona o el gas alimentado en
exceso es lavado causticamente, contribuyendo a la produccién de gas
LP a partir de la refinerfa.

Una variante del cracking catalitico fluido es el hidrocracking
donde nafta, gas oil, ligeros y pesades son alimentados con gas
hidrdageno.,
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CAPITULO LV.
USOS Y APLICACIONES DEL GAS LP

No es facil definir las aplicaciones domésticas comerciales del
gas LP, debido a2 que sus caracteristicas le permiten almacenarse on
cilindros para usarse en lugares alejados.

El manejo del gas LP presenta una desventaja que esta asociada
con el uso del gas en aplicacicnes domesticas y comarciales y es la
necesidad de almacenar el gas a bajas presiones; otro problema es la
composicidén variable del gas LP en el contenido de propance y butano,
modificando las propiedades de combustidn, tamafio de flama, su
estabilidad y rango térmico,

IV.1 DOMESTICAS Y COMERCIALES.

El uso del gas LP en los hogares es histdricamente el primerc y
el mas importante. las aplicacicnes de este gas se cuentan entre
otras: la cocina, calefaccién, calentamiento de agua, refrigeracién y
usos miscelaneos. :

Las aplicaciones comerciales son equivalentes a las domésticas,
excapto que se dan en hoteles, restaurantes, cafeterias, secado de
granos, deshidratacién de frutas, generacidén de vapor, bafos publicos,
lavade y eslerllizacién de recipientes. para la reparacidén de equipo
de laboratorios, reparacién de joyas, dentaduras, etc; usos que

representan la principal demanda del gas LP a nivel nacional.

IV.2 INDUSTRIALES.
El gas LP en aplicaciones industriales es sometido a una serie

de procasos para obtener productos finales e intermediarios los cuales
son:

- FRACCIOMAMIENTO DEL GAS,

- PROCESOS DE ETILENO.
HIDRATACION DE OLEFINAS.
POLIMERIZACION DE OLEFINAS.
COPOLI MERI ZACION.

CRACKING TERMICO DEL GAS LP.
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- REFORMACION AL VAPOR DE GAS LF.
- SINTESIS DE GASES A PARTIR DE GAS LP.
- OXIDACION PARCIAL DEL GAS LP.

Uno de los grandes usos del gas LP que se ha venido
incrementando, es la manufactura de petroquimicos e intermediarios
poliméricos que son principalmente etilena, propileno, butadieno e
isopreno que son utilizados en polimeros plastices como polietileno,
polipropileno y cloruro de polivinilo.

Exlste una Area que se ha desarrollado muy rapidamente en
productos de plasticos y resinas. consumiendo grandes volumenes de
etileno y propilenc cuyo métode de obtencidn es el cracking térmico
del propane, butano ¥y etano.

El uso del propileno para la produccién de detergentes
sintéticos, asi como de hule sintetico para producir butadienoc para
copolimeros de butadienc-estireno. ha sido reducida substancialmente. )

Uno de los pequefios e interesantes usos quimicos del gas LP es
la oxidacion de butanos y mezclas propano-butano, de este proceso que
se realiza en fase vapor para obtener como productos principales
formaldehido, acetaldehido, metanol ., coma subproductcs
propionaldehido. acroleina etanol glicol, varios alcoholes y acetonas.

El gas llcuads s potréloc e aplica para la obtencidn de
gasolinas para motores de combustién interna de automéviles,
autobuses., tractores, camiones de carga, etc.., secado de granos,
tabaco, frutas. secade de alimentos deshidratados. generacién de vapor
y adicionalmente la produccidn de fertilizantes. También se usa en la
industria para la manufactura de metales. plasticos. pulpa, ceramica.
papel., textiles y atmésferas controladas.

Dentro de los usos misceldneos del gas LP como solventes y
agente de flotaciodn para extraccién selectiva, flotaciden de
minerales, impregnacién de madera; en la refinacién de minerales,
aceite y autorefrigeracidn por evaporizacidn del gas LP, etc.

Se presenta un esquema de uso, ast’ como una matriz de les

intermediarios quimicos organicos derivados de los productos
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del cracking o deshidrogenacién .de hidrocarburos saturados del gas LP

Dentro de su aprovechamiento en la Republica Mexicana, se ha
logrado hacer cince divisiones sin incluir su participacidén como
materia prima en la petroquimica las cuales se muestran en la tabla’
IV.1.

TABLA 1IV.1
CLASIFICACICN DE SU APROVECHAMIENTO EN LA
REPUBLICA MEXICANA.

SECTOR %
DOMESTICO 76.60
COMERCI AL 1z.92
INDUSTRI AL 9.40
AGRICOLA 0.857
CARBURACION 0.14
OTROS : ©.62
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ESQUEMA II: PRCDUCCION DE GRADOS SATURADOS E INSATURADOS DE GAS LP

8
REFINERIAS
1 DE AcEITE GAS LP INSATURADO
PROPILENO
BUTENOS
GRADOS GRADOS <
SATURADOS INSATURADOS
0E GAS LP DE GAS LP
}. T i i

ALIMENTACION GAS LP
L+l QUIMICA DE GAS DOMESTICO E INTESIME&)?: gl;:os )
LP NAFTA INDUSTRIAL

A.— No se dirige a un proceso de cracking, el aceite crudo es

destilado y la nafta se le practica uma reformacidn,
B.~ Se opera un procesa de cracking: térmico o destilacidn de los
aceites y combustibles del bi-rompimiento.
C.- Cracking al vapor de propano. hn-butano o mezclas de butanos.
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CAPITULO V.
SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO Y MANEJO DEL GAS LP

V.1 SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.

Haciendo referencia al momento del descubrimiento del gas LP y
su utilidad, se observa la necesidad de almacenarlo en recipientes
cerrados de especificaciones especiales, debide a que su alta
volatilidad no permitia tenerle cenfinado por los métodos
tradicionales para almacenar liquidos menos volatiles como la nafta,
de tal manera que se pudiera realizar un aprovechamiento integral de
forma contreolada y eficaz.

Una serie de organismos internacionales y locales se han abocado
a la tarea de vigilar y regular el uso y manejo del gas LP, y para
@llo han publicado estandares que sirven de respaldo técnico para
diseffo y construccién de las instalaciones y equipo necesario para
este producto.

Internacionalmente, la intervencién de la National Fire
Protection Asscciation CNFPAY y el American Petroleum Institute CAPID
ha sido reelvante con la emisién de les estandares S8 y 59, y el 2310
respectivamente, en donde se plantean una serie de recomendaciones
técnicas para el desarrollo de futuras instalaciones, as{ como la
operacidén segura de las actuales.

Cabe aclarar que estos estandares son complementarios,
puesto que cada uno de ellos tiene un alcance diferente.

Nacionalmente, la Secretarfia de Comercic y Fomento Industriaf
CSECOFI)>. la Secretarlia de Salud CSSA) y Petrdéleos Mexicanos CPEMEXD
tienen autoridad y facultad para la vigilancia del usc, manejo,
operacién y seguridad de todo tipo de instalaciones empleadas para
almacenar. distribuir y usar gas LP para tal objetive.

Recientemente. los técnicos han tratado de facilitar el manejo y
el almacenamiento de este por varios métodos integrando una analisis
de costos de operacién con un estudio del incremento de capacldad de
almacenamiento, llegando al punto de volver este proceso un sistema

multipropdsito como es el caso de las formaciones salinas.
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Existen actualmente grandes terminales de almacenamiento en el

localizadas en: Rosarito., B.C.. Puebla. Pue.. Guadalajara.

pals
y Topeolobampo. Son.

Jal., Tula, Hgo., Pajaritos. Ver..

CLASIFICACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.

Existen diversas alternativas de almacenamiento con ventajas y
considerando por ejemplo:
geagrafia del

v.1.2

desventajas de acuerde a las necesidades.
reglamentaciones loczles, disponibilidad de recurscs,

terrenoc y tecnologla.
Los diferentes sistemas de almacenamiento se pueden clasificar

dependiendo de su ubicacidén como se presenta en el cuadro V.1.
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CUADRO V.1 CLASIFICACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.

ALMACENAMIENTO
DE GAS LICUADO
DE PETROLEO.

a presidén

SUPERFICIAL { semi-refrigarado

SEMI ~-ENTERRADO

ENTERRADOC

CAVIDADES
SUBTERRANEAS

687

refrigerado

{ refrigerado

{ refrigerado

a presidn

refrigerado

|
|
|

cilindros
horizontales.

esferas,
esferas.

sistema indirecto
sistema directo
sistema semi-directo

de pared sencilla

de superficie de
concreto.

de pared de concreto
¥y suele congelado.

domos salinos.
cavidades minadas.

campos abandonadsz
de gas o aceite.

cavernas criagénicas.



V.1.2 ALMACENAMIENTO SUPERFICIAL.
v.1.2.1. EN RECIPIENTES A PRESION.

Existen varios cdédigos internacionales que regulan las
especificaciones de construccion de este tipo de recipientes, unc de
los mAs Limportantes es el American Society of Mechanical Engineers
Code CASMED el cual evalua al mismo tiempo el diseflo de tales
recipientes, considerando las propiedades fisicas y ccndiciones
ambicntales a las que estarian expuestas.

Cuando los contenedores ASME fuercon usados por primera vez para
almacenar gas LP unicamente se contaba con las propiedades de los
constituyentes en estado quimicamente puro, ne teniendo todavia las
propiedades promedio para las mezclas comerciales y asi mismo no se
contaba con suficliente informacién para el almacenamiento a
temperaturas altas.

Se considera conveniente asignar un valor de 14 kg/cm.z
€200 lbsin®™ a la presién de disefio para' gas LP comercial. que tiene
una presién de vapor de 12.4 kgsem” C176 1b-sin®™ a 37.7 °C ¢310.8 %K,
y 5.8 kg/cmz [drai-} 1b/1n2> para gas que tiene una presiédn de vapor de
2.6 kg/c:mz €36.8 lbsin® a 37.7 °c y por lo general se llega a
utilizar un factor de seguridad de S a 1.

Los recipientes construidos de acuerdo a las especificaciocnes
antericres se emplea para almacenar 105 grados comerciales del gas. y
se encuentran equipados con accesorios de seguridad como son: Vval vula.s
de relevo que evitan sobrepresicnes y medidores de nivel para
sobrellenado de los mismas.

Los cédigos de presidn de los contenedores especifican el uso de
valvulas de seguridad para prateccidn, indicando la descarga de estas
a la presién de diseffo del recipiente, a 5u vez depende de la
capacidad de descarga de la valvula y la capacidad del recipiente.

La calibracidn de las valvulas de relevo es muy importante en la
prevencién delv aumento en la presidn interna arriba del 120% de la
presidn de trabajo bajo condiciones de exposicidn directa al fuego,
estas valvulas esporadicamente se abren en dias muy calurosos, por lo
que se deben poner en practica todas las recomendaciones posibles para

evitar fuego.
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En la determinacién de las densidades de llenado de recipientes
que contendran gases licuadas, se usa el criterioc de que el tanque no
llegarad a estar lleno completamente a la temperatura mas alta que
podria alcanzarse, considerando las condiciones atmosféricas a las que
quaedarad expuesto.

Es conveniente considerar los valores de las presiocnes de vapor
°c

¢319% K>, puesto que este criterio ayuda a determinar el nivel o la

tanto del propano Q.P., butano Q.P. y butane comercial a 46

capacidad a la que sera llenado el tanque previniendo la apertura de

°
C es

las valvulas de seguridad. La presién del propano Q. P. a 46
14.85 kg/cmz €210.8 1lbsin® y de propano comercial 17.1 kg/::mz
ca242.5 lb/inz); la presidn de vapor de butano Q.P. y butano comercial
a 7.2 °c es 3.6 kgrem’C51 1boin®.

La capacidad y forma de los recipientes queda supeditada a 1la
capacidad tecnelégica y reglamentaciones oficiales locales, donde se
vaya a establecer el almacenamiento. Por ejemplo la mayoria de las
compaffias privadas que se dedican al almacenamiento y distribucién de
gas LP, wutilizan recipientes de forma cilindrica horizontal cen
cabezales que varian en forma segun la capacidad que wvan adquiriendo
Csemiesférica, toriesférica, elipsoidal, etc.)d; PEMEX por manejar
grandes volumenes de gas LP hace usc de recipilentes esfdéricos y
cilindros horizontales.

La norma oficial mexicana DGN-X-12-1969., limita el tamaflo o
dimensiocnes de los tanques que habri de ser utilizados para almacenar
gas LP comercialmente; los tanques mAs comunmente empleados por las
compafiias privadas como se menciond anteriormente son los cilindros
horizontales con cabezales semiesféricas Yy capacidad maxima de 250,000
Its. de agua al 100%.

En caso de que alguna de estas compafias se le autarizara
incrementar su capacidad de almacenamiento. requeriria de un conjunte
de tanques. PEMEX por su parte, emplea generalmente una combinacién de
tamafios y formas de tanques convencionales para el almacenamiento de
sus productos y en el caso especial del gas LP hace uso de esferas y

tanques cilindricos horizontales con cabezales semiesféricos
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{salchichas> Figura V.1 y V.2 para satisfacer las necesidades de
consumo de las compafiias privadas. por ejemplo: en las retfinertas de
Tula, Hgo., se tienen Lres esferas de 10.000 barriles para gas licuado
de baja presidén y 15 recipientes cilindricos horizontales de 1.600
barriles Caproximadamente 250,000 lts. de agua al 100¥) para gas de
alta presién.

Los fabricantes de estos recipientes realizan el diseffo y
construccion apega‘ndose estrictamente a las normas del codigo ASME
seccion VIII Drvisidn &, reconscida a nivel mundial.

Como regla general se ha vistoe gque el propano se almacena en
tanques cilindricos horizontales de cabezas semiesf#ricas mientras que

el butanc se almacena en recipientes esféricos.

V.1.2.2 SUPERFICIAL SEMI -REFRIGERADO.

Los recipientes para el almacenamiento semi-refrigerado son
esféricos. el rango de capacidad mas ecc;nomicc para su aplicacién es
basicamente el mismo que para las esferas que operan a presién, pero
tienen la ventaja de que las .dxmensicnes del recipiente disminuyen en
un factor de dos a seis el cual depende de las condicicnes de presidén
y temperatura a que se trabajen.

