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INTRODUCCION.

En estos tiempos en que al creéinﬁento urbano no ze detiene y en
su voraAgin, han quedado incluidas instalaciones de almacenamiento de
combustibles; se hace 1indispensable reubicar a las compafias
distribuidoras de gas licuade a presién CLP2, combustible tan
cotidian® en su uso que muchas veces pasa desapercibida su
peligrosidad y se maneja sin precaucién. Solamente cuando se recuerdan

los tristes acontecimientos ocurridos hace poca tiempo en la regidén
conocida como San Juanico. Estado de México, se percibe el riesge que
se tiene al tener en la zona urbana estas instalaciones.

Esto muestra la imperiosa necesidad de relocalizar las compaflias
distribulidoras existentes. asi come la instalacién de nuevas centrales
a fin de seguir manteniendo el abasto oportuno a los consumidores de
la zona metropolitana.

Una alternativa de relocalizacién es la zona conocida come Venta
de Carplo. donde se tiene un poliducteo que esta interconectade con las
refinerias de Minatitlan y de Tula Hidalgo; para evitar en la posible
@l contacte en zonas de alta densidad poblacional.

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

El enfeque que se di al tema se iniclia con las generalidades del
combustible que nos ccupa mediante una reseffa histdérica de su crigen.
utilidad como combustible y el consumo aparente a nivel nacional.

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

Se describen brevemente los procesos de obtencién del
c‘ombust.ible a partir del gas natural y como subproductos de refinerifas
en el capitulo III.

Los usos y aplicaciones del gas LP como generador de energia al
cocinar alimentos, acondicionar 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 como se al este tible en sus diversas

variantes Ca presioén, refrigerados, enterrados, etc.?, asi como el



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

En lo que resta del trabajo se presentan las bases de diseflo de
una central de almacenamiento de contingencia, donde se hace hincapié
oen los sistemas de seguridad para este tipo de instalaciones,
continuando con el diagrama de flujo del sistema propuesto para este
tipo de instalacién, disefMo de recipientes, equipos de proceso y un
planc de localizacidén general.



CAFITULO I
GENERALI DADES

I.1. RESEFNA HISTORICA DEL PETROLEQ EN MEXICO.

La palabra ‘‘Petroleoc’’, considerando sus rajces latinas
Petra = Piedra y Oleum = Aceite; Aceite de piedra.

El petrdleo correspande a un grupo de substancias bituminosas
muy abundantes en la naturaleza, qQue se encuentran en muy diversas
formas y reciben denominaciones como: petréleo en bruto, aceite de
pledra, nafta, asfalto, etc.

Al  analizar el petroleo de diferentes regiones, se puede
mencionar de manera muy general gque se encuentra constituido de la
siguiente forma:

CARBONO DE 78 a 686%
HIDROGENO DE 10 a 14%

Diche en olras palabras, es una combinacién de carbono,
hidrégeno y unas fracciones de compuestos de azufre.

Algunas veces se encuentra mezclado con algunas impurezas tales
Oxigena C0z>, Nitrégeno C(Nzd y Azufre CS2d.
También se han encontrade trazas de:
Hierro CFe)., Niquel CNid, Vanadio CVad y otros metales.

El petrélec como materia, se encuentra en el subsuelo impregnado
en formaciones rocosas de Lipo arenoso y calcareo, sl cual como a
muchas otras substancias, tamblén se le puede encontrar en los tres
estados fisicos: sdlido, liquido y gaseoso.

Cabe mencionar que las caracteristicas que lo distinguen de las
demas substancias son: su olor y color obscuro casi verdoso, compuesto
casl exclusivamente por hidrocarburos.



En la biblia aparece con el nombre de ‘‘Beltun’’, mineral
combustible; Noé lo utilizéd como impermeabllizante para calefatear y
proteger su célebre arca, los Babllonios y los Asirios lo empleaban
para alumbradeo en substitucidn de aceite vegetal y como cemento en las
construcciones, los Arabes y los Hebreos lo tenian para usos
medicinales. los Egipcios en sus practicas de embalsamiente y los
Romanos para destruir naves snemigas.

Durante la época Precortesiana, las tribus que habitaron el
tarritorio mexicano, utilizaron el petrélec como material de
construccidén, medicina, pegamento, impermeabilizante Yy como incienso
pai-; sus ritos religiosos. Los Totonacas habitantes de la mayor parte
de Veracruz lo recogfan de las aguas para utilizarlo como medicina y
como iluminante; algunas tribus mexicanas 1o masticaban para blanquear

y limpiar su dentadura.

I.2 ORIGEN DEL PETROLEO.

Pocas materias de investigacion han suscitado mas las
especulaciones que el origen del peiréleo, las cuales se hayan muy
cargadas de literatura; sin embargo se debe admitir que es un problema
excapcional .

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

La primera explica la formulacidn del petrdélec como resultado de
reacciones geoquimicas entre el agua y el biéxido de carbono, ademis
de otras substancias inorganicas como son los carburcs y carbonatos de
metales; la cual a grandes rasgos es la siguiente:

I1.2.1 TEORIA INORGANICA.

Cuando la superficie de la tierra estaba semiliquida y plastica,
con rios esporidicos de lava, la atmésfera se constitulia de bidxido de
carbono €COz>., Hidrégeno CHz) y agua CHzOD.

Conforme se aumentaba la concentracidén de hidrégenc, se
incrementaba el bidxido de carbono provocandose la siguiente reaccidn:




nHz + N €Oz ~———»p nCO + nH20 s38 °c Eci.I.1.

Bajo laz elevadas temperaturas en que se encontraba, la reaccion
de 'sintesis resultaba inevitable., siondo la que a continuacidn’ sa
indica: :

2nHz + n CO —— Cn Hzn + n HzO Ee. 1.2

Esta dGltima reaccién puede ocurrir con © sin catalizadores, como
el hierroc o bien niquel a temperaturas cercanas a 540 °c.

I.2.2 TECRIA ORGANICA.

Atribuye su génesis a los organismos animales y vegetales, qua
existieron durante clertas etapas de la vida terrestre y al quedar
sepultados en los fondos de los lagos y mares, aunado a esto, el
efecto tanto de la presién como de la temperatura, sufrieron una
cidn do a una mezcla de hidrocarburos. Se sabe que la

conversion de material organico en petréleo. requiere el depésito bajo
el agua, ya que al no tener oxigeno libre se impide la descompasicién
en bidéxidos de carbonos y agua.

La teoria inorginica fué aceptada durante muchos aMos, pero a
medida que se han perfeccionado las técnicas de andlisis geoldglicas,
se ha dado mayor crédito a la teoria organica, siendo los principales
factores que han contribuide a esto, los estudios y analisis de
laboratorio realizado en rocas petroliferas, en donde se ha encontrado
que estas poseen ciertas propiedades o6pticas y un contenido de
hidrégene que sélo es posible en substancias que proceden de
materiales organicos,

1.3 EL PETROLEO EN MEXICO.
El petréleo como recurso natural mis importante de hidrecarburos
y fuente primaria de gas licuadeo de petréleo. se ve sujetc a una serie
de operaciones fisicas y mecdnicas que conforman un cuadro basico.
Petroleos Mexicanos, empresa encargada de llevar a cabo dicha

10




actividad, estructura un aprovechamiento absoluto de leos productes
derivados del mencionade recurso. Las operaciones suscritas se
desarrollan en una secuencia légica como se muestra en el cuadro
No. I.1.
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CUADRO I.1

13>.

3.

4.

OPERACIONES DE APROVECHAMIENTO DEL PETROLEO.

EXPLORACION

EXPLOTACICN

TRANSFORMACION INDUSTRIAL

DISTRIBUCION

12

PERFORACION

EXTRACCION

PRODUCCION

CONSUMO

REFINACION

PETROQUIMICA

OLEODUCTO

GASODUCTO



I.3.1 EXPLORACION.

Es el conjunto de actividades cuyo objetivo principal es
descubrir nuevas depdsitos de hidrocarburos o nuevas extensiones de -
los ya existentes.

Todas las compafi{as petroleras del mundo, destinan gran parte de
sus recursos técnicos y econdmicos a esta actividad con miras a
incrementar sus reservas.

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

A), Trabajos de reconocimiento.

B). Trabajos de detalle.

Q). Estudios para la localizacidn de pozos exploratorios.

D). Analisis de los resultados obtenidos, para la programacidn de
perforaciones en nusvos pozos.

Todo lo anterior es realizado con modarnas técnicas geoldglicas,
geofisicas y sismoldédgicas, con la intervencién de numercosos teécnicos
cuya experiencia y conocimientos permite localizar lugares donde deben

ser perforados los nuevos pozos.

I.3.1.1 PERFCRACION.
Para la perforacién existe una gama muy amplia de métodos
dependiendo dol sitio y las condiciones del subsuelo o lecho marino,”

I.3.1.2 EXTRACCION.

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

- Dimensiones del estrato productor.
- Numero de localizaciones que pueden perforarse.
- Aprovechamiento de agua y combustibles. En ocasiones se utiliza el

gas ¢ el crudo producide en el mismo campo.

Perforacién de los pozos de explotacién.
- Construccion de lineas de descarga.
- Construccidn de baterias de separacién de hidrocarburcos Cgas y

aceited.
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= Construccidn de plantas de bombeo y lineas para’ llevar - los
hidrocarburos a los centros de transformacién y consumo,
= Construccién de infraestructura, caminos. habitaciones., etc.

I.3.2 EXPLOTACION.

Los resultados obtenidos por la explotacitdn, se reflejan en el
aumento de las reservas de hidrocarburos. En el affo de 1978, México
contaba con una reserva probada de 8,338 millones de barriles, para
1984 las reservas probadas eran de 80,271 millones de barriles, y a la
fecha se mantiene en 63,500 millones de barriles.

Las principales zonas petraleras de México son:
= Area Mesozélca de Chiapas,

- Sonda de Campeche.
- Paleocafion de Chicontepec.
- Cuenca de Sabinas.

I.3.3 TRANSFORMACION INDUSTRIAL.
La transformacién industrial del petréleo puede dividirse de la

siguiente manera:

I.3.3.1 REFINACION.

Es el conjunto de procesos a los cuales se somete el petrdéleoc
crudo, para asi obtener por destilacidn los diversos hidrocarburos o
las familias de hidrocarburos con propiedades fisicas y quimicas bien
definidas.

Después de la separacidén se aplican a los derlvados asi
producidos, diversos procesos de conversién para obtener productos mas
valiosos, sometléndolos finalmente a tratamlentos con 4acidos,
Alcalis, solventes, reactives quimicos y cataliticos en general, a fin
de eliminar impurezas que los hagan impropios para su use comerclal,

La aplicacién de la refinacidn al petréleo cruda genera una
amplia gama de productos como se indica en el cuadro I.2.

14



REFINACION

CUADROQ 1.2/ DERIVADOS DE.LA REFINACION!

ENERGETICOS. Combustibles especificos
para los transportes. la agricultura,
la industria, la generacidn de
corriente eléctrica y uso doméstico.

PRODUCTOS ESPECIALES. Lubricantes,
parafinas, asfaltos, grasas para
vehiculos, construcclon y use industrial.

Materias primas para la industria
Petroquimica Baslca y Secundaria.
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I.4 INDUSTRIA DEL GAS LICUADO.

El términc de Gas LP Cen inglés Liquefied Petroleum Gas
“‘L P G*’), se ha aplicadoc a toda wuna serie de combinaciones de
hidrocarburos dentro de los cuales Se enhcuentran los siguientes:
propano, propileno, butano, iscbutanc, mezclas de propano-butane o
gases licuados de petréleo.

Es el dnico de los combustibles comunmente empleados, que a
presiones relativamente bajas Y temperaturas normales puede
transportarse en forma liquida. Sin embargo cuando este se libera a
presién atmosférica y temperaturas bajas, ocurre una vaporizacidén que
permite tenerlo y manejarlo como un gas.

El estado fisico en el que se encuentre el gas licuado de
petréleo dependeri de las condiciones a gque se le tenga sujeto, dicho
en otras palabras, es funcidn de las condiciones de la presidn,
temperatura y volumen. La principal fuente de gas LP son las mezclas
de gas del aceite crude que, después de realizar la operacién de
fraccionamiento, dard come resultado los productos mencionados.

1.4.1 ORIGEN.

Uno de los antecedentes mAs importantes gque 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 pérdida de enormes cantidades de gasclina por
evaporacidén. Los productores de petrdéleo de aquella ¢poca, 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 recuperacién de gasolina
natural, las cuales tendrian el cbjetive de realizar la recuperacisn
maxima del material liquido, facilitando con ello su almacenamientc y
transporte en equipo de baja presiodn,

Cabe mencionar, que los constituyentes principales de 1la
gasolina natural son ciertos pentanos, hidrocarburos pesados, propano
y butano. Estos dos ultimos, Qque por naturaleza son bastante
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volitiles, ocasionaban que al tratar de usar 1a~ §asolini. ella se
viera arrastrada a través de la evaporacidn. Esto ‘sefala el porqué de
dejar evaporar iniclalmente a las fracciones cie pi‘opano y butano por
parte de los productos de petréleo,

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

Pronto la compafiia RIVERSIDE OIL COMPANY, lugar donde se
desempaffaba A.N. Keer, se convenciéd de haber obtenido un producto
definido con amplias posibilidades de ser embotellado, por
consiguliente, en ese afic se establecid la American Gaselil 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 licuado en México se obtiene de muy diversas fuentes,
siendo estas del gas natural, Refinacidn y Petrequimica.

La producecidn del gas LP en México se ha incrementado
notablemente debido a la creciente utllizacidén y el crecimiento de la
poblacién, variando de una producciédn diaria de 71 barriles en 1940 a

- 242,847 barriles en 1990,

Para el manejo de este producto y su envio a todo el pails, se
utilizan ductos y flota maritima, como se refiere en las tablas I.1 y
I.a.

A pesar de esta red para distribuir gas licuado se tienen planes
para ampiiar el total de kildémetros y as{ lograr una mejor cobertura y
servicio para el pais.

En las estadisticas que se muestran en las tablas 1.3, I.4, I.S,
y 1.8, se puede cbservar la creciente produccién y la situacidn que
presenta este combustible tan versatil.