Aun con que la cperacidén de estos sistemas implica una mayor
complejidad y costo. con respectc a las esferas a presion, su
aplicacién es econdmica en aquellos casos donde el espacic es limitado
¥ costoso asi como el impactc ecoldgico es importante, en la figura
V.3 se observa un diagrama de un sistema de almacenamiento de es.e
tipo.

V.1.2.3 SUPERFICIAL REFRIGERADO.

Este sistema se utiliza normalmente en terminales maritimas o en
grandes centros de produccion Yy/S consumo, s acgncmlco para
capacidades entre los 10,000 m® ¢353.000 BBL) y les 100,000 m?
€B630.000 BBLD.

Estos recipientes operan a prasione; cerca de la atmosférica
hasta unos 0.17 kg/::mz 2.5 1bsin’y ¥ a una temperatura a la cual el
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producto se mantenga liquido Ccerca del punto normal de ebulliciond,
se. han. observado cemo valores adecuados los de -46 °C (227 °KO para
propans y de -3 °C <268 °K> para butano.
Se tienen tres diferentes variantes de este sistema:
1.2.3.1 Indirecto.
1.2.3.2 Directo.
1.2.3.3 Semi-directo.

V.1.2.3.1 SISTEMA INDIRECTO.

En esta forma de aimacenamiento se debe mantener una constante
rellcuefaccién por medic de una planta refrigeradora, esta puede
instalarse en la parte superior del tanque de almacenamiento
Crecomendado s6lc para tanques de baja presiénd.

El gas entrante a esta planta es enfriado y liberadoc después en
el mismo, aunque es preferible hacerlo fuera de él, este enfriador
también podria ser utilizado para enfriar el tanque simultaneamente;
al esprear el liquido frie por la parte superior deil tanque de
almacenamiento se relicua el liquido evaporado.

Una planta de este tipo esta establecida en Espafa, los
productes almacenades de esta menera principalmente son propanc

comercial, propilens Q.P. y propano Q.P.

V.1.2.3,.2 SISTEMA DIRECTO.

Los vapores praducidos durante la ebullicién son aspirados por
un compresor y comprimidos a una presion a la cual puedan ser licuados
usande agua de enfriamiento, se tiene un sistema de refrigeracién
abierto, empleando comprescres libres de aceite con objeto de evitar
una posible contaminacidén; las presiones que se llegan a tener son de
15 a 30 kg/cmz c213 - 426 1baan® per lo que se hace necesaria la
utilizacién de dos. a tres etapas de compresion.

La expansidén multietapa se debe llevar a cabo sclo con gases
puros, por esto cuande se comprime el propanc comercial ocurre un
excesivo enriquecimiento de etano en las etapas mas altas de

compresién pravocando un innecesaria licuefaccidn a presidédn eievada,
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volviéndose aconsejable interenfriar los gases licuados a las
temperaturas y presiones intermed:ias.

LLas mezclas de dos componentes no se evaporan a una temperatura
constante, sino que lo hacen dentro de los limites del punto de
burbuja y de rocf{oc, st llega a tener lugar un sub-enfriamiento en un
recipiente que contenga una cantidad relativa de liquido (siendo
grande en relacién a la cantidad que sea evaporada) estando la
temperatura de evaporacion cerca del punto de roclio. si la temperatura
baja lo mas posible beneficiarta el sub-enfriamiento Cesto

generalmente se lleva a cabo en un i1ntercambiador de calord.

V.1.2.3.3 SISTEMA SEMI~-DIRECTO.

Como se puede apreciar en la figura V.6, el sistema semi-directo
es una combinacidn de los dos sistemas anteriormente descritos.

En este proceso, los vapores producto de la ebullicidn son
comprimidos por un compresor de simple et.‘apa y licuados por una planta
refrigerante a la Lamperatu{-a correspondiente. La alta eficiencia
tedrica gque se poene de manifiesto. se ve disminuida por una
transferencia adicional de calor entre el gas licuade y el
refrigerante; las ventajas de este procesc son primordialmente el
tener una operacidn flexible y la capacidad de emplear la planta
refrigeranle para enfriar y secar &l gas lnerle.

Una de las desventajas de este procese, s dque una planta de
este tipo es dificil describirla asi como la operacién y contral.

V.1.3 SEMI-ENTERRADO,

Los sistemas para el almacenamiento seml-enterrado anteceden a
los sistemas enterrados, originalmente se crearon para el
almacenamiento de liquidos criogéniceos. pero hoy en dia se reporta que
en los E.E.U.U. y el Japdn se utilizan para el almacenamiento de gas
licuado.

Se fabrican de pared sencilla de concx.'e'.o Yy operan a condiciones
atmosféricas de presién y temperaturas cercanas al punto de ebullicidn

del producto. por lo que también requieren sistemas de licuefaccién.
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El mantenimiento y la operacidn del sistema son bisicamente los
mismos que para el almacenamiento superficial refrigerado.

Con respecto a los sistemas de almacenamiento enterrado tienen la
ventaja de no requerir de formaciones geoldgicas especificas y se
sugiere que scu origen se debe a la resolucidn de problemas de

cimentacidén, especialmente en zonas sismicas.

V.1.4 ENTERRADO.

El confinamiento de gas LP en tanquas enterrados se efectia en
condiciones de presiédn igual © cercana a la atmosférica y una
temperatura tal que se mantenga el producto en estado liquido, es
decir en forma refrigerada, siendo requeridos sistemas de
refrigeracidn y relicuefaccidn de vapores.

El sistema es econdmice para capacidades superiores a los
9,800 o® C80,000 BBL), se tliene reportado el reciplente mis grande que
es de 111,000 m® C700,000 BSL>.

Se conocen dos diferentes tipos de contenedores enterrados:

1.- El recipiente de pared de concreto Cfig. V.7)
&,- El rocipiente de pared de concreto y suelo

congelado Cfig. V.8)

El primero se diferencia del segundo en que se encuentra
cubiert.o de uyna cap2 deo matorial alslante locallzado entre el prso del
tanque ¥y la cimentacién, mientras que el segundoc no, debiéndole de
proveer de un sistema de calentamiento para evitar el congelamiento y
fractura del pisc y cimentacién.

Se aprovecha al maxime las propiedades aislantes cdel suelo
haciendo que los espesores para el aislante disminuyan entre un B80-70%
con respectoc  al requerida para los tanques dc  almacenamientao
refrigerado superficial.

Los recipientes estan construidos con estructuras de una sola
pieza, por el lado exterior las paredes se racubren con una capa de
acero resistente a las bajas temperaturas y se refuerzan con alambre y

concreta reforzado, por el lado interior se les coloca una capa de
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aislante; la base es de concreto reforzado y se sitda sobre una serie
de soportes diseffados para eliminar la humedad acumulada.

El recipiente de suelo congelado tiene la limitacidn de la
geologia del lugar. debido a que este debera ser acuifero, con capas
alternadas de arema gruesa y fina, grava de regular tamafo, arcilla
arenocsa y capas de arcilla impermeable.

Ambos sistemas proporcionan gran intogridad de almacenamiento,
poseen un alto factor de proteccidn sismica y el impacto visual al

medio ambiente es minimo.

V.1.5 EN CAVIDADES SUBTERRANEAS.

El almacenamiento de liquidos en cavidades subterraneas., basado
en una patente alemana de los affes 30°s., se ha desarrollado
considerablemente en Europa. E.U.A. y CanadA a partir de la segunda
guerra mundial.

Se considera que resulta econdmica la construccidn de este
sistema para capacidades de los 9,500 m? €¢80,000 BBL>. aunque en
algunos pailses Su uso es L‘an comin Qque se ha implementado para
volumenes de hasta los 2,700 m® C17,000 BBL), la mayor parte del costo
total es fijo e independiente del tamafic de la cavidad.

Hasta ahora es el medic de almacenamiento mas seguro que se
conoce, debide a que se encuentra completamente libre de influencias
extarnas, siendo los diszpesitivos de seguridad bisicamente los mismos
que para los pozos convencionales de la industria del petrdéleo.

El Area reguerida es minima, ya gue superficialmente sélo se
encuentran los cuartos de control, bombas, oficinas, instalacicnes de
carga y descarga. etc.; todo esto resulta en un terrenc practicamente
libre y en estas condiciones se puede utilizar para el cultivo. la
ganaderia, etc. :

Las cavidades operan a presién y a2 la temperatura del medio
ambiente, ya que la operacién en condiciones de refrigeracién presenta
problemas por fractura de la cavidad y dil:lcultad para conservar la

temperatura.
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El equipoe para la operacién y mantenimiento del sistema es
basicamente el mismo que para los otros tipos de almacenamiento., sd¢lo
se debe considerar equipo adicional de {ntercambic térmico para
calentar el producto cuando se reciba refrigerado.

Los dos principales factores que se deben considerar para elegir
el depésito son:

- Que sea quimicamente inerte con el producto.
- Que sea completamente estanque y estable, en forma natural o

artificial.

V.1.5.1 EN DOMOS SALINOS.

El almacenamiento de gas LP en domos salinos es factible gracias
a las caracteristicas fisicas y quimicas de las grandes masas salinas
del subsuelo. :

La creacién de la cavidad se efectta por medio de lixiviacisén
con agua, ésta disuelve la sal del yacimiento dandole clertas
caracteristicas geométricas, por lo que cada cavidad sera lixiviada a
ritmos pre-establecidos y controlades.

Un factor importante a considerar en la eleccidn del sistema es
la disponibilidad de grandes volumenes de agua fresca, ya que se
requicren de 8 & 10 veces el voliumen de la cavidad por crear, ademas
se debe de contar con depésitos para la salmuera formada.

Para efectuar la lixiviacion se utiliza un sistema de tres tubos
concéntricos, con la finalidad de contar con un ducta para la
inyeccidn de agua, otro para la extraccidén de la salmuera producida y
un tercero para el aceite de sel..ladol. El agua se inyecta por el tubo
interno, la salmuera co axtraé por el anular formado entre la tuberia
externa y media, y el aceite de sello se encontrard por el anular de
la tuberia media e interna con esta forma de lixiviar, se origina una
gran disolucidén en la parte mas baja de la cavidad teniéndose al final
de la operacién que la caverna tiene forma de cono invertido.

1

El aceite de sellado consiste en mantener un s=mellec Lliquide en la
parle superior de la cavidad para controlar su crecimionto y geometria,
se utiliza gasdleo como aceite de sello.
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El principal problema es el de encontrar la forma mas economica
para deshechar la salmuera producida en la disolucion del domo.

Para la explatacién de la cavidad, esta deberid encontrarse
siempre llena, bien sea cen producto y- o con salmuera. por lo que se
requieren de depdsitos para el almacenamiento de la salmuera para
cuando la cavidad se encuentre llena de producto; debido a que durante
la explotacion de la cavidad se utiliza salmuera no saturada como
fluido de desplazamiento, la cavidad sufre una disolucicdn adicional en
cada movimiento de vaciado que se efectle, por lo que el volumen de
ésta se va incrementandoc a todo lo largo de su vida, llegandose a
tener al final una capacidad de aproximadamente el doble de la inicial

¥ la forma estable de un cilindro.

V.1.5.2 EN CAVIDADES MINADAS DE TIPO ROCOSO.

Para efectuar la realizacién de depédsito de almacenamiento en
cavidades minadas. el primer aspecto a c‘onsiderar es la existencia de
una capa de terrenc en la que sea posible crear la cavidad; para este
fin se realiza un estudio geoldgico del area, completado por la
exploracidén de la zona seleccionada y un estudioc hidrogeoldgico del
macizo, lo cual dara la seguridad que la roca del subsuelo es
quimicamente inerte y compatible con el producte a almacenar.

El siguiente pasoc es el estudio estructural de la forma de l2a
caverna. la cual debera de garantizar su establlidad. en este aspecto
solo se permite colocar cierto tipo de refuerzos como hormigén,
concreto yso algun otro material en zonas de inestabilidad persistente.

Otro punto a considerar son las caracteristicas hidrdulicas del
depdsito, en este las paredes no estan revestidas y la capa freatica,
situada encima del depésito se mantiene natural o artificialmente a un
nivel hidrostatico superior al potencial de presién del producto,
asegurandese as! que no escape hacia la roca.

Este aspecto nos indica que la ubicacidn de la cavidad debera ser.
a cierta profundidad. misma que se determina por la naturaleza y presidén
del produc".o almacenado, asi come el entorno hidroldgico del medio, de
esta forma, para almacenar butane se requiere de wuna profundidad

del orden de los B0-80 mts. y para una de propano de 100 a 120 mts.
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La selecciédn de la técnica de acceso depende del costo y plazo

para la obra, prevaleciendo dos técnicas generales:

- Acceso por pozos de gran diametro.

- Acceso por tLunel.

La ultima permite usar maquinas mas poderosas y material rodante
para la evacuacidn de escombros.

Una vez realizada la galerfa de almacenamiento, se excava un
pozo desde o hacia la superficlie que permita el pase de equipc de
explotacién hacia el interior de la galeria y la instalacién del
aparejo de tuberfas de explotacidén.

Para realizar la prusba del estanque se inyecta alre o gas
inerte a una presién superior a lo limites normales de utilizacién y
una posterior expulsién del fluido con agua.

La compafiia de ESSO Chemical Co. Cuenta en Suiza con dos
cavernas de este tipo. . .

Se puede considerar un método adicional derivado de los dos
anteriores, es un almacenamiento a profundidades medias o externas a
temperaturas reducidas, esto se lleva a cabo congelande un anillo de
tierra hasta una proi‘undidad aproximada de 30 mts., la tierra
contenida dentro del anillo se extraé mediante métodos convencionales.
La camara se cubre con un domo perfectamente aislante y los productos

se bombean dentrc de la camara a4 lempwraturas extremadamente bajas.
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v.a SISTEMA DE MANEJO,  OPERACION Y SEGURIDAD DE UNA PLANTA DE
ALMACENAMIENTO DE GAS LP.

En la actualidad para la mayoria de las personas es tan facil
hacer uso del gas LP, que sélo su manejo se reduce a mover una valvula
de servicio y la dal aparato o instrumento donde se consumira. pero
todo el proceso de manejo que se realiza hasta el punto de consumo es
por lo general desconocido.

El proposito de este puntc es la descripcidn del manejo y
distribucién del gas.