17



TABLA I.1
TRANSPORTE POR LA FLOTA PETRCLERA CBARRILES) DE GAS LP

Propia Rentada Total Total Toneladas
ci1988) 7,684,784 8,930,173 14,614,837 1,254,790
<is89> 10,584,413 8,323,881 16,008,304 1,451,384
€1990) 12,341,323 2,018,874 14,380,197 1,232,838
TABLA I.2
TRANSPORTACION DE GAS LP EN MEXICO.
TRANSPORTE POR POLIDUCTOS.
DI AMETRO LONGI TUD
PRODUCTO ORIGEN DESTINO cind Clemd
PROPANO Poza Rica Azcapotzalco-Tula 4 244
GAS LP Minatitlan Maxico 12 460
GAS LP México Azcapotzalco 12 107
GAS LP México Tula i2 es
BUTANO Nve. Pemex Cactus i6 11
PROPANO Nvo. Pemex Cactus i8 11
GAS LP Torredén Durango 18 282
GAS LP Cactus Pajaritos T.R. 20 137
GAS LP Pajaritos T.R. Pajaritos T.M 12 8
BUTANO Cactus La Cangrejera 18 137
PROPANO La Cangrejera Pajaritos T.R. 10 a8
BUTANO La Cangrejera Pajaritos T.R. 10 a
GAS LP Est., B. Juarez Venta de Carpio L-2 24 643
GAS LP Venta de Carplo Santa Ana 20 Ssa
GAS LP Santa Ana Ref. Tula 14 a1
GAS LP Rer. Minatitlan Pajarites 12 a8
GAS LP Santa Ana Guadalajara 14 449
GAS LP Cactus Est. B, Juarez 24 49
GAS LP San Martin Venta de Carpio 12 57
Texmel ucan 20 e
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TABLA 1.3

{__FRODUCZION DE GAS LICUADD (EARRILES Duwosi l

i) PROCUCCION
1940 n

1845 173

1950 147

1955 2419

1960 10502

1965 23,162

1970 36,202

1975 51,701

1980 119,751

1982 184,900

1986 183,320

1987 192,820

1988 207,409

1988 217,891

1930 242,847 :

FUENTE: Mtmoria de laborez de PEMEX; afios 1584
& 18580

TABLA 1.4

{T__PRODUCCITN NATIONAL DE GAS LICUADD (BASRILES)

ARC Gas Licvado Gas Licuode Suma de

AnaPragion____Bajo Presion __Gastf
1979 18,031,642 15,026,030 33,057,672
1980 30,502,378 12,322,097 43,829,415
1381 42,485,573 7,108,487 45,595,160
1982 46,093,122 8,948,860 55,042,002
1993 46,796,186 9,742,315 56,538,501
1964 47,157,295 9,623,345 56,781,240
1985 50,309,598 10,671,733 60,581,331
1986 £5°202,258 11,709,570 €6,911,228
1987 56,002,697 12,303,603 70,306,300
1988 65,456,021 13,248,247 75,704,268
1989 65,612,474 13,917,798 78,530,272
1990 73,127,484 15,511,892 68,639,365

Apartic de 1981 st incluye Refinacion y Petroquimico. por fa
«ntrada ¢n operacion de fa planta despuntadora de credo tn lo
Cangragera, Veracrut

FUENTE: Memoria de labores du PEMEX: afos 1984
a 1950,



TABLA 1.5

VOLUMEN Y VALOR EXPORTACIONES DE GAS LICUACD |

ARO VALGR VOLUMEN
(miles de USD) _ {Banrilesidia)
1979 9036 5,921
1980 23614 14.556
1981 21,7825 2,551
1982 9,8472 1,480
1983 34,5106 4,262
1964 57,7466 7,838
1985 125,767 18,128
1986 62,001.4 17467
1987 14,286.0 15,226
1588 12,1148 30,033
1989 01,5195 29,600
1990 2432210 7218

FUENTE: Memoria dt labores de PEMEX: aios 1984
a 1930

TABLA1.6

{ VOLUMEN ¥ VALOR IMPORTACIONES DE AS LICUADD ]

ARG VALCR VOLUMEN

(miles de USD) _{Batrilesidia)
1979 1,2425 8,054
1980 1,908 9 8,343
1981 54,996.7 5,235
1982 34.463.6 3,604
1982 110,461 4 10,361
1984 261,381.0 23,563
1985 286,393.9 35,539
1986 164,523.6 24,983
1967 86,662.0 16,072
1983 104,742.4 19,941
1989 105,272.9 20,805
1980 167,459.2 21,135

FUENTE: Memoria de labores de PEMEX: aRes 1984
@ 1990



CAPITULO II.
COMPORTAMIENTO TERMODINAMI CO DEL GAS LP

La - propiedad ' singular que poseen los gases licuados del
petroleo, es la de poder ser condensados rapidament® a liquidos con'la
sola aplicacién de presién a temperatura ambiente normal. Esto hace
posible el manejo, transporte y almacenamiento del mismo para después
sar utilizado de forma conveniente como gas.

Ante esto la importancia que tienen las propiedades particulares
del gas licuado de petrdleo, hace necesario realizar un analisis
general de cada una de ellas.

La conversién del estado liquido a vapor © viceversa siempre va
acompaflade por una absorcién de calor. proceso que da lugar a ciertas
distinciones entre el gas propiamente dicho y el vapor saturado, Este
altimo es el que se encuentra por encima del liquido que absorbe calor
de los alrededores inmediatos.

Puesto que los gases licuados de petrdlec ebullen a temperaturas
relativamente bajas: propane -42 °C  ¢231.15 °Kd, n-butane 0.5 °C
€273.85 “K), isocbutane -11.7 °C (285 K. La existencia de ellos en
astado gaseoso, come ya se menciond dependera de las condiciones de
temperatura a que se encuentren sujetos. La presién requerida para
liberar el propano, por ejemplo a temperatura ambiente es de
aproxd madamente una presidn de vapor de 7.3 atm (107.3 l.b/.tnz).
Conforme se incrementa la temperatura a este sistema, se eleva la
presién requerida para poder mantener el propano en estado liquido
Cpor ejemplo a una temperatura de 96.867 °c casg.82 K> la presidn
necesaria para licuarlo es de 41.94 Kg/cmz C616.5 lb/inz)).

Cabe sefalar que arriba de estas condicliones, el propanc deja de
existir en estado liquido, ya que se trata de las condiciones criticas
cuyos valores se establecen en la tabla No. II.1, en esta ultima se
hace una comparacidén de las propiedades de los diversos componentes de
que se constituye el gas licuado de petréleo.

El gas LP no solo comprende una simple especie guimica, por
ejemplo, el propane no se puede considerar come un hidrocarburo
absolutamente puro, as! como también sucede con el butano. el cual
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TABLA IX.1
PROPIEDADES FISICAS DE LOS PRINCIPALES COMPONENTES DEL GAS LP

NOMBRE PROPANO ISOBUTANC N-BUTANO
FORMULLA MOLECULAR Ca Ha C4 Hio Cs4 Hio
PESO MOLECULAR 44.084 Sa.12 s8.12
PUNTO DE FUSION CA 1 atm¢°® -187.7 -150.5 -138.3
PUNTO DE EBULLICION Ca 1 atmdC®Cd -42.1 -11.7 -0.8
TEMPERATURA CRITICA €°C) 28.8 135 152
PRESION CRITICA CATMOSFERAS) 48 36 37.8
DENSIDAD CRITICA (UNIDADES) o.285% 0.233 0.228
VOLUMEN CRITICO o.198 0.268 o.z282
DENSIDAD LIQUIDO Ckgrlts) ©.508 0.58 0.582
DENSIDAD DEL VAPOR 1.87 . 2.486 2,48

Ckgrits A1 atm y 15 °®

LIMITES EXPLOSIVOS DE GAS EN AIRE s

INFERIOR 2.37 1.8 i.88
SUPERIOR 9.9 8. 44 8,44
METROS CUBICOS DE AIRE PARA LA a3..e2 30.97 30,97
COMBUSTION DE 1 METRO CQUBICO DE GAS
CALOR DE FUSION Ckcal kgd 19.1 18.1 19.1
CALOR DE VAPORIZACION Ckecal kgl 102 83,3 o2
CALOR ESPECIFICO Ccp liquido kcals/kgd 298 298 304
PRESION DE VAPOR A 38 °C EN kg/cm” 13.38 S.08 3.634
ABSOLUTAS
K = CP/CV 1.133 1.0Q7 1.007

FULNTE: TECNOLOGIA DEL OAS; INWING DEUTCH: EDITORIAL BLUME 1972
pp 20 y 27. €14
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siempre va acompaffado del isémerc de cadena ramificada iscbutano.