Por distribucidén entendemos la transferencia del gas a partir de
los tanques de abastecimiento dea las refinerias o plantas de
separacién de gas natural liquide al usarleo, y por manejo aquellas
operaciongs concernientes a la conversidén del gas en combustible en el
punto de aplicacidén de acuerdo a lo anterior, manejo no sélo cubre el
volumen de almacenamiento y vaporizacidén, sino también el bombec en
estado liquido ¥y regulacidn de las caracteristicas de combustidn de

éste al mezclarse con el aire.

V.28.1 SISTEMAS DE TRANSPORTE DE GAS LP
La distribucidn del gas se lleva a cabo por diversos medios y
vias de transporte como son:
- Marftimo.
- Ferroviario.
- Terrestre Cautotanques, autotransportes, pipas, etc.)

- Gasoductos y poliductos.

V.2.1.1 TRANSPORTE MARI TIMO.

Este es un medio propicio para el intercambic do materias primas
entre palses con influencia costera. en este caso se requiere de un
recipiaente a presién disefiado para una capacidad de 1000 m® ¢500 ton.d,
los buques intercoceanicos llegan a tener una carga arriba de 40,000 rn'
C20,000 ton) de gas en condiciones de almacenamiento refrigerado por
debajo de -50 °C €223 °K>, en ocasiones, dada la versatilidad del

transporte se almacena también amoniaco, butadieno y propileno; en
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@stos. casos se llega a tener producto contaminado con irazas de los
diferentes . productos transportados.

) Es importante saber que en Areas come Venezuela, México, Medio
Oriente. etc. los tanques de almacenamiento tienen una capacidad de

12,000 a .50.000 m° en forma refrigerada.

v.2:1.2 TRANSPORTE FERROVIARIO.

Cuando se trata del transporte de cantidades pequefias., es
preferible wl uso de la via ferrea.

En México el transperte por este medio se ha dejadeo de usar,
pero en los palses centreoamericanos es una via principal, ademas de
que la mayaria de las plantas de distribucioén cuentan con el equipo
especifico para la descarga de los carro-tanque. un ejemplc de este
tipo de planta es Hidro-Gas de Guatemala.

Un tren puede trasladar SO0 toneladas de producto © mas en
vagones individuales, conteniendo alrededor de 40-50 toneladas en cada
uno de estos.

Los carro-tanque son recipientes a presidn construidos de
acuerdo a los cédigos autorizados por los especiallistas, los
accesorios de estos sen diversos, pues incluyen valvulas de relevo,
lineas de carga y descarga, valvula de retorno de vapores, valvula de
seguridad, medidor de nivel de liquido. mandmetro y termémetro. El
carro-tanque tiene los mismes controles en ambos lados. esta debido a
que puede arribar en sentidc cpuesto a la descarga; los accesorios se.
protegen con puertas corred:zas para evitar que personas no
autorizadas hagan uso de estcs.

Las lineas de liquido y vapor se encuentran protegidas mediante
el acoplamiento de tapones, esto significa una pequefa liberacién de
gas a la atmésfera cuando el carro-tanque es conectada y desconectado,
de este modo se minimiza el riesgo del vapor flamable, cabe mencionar
que asi mismo llevan un medidor de nivel instalado en el centro y otro

al final del tangue.
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La linea de gas licuado es controlada por una valwvula de corte
operada hidraulicamente. las valvulas de presién no son oblligatorias
bajo regulaciones internacionales, vya que si estos vagones se
utilizaran para el transporte de gases peligrosos y si se presentara
una apertura prematura de gases téxicos a la atmédsfera se estaria
pontendo en peligre las zonas por donde circula el ferrocarril:
afortunadamente, el gas LP no es tdxico pero sl representaria un
peligro la apertura de las ~alvulas debido a la presion excedente

provocada por las elevadas temperaturas.

V.2.1.3 TRANSPORTE TERRESTRE.

Este es el medio mas popular para transportar cantidades
relativamente pequefias de gas LP en recipientes a presién a partir de
refinerias o almacenamiento secundaric hacia los lugares donde se
encuentran los consumidores. Las transportadoras mas importantes a
nivel nacional son: SONY, TRAJUSA, ATOSA.' RODHER, TRANSVAL-GAS, ZILSA,
y NIETO. )

Muchos de estos transportes estan equipados con bombas de
descarga para facilitar la entrega, algunos de estos llevan medidores
volumétricos para llevar el control de la descarga, aunque el método
mas preciso para llevar el control es por pesada, par ejemplo, PEMEX
realiza la distribucien de gas a las plantas comerciales a través de
un sinnumero de transportadoras facturando el peso de gas que venden a
los almacenistas secundarios; una vez que se Lermina la descarga de un
transporte este se vuelve a pesar para encontrar la diferencia.

Los accesorios con que cuentan este tipo de tanques. incluyen
lineas de carga y descarga, linea de retorne de vapores, medidor de
presion, temperatura. nivel y valvulas de relevo.

A cauza Jde lus peligros gque involucra el transporte de liquidos
flamables por vias publicas. se han establecido normas sobre
seguridad. manejo y transporte de auto-tangues. esta fuente de
reglamentos reconocida a nivel mundial es la: " *'National Fire
Protection Association®*® C(NFPAD, que se ha dedicado en sus pamhelts
No, S8 y 59 la descripcion de las normas sobre el almacenamiento, uso
y manejo del gas LP.
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V.2.1.4  GASODUCTOS Y POLIDUCTOS.

Los poliductos se utilizan por le general para transferir
cantidades masivas de gas a partir de las refinerias hasta los centros
de almacenamiento secundario, para el consume interno asi{i come para
exportacién.

Bajo ciertas circunstancias, este tipo de transporte se utiliza
para abastecer tanto de materias primas como de combusztibles a las
zonas altamente industrializadas, clientes u organizaciones dedicadas
a industrializar estos productos.

En el centro de nuestro pals, principalmente la zona industrial
conocida como Vallejo y municipios como Tlalnepantla, Atizapan y
Naucalpan, se tienen gran cantidad de lineas de distribucidn de gas LP
¥ natural.

A nivel pals se encuentran interconectados a la mayoria de las
refinerias y centros de almacenamiento y ol sistema de alimentacidn de
reciplentes es por medio de poliductos o gasoductos., se observa que el
envio de gas a una localidad tan distante como Minatitlan a
subestaciones de bombeo intermedias, requiere de una presién lo
suficientemente elevada para mantenerlo en estado liquido y evitar asi
el manejo de flujo a dos fases, peniendo en riesgo el poliducto por
las constantes vibraciones provecadas por el vapor a alta presidn y

deteriore del equipc de bombea por cavitacién.

v.ae.a.t OPERACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO A PRESICN  EN
RECIPIENTES ESFERICOS Y CILINDRICOS.

El abastecimiento de las pequefias plantas de distribucidn como
las localizadas en San Juan Ixhuatepec CSan Juanico) y periferia del
D.F., se realiza mediante auto-tanque enviado de las terminales de
almacenamiento de PEMEX y para sear vaciado en los recipientes
horizontales de las compafifas,.se realiza mediante 1la técnica de

trasiego y sus variantes.
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v.2.2.1.1 TRASIEGO DE GAS LP

La condici¢én de equilibrie liquido-vapoer es la variable a
controlar mediante las condiciones de cperacién (presién, tamperatura
Yy densidad relativad.

Haciendo uso de una diferencia de presiones entre los sistemas
donde se va a efectuar la transferencia, es importante mencionar dque
una vez que se ha llegado a un equilibrio en la presién., sera casi
imposible realizar un trasiego total a causa de que la presidén interna
del recipiente se iguala a la que es alimentadao. prevocando un riesgo
de elevacidn de presién al intentar forzar el sistema mediante una
bomba o c¢ompresor llegando a la temperatura de los dispositivos de
seguridad asi como peligro de crear mezclas explosivas, veamos
somaramente como se realiza la operacidn

Se estaciona el auto-tanque en el lugar indicade para la
maniobra C(torre de descarga), teniendo abiertas las valvulas del
tanque o Ltangues de almacenamiento que récxbirén el combustible., y las
valvulas correspondientes a la tuberia tanto de liquido como de vapeor,
verificando la existencia de fugas a fin de evitar pérdidas y riesgos.
dejando cerradas unicamente las valvulas de la torre de descarga; acto
seguido se conectan las mangueras de liquido y vapor a las valvulas
del auto-tanque. abriendc estas muy lentamente a fin de ejercer en las
mangueras la presidn del gas por descargar., se verifica que las
coneMicnes. URiCRes y mangUaras no btengan fugas.

En caso de fugas se cierran las vAlvulas del carro y se aprietan
© vuelven a realizarse las conexiones. repitiendo la operacién hasta
que se encuentren correctas.

En este momento se esta en condlciones de iniciar la descarga
del gas licuade, la descarga se puede realizar por cuatro métodos

diferentaes:

-

.~ por bomba
2. - por comprasara
3. - mixta Cbomba y comprescrad

4.~ por gravedad
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V.2.2.1.1.1 DESCARGA CON BOMBA.

Es el método mas comun, sin embarge no se recupera la totalidad
‘de la carga, debido a que la bomba estad diseffada para trabajar con
liquido.

Ze abre sdlo un poco la valvula de liquido del auto-tanque y se
deja llenar la linea de succidn de la bomba. la valvula sélo se debe
abrir un poce para evitar el golpe de ariete y descarga en exceso, lo
que podria originar que la valvula de exceso de flujo con que cuenta
el auto-tanque automiticamente se cerrara.

Cuando la bomba esta cargada, se abre despacic la valvula de la
torre de descarga hasta dejarla tolalmente abierta, permitiendo libre
corriente del liquido a la bomba; una vez que se ha puesto a funclionar
la bomba se abre un poco la valvula de la linea de vapores en la torre
de descarga, permitiendo asi que se jguale la presidon de los tanques
de almacenamients y del auto-tanque con objeto de no scbrepresionar el
tanque almacén y aliviar esfuerzos ancormales en la bomba.

Al quedar establecida la ceorriente de liquido. se debe continuar
verificando que la operacién siga efectuandose en forma satisfactoria.

La vigilancia constante permitird hacer frente a cualquier
circunstancia inesperada, lo gque aumentarid la seguridad de 1la
operacidn,

Durante el trabajo de descarga, se debe estar verificando los
niveles de los tanques y sus presiones para determinar el progresc de
la operacidén y evitar dafios mecanicos a la bouba, si hay pérdida do
succidn, as!l como para impedir sobre-~llenado © sobre-presién en los
tanques de almacenamiento.

Una vez que e’ auto-tanque esté vacio, se para la bomba y se
cierran todas las valvulas de la planta y del auto-tanque.

A continuacidén se deja escapar lentamente el liquido contenido
en la manguera, desde un punto suficientemontc alto para evitar que se
formen en el piso concentracionas de vapor; la manguera debe quedar
completamente libre, pues en caso contrario podria significar su
rompimiento por expansion del mismo debida a la temperatura, se

procede igualmente con la manguera de vapor.
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V.2.2.1.1.2 DESCARGA CON COMPRESORA.

Es el métode mas efectivo en virtud de efectuarse una descarga
casi total.

Las precaucicnes observadas para la descarga con bomba son
analogas para este caso.

Se deja libre paso al liquido desde el auto-tanque al o a los
tanques de almacenamiento., lo mismo se hace con la linea de vapor del
tanque almacén para descargarlo en €1 aute-tanque, con lo que se
origina que el liquido de este Gltimo se desplace al recipiente
almacenador. una observacidn gortinenta es que la presidn en el
auto-tanque no debe elevarse loc suficiente para que las valvuitas de
alivio de presidn se accionen.

Cuando el auto-tanque esté vacio, se cierran las vilvulas de
liquido en la tuberia y el auto-tanque a continuacidn se invierte la
direccidén de la corriente de vapor a modo que la comprescora succioneg
dal carro-tanque, y descargue en el Lanqt:le de almacenamiento. A fin de
recuperar el vapor que existe en el carro-tanque, se deja trabajando
la comprescora hasta que la p;'eszon dentro del auto-tanque se reduzca
hasta 3 & 2 kg/cmz; cuando se llega 2 esa presion se para la
compresora y se cierran todas las valvulas.

- Bomba compresora.- en algunas plantas usan un método mixto, en éste
tedo el liquido es trasegado por la bomba y finalmente el vapor es
extraido del auto-tanque.

Vv.2.2.1.1.4 DESCARGA PCR GRAVEDAD.

Se usa cuando se Liene tiempo de sobra o existe una averia de
los equipos para trasegado, la forma en que se realiza es conectar
auto-tanque y tangque de almacenamiento en la forma indicada con
anterioridad. excluyendo el medio propulsor del liquido o sea
astableciendo un sistema de vasos comunicantes.

Con este sistema no hay una descarga total, ya que ésta se
suspende cuando el nivel del liquido es igual en ambos tanques,
requiriende para su vaciade el estimulo de ia bomba © compresor.

El procedimiento empleado para la descarga de un auto-tanque es
similar para un carro-tanque.
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V.2.2.3 MANEJO EN TERMINAL DE ALMACENAMIENTO DE RECIPILENTES ESFERICOS
CESFERASY Y CILINDRICO HORIZONTAL C(SALCHICHASD.

Para el llenado del sistema se recomienda que sean llenados uno
a uno con el fin de mantener un simple control de la operacidén.

Al llegar a la estaciédn se reduce la presién del producto hasta
12.6 kg«’cmz €180 1bsin®> con las valvulas reguladoras de presién
localizadas a la entrada, a estas condiciones se alimenta al
recipiente que va a ser llenado; en todos los recipientes se cuenta
con interruptores y alarmas de alto nivel, de tal forma que cuando el
liquido llega a un cierto nivel de llepado, el interruptor de alarma
dara una seffal para que el operador abra la valvula correspondiente al
llenado de otreo tanque. Cuando llega a su nivel maximo, el interruptor
de nivel automatico actuarad cerrande la valvula y el producto fluira
hacia el ctro recipiente.

Para el vaciado o descarga de los reciplentes se efactda por
medio de bombas de trasiego de tipo centrifugo, las cuales toman el
producto por la parte inferior de los tanques., se eleva la presién
hasta 15,1 kg/cmz <218 lbrsin® ¥y previa medicién se envia a los
carrotanques o remolques para su distribucién.