El propilenc en algunas ocasiones acompafa a cualquiera de los
dos anteriores hidrocarburos, asi como también los butanos en sus
diverscs isdmeros: buteno-1. buteno-2 e isobutileno quienes llevan por
férmula condensada Ce He.

El ‘‘gas LP propano’’ por otro lado, como se distribuye en
muchas partes del mundo, consiste principalmente de hidrocarbures Cs
Cpropano y-o propilens? y de pequeffas cantidades de hidrocarburos
Cbhbutanos y butenos). Similarmente el ‘'‘gas LP butano®’ contiene mas
del 9%5% del isémero normal o© de isobutano o en su caso pueden
consistir de una mezcla de butanos y butenos con una porcién

relativamente pequefia de Cs.

II.1 PROPIEDADES FISICAS.

Como se acaba de mencionar, una propiedad fisica exacta se puede
aplicar solo teniendo una especie pura, una propiedad, por ejemplo: La
presién de vapor o volumen especifico requiere conocer un analisis
quimico de cada tipo de gas LP, para a partir de ahi determinar la
propiedad deseada en base a la composicidn y datos conocidos de los
componentes puros.

Numéricamente las propiedades de la fase gaseosa y liquida son
muy diferentes, por lo que se analizan por separado las siguientes
propiedades fisicas:

II.1.1 PRESION DE VAPOR.
II.1.2 CALOR DE VAPORIZACION.
II.1.3 ENTALPIA Y ENTROPIA.
II.1.4 CAPACIDAD CALORIFICA.
II1.1.5 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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I1.1.1 PRESION DE VAPOR.

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

En el caso, que la fase liquida esté en contacto con la fase
gaseosa, la presidn de vapor existente es conocida come presién de
vapor de saturacién, donde esta es jigual a la atmosférica en el punto
de ebullicidn, tendiendc a incrementarse gradualmente hacia la
condicién critica.

Cabe mencionar que la presidn de vaper se vuelve un parametro
del grade de volatilidad, cuyo comportamiento se manifiesta a traves
de un aumento o disminucién de la temperatura. En el caso de laos
principales componentes del gas LP. el propano posee un punte de
ebullicidén bajo manifestands una presidén de vapor mas alta, en cambio,
el butano tiene un punto de ebulliciédn mas alto, dando como resuliado
una presién de vapor mas baja.

En la tabla II.2 se tabulan varios datos donde se aprecia la
variacion de la volatilidad conforme aumenta la temperatura.

TABLA II.2
VOLATILIDAD DE COMPONENTES PURCS.
TEMPERATURA | proPano | 150BUTANG | n-BUTANO

-17.7 2.e8 o.82 o.52
0.0 s.82 1.84 1.08
15.5 7.53 2.72 1.0
ar.8 13.12 5,18 3,87
80.0 21.44 8.0 8.51
80.0 31.14 12.78 10.58
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lLa presién de vapor es importante porque permite ',conocer cha!.
sera la presién de un componente o mezcla necesaria, para ;1 diseffo
del campe e instalacidn con que se manejarid este producto. B

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

A continuacion se ilustran unas graficas, donde apar‘ecsn las
curvas de comportamiento de la presidn de vapor con respecte a la ’ H
temperatura. i

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

determinar la presidén representativa de la misma.

II.1.1.1. LA PRESION DE VAPOR DE MEZCLAS.

Cuando el gas LP estd compuesto de varios componentes, la
necesidad de un anpalisis 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 calculo muy utilizados, que sirven para

obtener la presién parcial de vapor, asi como la presién total del

_sistema o mezcla.
La expresiédn numérica de estos métodos o leyes son las

siguientes:
Pi = XiPTr ........... +... Loy de Roult Ee. IX.1 .
Pr =P{ +Pii ........... Leyde Dalton Ec. II.2
donde:

Pi = Presioén parcial del componente (i)
Xi = Fraccidn mol del componente (i)

P = Presién del sistema o mezcla

Pt = Presién total del sistema o mezcla

En el manejo comercial e industrial del gas LP existiendo como
mezcla de varios componentes., se requiere de un acceso inmediato y
confiable de datos, basado en analisls experimentales y numéricos de
alte nivel, basico para un criterio o disefo de instalaciones y
equipos de plantas de almacenamiento.
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TABLA II.3

COMPORTAMIENTO DE PRESIONES DE VAPOR: Ckgrcm™ EN MEZCLAS

A DIFERENTES TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES,

COMPOSICION TEMPERATURAS
o c®c >
PROPANO|BUTANO -10 <] 10 20 s0
o 100 - - 0.45 1.10 1, 4.1
10 80 0.05 0.5 1.10 1.80 2. 5.70
20 80 0.35 0.8 1.70 2.85 3. 7.25
30 70 0.70 1.30 2.85 3.40 4. 8.70
40 60 0.88 1.75 2.80 4.10 5. 10.00
S0 50 1.20 2.20 3.35 4.75 6. 11.30
80 40 1.50 2.50 3.80 535 7. 12.6
70 30 1.75 2.88 4.30 8.80 8. 13.8
80 20 1.45 3.20 4.70 6.50 8. 14.8
go 10 2.20 3.55 8.20 7.10 8. 15.9
100 o 2.40 3.8 5.6 7.80 10 17.00
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Una correlacién completa de datos a” cohdicionasr aespacificas, se
puede obtener haclendeo uso de ecuaciones de  estado.:y composicidn,
cuando se trate de mezclas:; las ecuaciones mAS usuales  para: tales
determinaciones son las siguientes:

- DE ANTOINE
- DE SOAVE
- DE REDLICH KWONG
- DE PENG ROBINSON
- DE STARLING
En la figura 11.2 que se muestra a continuacién, se incluye solo

a los principales componentes del gas LP en una mezcla.

II.1.2 CALCOR DE VAPORIZACION CENTALPIA DE VAPORIZACIOND.

La propiedad de vaporizacién del gas licuado se presenta por lo
general durante el almacenamiento o flujo de este a través del
sistema. Esta vaporizacién cbedece a dos factores importantes como
son: la absorcién de calor y la caida de presién en el sistema,
ccasionada principalmente por las restricciones al flujo de este.

LLa entalpia de vaporizacidén o calor de vaporizacién Ccalor
latented como se quiera llamar. se define como la cantidad de caloer
necesario para vaporizar una unidad de peso de cierta substancia a
condiciones conocidas de presidn y temperatura; numéricamente es
representade por la diferencia entre las entalpias del vapor saturado
y del liquido.

El calor latente de un liquido es la cantidad de calor absorbido
en la vaporizacidén en el punto de ebullicién normal © viceversa, es la
cantidad de calor extraido cuanda un vapor s condensado a presién
atmosférica.