Los recipientes cuentan con interruptores y alarmas por bajo
nivel y cuando se llega a presentar un bajo nivel, se acciona la
alarma y se debera abrir la valvula de descarga de otro fanque, ya que
cuando se llega al nivel minimo., la valvula cerrard en forma
aytomatica y Si no se tiene liquido en el cabezal de descarga la bomba
dejara de funcionar.

El sistema podr&d cargar y vaciar producto en forma simultianea
siempre y cuando la ‘operacién se efectue en tanques independientes,
esto ne implica que no pueda realizarse en el mismo recipiente, pero se
presentarian miltiples problemas debido a que la generacién de vapor en

estas condiciones es mayor que cuando se cgpera on forma separada.

V.2.2.4 ALMACENAMIENTQ REFRIGERADO.
Este tipo de sistemas varfa en su funciocnamiento dependiendo del
producto a ser almacenado, por esta razén se describen dos tipos

diferentes: el sistema para propano comercial y el de butano



comercial. El sistema de almacenamiento para mezclas quedara
comprendido entre estos dos extremos y sera definido por las bases de

disefio correspondientes.

V.2.2.4.1 ALMACENAMIENTO REFRIGERADC PARA PROPANO COMERCIAL.

El propanc comercial de produccion y~c transporte se recibe en
L.B. a una presion minima de 18 kg/c:mz 258 1b/in® y se expande en un
tanque de flasheo a una presién de 3.5 kg/cmz €50 1brin®> . una parte
dol liquido que se obtiene de este tanque previa expansién a presidn
atmosférica, se manda al tanque de almacenamiento de producte que
tiene una presidén de 0.07 kg/cmz del tangue de succidn de compresores
para vaporizar el posible liquide arrastrado., ¥y previa expansidén a
presidn atmosférica se envia al tanque de almacenamiente; el vapor del
tanque de flasheo se envia a la segunda etapa del compresor de llenado.

Los vapores producidos cuando se estid llenande el tanque de
almacenamien!.oe se envian al tanque de .succion de comprescres, donde
se vaporiza el posible liquido arrastrado y se envia a la primera
etapa de compresién del com.presor de llenado, donde la presién de
salida llega a 3.3 kmsem® €S0 1bin®y, para pasar a la segunda etapa
de compresidn se mezcla con el vapor producide en el tanque de flashec
de propano y la corriente total se comprime hasta 20.8 kg/z:m2
296 1bsin®) y 83 °C (356 °KD aproximadamente.

La corriente que sale del caompresor se manda al condensador de
llenado y posteriormanta al acumulador de llenado de propano a
20.1 kgrem® €286 1bsin®) y 40.8 °C ¢313.7 %K.

El vapor separado en este tangque se manda a quemador por medio
de un contreol de presién y el liquide se expande hasta 3.5 kg/cmz
€50 lbrin® para ser alimentadsc al tanque de flasheo de propano a
-10.3 °¢ c¢zs2.7 °Kd por lo que se mezcla con la corriente de
alimentacién obleniéndose una temperatura de mezcla de -6.68 °C
268, 4°K.

2 -
Formacién de vapores por expansidn de la alimentacién, de la Llinea
de retorno del serpentin del tanque de euccidn de compresores, por

abmorcidn de calor en oL tanque, por desplazamiento del liquide y por
La bomba de recircutacidn.
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Para vaciar el sistema, el propant almacenado a presidén
atmosférica y -44 °c ¢229 °K> se realiza medliante bombas y los vapores
producidos por esta operacién se utilizan para llenar el volumen
desalojado por el propano liquide, la otra parte se va al tanque de
succidn de conpresores donde se vaporiza el liquido arrastrade y ®l
vapor de este tanque se va a la primera etapa de compresidén del
sistema de refrigeracidén, donde la presién se eleva a 3.5 l<g/¢:mz
[4=10] lb/ian. para llegar a la segunda etapa de compresién donde se
mezcla con el vapor producido en el separador de interfases y la
corriente total se comprime hasta 20.8 kg/cmz [&=1=12] 1b/an) y B7 °c
cas0 °k> Yy se envia al condensador de refrigeraciédn para reducir su
temperatura.

El vapor separado en este tanque se manda a un quemador mediante
un control de presidn., y el liquido se expande hasta 3.5 kg/crnz'
€S0 1bsin® ¥ ser alimentade al separador de interfases a -12.3 °c
cas3 K.

El vapor de este equipo se manda a la sagunda etapa del
compresor de refrigeracién y el liquido se envia al serpentin del
tanque de succidh del compresor y previa expansién ‘a presién
atmosférica se manda al tanque de almacenamiento.

El llenado y vaciade del recipiente de almzcenamiant'o puade
hacerse simultineamente, perc todo el sistema debe manejar una

cantidad mis alta de vapores.

V.2.4.2 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO PARA BUTANO COMERCIAL.

El butano comercial de produccién y/o transporte se recibe en
L.B. a 7 kg/cmz €100 1bsin®y, se expande hasta presldn atmosfeéarica y
se envia al tanque de almacenamiento de butanc el cual se-encueﬁtra a
0.07 kgroem® €1.0 1lbrsin® y ~3.7 °C <268 °K>. Lot vapores que se
obtienen cuando se llena el Lanqua3 se envian al tanque de succidn de
compresar de butano donde se comprime hasta 4.3 kg/r:mz C61L 1bsin® Y

51 °c cze22 °Kd., esta se envia al condensador y posteriormente al

Formactdn de vapores por oxpansidn de la altmenlacion, abeercidn de
calor en el tanque, por desplazamiento del Lliquido y por La bomba de
recirculacidn,
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tanque acumulador a 3.8 kg/cmz CS1 1b.in® v 40.8 °c c232 "1y, el
efluente de este se manda al serpentin gque se utiliza como medio de
calentamiento en ei tanque de succidn del compresor y de este previa
oxpansién se retorna al tanque de almacenamiento de producto.

Para vaciar el butano almacenado a presidn atmosférica y -3.2 °c
C269.8 °KD se realiza mediante bombas, y los vapores producides por

esla oparacidn se utlilizan para llenar &l wvolumen desalojade per el
butano liquido, la otra se envia al tanque de succidn de compresores y
de ahi{ a los compresores de butano.

La corriente que se obtiene del compreser a 4.3 )<g/c:mz
€61 lbrsin® y 51 °C <324 °K> se- envia al condensador y después del
tanque acumulador a 3.8 kg/&:mz CS1 psigl y 40.8 °c ¢33 °Kd.

El efluente del tanque acumulador se envia al serpentin del
tanque de succidn y de ahi, se expande hasta presidén atmosférica y se
retorna al tanque de almacenamiento.

El llenado y vaciado del sistema 'de almacenamiento refrigerado
se puede realizar simultineamente siempre y cuando los vapores
generados durante la operacié'n puedan ser manejados por el equipo de
compresidn.

Si no existe carga ni vaciado del producto, la velocidad de
formacién de vapores es pequefia y el equipo de refrigeracidn entrara
en operacién sdlo cuando el volumen formade sea importante.

Se prevee la estratificacidén de temperaturas en el tanque de
almacenamiento mediante la recirculacién de butano utilizando bombas

para tal propdsito.

V.2.5 ALMACENAMIENTO EN DOMOS SALINOS.

El almacenamiento de gas licuado se lleva a cabo por medio de
bombas que proporcionan una presidn de descarga suficiente para
permitir la entrada de los hidrocarburos a la cavidad, desplazando la
columna de salmuera que se encuentra dentro de la cavidad.

En la linea de alimentacién a la cavidad se contarid con
instrumentacidén para un control eficiente de los movimientos del
producto y asi{, indirectamente seguir el crecimiento de las mismas con

el tiempo como funcidn del namneroc de operaciones y flujos manejados.
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Artes de entrar a la cavidad. debe controlarse la presién en la
linea de alimentacidn de productos para evitar que la presién en la
Zzapata cementada sobrepase su valor limite, arriba del cual la zapata
que es el punto mas débil de la cavidad podria sufrir fracturamiento.

El gas LP‘enLra a la cavidad por el anular formado por el tubo
exterior y el medio del aparejo de tuberias. con lo cual la salmuera
sale por el tubo interno del aparejo cuyo wexlremo inferior eslara
siampre a la mayor profundidad, alrededor de dos metros de la cima de
insolubles; la salmuera saldrid de la cavidad a una presién tal que
llegue a la cuenca de almacenamiento de salmuera. para vaciar la
cavidad, la salmuera que se encuentre en la cusnca se utilizarad para
desplazar los diversos Lipos de productos que pueden ser almacenados
en esta, por medic de bombas de inyeccién, en donde la presidn
requerida dependerd de la columna a desplazar, de la calda de presidn
como una funcion del flujo a manejar asi como del lugar a donde sera
enviado el producto.

La salmuera entra a la cavidad por medio del tubo interno., cuya
extreme se encontrara por debajo de 1la zZona de interfases
gas-salmuera, a medida que lz salmuera va entrando a la cavidad,
acurre el desplazamiento del producto almacenade permitiendo la salida
de éste hacia el exterior y se controla por medio de una valvula a fin

de cumplir con las condiciones de recepcicén del producto.

V.2.68 PURGA DE TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE GAS LP.

Es necesario remover los vapores inflamables o el gas de los
tanques. antes de cualquier reparacién o llenado por primera vez, por
ejemplo, si se deséa incrementar la capacidad de bombec de un
auto-tanque, se logra soldando una linea mas grande en la succién
entre el tanque y la entrada a la bomba de liguido.

Las operaciones de corte y soldadura no deben llevarse a cabo
hasta que la totalidad de los vapores combustibles sean removides del
tanque de almacenamiento.

Los métodos de purgado de los tanques, incluyen el uso de un gas
inerte como el didxido de carbono CCO2). nitrégenc CN2), agua CHz0? o
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bien realizarlo con vapor comoc agenle purgante. este’ ultimo esta
restringido a recipientes pequeffos que pueden resistir elevacidn de
temperatura dJde 82 a 99 °c ¢355 - 372 K.

La purga con vapor puede sequir de una con gas inerte o agua
si se encuentra Que existen volatiles en el recipienta.

Paso tnicial: Antes de cualquier operacion de purga. es
indispensable reducir la presi¢n interna del tanque Lan cerca como sea
posible a la atmosférica., este proceso @5 hecesario para reducir la
contrapresion sobre el equipo de purgado.

En el tangue puede existir liquido remanente despues de la

operacién de bombeo. para reducir la presion de vapor en el
contenedor, se sugiere el siguiente procedimientoc para el paso
inicial:

1.~ Aislar el tanque y tuberia que serid purgado por medio de gas Yy
verificar que las valvulas se mantengan cerradas durante la
oparacion de reduccidn de praslén: purgado y la subsecuentae
reparacidn o inspeccion del tanque de almacenamienta.

2.~ La presion de exceso que existe en el tanque se puede reducir

incinerandc el vapor en un guemador. el equipo usado pordria
incluir un tubo de purga fijado a la salida de vapor del tanque de
almacenamiento. para muestreo del gas durante la operacidn de
purga; la valvula de muestreoc es de compuerta para tener poca
resitencia.
Un incinerador puede ser utilizado para quemar el gas, si es
deseado un pequefio control. una valvula de aguja puede ser
insertado delante del orificio del incinerador para facilidad en
el control de la flama.

3.- La operacién durante la reduccién de presién consiste en ajustar
el flujo mediante valvulas, para obtener una flama que no se eleve
mas alla del nivel durante el proceso de incineracién, las
valvulas son entonces cerradas y se hace uso de uno de los
sigulentes procesos de purga para remover el vapor remanente en el

contenedor.
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V.2.6.1 PURGA CON AGUA.

El wvapor remanente en el tanque de almacenamiento puede ser
desplazado con agua fria bajo presiédn, la presiéon de agua es usada
para agotar el vapor que se esti consumiendo en el quemador.

Cuando la presién del agua no es suficientemente alta, es
frecuente un arregle de tuberias por la bomba de butane liquido, come
pase {inal, una vez gue la operacion es completada, las gotas de agua
deberan evaporarse por medio de un calentador de aire, el incinerador
debera removerse de la operacién dejando sélo el tubo de descarga.

La purga con agua tiene la desventaja de disolver
aproximadamente 150 ppm en peso de gas a condiciones ambientales.
esto representa un rlesgo al liberar la purga con agua en drenes, por
lo que se diluye con aire a una temperatura alta, obteniendo la purga
en fase de vapor para disminuir la condicidn flamable e inmediatamante
quemar para eliminar esto riesgo.

Finalmente, =i el tanque sera llenado con gas LP el agua debe
ser eliminada dosificando metanol a una velocidad de 0.1% en volun}en
esto disminuye la posibilidad de formacién de hielo por el liquido y
la expansién de la fase de vapor.

V.2.8.2 PURGA CON GAS INERTE.

El vapor remanente en los tangques do almacenamienta o tuberias
después de la reduccidn de presiédn, se desplaza con gas inerte como
didxido de carbono CCO2) o nitrégenc CNa2d.

La técnica mds usual para el purgado con gas inerte es la
siguient,'e:

i. Una muestra del ‘gas a purgar debe ser tomada del tanque antes de
incinerarse la purga y analizarla para determinar la cantidad de
oxigeno Csi se encuentra presented.

ii. Una muesira del gas inerte puede ser tomada para determinar el
contenide de oxigeno (022, no debe ser superior al 2% Un
analisis tipico podria alcanzar 13% de COz Y 85% de Nz y no mas
del 2% de Oz2.
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.iii. Durante el proceso de purga, una muestra de la mezcla del gas
flamable y - del inerte pueden ser tocmados a partir de un tubo de
venteo y evaluar la flamabilidad. Un método mas so!‘xsi.‘icado

. involucra el uso de un indicador de gas flamable.

iv. Es importante certificar que no existe estratificacién del gas
flamable. si se encuentran disponibles varias tomas, las purgas
se haran en sucesién teniendo cuidado cada vez que sSe purgue de
no permitir la entrada de aire en el tanque mientras se cambian
conexiones.

El gas inerte sera secado hasta un punto de rocio bajo, para
eliminar cualquier humedad en el tanque y la formacidén de
escarcha en la operacién de trasiego.

Una meta del inertizado es tener una presidn positiva leve para
evitar el peligro de aire en valvulas defectucsas.

Para evitar el excesivo consumo de gas inerte, se debe asegurar
que las densidades del inerte y el gas a purgar sean diferentes,
por ejemplo: el bidxido de carbono {(gravedad especifica 1.52) es
normalmente utilizade para remover aire (spg. 1.0) de un tangue;
el nitrégeno Cspg. 0.7) se usa para el propano C(spg. 1.S2) o
butano (spg. 2.01).

V.2.8.3 PURGAS DE MEZCLAS AIRE-GAS.

Cuando 1os tanques de almacenamiento de gas LP contienen aire a
partir de las cperaciones de trasiego y llenado, la mezcla aire-gas
debera ser removida antes de iniciar la purga con gas de baja presioén.

Un anilisis de la mezecla nos indica el porcentaje de aire
presente en la mezcla, si una mezcla flamable aire-gas se encuentra
presente, puede ser conveniente dejar una cantidad en el tanque para
purgar una mezcla,

La seleccidn del medio de purga entre Nz, COz, o H20 es decidido
en base a un balance de costos contra angulos de seguridad.

Para las operaciones de gas LP el nitrédgeno es normalmente
preferido, en el caso de inertizar tanques de gran capacidad, mas

precauciones deben ser tomadas.

o2



Si se desea entrar al recipiente para inspeccidn © reparacion,
el personal debe ser provisto con aparatos de respiracidn y purgar con
aire hasta que wuna atmdsfera respirable sea obtenida con una
concentracién de gas LP por abajo del limite de flamabilidad: (2,4% de

propano en aire y 1.8% de butano.)

V.2.7 CONTROL ¥ PROTECCICHN DE FUEGO.

El propdsito de este punto es 8l d2 presentar de modo general
los métodos practicos de prevencidn y control de fuego. y son muy
valiosos para el diseflfador u operador de plantas de gas LP.

En éste se discute el valor del uso de la niebla de agua o
espreada en la reduccidén de la temperatura de ignicidn de las mezclas
aire-gas, siendo verdad que el efecto diluyente de la niebla puede ser
beneficioso, la actual aplicacidén de la boguilla es para la proteccidn
de los tanques de almacenamiento y otros equipos. .

Las bombas para liquidos diseflados para gas LP pueden ser
apropiadas para un servicio de emergencia sobre el bombec de agua; de
aqui que la maquinaria de combustidn interna para el bombeo de agua es

una excelente fuente de poder en una emergencia.

V.2.7.1 CONTROL DE FUEGO.

Una gran cantidad de demastraciones de control de fuego han sido
realizadas con butanc gasecse y liquido bajo varias condicicnes. y en
la mayoria de los casos no es controlada hasta que la fuente de
combustible es cortada, esto es extremadamente importante si la flama
se encuentra cercana y se permite un escape de butanc © propano a la
atmésfera, esto podri’a provocar la ignicidén,

Si la fuente de gas no puede ser cerrada © cortada es mejor
dejar que se consuma el fuego bajo control hasta que el combustible se
agote.

Se ha demostrade que los fuegos de gas LP pueden ser
completamente extinguideos por una corriente de vapor, agua pulverizada

@ bién mediante un extinguidor.
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V.2.7.2 METODOS DE CONTROL DE FUEGO.

Cuando un escape de gas o cualguier otro combustible ocurre se
deben Lomar precauciones para prevenir la ignicién. a los espectadores
se les debe mantener fuera del Area involucrada, los vehiculos
automotores no deben ser operados y cada esfuerzo debe ir encaminadao a
prevenir cualquier fuente de ignicién, si el escape de gas continua.
la fucnte © grieta debe determinarse e intentar realizar el control de
é4sta, esto puede ser posible cerrando las valvulas que cortan la fuga.
si nc existen valvulas, es pcs_ible enroscar la tuberia con un material
no flamable, para as! cortar el flujo hacia el exterior, una manguera
con vapor de agua © linea de agua pulverizada debe auxiliar el corte
que se realice de la fuga de gas.

Si el flujo no puede ser detenido podria ser muche mejor
vaporizar completamente el liquido derramado.

El 4rea se mantendra en resguardo hasta que se hagan las pruebas
que muestren que el gas ya no se encuer’xt.ra presente. s1 la ignicién
ocurre. el primer esfuerzo debera ser el contenerlo que combatirlo con
ekLlnguLdores. después de que los limites del fuego han quedado
visibles, se trabajaran caminos para cerrar la fuente de la fuga en
caso de que en esta no exista ignicidn.

Si cualquier estructura esta expuesta a la flama o esta siendo
cercada por estas, prologerlas con agua wusando un pul verizador
adecuado. esto se ha encontrado posible para prevenir la ignicién de
las estructuras combustibles cuando estas se encuentran cercadas por
las llamas o cuando se encuentran cubiertas por estas completamente.

Es posible proteger un recipiente de gas mediante pulverizacidn
de agua de cualquier tipo de fuego que esté en contacto, lo mismo
puede aplicarse a cualquier tangue de petrdleo expuesto a la flamay
enfriando el tanque se disminuye la presidn a la cual escapa el gas de
las wvalvulas de seguridad y demis accesorios y por tanto seré reducidao
el tamafo de la flama.

Ei el tanque se encuentra envuelte en el fuego, sera
practicamente imposible realizar el corte del escape de combustible,
en tales casos es mejor que el fuego Se consuma y se reduzca la
intensidad. ’



Cuandc existe un escape de gas y se incendia en un punto remoto
del tanque ez frecuentemente posible controlar el fuege cerrande
simplemente una valvula, si es posible se debe consultar el sistema de
tuberias y de esta manera debilitar el fuego, si las valvulas se
encuentran en un lugar i1naccesible per las flamas, se pueden reducir
éstas envolviendo la tuberf{a por una lluvia de agua.

Si la cuadrilla debe Lrabajar para controlar el fuego es
necesario no Interrumpir &l agua para proteccidén de estes, doz o mas
mangueras o lineas deben ser usadas para que estén protegidos de una
posible ruptura de mangueras, si los suministros son de diferente
fuente es mas seguro.

Los hombres deben avanzar hacia el fuego bajo la proteccidn de
la manguera ¥y bajo ninguna circunstancia turnar ¢ cambiarla de
posicién hasta que los hombres se encuentren detras del area
peligrosa.

Un fuege por gas LP normalmente sera menocs extense que aquellos
en los cuales se ven involucrades la gasolina, porque el gas se
vaporiza y se quema todo en un lugar mientras que una corriente de
gasolina puede fluir y extenderse scbre un area mas grande, cuando se
aplica agua a un fuege por gasolina este se puede extender, pero un
fuega por butano permanece quieto y no se incrementa su intensidad
cuando se cubre con agua.

Donde el flujo de gas LP no pueda ser cortado , ya sea antes o
inmadiatamente después que las flamas son extinguidas, es preferible
dejar el fuego bajo control y confinar los esfuerzos para proteger
las propiedades adyacentes.

El combate de un incendio puede ilustrarse por los siguientes
ejemplos:

Caso 1. UNA PEQUERA FLAMA EN UN ACCESORIO O VALVULA.

Golpear ésta con un trapo humedo, tierra o arena, un pequeRo
extinguidor o una manguera de jardin.

Esta accidn es recomendada soleo cuande no podria resultar una
reignicidén en un posterior flash u otro dafio a partir de la misma
fuga.
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Caso 2. FUGA EN VALVULAS DE RELEVO.

Dejar quemar hasta que el fuego estd fuera. usar agua fria para
enfriar la coraza del contenedor, partes de la valvula de relevo y
tapones fusibles, extinguléndolo por ultime gol peando con  una
corriente directa o un extinguidor, si el enfriamiento scbre la caraza
no es suficiente,

Caso 3, ROMPIMIENTO CON INCINERACION DE VAPOR (no directamente del
contenedor?.

Usar agua pulverizada para reducir la intensidad del fuego. el
procedimiento mas seguroc debe normalmente el permitir., se queme éste
hasta que se agote, Poner una cortina de agua entre el contenedor y ia
flama, es recomendable evitar la aplicacidn directa del agua a la
coraza.

Caso 4. FUEGO POR VAPOR O LIQUIDO QUE ENVUELVEN EL CONTENEDCR.

Proporcionar maxima aplicacidén de agua sobre la coraza o
concentrandola scbre el espacio de Vapor. © bien donde esta la salida
de gas, usar agua pulverizada para reducir la intensidad del fuego.
Caso S. UNIDAD DE GAS LP EXPUESFA AL FUEGO.

Enfriar la coraza con agua (preferiblemente pulverizadad
dirigiendo la corriente a las valvulas de relevo o salidas de venteo
para dispersar y ventear los vapores lejos del fuego, ventilar el
vapor a un lugar seguro.

Precaucién: Un enfriamento demasiado rapldo con agua pusde causar gueo
el recipiente caliente reviente, la primera aplicacidén del agua debe

ser en cantidades razonables a partir de una distancia segura.

V.2.7.3 EQUIPO DE CONTROL DE FUEGO.

Aunque los fuegos pequefos de gas LP pueden extinguirse ceon agua
pulverizada, polvo secs © didxide de carbone no es ordinpariamente
recomendable a menos que el flujo sea cortado inmediatamente.

El polvo seco y el didxido de carbono se usan también en el
control de la flama y en la operacién de corte, sin embargo se
encuentra limitado a el tamaMo disponible del extinguidor. estos deben
ser usados con precaucidén y un segundo extinguidor debe estar

disponible para suministrar proteccidn cuando el primero se descargue.
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El agua espreada a alta velocidad es muy util para el propdsito
de proteccién de los alrededores y controlar la intensidad del fuego,
la combinacién de la boguilla tipo tobera para espreado proporcicna
una corriente fuerte que es muy Gtil para producir una pantalla o
niebla de agua necesaria para hacer accesible el cierre de las
valvulas. Las toberas de capacidad grande requieren presiones en la
linea de alrededor de 10.6 kg/cmz 150 lh/inZD; se tiene las de
capacidad media para presiones de 5,30 kg/x:mz 7S lb/inzl Yy soen
convenientes para usarse sobre mangueras de 1 a 1.5 pulgadas.

El sistema de espreado para proteger los tanques de la planta de
almacenamiento, puede ser seleccionade sobre la base de la cobertura
obtenida a la actual presién disponible.

Los extinguidores manuales y las unidades rodantes C(carretillas
de didxido de carbono y del tipo a presidn son Gtiles para fuegos
pequefosd,

La utilidad del tetraclorurco de carbono es limitada por su
accidén espumante a ser usado S6lo para exterminar fuegos por su accién
envol vente.

El equipo ceontra fuego mas conveniente depende de dos factores:
a) Tamafio del riesgo a ser controlado
b) Tipo de fuego Cliquido, vapor, etc.?

Si se observa osto es impractico economi camente para
proporcionar proteccidn a cada contingencia.

Los especialistas en proteccidn de fuego recomiendan lo
siguiente:

- Pequefias unidades de combustible a mas un paqueffo extinguidor
de didddo de carbono,

por parte de los consumidores.

- Grandes unidades industriales estaciones fljas tales como
de combustible. fabricas y plantas.

Como minime un extinguidor grande del tipo de COz o uno de polvo
quimico seco y una combinacién de agua espreada y tuberias con

manguera de 1.5 pulgadas.
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Autco-tanques y trailers (llevada sobre 1la - unidad): wun gran
extinguidor manual CCOz o sim:lar) por unidad.

Estaciones de servicio de butane: Come minimo un extinguidor
manual por unidad de transferencia. preferiblemente dos y encontrarse
disponible la presidn de agua. una combinacion de agua espreada y una
linea recta de una pulgada o mayor.

Un apropiado disefo, contempla una instalacidén  permanente de
agua espreada y debe ser respaldada por un equipo portatil de

proteccidn con mangueras.
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CAPITULO VI.
DESARROLLO DE INGENIERIA BASICA.
VvI.1 . BASES DE DISERO.

1.1 Funcidn de la Planta.

Almacenar gas licuado de pelrodleoc para abastecer a la =zona
metropolitana del D.F.. instalando recipientes esféricos de 15,000
barriles y recipientes horizontales (salchichas) de 1,500 bkarrilaes
cada uno para recibir gas LP por medio de los poliductos de
Minatitlan-México @ 12'’, Poza Rica-México @ 4’ y Tula~México @ 12"".

1.2 Tipo de proueso.

Almacenamiento a presiéon de propana. butano y mezclas en
recipientes horizontales (salchichas) de 1.600 barriles para propane Yy
recipientes esféricos de 15,000 barriles para butanos.

2.0 Capacidad, Rendimiento y Flexibilidad.

2.1 Factor de Servicio.
La planta opera con wun factor de servicio del 80% c2g2

dias-afod .
2.2 Capacidad ¥ Rendimionto.

2.2.1 Capacidad de Disefio.

La terminal estari diseflada para almacenar 45,000 barriles de
butanas y mezclas do baja presién y 4,800 barriles de propanc y
mezclas de alta presién, para hacer un gran total de 49.800 barriles
al 100%.

a.2.2 Capacidad Normal.

La c¢apacidad normal de la planta serid de 48,800 barriles de

almacenamrento.
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2.8.3 Capacidad Minima. R
La capacidad minima de operacion de la. terminal sera.;igual al

30% de la capacidad de disefio.

2.3 Flexibilidad. . S i
La terminal no pedra seguir operando a falla de electricidad

pero se tendran facilidades para lagrar un paro ordenado.

2.4 Previsiones de futuras ampliacionss.
No se requirere preveer fuluras ampliaciones por aumento de

capacidad.

3.0 Especificaciones de las alimentaciones.
Las especificacicnes de las alimentaciones de proceso que seran
propercicnadas en limite de bateria (LB) son las siguientes:

Propano: presion de vapor = 128.5 kg/cmz manométrica maximas a 37.8 °C.

.

Butano: C1) presion de vapor = 2.63 kg.’r:mz mancmétrica maxima 37. <

Asl como las mezclas de alta y baja presidn, no excederan a los

13.6 kg/t:mz manometrica €200 lb~sin®>.

4.0 Ecpecificaciones de los Productos,
En las condicicones de entrega. se tendrian ya sea propano, butano
y-/0 sus mezclas, con una presion moderada para evitar vaporizacidn en

lineas y equipo de bombeo.

Propano: tiene una presion de vapor de 12.5 kg/cmz maxima a 37.8 °c,
la precién se incrementara a 185 kg/cm= para evitar
vaporizacion con auxilio de equipe de bombeo para la entrega.