El valor del calor latente proporcicna la cantidad de gas
licuado de petrdéles que sera vaporizado a una temperatura dada. Esta
propiedad indirectamente representa una medida de la wvolatilidad, ya
que los gases de mas alto punto de ebullicién requieren mas calor para
hervir que los de mas bajo punto de ebullicién como el caso del

propano.
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" PROPIEDADES TERMODINAMICAS DEL PROPANO, BUTANO Y SUS MEZCLAS

20 : - ., PROPANO 100%
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Para el caso de una mezcla, el caler de vii:crliaéiéh; por

ejemplo a 1S5.5 °c c2e8.8 °Kd se obtlene a partir de l.a utillzacién de™ "

la grafica come se muestra en la figura II.3

El sobrecalentamiento de los vapores a partir de su respocuvo
punto de ebullicién a presién atmesférica, se hace. indispensable
arriba de los 15.5 °C ¢2688.6 °K), para poder asi calcular el calor
latente de vaporizacién de la mezcla de cualquier porcentaje a’’
cualquier otra temperatura ordinaria.

La expresién numérica requiere de datos tales como el calor
latente de vaporizacién de cada uno de los constituyentes a la
temperatura deseada, asi como la densidad de estos.

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

Cuando @l gas LP fluye a través de un sistema, sufre una
reduccién de presidn y come consecuencia una vaporizacién; ante esto
se observa tambieén un descensa en la temperatura Ccomo
fundamentalmente depende del flujo masico o volumétrico, composicién
del gas LP temperatura ambiente, superficie efectiva de transferencia
de calor., etc.).

En el caso de una vaporizacién adiabitica, practicamente no hay
intercambic de calor entre el liquide y los alrededores. el calor
requerido para la vaporizacién podria sélo empezar a partir del calor
sensible del liquido.

En el batch de vaporizacién, cuande el vaper saturade es
trasegado del espacio de arriba del liquido, se rompe el estado de
equilibrio que existe entre el liquido y el vapor. provocando una
cajida de presién, donde el liquido empieza a ebullir y continia ast
hasta que todo el vapor es aspirado, la presidn y temperatura
prosiguen gradualmente hacia la disminucidn durante todo el trasegado
a una razén constante; en estos puntos de equilibrio, la diferencia de
temperatura entre liquido y los alrededores es tal que el calor
absorbide por el liquido mantiene un valor proporcional relative al
flujo del mismo para formar el vapor.
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Cuande el vapor saturado es trasegado, comienza una destilacion
donde el porcentaje de los constituyentes cambia continuamente de un
tanque lleno a uno vaclo; este proceso descrito adquiere también el
nombre de escurrimiento.

En la vaporizaclidn de una mezcla con una composicidén conocida
existe en ocasiones la necesidad de mantener un control de composicidén
para objeto de muestra.

La representacién de datos experimentales y numéricos de
confianza se pueden 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 temperatura de una unidad de masa a partir del dato de
referencia Cgeneralmente tomado como cera el valor del calord, para el
liquido. La entalpia, es la suma del calor sensible miAs el calor de
fusidén, igualmente, para el vapor es la suma de la entalpia del
liquido mas el calor latente de vaporizacidn.

Esta entalpia se expresa usualmente como kcalskg C(BTU-lb), la
entalpia o contenido total de calor del liquido saturado o vapor es un
concept.o importante en el cilculo de equipo Lérmico.

La entropia se conoce como la razén de la entalpfa y la
temperatura, con unidades kcal-kg °c CBTUslb °F>, permaneclendo
constante mientras que el liquido o vaper cambian sin absorcién o
liberacidn de calor. Sin embargo, la entropla aumenta o disminuye si
recibe calor el material de los alrededores, cuando se trata de un
cambico infinitesimal en la temperatura, un incremento o disminucién de
entropla, al ser multiplicado por la temperatura abscluta, proporciona
el calor perdido o absorbido por el fluido.
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TABLA II.4
ENTALPIAS DEL PROPANO BAJO SATURACION Ckcal- kg.D

TEMPERATURA | PRESION | | 1oinns | vapor
[+ Ckgrem®d
-42.1 1.033 54.6 168.4
-9.9 3.51 8L.8 174.8
t2.8 7.03 as. 7 181.0
28.2 10.54 108.8 184.9
40.3 14.08 113.7 187.6
50.3 17.87 120.8 189.4
8.7 21.09 127.8 1g90.8
88.3 24.60 134.1 191.5
73.1 28.12 140.0 161.8
79.3 31.63 148.3 1g0.8
84.09 35.18 150.3 189. 4
go.2 38. 66 158.5 187.3
o3.9 41.33 161.0 185, 1
8.3 42,18 1684.7 183.8
o8.8 43.37 175.0 175.0
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En el manejo del propano se alcanza a ‘cubrir una variedad de
valores de entalpia tanto para la fase liquida come de vapor -en un
rango de -173.3 a 66.83 °C (99.85 — 370 °K), como los descritos en la
tabla II.4.

En las opsraciones mas comuhes de manejo del gas LP tales coma:
compresidn y vaporizacién en el punto de ebullicién, el flujo a lo
largo de tuberias, sobrecalentamiento, expansién y compresién del
vapor; requieren de conocer el contenido de calor fuera de los limites
de saturacién.

Para esto es necesario tener datos que relacionen las
condiciones de presiodn y temperatura con la entalpia y entropia. Estas
condiciones se extrapoclan de las determinaciones oblenidas por
Starling a entalpla y entropla cere, y -17.7 °C ¢255.4 °Kd, 0.0
kg/c:mz 0.0 lb/inz); sin embargo, en la practica interesan mas los
cambios de entropia que los datos de referencia que tiene una afeccidn
minima,

1X.1.4 CAPACIDAD CALORIFICA.

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 cuerpo a la capacidad calorifica de igual masa de agua; en si el
calor especifico es una propledad caracteristica de una substancia e
independiente de cualquier sistema de unidades, pero depende de las
temperaturas de la substancia y del agua de referencia.

Numéricamente, la capacidad calorifica se expresa como la razén
de la variacién en la cantidad de calor respecte a la temperatura; en
consecuencia, si una substancia se calienta a volumen constante en
condiciones de continuidad y todo el calor affadido se emplea en
aumentar la energia interna; y si esta substancia se calienta a
presién constante, el calor afadido se emplea en incrementar 1la
energlia interna de la substancia y en suministrar energia igualmente
del trabajo mecAnico de expansidn.
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La capacidad calorifica de una substancia que se expanda con
elevacién de temperatura, es mayor cuando se calienta a presién
constante que cuando se calienta a volumen constante, debido al
equivalente en calor del trabajo interno realizado en la expansidn.
Para un gas ideal, la capacidad calorifica molar bajo condicicnes de
presién y volumen constante se diferencian en el valor constante de
R . cuyo valer numérico es 1.987 cals/mol kg °K & 1.987 Btu-mol-lb °R.

En la tabla II.S se tabulan valores de Cp y Cv a diferentes
tamperaturas de los tres principales componentes dal gas LP en
kecal kg °C

Cuando se requiera de datos mas confliables de disefico 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

comunes se pueden representar por medio de la ecuacidn cuadratica

Cp=a + bt + ct?
°k = °C + 273.185 Ec. II.3

dende t = temperatura en °K

En el casa de tener gases en las proximidades de-273.18 °C
€O °k>, la capacidad calorifica de las gases no se puede expresar con
exactitud de acuerdo a la ecuacidn II.3, sino que se requiere de una
ecuacidn exponencial.

Un meétodo opcional para la obtencidn de los valores de
capacidades calorificas, es en base a los datos de capacidades
calorificas medias; estos representan un valor promedic de la
capacidad de la substancia a las temperaturas dadas.