Butano: tiene una presidn de vapor de 2,63 l:g/cmz. maxima a 37.8 °C.
la presién se incrementara a (=] kg/cmz. para evitar

vapsrizacion con auxilio de equipo de bombeo para la entrega.
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S5.0 Condiciones de alimentacion en limite de bateria.

procedencia | Alimen- | Estade | Pman kgrem® Temp. °C Forma de

" e tacidn Filsico Max-Nor ~Min Max~ Nor.Min recibo’
Minatitlan Gas L@ liquido 44,2015 322015 tuberia
Poza Rica Gas LP liquido 4430 37 [N}

5.2 Flementos de coguridad asxdstente.

Se instalarsd en la alimentaciéon una estacién de medicisn,
control y proteccion.

Las esferas se instrumentaran con dos valvulas de alivio de
presidn con capacidad para desfogar el flujo mas critico de
sobrepresidén, un sistema de deteccién de flama y detector de mezclas
explosi vas.

Dos valvulas hidraulicas para entrada y salida de gas LP, dos
elementos de medicion de presidén, un mandmetre local y un transmisor
con seffal de campo y tablero.

Se wutilizaran para cada esfera, dos medidores de nivel tipo
palpador de '‘Varec®’' o equivalente.

Alarmas en tablero por alto y bajo nivel.

Medicidn de recibo y entrega de esferas en cabezales de entrada

¥ salida respectivamente.

6.0 Condiciones de los productos on limite de baterta.

Estado Pman kg/cmz Temp. °C Forma de

Destino Producte Fisico Max~NorMin Max- Nor-Min entrega

Almacenar
para su Gas LP liquido 15,106 3720710 tubortfa
posterior

envic a la zona de San Juan Ixhuatepec
para su medicidn y distribucién.
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7.0 Eliminacidén de desechos.

Para el sentenido de desechos en agua debera cumplirse con. el
Reglamento del Diaria Oficial de la Federaciédn del 26 de diciembre de
1990. -

8.C Almacenamiento.
Se considera que el gas LP tendra un tiempo de almacenamiento de )
cinco dias maximo antes de ser distribuide para su-venta, envio'a

Tula. Hgo., envic a San Juanico. etc.

9.0 Servicios auxiliares.
9.4 Agua de servicio,
Fuente de suministro secundario por cisterna y bajo las
siguientes condicicnes:
Presion en L.B. 4 kgsem® ¢SO 1bsin?® Temp. en LB 25 °C ca2o8 °k

9.5 Agua potable.
Sera suministrada por medio de la red publica del municipio.

9.6 Agua contra incendio,

Fuente de suministro secundaria por cisterna con capacidad de
sers horas, dos bombas. una con motar de combustidén interna ¥ la
siguiente con motor eleéctrico.

Presién en hidrante de 8.8 kg/cmz €100 1bsin®>
Rociadores de media velocidad de 1,5 a &2 kg/‘cmz <21.3 - 28.4 lb/'inz)

9.7 Aire de instrumentos.

Ser4 generado dentro de la planta y no se integrara a ningun
sistema fuera de L.B.

Las condiciones del aire de instrumentos son las siguientes:

Presien del sistema ©0 lb.in® Punte de rocto.
Impurezas Chierrc, aceite. etc.) »  ninguna
Capacidad extra requerida 50%

El compresor del aire de instrumenfos sera accionada por motor

eléctrico.
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Q.8 Aire de planta.

Sara generado dentro de planta y serd conectado a el sistema
general asi como al de aire de instrumentos.

La presidn del sistema seri de 8.18 kg/z:m2 €120 1bsin® ¥ no se
requiere capacidad extra de disefio.

El compresor seri accionado por motor eléctrico.

9.9 Combustible.

- Fuente de suministro: Pipa
- Naturaleza: Gasolina Mova
- AnAlisis Quimico:

Carbeén: 83.5 - 8.85%
Hidrégeno: 15.0 - 18.8%
Nitrogeno. Azufre. Oxigeno: 0.0 - 1.0%

- Peder calorifico superior: 11,100 kecal- kg

9.10 Inertes.

El gas inerte que PEMEX suministrda ser& nitrégeno con las
siguientes caracteristicas:
Pureza Q9. 5% contenido de Oxigeno S ppm Cméaximod
Temp en LB 100 °F Presién an L.B. 27 kgrem®

9.1 Alimentacién de energia eléctrica.

Fuente: Comisidn Federal de Electricidad
Frecuencia de interrupciones: 12 veces al afio

Duracién méxima de interrupciones: 30 min.

Tensidn: 440 Vv

No. de Fases: 3 Frecuencia de 60 Hz.
Material conductor: Cobre electrolitico

Factor de potencia minima: Q.80

Acomet ida: Subterranea
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S.12 Alimentacidn de energla eléctrica de emergencia.

Se tendra suministro de energia eléctrica de emergencia mediante
una planta de fuerza pequeffa a fin de tener un paro ordenado y seguro
de la planta en caso de falla eléctrica del sistema principal.

9.13 Teléfonos.
Se instalard una red telefénica para comuynicacién interna ast
come la instalacidn de dos lineas para comunicacién exterior.

Instalacion de un sistema de banda civil.

9.14 Desfogues.
PEMEX sera responsable del disefic del sistema de desfogue hasta

L.B. de acuerdo a la contrapresién establecida por el mismo.

10.0 Sistemas de seguridad.
Sistema de rociadores o aspersores en tanques y esferas.
Sistema de proteccién de redes de agua.
Instalacién de canastiilas en camaras de espuma Cpolvo quimico
seced en tanques de almacenamiento.
Construccién de andadores gque permiten el facil acceso y
operacidn de valwvulas.
Instalacidn de hidrantes e hidrantos monilor en casa de bambas y

llenaderas con 360° de movimiento horizontal y 120° de vertlical.

11.0 Concdiciones climatoldgicas.

11.1 Temperatura

Minima extrema 4 °c ca77 x>
Maxima extrema 33.8 °C ¢306.8 %KD
Masdima promedio 20 - 25 °c cagz - ase K
Minima promedio 8.1 - 15 °c ¢251.25 - 288.1 K
Promedio 20 °c ca2oe3 %>
Promedio del mes mas caliente 28 °c ¢301.15 ‘K>
Promedic del mes mas frio 13.8 °c cass.6 K>
Temp. Bulbo humedo 15.8 °c cass.7 K>
Temp. Bulbo seco 25.5 ¢ ¢298.6 K
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11.2 Preécipitacién pluvial.

Anual- media 153 mm
Maxima en 24 hrs. 350 mm
Horario maxima 45.6 mm

11. 3 Vientos.

Direccidn de vientos reinantes M
Direccidn de vientos dominantes N-Ne
Velocidad maxima registrada 80,2 kmsh
Velocidad media anual 8.1 km/h
Velocidad maxima promedio S7.7 km/h

11.4 Humedad.

Maxima 90% a 15 °c cae8.1 °K>
Minima a%
Media anual 62. 3%

11.5 Atmosfera.

Presiéon atmosférica 585 mm de Hg €10.91 kg/cmz)
Atmdésfera corrosiva si
Contami nantes = suelo salitroso Ceo. Coz., Hz2S, Y Oz

12.0 Logalizasisn,
19° latitud norte 41 minutos
90° tatitud este

elevacidn sobre el nivel del mar 2440 mts.

13.0 Bases de disefio eléctrico.

13.1 Para la clasificacion de areas se empleard el codigo NEC
(National Code Electricd

13.2 Disefio de tablero de fuerza control., ccm, tableros de mando segun

clasificaciédn NEMA, servicio interiorr NEMA 1 en cuartos de control

presurizados.
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13.3 Tensién de alimentacion a notores

POTENCIA HP Volis - Fas=
i Menores de 1 120 1
de 1 - 200 440 3
210 - 450 4160 3

13.4 Para alumbrado e instrumentos de control se empleara la corriente

de 120 volts y una fase.

13.5 La distribucién de corriente dentro de L.B. sera subterranea a

prueba de explosidn.
14.0 Bases de disefio de tuberias.

14.1 Se emplearan soportes de concreto los cuales deberan tener una
altura minima de 1.0 mts. en calles:; en cruces de calles, se tendra

una altura minima de 3.0 mis.

14.2 Los pisos interiores de diques se contruiran de concreto
hidraulico con una inclinacién minima de 2.5% contando con fosa de

recoleccidén de liquidos derramados.

14.3 Para el dimensionamiento de boquillas de entrada y salida de
esferas., se considera que una esfera recibe el gas LP del ducto de

alimentacion de la planta.

14.4 Los drenajes Qque seran usados en la planta astf como sus
materiales son los siguientes:
Material Elevacidén
Ti de d
po de drenaje Receptor preferido en LB
Aceitosa Drenaje municipal Fierro fundida
Pluvial " A Concreto
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18.

15.

O Bases de diseflo civil.

1 Solicitaciones por viento y sismo se usard el manual de diseffo de

obras eciviles de la Comisidn Federal de Electricidad.

15.

2 El nivel del pisc terminado serd 10 mts. y el nivel freatico esta

a B mts.

15,

3 A continuacién se menciona los tipos de edificio o construcciodnes

que se haran dentro de L.B.

ad
b)
[->]
d>
el

16.

de

17.

17.

17.

Cuarto de control de instrumentos.
Cuarto de control eléctrico.

Oficinas integradas al cuarto de control.
Sanitarios.

Cuarto para compresores, do proceso y aire.
O Bases de disefo para instrumentos.
Se construira un tablero semigrAfico tipo consola, la conduccidn
la sefal se hara a través de multitubo de cobre.
O Bases de diseflo de equipo.

1 Comprescres de preferencia centrifugo con 10% de sobredisefo.

2 Bombas se usara motor eléctrico como accionador con 10% de

sobredisefio.

17.

3 Recipientes horizontales de acuerdo al cddige ASME.
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VI.2 TIFPO DE PROCESO.

Después de realizar el analisis de los sistemas de
almacenamiento existentes. observando sus ventajas y desventajas, se
decidio elegir el sistema combinado a presion con refrigeracién
externa de los vapores. por su versatilidad y contrel para mantenerse
en rangos muy seguros.

El objetivo del almacenamiento es la distribucidén a
congegionarios y consumidores de gas, si se considera que el volumen
de almacenamiento es por tres dias. se puede disponer de dos para
soportar una contingencia y disponer de tlempe para que esta sea

carregida.

VI.2.1 DESCRIPCION DE PROCESO.

Petréleos Mexicanos C(PEMEX), distribuye a las centrales de
almacenamiento gas LP de los tipes comerciales C(gas LP propano., gas LP
butano y sus mezclas) para su distribucion y venta; de esta forma el
gas LP butano y mezclas ricas se expande en cllindros de 20 a SO
kilogramos y el gas LP pro;ﬁano y mezclas ricas se comercializa en
tanques estacionarios facturando por volumen.

La forrma de saber hacia que recipiente se destinara el flujo de
gas. sSeri& en base al comunicado del operador del poliductoc que dara
las caracteristicas del material a ser bombeado, de ésta manera el gas
LP propano y nwzclas de alta presién se alimentaran a los recipientes
cilindricos horizontales y el gas LP butano y mezclas de baja presién
se destinard a recipientes esféricos.

El flujo comercial del paliducto y-stransporte se recibe en L.B.
a2 una presidn minima de 7 y maxima de 18 kg/cmz. en el cuadreo de
regulacidén y mediecidn se disminuye hasta aproximadament.e 10 kg/cmz.
suficiente para vencer la presion interna de los recipientes a ser
lienadas; a través de los recipientes se cuenta con interruptores y
alarmas de alto nivel de tal forma que cuando el liquido llega a un
cierte nivel de llenado el interruptor de alarma dard una seffal para
que el operador abra la valvula correspo’ndiente al llenado de otro
tanque cuando llega a su nivel maximo. el interruptor de nivel
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automatice actuara cerrande la valwvula vy el producto fluiria hacia el
otro recipirente para ser llenado.

En éste al ingresar el liquido se produce una expansidn
disminuyendo la presitn y favoreciendo una evaporacién del gas en el
recipiente. éstos vapores se extraen por medio de un compresor que
ayuda a.la disminucion de la presién interna del recipiente y como
sistema de enrriamlen!.c:4.

Cuando a un recipiente se le exige una vaporizacién auperior a la fue
puwde proporcionar por calentamiento de la superficie del mismo,
procede o tomar del medio ambiente el calor complementaric congetando
la humedad del aire, escarchdndose la superficie, diwminuyende su
temporatura y su presidn. Eslte ofecio as una combinacidn del punto de
ebullicién del gas con la operactdn de absorcién del vapor por

parte
del compresor.
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VI ,-4 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA.

VI.4.1 BALANCE DE MATERIA.

Una vez comprendido el proceso de almanamiento, el ba;nnce de materia se ~--

planteara de la siguiente forma.

La central de almacenamiento cuenta con 3 recipientes esferfcos de 15000 barri
les y 3 reciplentes cilindricos hc .zontales de 1600 barriles, suficiente para
satisfacer una demanda diaria de 9960 barriles { 5 dias de almacenamiento), de
los cosumidores, por lo que el abastecimiento de Petroleos Mexicanos a la cen-
tral, sera de la misma cantidad, para mantener asi, el sistema a regimen per--
manente, " evviando ya sea propano prioritariamente y/o otra mezcla".

Solo en el caso de que PEMEX tuviera una contingencia, se cuenta con 4 dias a-
dicionales de almacenamiento. PEMEX, envia sus productos considerando ciclos
de bombeo, dada la cantidad enorme de hidrocarburos que maneja.

Para el caso del GAS L.P. consideramos un ciclo de 3 hrs,, establecida esta -

condicién se tiene.

la consideracién mas importante, quisa sea la de mantener la presifin slevada
para evitar el manejo de dos fases en las tuberias asi como la cavitacién.

9960 barriles --—- 1 dia que

equivalen a 1, 583, 640 lts al 100 %

Pero debido a que los recipientes unicamente permiten en llenado maximo del —
B85 % ( el espacio restante es para la fase gaseosa asi como para la expansién
que sufre la fase liquida},

tenemos ( 1, 583, 640.0 1ts){(0.85)

igual a 1, 346, 094.0 lts ceraneessa(1)
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Esta cantidad, sera la que recibira en un periodo de 3 hra. , permitiendo asi
establecer una limentacion diaria de 1, 346, 094.0 lts en el limite de baterfa
Esta combinacién de regimen permanente y por lote (batch), mantienen siempre -

funcionando al sistema.