El calor total necesario para calentar el gas de una a otra
temperatura, a presién constante, puede calcularse multiplicando el
ntmera de moles por la capacidad molar media y por el aumento de la
temperatura; este método elimina la integracidn tradicional de los
datos de capacidades <calorificas a lo largo del intervalo 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 LP

LIQUIDO A PRESION CONSTANTE | PROPANG | n-BUTANO | ISOBUTANO
1 atm y 25 °c o.s023 | o.5748 0.5624
VAPOR A PRESION ATMOSFERICA
Valores Temperatura °c
o 0.359 0.342 0.372
15 0.338 0.397 c.388
<P 100 0. 456 0. 438 o.a82
500 0.844 o.822 o.e22
cv 15 0.343 0. 381 0.348




calorifica media puede tomarse como’ la capa;idadréalrorlticn de la
temperatura media. : gt :

I1.1.5S DENSIDAD.

En términos usuales, se define a la densidad como el peso por
unidad de volumen de una substancia a una determinada temperatura.

Al igual Que otras propiedades termodinamicas, esta tiene
diversas modalidades que permiten hacer un uso mis extensive de ella,
tanto el volumen especifico como la densidad relativa se tornan
indispensables en cilculos de flujo de fluidos.

Como se menciond al inicio, la temperatura Jjuega un papel
importante en la determinacién de las densidades en estade liquido. ya
que provoca un descenso de esta. El efecto contrario se produce en los
gases o vapores donde se tiene un aumente gradual conforme se eleva la
temperatura.

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

El gas LP no &s la excepcidn, puesto que conserva esile mismo
comportamiento en estado liquido y gaseoso; el aumento de volumen que
sufren los componentes del gas LP conforme aumenta la temperatura
aumenta a razén de un coeficiente de expansién cubico.

Es necesario tener muy en cuenta este factor, ya que su
influencia es critica en la asignacién del maximo 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 llenade como la relacién del maximo contenido de gas LP a la
capacidad total del recipiente llenc de agua. El valor de 1la
densidad de llenado dependera de la sttuacisén geografica
donde se ubiquen los recipientes, por lo general oscila
alrededor del 85% ; asi mismo la unidad en que sSe expresa son
kilogramos de gas LPs/capacidad del recipiente en litros.

Sin embargo. los volumenes liquidos medidos a cualquier
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TAELA II.6

EZPECIFICO. DENSIDAD PELATIVA,

CONDICIONES

PROPANC

n-BUTANOC

ISOBUTANO

PROPANO
COMERCIAL

BUTANO
COMERCIAL

LIQ.

VAPOR

LIQ.

VAPOR!

LIQ.

VAPOR

LIQ. |VAPOR

LIQ. |VAPOR

A PRESION
DE VAPOR

DENSIDAD A
15 °C: (kg/m3) ||507.6

15.9

584.7

563.3

510.0} 15.3

580.0 5.6

VOLUMEN ESPE-
CIFICO (15°C)
(m3/ton) 1.970

63.3

1.710

208.3

1.75¢0

142.9

1.73(178.0

A PRESION
ATMOSFERICA
(760 mm Hg)

DENSIDAD
0°%: (kg/cm3) -

DENSIDAD
15 °C: (kg/cm3) -

VOLUMEN ESPE-
CIFICO (0°C):
m3/ton -

VOLUMEN ESPE-
CIFICO (15°C)
m3/ton -

500

576

392

395

GRAVEDAD  *
ESPECIFICA:
15/15 %¢ 0.577

GRAVEDAD
ESPECIFICA:
AIRE=1 -

1.550

2.077

2.068

- 1.500

- 2,000

* NUMERICAMENTE ES

LO MISMO QUE LA "DENSIDAD RELATIVA".

3




Fi6 I8

DIAGRAMA DE  DENSIDAD
EN ESTADO tiQuiDOo DE
PROPAND Y BUTANO vs,
TEMPERATURA




temperatura tienen que corregirse a condiciones estandar C1S °c), con
objetc de obtener datos mis confliables en el dimensionamiento de
equipo; eosteo se realiza a través de la siguiente férmula:

Vis °C = VL % Cf Ec. II.4
donde:

V15 °C = es el volumen corregide a 15 °C

Vt = volumen eobservado a la temperatura t

Para encontrar Cf primerc es necesaric conocer la densidad
relativa del liquido de forma tradicional, dividiendo el peso de la
cantidad elegida por el volumen a 15°%, seguido por la divisién con el
parametro patrodn que es el agua; con este valor se intercepta en la
tabla de factores de correccion, para posteriormente multiplicarlos
por la misma densidad y asi obtener el valor corregids.

A continuacién aparecen las tabulaciones del factor de
expansidén, en la tabla No, II.7.

Al realizar un analisis de estos datos se observa que la
relacién de expansidén y contraccién a una temperatura determinada
sufre una desviacidn respecto a las condiclones estandar (1S5 %,
siendo mas pronunciada en el propanc que en el butano.

CAlculo de la densidad de llenado:

capacidad det pensidad relativa
recipiente en del gas LP o
Densidad €0. 97> litroa de agua ¢ *c
= Ec II.S
de llenado Densidad elativa
[ r ] " ccr
del gos LP a 1S °C

1I1.1.6 VISCOSIDAD,

A la viscosidad de cualquier fluido, se le define como la
relacion del esfuerzo cortante por unidad de irea en un punto respecto
al gradiente de la velocidad; de forma mas explicita se entiende a la
viscosidad como wuna medida de la friccién interna del fluide que

tiende a oponerse a cualquier cambio dinamico del mismo.
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Tabla 117

COEFICIENTES DE EXPANSION
* gravedad especifica 15.6 C/15.6 C

Fopans

- B tsobuting =
obsatvada C| 0S5} 05079 0.81 882 0353 0.54 0.55 0.56 | 08631 0.87 0.88 | 0.5844 059
ceasg] i nass| tass|oaaas| sae| vass| onaer] cize| a2l osase| onas| vaes| aaes
=428 1,153 1548 1146 1.4 1434 1428 1.122 1117 1115 1y 1,106 1103 1101
BTN EENTLY RERTEY YNTE BTSSRI BRI NTYY RYRTTS RNTE AT NI NN Ay
Tesn21 L 1.138 12 1122 1116 1142 1.106 1 -1.108 1.101 1.096 1.096 1.094 1,092
7’-".‘ iy 1429 1128 112 1.416 L 1.106 1,101 1.4 1.096 1.092 1.09 1088
=312 1427 1.422 A 1118 i 1.108 [N} 1,09 1094 1.091 1.087 1088 1.08%
-26.9 1.2 1.49¢ 1114 1.109 1.404 1.099 1.095 1.09 1.089 1.086 1.082 1.08 1.0719
-26.1 112 1.109 1107 1.102 1.097 1.093 1.089 .08 1.08% 1.08 1.077 1.075 1.024
23 1.108 1.102 [B] 1.098 1091 1.087 1.083 1.079 1.078 1.07% 1072 1.07% 1.069
-20.6 (. 1.098 1084 1.084 1.06% 1.085 1.081 1.077 144 1.073 167 1.067 1.066 1,065
=178 1.092 1.088 1.088 1.084 1.08 1.076 1.0 1.069 1.068 1.066 1.063 1.063 | 1061
62| g0 voss| toss! tost| t.077| ronma| 07| tosr] tose| 1064| rost] 06| 1059
-15.6 1.088 1.08% 1.082 1.079 1075 on 1.068 1.065 1064 1.082 1.089 1088 1087
-14.4 1.084 1.08 1.18 1.076 1.072 1.06% 1.06% 1.062 1.061 1.069 1.057 1.088 1.084
-13.3 1.08 1.07% 1077 1074 1.07 1.06¢ 1.062 1.0¢ 1.059 1.057 1,058 1.083 1.082
1o ot Lova| vom| voer| voee] soer| ress| vosr| ross| nos3| sest] s
1078 1.072 1.07 1.068 1.064 1.06% 1.050 1.056 1.088 1.0 1.051 3.040 1.048
1.072 1.07 1.069 1.066 1062 1.059 1.05¢6 1.0 1.083 1.081 1.04% 1.047 1.046
L.07 1.067 1.066 1.063 1,06 1.056 1.054 1.0%1 1.081 1.048 1.046 1045 1.044
1067 1.065 1.064 1.061 1057 1054 1.051 1.049 1.048 1.046 1.044 1.04% 1.042
1.0¢4 1.062 1.061 1.058 1.0¢4 1.001 1.049 1,048 1.04¢ 1048 1.042 1.04¢ 1.04
1.061 1.0§9 1.058 1.085| l.0s2 1049 1.046 1.044 1.044 1.042 1.04 1.039 1.038
1,058 1.056 1055 1.632 1.049 1.046 1.044 1042 1.042 104 1.036 1.037 1.056
1.05% 1.083 1.082 1,049 1047 101 1.042 1.0%9 1.039 1097 1.036 1.096 1.034
1.082 1.08 1.049 LO4T| 1.044 1.041 1.039 1.037 1037 1.09% 1.034 1.0M4 1.032
1049 1047 1046 1044 1041 1039 1037 1.038 1038 1038 1.032 1032 1.03
1.046 1.044 1.043 1.04) 1.038 1.036 1.035 1.033 1.033 1.03 1.03 1.03 1.028
1.043 1.041 1.04 1032 L0 1.034 1.032 L0 1.03 1.029 1.028 1.028 1.026
1.039 1.038 1.087 1,038 1.033 1034 1.03 1.0%8 1.028 1.027 1.025 1.028 1.024
cnossy voss| tosel res2| sost| teas| veer| o] ro2s| 1oas| reas| ress| 1022
1.03 1.0%2 108 1.029 | t.028 1.026 1028 1.0 1.023 1.023 1.020 100 1.02
3.03 1.023 1.028 1.027 1.025 1.024 1.023 1922 1.021 1l 1.019 1.019 1.018
. B 1.021 1026 10628 1023 1022 1on 102 1019 1 0iy 1016 1017 1017 1016
r.0 1.023 1.022 1.022 1,021 1,02 1.016 1.018 1.037 1.016 1016 1.015 1.01% 1.014
eoboro2| ool tore] sess] ver] rose] voms| rona| tetel ters] reszl ro] 1012

Fuente: LPG Industries Techirical Association;




. -Tabla fL.7 -
COEFICIENTES DE EXPANSION
gravedad especifica 15.6 cNnsecC

: Propano isobuta n-Butand
obsetvata C| 0.5] 05079 0.51 0.2 033 0.854 0.85 0.86 | 0.5631 0.51 0581 03844 8.49
o] 1o rows} rose| rows| . tore] ross| res| roet2| verz| ron) ronl sonl 1o
it 1.004 "I‘,OIS 1.012 1.012 .01 10t §.04 1.009 1.009 1.009 1.009 1.009 1.008
22 Lok 1.01 | . 1.009 1.009 1.008 1.006 1.007 1.007 1.007 1.007 1.008 1.006 1.006
13.% 1.007 1.007 | ~1.008 1.006 1.008 1.605 1.008 1.005 1.005 1.008 1.004 1.004 1.004
144 1.003 |-1,008 |- 1.003 1.003 1.003 | '1.003 1.002 1.002 1.002 1.002 1.002 3.002 1.002
186 ' ' ' 1 1 1 1 1 1 1 1 4 '
16,7 0.997 0.997{ 0.997 0.997 0951 0.997 0.997 099 0998 0.998| 0.998( 099 0.998
0993 0.994 0.994 0991 0.994 0,995 0.995 | 0.99¢ 0.99¢ 0.99¢ 0.99¢ 0.996
0.99 0,99 0.99 0.991 0.992 0.992 0993} 0.993 0.99 0.993 [ 0993 0.993
0.956 | 0.987 0.587 0588 | 0.959 0.9% 0.99 0.99 659 0.991 0.991 0.991
0.983 | 0.984 0.984 0.985 | 0.986 0.987 0.986 | 0.968 0.988 0.989 | 0.9t9 0.989
0.98 | 0.931 0.98) 0982 0.983 0.984 0.985( 0.586 8.538 0.937 0.987 0.987
0976 | 0977 0.978 a9 0.98 0.982 0.983{ 0.982 0964 0.985 0.985| 0985
0.873| 0974 0.975 0977 0973 0.979 098 0981 0.961 0.982 0.982 0983
2561 0.060 0.9? .97 0.972 09741 0.975 0977 0978 0.978 0.979 0.08 .98 0.951
6.7 0.963 0.967( 0.967 0.565 0975 0.972 d51 .57 . 0.5 | 0373
28| 0961 osesf oses| coes| cese| voesl nenl oen2| oerf osnl ool 0
9% 0.957 0.959 0.96 0.962 0.965| 0.966 0.968 0.91] 097 092 0.974 09N
30 0.954 0.556( 0.556 0.959 0,961 0.5¢3 0.56¢€ 0.9¢7| 0.968 0.269 0.273 2971
.10 § 0.95 0.95] 0983 0958 09581 0.961 0.963 | 0965 0.966 0.967 0.969 0 969
322 0.946 0.949 | 0.949 0.952 0.9¢5| 0.9c2 0.262| 0.9¢2 0.984 0.967 0.967 0.9¢8
3.3 0942 0.945| 0.946 0.949 0.952| 0.955 0.959 0.96 0562 0.964 0.965 0.966
364 | 0936 o0.941] 0942 0946 o543| 085z 0957] 0.955| 0985 0.962| 0962 0.564
¥.6| 0.935 0.938) 0.038 0.942 0946 [ 0.949 0.854| 0.955 0.957 0.95¢ 0.9 0.261
82 0.9 0.934{ 0.935 0.939 0.943 [ 0.946 0.852¢1 0.953 0.954 0.98711 0.957 0.959
78] 0927 098} 0992 0936 09| 0943 0946 0.949 0.95 0952 0954 0958 0987
a0.6] 0917] o092f 0923] 09274 0931 0.935( 0.939{ 0.943| 0943 | 0.946] 0.949| 0.9491 0951
a3 0907) oon| 09| oos| oss| oser| os2| 09 093 | osaz| osu| 094
46.¢ 0.697 0.962 | 09064 0.908 0.915 0.92 0.925 0.93 0.933 0.937 0.938 0.94
48.9( 0.887 0882 0.894 0.9 0.907) 0512 0.618 | 0.523 9.927 0.531 0932 0.954
$1.71 0878 0.88 084 089 0.608 | 0903 0.908 0916 0.918 0.92 0.928 0.927 0.928
544 0.865 o 0373 0.88 08881 0.895 0.501 0.508 | 0.509 0.913 0.918 0.92t 0.523
§72] 0.8%4 0.861 0263 0871 aer9| 02a7 0.804 0901 0 902 0907 0912} 0% 117
60( 0.842 065§ 0.852 0.861 0.7 0.879 0.886 | 0.693| 0.895 0.9| 0.905[ 0907 0.91

Fuente: LPG Industries Technical Association.