Periodo 3 hrs, Q= 1,346,094.0 lts.
R ) hrs. < {2)

Q = 448, 698.0 lts/hrs.

Tomando como base una hora de flujo.

base 1 hrs.

———

448,698.0 1lts. 448,698.0 1ts.
De acuerdo a la literatura, la velocidad recomendable para sistemas de flujo -
de Propano es de 5 fts/seg.
De aqui ; Q =V . A cesnseseaal3)

Q = flujo de slstema en ftsal hr.
V = velocidad del flujo ; fts/ hr.

A = area del ducto rtsz
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De esta.forma calculamos el diametro del ducto que transportara al GAS L.P.

Despejando a el aréa de la ecuacién 3, tenemos;

>
¥
<io

Sustituyendo; A= 4.4 £ta®/ seg
57Tt/ seg

A= 0.88 ftaz

De donde, despejendo de la ecuacidn de area del circulo, podemos obtener el

diametro.

A =

aro? . D= 4A
hraal -,

w

\I (4)(0.88)
Sustituyendo valores D= —-3qa1E

D = 1.05 fts; aproximadamente 12 pulgadas
{ un pie}

serense(B)

Lo que quiere decir que debemos mantener un diametro diametro igual al del po-
liducto que surte a la central para poder asf recibir esta cantidad de flujo —
de 448, 698.,0 lts/ hr.. Dentro del sistema de almacenamiento el diametro dis—
minuira debido a que se tienen 24 hrs. para estar abasteciendo a los transpor-

tes.,

El diametro del cabezal obtenido corresponderia al de la corriente no. 1.,
Uuna vez analizado lo anterior se establecen las condiciones de todas las -~
corrientes;

Corriente no. 1

Flujo Q1L = 448, 698.0 lts/hr. {ciclo de 3 hrs)

Densidad rel. = 0.5162

presgifin: 16 kg/cm2
Diametro 12 pulgadas
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Corriente no,2

Se considera que el producto que seréi recibfdo por los recipientes cilindricos

es propanc u alguna mezcla de
siguiente los recipientes los
Establecido lo anterior PEMEX
nado a la central,partidas de

rio de esta.

Flujo Q2 = 448, 698.0 lts/ hr.

alta presién { 70-30 % propano -butano), por con
recipientes esfericos almacenaran butano.
manejara dentro del mismo ciclo de bombeo desti-~

butano, ajustandose en forma global al flujo dia

Dendidad rel. = 0.5162 (propano)

Temperatura = 37.5 9C
presién = 16 kg/cm2
Diametro = 12 pulgades

Corriente no. 3

La corriente no. 3 , conducira butano hacia los recipintes esfericos ( en un

momento determinado, tambien esta corriente podréd llevar mezclas de baja pre—

8ién , como lo serfa una 60 -

Flujo Q3 = 448, 698 Llts /hr.

40 butano- propano)

Dendidad rel. = 0.5824 ( butanc)

Temperatura = 37.5 2C
Presidén = 6 -7 kg/cm2
Diametro = 12 pulgadas

Corriente no. 4

ta funcién de esta corriente sera basicamente el introducir nuevamente al sis-

tema los condensados productos de la vaporizacién durante el llenado efectuado

por el poliducto y /o el llenado de loa transportes de GAS L.P., para ello se

cree conveniente se introduzcan una vez terminada ia operacié del poliducto.
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Corriente no 5 y no. 6

Atravez de estas corrientes se podrén realizar si asi lo requirieran las nece-
sidades de operacién , mezclas de alta y baja presidn en los recipientes res-

pectivos, haciendo versatil al sistema en cuanto, a si se quiere bombear ex-—

clusivamente propano , butano y/o sus mezclas .

Para esta situncibén se tomerd coro base, la mezcla que por lo general meneja —
PEMEX, para las compaiifas distribuidoras privadas de 70 - 30 propano- butano.

Como la suma de las corrientes 4 6 , dan como resultado la corrients no. 12

Corrientes no. 7 ¥y no. 8
Como estas corrientes unicamente operaran en condiciones de elevacifin de la -

temperatura y la presién. Se manejéran mas adelante en el balance de energia.

Corriente no. 12

Esta corriente podrd lievar tantc & propano, butano y/o sus mezclas en la -

proporcién siguiente.

Flujo Q 12 = 90,000.0 lts/hr.
Densidad rel 0.5089 (propano) Presién = 12.3 kg/cm2
Densidad rel 0.5824 (butano) Presién = 2.7 kg/cm2
Densidad rel = 0.5309 ( propano 70- butano 30 %) Presién = 9.2 kg/em2
Densidad Rel = 0.5530 { butano 60— propano 40 %)} Presién = 6.5 kg/em2

Temperatura = 37.5 ¢C

uonoy

Diametro = 6 pulgadas.

Corrientes no. 13, no. 14, no, 15 y no. 20, no. 21
Estas corrientes tienen la funcién de igualar la presibén entre los recipientes

tanto de transporte como de almacenamineto. El flujo de la fase vapor que cir-

cula por dichas lineas se trataran nuevamente en el balance de energia.
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Revisando el tratamiento hecho a la corriente no. 12 tenemos:

Esta corriente tendrf que proprcioner el flujo suficiente para llenar al
mismo tiempo 2 transportes de capacidad equivalente de 45,000 lts al 100%
se tendra una necesidad de 90,000.0 lts, para un tiempo de llenado de a-
proximado de 1 hora. por lo tanto, el diametro del ducto se calculara de
de la siguente manera:

Capacidad de transporte = 45,000 lts al 100%

Cantidad de transportes = 2

Tiempo estimado de llenado = 1 hr.
Velocidad recomendada de bombeo de Gas L.P.a 5 fts/seg.

Q2= V., A i 6 )
TS 07

Sustituyendo valores:
2
A = 0,172 ft ; de donde

D=0.,47 ft ( 6 pulgadas )

Corrientes no. 16 y no. 17

Las corrientes 16 y 17, son producto de la divisién de la corriente # 12

ambas corrientes conduciran el flujo proveniente de los tanques de almace

namiento, hacia los transportes. practicamente estas lineas trbajaran las

24 hrs. Pependiendo si hay trnasportes disponibles.

Flujo Q16 = Q17 = 45,000.0 lts/hr. Temperatura = 37.5%2C

Densidad rel. = 0.5089 { propano) ——— Presién 12.3 kg/em2

Densidad rel. = 0.5824 { butano ) Presién 2.7 kg/cm2

Densidad rel. = 0,5309 ( P - 70 ; Presién == 8.2 kg/cm2
= H

bensidad rel, = 0,5530 ( B ~ 60 Presién = 6.5 kg/cm2
Diametro = 4 pulgadas




Corrientes no. 18 y no. 19

Estas corrientes conservarén el flujo manejado por las corrientes 16 y 17
con el unico cambio en la presibén debido a la energfa proprcionada por la
bomba. la cual incrementara su presién hasta 16 kg/cm2, con el fin de com
pensar la presifn que se opone al llenado de los recipientes ssf como a -
la caida de presién que se pueda presentar.

Flujo Q18 = Q19 = 45,000.0 lts/hr.

Temperatura = 37.5 °C

Presifn = 16 kg/cm2

Diametro = 4 pulgadas

Nota; Las densidades ya se especificaron,
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VI.S5.2 BALANCE DE ENERGIA.

Para poder

establecer la cantidad de flas L.P. en estado de vapor por la -

corriente no. 7 ( u corr. no. B), e3 necesareo manejar un balance de ca-——

lor, debido & qus la vaporizacién que suceda, generéra un enfriamiento -

de). mismo producto. De la siguiente manera:

a).~

B).-

€)=

Se requiere conocer la cantidad de Gas L.P. en estado liquido
a vaporizar para alcanzar una temperatura deseada de enfria-
miento.

El propano #Gas L.P.), absorbera el calor del medio ambiente
acra\.rez del tanque de almacenamiento.

Las condiciones a las que se inicfara la vaporizacidn sera de
409C {104 ¢F) y 14 kglem2 ( 205.8 1bs/in2), y un enfriamien-

de la fage liqufda hasta 10 ®C { S0%F)+
nota. la presidn es absoluta.

La condicidn a la que se realizara el proceso, es isotermica,
por la tanto, a &sta oo tienen los siguientes valores de ental
pia , tanto para el liquido saturado como para el vapor satu-

rado respectivamente. Hliq.= - 793 BTU/1b y Hvup = « 663 BTU/LB

de donde, el calor latente de vaporizacién es igual a;
= —-(663) - ( -793 ) = 138 BIU/ lb
lo que quiere decir que Be requieren 138 BTU para vaporizar una

libra de propanoc liq.
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Para determinar la cantidad global de propano a vaporizar y lograr el en-
friamiento del tanque ;
Q ganado = ~ Q perdido —————( B}

QnmCPAT. (9)

Como lom reciplentes que contienen Popanc solo permiten un llenado maxima
del B85 % :
Capacidad Rec. = 1600 barriles = 254, 400 lts
= 254, 400 ( 0.85 )
= 216, 240 lto

que equivalen a : 110, 044.5 kg.

Se sustituye en la ecuacién no. 9 :
9 propano- rec. = | 242, 388 )( 0.7 )( 50 - 104 )
= -9, 162, 288.4 BTY

Do donde se sabra la cantidad de propano a vaporizar para intearcambiar -

este calor.

-m .
e Propano rec. prap: P 52%9;--131:.
Despejando m, se tiene n = 2 —_—(10)
£
sustituyendo valores : o 9. 162, 266.4 BTU_

138 BTU/ 1b

- 66, 393.0 1lbs

= 30, 178,63 kg
La densidad relativa. propano: 0O, 5089

V = 59, 301.0 lts .



Fijando una hora de base.

Q = 59, 301.0 1ts /hr.

Esta cantidad de litros de propano ( GAS L.P.) en estado liqufdo ee vapori

zaran para generar el enfriamiento en el interior de tanque de 40 %C a -

10 8C, * Come la relacidn de vaporizacifn de un litro de propano liqufdo

a propano vaper (gas) , es igual a 273. la cantidad de vapor generado es
« ( 59, 301.0 lta/hr} ( 273)

= 16, 189, 364 1ts /hr.
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VI.6 DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO.
Recipiente esférico.

a) Cilculec del diametro.- De acuerdo con las bases de diseffo se
eztablece una capacidad de 15,000 barriles para este reclpiente.

165,000 barriles = 2,385 m”

Haciendo uso de lx ecuacién de volumen para la esfera, despejamos
el diametro.

ve=1,/8n00°
Donde:
V = Volumen an m’.
D = Diimetro de la esfera en m.
N = Constante 3.14108

D= J’av/n

Sust.ituyendo valores tenemos:

a
D= Y 6 C2385 / 3,1418

.
D= 4.553.0 = 10.89 m

b Cilculc del espesor de la envolvente.
Para la determinacidn de espesor se utlliza la ecuacidn:

tsPR/ (2SE-02FP)+cC

Daonde:
= Espesor de la envolvente en mm.
= Presién de diseNo en kgfsem”.

Radie interno del recipiente en mm.

nxve
'

= Esfuerzc permisible del material de la envolvente en
kgt sem®.
Eficiencia de soldadura € % D.

Factor de corrosiodn.

am
noa
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En consideracién a lo anterior se tienen los siguientes
datos:

P = 14 kgrem®

R = 8285 mm

S. = Esfuarzs mixime permisible del material seleccionadeo por norma
CDGN - B 25@), SA - 612 A es igual a 5848 kg/em’, con un factor de
sequridad de 4; se tiene un Smd_‘_n 1461.2% kg/cmz.

E = Sera radiografiado por lo que se considera un 100 %,

€ = Por el material a ser contenido., no se adiciona factor de
corrosién.

Sustituyendo:

€14 kgrem®ICB25 mmd

2 €1481.25 kgrem?dC1d + 0.2 C14 kg/cmzb

. 115990 mm

5610, 7 = 39.728 mm

De acuerdoc con el resultade anterior. el espesor de la
envolvente os de aproximadamente 1.%8 pulgadas, Pero por lo qanl;ral se
toma @l callibre comercial inmediato i S.8°°.
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Recipiente cilindrico horizontal.

A3 Cilculo de diametro del recipiente.- Se determiné de acuerdo con
las bases de diseffo, una capacidad de 1,800 barriles para éste
recipiente.

1,800 barriles = 280 m®"

Haciendo uso de la ecuacidn de volumen para un cilindro y de la
esfera, se puede obtener el diametro y el diametro del cabezal
esférico a partir de la ecuacién:

v +18 1 D*

no’t
LR LI -
3 4
Ponda:
N = Constante 3.1416
D = Diametro del cilindro y de la esfera en m.
L = Longitud del cllindro en m.

V,= Volumen total.

Donde el primer miembro, es el volumen del cilindro y el segundo
es el volumen de una esfera; ya que los cabezales del reciplente son
del tipo seniesférico y al juntarse se forma una esfera. '

Supohemnos una relacidn. longituds/diametro CL/DD = B,
sustituyendo en la ecuacidén de volumen total:

g n o
)

280 = = 1.6 0 D°

Agrupando:

250 = 2.168 1t D*

Dw aqui, despojamos el diametro:

s
D = /CESQ) / €2.16683C3.1416)

D = 3.927 m”

El diametro del recipiente y de los cabezales es de 3.327 m
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bl Cilculo de la longitud del recipients.

Volviendo a la ecuacidn, despejamos la longlitud, nos queda:

4 ¢ 250 -~ 168 N D"

€3.1410) ¢3. 3277

L=g2s.28m

Para determinar la longitud total del recipiente, es necesario
sumar el didmetro de la esfera que representan los cabezales.

LL-LG“*L.-' CL=DD2
LLIZG.BG+3.3Z7=29.93m
Este valor colncide con el dato comerclal de la compafi{a

TATSA que fabrica este tipo de recipientes.
c) Calculo del espesor del cuerpo del recipiente.

Para hacer la determinacién del espesor, sSe hara uso de la
siguente ecuacidn:

_ PR
t*==sEg-os *°¢

Espesor de la envolvente on mm.

Prestén de disefo en kg/cmz.

= Radio interno del recipiente en mm.

Esfuerzo permisible del material de la envolvente en kg/cmz.
Eficiencia de soldadura en %

= Factor de corrosidn en mm.

aomuna v e
n



En consideracién a lo anterior se tienen los sigulentes datos:

= ?

= 14 kg/«:mz

1,863.8 mm

= Esfuerzo miximo permisible del material seleccionado; por norma
CDGN B-2%97, del tipo SA — 612 B es igual a 5,704 kg/cmz, cen un
facter do seguridad de 4; se tiens un Sm.;.‘ = 1,426, 08 kg/t:mz

[ i B g
.

E = Sera radicgrafiado, por lo que se considera un 100 %

C = Por el material a ser contenido, no se adicjiona factor de
corrosién.

Substituyendo:

€142 €1,863.5)

t " —TIaEE. 055 €15 - 0.6 CidS

23,289
Lt = 1,417,865 = 16.42 mm

De acuerdo con lo anterior., el espesor de la envolvente es de
16.4 mm; aproximadamente 0.89 pulgadas. Pero normalmente se toma el
espesor comercial inmediato = 2 132 in.

d> Cilculo del espesor del cabezal semiesférico.

La metodologia de calculo es la misma, por lo que solamente se
substituiran los datos en la ecuacidn correspondiente.

t = s E-oEE *C
Datos:
t =7
P = 14 kgrem”
R =1,8683.5 mm
S = Esfuerzo maximo permisible del material selecclonado; por norma

CDGN - B258), dal tipo SA - 612 A, es igual a 5,845 kq/cmz. con un
factor de seguridad de 4; se tiene un Sm&x= 1,461.25 kg/::mz



E = Sera radiografiade, por lo que se considera un 100 %

C . = Por el mataerial a ser contenido. no se adiciona factor de

corrosisén,
L - €14) €1.451.85)
2 C1.,461.258) €10 - 0.8 €147
2.320.9  _
L = eie T 7.97 mm

Generalmente. para la construccién se toma el espesor comerclal
inmediato superior mis proxime S5/18 in,
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VI. 7 FILOSOFIAS OPERACIONALES.

EL proceso de almacenamiento cuents con varias corrientes, (liness} en laa cua
les se encuentran instalados instrumentos de control de medicién y control, -
como son reguledores de flujo, indicadores de nivel, registradores de prosién
etc. Estos desempeflan una secuencia de operacidn, enviando seflales, tanto en
campo, como en tablero de control, automatizando la activacién de valvulas y
accesorios, con el fin de realizar una opercion segura y controlada de los --

mismos.

El flujo en el limite da bateria{corr. 1) merd, registrado y controlado por un
FIC, que permit{ra la regulacién del GAS L.P., que llenari los rocipienten ci-
lindricos y esferfcos ( FA- OL ; FA- 02).

El llenado de estos se relizard atravez de indicadores contreoladores de nivel
que enviaran sefiales a las valvulas de sumunistro para el corte y apertura, —-—

cuando se trate de seflales de alto y bajo nivel respectivamente.

En la condicidn critica de wn sobrellenado & alovaciin 2

o
LS

medio de calentamiento externo, los recipientes cuentan con valvulas de alivio
que abriran a una calibracién determinada por las condiciones de seguridad, en

viando este desfogue a un quemador para su combustién.

Las valvula de alivio solo permitiran la salida del exceso de presién, cerran—
dose cuando haya disminufdo la presisn. Los recipientes FA- Ol y FA-02, cuen-.
ta con dichas valvulas , ademas de la inhovacién misma del sistema de almace-
namiento, que consiste en unos indicadores controladores de presién que envia~
ran una sefial a las valvulas ( corr. 7 y B), que abriran permitiendo una vapo-
rizacidén asubita de GAS L.P., generando un enfriamiento en los tanques por el -
intercamblo de calor con el medio amblente.
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El vapor generado ( corr. 7, B y 9}, sera comprimido y enfriado por el com—
presor GB - 01, y el intercambiador de calor EA -01, respectivamente, que a su
vez sera enviado ( corr -11), a un tanque de balance FA-03, recuperando la es-
tabilidad del sistema. )

El GAS L.P. almacenado provisionslmente en el FA ~03, se introducira al sista-
ma { corr. 4) nuevamente.

Durante el proceso de llenado del sistema de almacenamiento atravez del poli—-

ducto, asi como tambien el de los ¥ carr habri una eleva~—
clon en el interior de estos. Las bombas GA-0l1 y GA-02 , realizaran la opera——
cion de llenado de los transportes, mediante una elevacion de presion suficien
te ( 16 Kg/ Cm2), que abgorba la caida de presién en las liness, asi como la ~

presidén que se opone al llenado de los mismos.

Debido al desplazamiento de la fase vapor dentro de ostos se tiene une linea -

de retorno de vaporea { corr. 15, 13 y 14).
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CAPITULO VII,

CONCLUST ONES,

Al inicie do este trabajo, se fijaron varios objetlvos que
contemplaron el contenide del mismo.
Denlro de los cuales estan los siguientes.
ad Denoctar las caracteristicas e importancia del gas LP como
combustible.

b> Realizar un anilisis de los sistemas existentes de almacenamiento
de gas LP.

<2 Hacer el desarrollo de las bases de disefilo, para un sistema de
almacenamiento de gas LP

dd Efectuar el dimensicnamiento de los equipos y lineas para un
sistema de almacenamiento de gas LP

ad Establecer un sistema de seguridad adecuado para una planta de
almacenamiento de gas LP
Esta serie de objotivos fueron tratados de forma separada y
cubiertos en cada capitulo, relacicnandolos con la industria del
gas LP en México.

Por lo que toca a la situacidn actual de esta industria se
observa un ascenso en los Gltimos S0 affos, que por mencionar un dato
en el afio de 1940 se producian tan solo 71 barrilessdia, y a la fecha
son de 220,000 barriles/dfa,

Nuestro pals en estos dias es autosuficiente en materia de
combustibles y lubricantes ya no habiendo la necesidad de hacer
importaciones, gracias a que se cuenta con las iInstalaciones
indispensables y la proyeccién de otras.

Ello aunado al auge petrolero de los 80's contamos con reservas
que nos garantizan el suministro de energia para los préximos 40 affos,
lo anLerior juslifica el hecho de craar nuavas instalaclones y formas
de manejo de los principales derivados de los cuales, el gas LP as uno
de los mas destacados por su versatilidad y combustidn limpia, que
ahara forma un aspecto fundamental para la concesidn y operacién de

nuevas industrias que lo utilizan para obtener energifa.
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Como ya se mencioné a nivel mundial el gas LP tiene gran
demanda., por le que la infraestructura ha tenido que crecer para
satisfacer a este mercado., que afioconalo requiere de mayores fuentes
prowedoras del mismo.

Alrededer de 23,000 barriles/dia de gas LP se exportan
principalmente a los paises desarrollados que necesitan de complemento
para su consumo interno industrial.

El comportamiento de las propiedades fisicas del gas LP
consideradas en @l manejo del mismo, resienten de forma notable la
influencia de algun cambio en la temperatura ambiental o del equipo
por donde circula esta.

Ante una elevacidn de temperatura, el gas LP en estado 1liquide
se comporta como cualquier otro liquido con una dJdisminucién en la
viscosidad y densidad, sole qua al mismo tiempo se genera una
vaporizacidén de este, teniendo el problema de manejar un flujo a dos
fases, que repercutira en golpes de ariete y cavitacidén tanto en las
lineas, como en los equipos para su manejo, como son bombas.

Por lo que toca a su confinamiento esta diferencia en 1la
temperatura. creard también una vaporizacidn y a su vez una elaevacidn
en la presién interna del recipiente, representando esta elevacidn
adicional en la presién un peligro, por la posible apertura de los
sistemas de desfogue, como son lag valvulas de seguridad,
prepiciandose una liberacién de este a la atmésfera en ospera de
encontrar una fuente de ignicidn que pudiera ocasionar una tragedia.

Dicho en otras palabras, el principal factor a controlar seria
el efecto de un aumento en la temperatura, propiciado ya sea por la
atmésfera o fuentes artificiales; esto ha dado origen a varios métodos
y sistemas para el manejo., operacién y almacenamiento del gas LP en
condiciones que permitan tenerlo disponible cuando se requiera hacer
uso de é&l.

Existen varios sistemas de almacenamisnto que son resultado de
aflos de {investigacidén y puesta en practica, observandose los
siguientes.

El almacenamiento a presidn, requiere de reciplentes con.

espesores de grueso calibre, <on objete de resistir la presion

129



interna, asi como los embates de la corrosién atmosférica, quedanda
supeditado a los cambios de temperatura que ocasionaria la ya conocida
vaparizacidén y en consecuencia =élo se puede baffar con agua a los
tanques mediante aspersidn.

La exposiclién de las superficies de los recipientes a la
temperatura ambiente. solo permiten la aplicacidn de recubrimientos de
esmalte blanco a fin de reflejar el calor y amortiguar asi la
elevacidn de temperatura en el interior.

Los reciplentes mads comunmente empleados en este sistema son de
forma cilindrico horizontal y esféricos, asignandose el gas de baja
presién a las esferas de capacidad mayor C195,000 barrilesd) y el de
alta a los cillindros €1.500 barriles) para capacidades menores.

El sistema refrigerado a diferencia de el de presidén., requiere
de recipientes no tan refarzados siendo estos del tipo atmosférico,
sole que la temperatura de qperacidn es cercana al punto de ebullicién
del gas LP (propano y butano, que oscila alrededor de -46 °c y -0.5 °c
respectivamentel), Estas Lemperaturas se alcanzan por medio de una
constante relicuefaccién del mismo, succionando el vapor generado,
comprimiéndolo y volviéndolo a inyectar al recipiente por la parte
superior para que intercambie calor con el vapor producido.

Aun cuando la operacién de estos sistemas implica una mayor
complejidardt v costo, respecto a las esferas utilizadas en el sistema a
prestén, su aplicacidn ez econdémica en aquellos casos donde el espacio
es limitado y costos, asi como el impacto ecoldégico.

El almacenamiento refrigerado tiene wvariantes en base a la
complejidad y control sobre el mismo manifestandose y reflejandose en
el costo de aperacidn.

El almacenamiento semi-enterrado, opera de forma similar al
refrigerado, solo que sa fabrican de paredes de concreto, necesitando
también de un sistema de relicuefaccidn.

El sistema enterrado, tiene dos variantes siendo estos el de
pared de caoncreto y el de suelo congelado, cuyas desventajas es que
uno requiere de un aislamiento ¥y el otro de un sistema de

calentamiento para evitar @l congelamiento y fractura del pisoc y
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estructuras; ademas del terreno especial con las condiciones aculferas
necesarias.

Estas proporcionan un factor elevado de proteccién sismica y un
impacto visual éptimo para el medio amblente.

El almacenamiento en cavidades subterrineas, tiene dos
variantes, que son las de domos sallnos y el de cavidades minadas de
tipo rocosc.

Ambos en esencia requieren de formaclones geologicas
especlales, como si se tratase de pozos petroleros.

ta primera necesita de grandes masas salinas del subsuelo,
puesto que la creacien de la cavidad se efectua por lixiviacion con
agua para disolver la sal del yacimiento dandole las caracteri{sticas
geométricas,

La desventaja de este, es la de requerir grandes wvolumenes de
agua fresca, ademids de contar con suficientes depésitos para 1a
salmuera formada debido a la constante de explotacidn de 1a cavidad.

La cavidad minada necesita de un terrenc impermeable que
proporcicne la seguridad de ser quimicamente inerte y compatible con
el producto a almacenar. asl como de las condiciones hidraulicas de la
capa freitica, que se situara encima del depositio a un nivel tal a fin
de proporcionar el potencial de la presidn del producto, asegurandose
de que no se escape.

Sa ha doterminado eon hase a esto. la profundidad de BC a 80 mis.
para confinar a butanc y de 100 a 120 mts. para propano.

Este método es quiza el mids utilizado por los paises
desarrolladeos para sus reservas estratégicas,

México, a Lravés de Petrodleos Mexicanos comienza a implementar
el sistema refrigerado selo por la capacidad de almacenamiento grande.

Una situacién practica hace pensar que en los tiempos actuales
se maneje un almacenamiento de pass nada mis, por lo que las demis
opcliones para almacenar gas LP quedan vedadas por factores econédmicos
¥ técnicos,

A raiz de esto, la propuesta de almacenamiento que persigue este
trabajo sugiere una combinacidn del sistema a presién con el sistema

de refrigerado.
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Esta consiste en incluir una unidad de compresién al sistema a
presidn que enfriara al producto y al recipiente., ocperando de la
siguiente maneral

Al realizar la operacién de trasiege del gas en estado liquido,
se generari una vaporizacidén en el interior del reciplente con la
consecdente elevacidn de la precidn; gste nss conduce a un probloma de
scbreprosion en @l tanque aunado a la influencia de la temperatura.

La funcién que realizara el compresor al iniciarse el trasisgo
serd la de aspirar stbitamente el vapor del recipiente y ya que este
no vera satisfecha la demanda de este consumo, su superficie no tendri
la capacidad de transferencia de calor, formandose una capa de
escarcha en la superficie de este., transmitiéndose dicha temperatura a
todo el producto manteniendo estable la presidn,

El vapar comprimide extratdo, a diferencia del sistema
refrigerado no se inyectara por la parte de arriba del recipisnte sino
a la corriente de alimentacién del mismo a fin de mantener un réglmen
continuo.

Ctra funcidén que desempefflari el compresor, es que a diferencia
de otros sistemas en el sistema a presiédn se cuenta con una linea de
retorno de vapores para equilibrar las presiones en ambos tanques y se
pueda trasladar la fase liquida de uno a otro, pues sSe ha visto— —
que udn trecipienle que almacend gas LP, guarda una presion ainterna
que impide el llenado del mismo.

Al tratar de alimentar nuevamente tanta 1los recipientes
cilindricos horizontales como esferas a travées de poliducto, se
generara una vaporizacién repentina que junto con la presidn de los
recipientes, provocara un efecto tapédn forzando tanto las lineas como
a los equipos de bombeo propiciande daffos por cavitacién y la posible
apertura de los dispositjvos de seguridad.

De aqui este compresor aspirari dicha vaporizacidn disminuyendo
as{ la presidn y controlando el llenado de dichos recipientes.

En base a estos criterios se seffalaron los estandares de diseffo
y seguridad para el dimensiohamienta del equipo necesario.
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