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

La viscosidad de los liquidos por debajo del punto de ebullicién
normal, no se ve afectada por las presiones moderadas, pero a
presiones altas el efecto de la temperatura sobre la viscosidad de un
liquida es muy sensible cuando son temperaturas cercanas o algo
menores al punto de ebullicidn normal. Al lgual gque otros liquidos, la
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 pequelo en la fase liquida excepto cerca de la temperatura critica.

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

Cuando se requieren datos especificos de mezclas como de
componentes puros, la determinacién de la viscosidad. se puede hacer a
traves de dateos experimentales con un higrémetro o mediante
caorrelacliones numéricas de estados carrespondientes que propercionan
datos muy cercanos a los experimentales.

A presiones elevadas, parece no haber un método confiable de
estimacidn Andrade C202, propone una relacién en la que intervienen
razones de los volumenes especificos y factores de compatibilidad
adlabaticos para ligquidos comprimidos y no comprimides, pero la
relacién es sélo aproximada en la porcién lineal de la curva ML-p y no
se aproxima a la situacidén real de altas presiones.

La ecuacidén que describe apropiadamente el comportamiento de la
viscosidad respecto a la temperatura es la de Andrade:

ML = A -+ Bt Ec. Il1.B

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

TEMPERATURA

P PROPANO n-BUTANO ISOBUTANO

Fase liquida:

punto de ebullicidén
a presién atmosférica o.21 o.a1 0.21
108 0.180 0.163

°

15.8 Ca presién de vapor)
37.8 Ca presison de vapord 0. 086 0.142 0.1285

Fase vapor:

al punto de ebullicién 0. 0065 0. 0080 0. 0075
37.8 0. 0088 0,008 0. 00
temperatura critica ©0.0103 0.0108 0.0104

»* Contipoises.
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1I.1.7 TENSION SUPERFICIAL,

La capa de separacién entre las fases liquida y gaseosa, puede
en cierta forma considerarse como una tercera fase con propiedades
intermedias entre las del liquide y las del gas., Cabe seffalar que en
esta existen grandes gradientes de densidad as!{ como de energia
malécular.

Un panorama cualitativo de esta capa superficial muestra que hay
fuerzas desjiguales que actuan sobre las moléculas, es decir a
densidades bajas en un gas, las moléculas de la superficie son
atraidas hacia ambos lados, sélo que habrja una diferencia a favor de
la fase liquida; asf{ pues la capa superficial esta en tensidn y tiende
a contraerse hacia el area minima compatible con la masa del material
¥y las paredes del recipiente. Esta tensién puede representarse de
diversas formas, siendo la mias comin » Cgammal, 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 disminuciédn de la
densidad del 1liquido, por lo que hay menos atraccién scbre las
moléculas superficiales y las tensiones superficiales disminuyen.

La mayoria de las ecuacicnes y relaciones técnicas representan
la variacién de la tensién superficial de los liquidos respecto a la
temperatura.

El comportamiento que sigue el gas LP en estado liquido, es la
de disminuir la tensién conforme aumenta la temperatura como se
observa en la figura IX.11.
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II.2 PROPIEDADES QUIMICAS,

Estrictamente hablando., el gas LP consiste de propano (Ca) 'y
butano CCé) de pureza comercial, incluyéndose trazas de hidrocarburos
pesados, insaturados, etc; en analisis practicados al gas LP, se ha
encontrado la presencia de los compuestos enunclados en la tabla II1.9.

TABLA II.S®

COMPONENTES ENCONTRADOS EN EL GAS LP COMERCIAL

BUTANO CSinonimos: Butano normal, n-Butano, Butil-hibridod:C4 H1O
BUTILENOS (Sindnimo: Butenos):C4 H8
1.- Buteno C(Sindnimos: Etil, Etileno, Alfa Butenod:CHZ2=CH-cH2-cH3
Cis 2 BUTENO CSinénimos: Dimetil, Etileno, Beta-Butilenos, 2
Buteno de alto punto de ebulliciond:CH3-CH=CH-CH3
Trans-& BUTENO (Sindnimos: Dimetil, Etileno, Beta-Butilenc, 2
Buteno de bajo punto de ebullicidénd:CH3-CH=CH-CH3
ISOBUTENO C(Sinénimos: 2 Metil-Propano, Trimetilopropano):C4 H10
& CCH3)>2-CH~-CH3
PROPANO (Sindnimo: Dimetil-Metanod: C3 HB CCH3I-CH2-CHI3)
PROPILENC (Sindnimo: Propenad: €3 HE ¢ CCH3-CH=CH2>

En el mercado, raramente el gas LP consiste de propano y butaneo
purocs, debido a que leos procesos de obtencién de gas natural y
refineria originan una mezcla de hidrocarburos licuables saturados e
insaturados en el rango de ebullicidn del propano y butano.

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

AD GAS LP PROPANO - consiste principalmente de propanco y/o propileno,
B) GAS LP BUTANC - consiste principalments de n-butano,iscbutano yso
butileno.
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.



II.2.1 REACCIONES QUIMICAS DEL GAS LP. K

Los mecanismos de reaccidén de hidrocarburos son ampliamente
estudiados por libros de texto y publicaciones especializadas, las
reaccicnes aqui presentadas son las de interes comercial:

Il.2.1.1 DESHIDROGENACION Y CRACKING TERMI CO-CATALITICO.
II.2.1.2 OXIDACION.

Ir.2.1.3 REFORMACION TERMICA.

II.2.1.4 HALOGENACION.

II.2.1.5 NITRACION.

Sabemos que la oxidacidn es el mecanismo basico en la combustién
¥y en la generacién de gases calientes; la reformacidén térmica es usada
en la industria del gas y el cracking es un medic para la produccién

de materias primas para la industria quimica.

II.2.1.1 REACCIONES DE DESHIDROGENACION Y CRACKING TERMI CO-CATALITICO.

La estabilidad térmica es una funcidn de la energia libre de
molécula, el bajo valor numéerico de la energia 1libre a una
temperatura, muestra la estabilidad de la molécula a dicha
temperatura.

En la tabla II.10 se presentan los valores del calor de
formacion de los miembros bajos de la serie de parafinas en el rango
de temperatura de 4286.8 - 726.85 °c ¢700 - 1000 %K), a 727 °¢ ¢1000 K>
el orden de estabilidad térmica es:

METANO~—ETI LENO——-ETANC— PROPANO——PROPI LENO-—+sn-BUTANO——BUTENOS

El propano y el butano son mis estables que el propileno y los
butenos respectivamente.

Debide a esto, en la practica el butenc es mias facil de
deshidrogenar a Butenos y el propanc a propileno.

La reacciodn de cracking Cruptura de cadenas), es favorecida por
las altas temperaturas, la deshidrogenacién por las bajas presicnes y
tiempos de residencia cortos en la Zopna de reaccion.

29



TABLA II.10

ENERGIA LIBRE DE FORMACION CAGD Cal/gmol.

COMPUESTO 1000 °k 700 °k
METANO 4,580 - 3,070
ETANO 28,160 10,920
PROPANO 45,580 22,910
n-BUTANO 64,470 34,170
PROPILENO 43,430 30,590
ETILENO 8,028 3,348
1 -BUTENO 63,070 42,730
TRANS-2-BUTENO 62,680 41,450
CIS-2-BUTENC 61,687 40, 447

Por ejemplo, la deshidrogenacidén de propano,

a proplleno bajo

presisén atmosférica y a 800 °C faverece la produccidn de etilenc:

/ Cs Ho + Hz

Cs Ha T—— Cz He + C + 2H2
CHe + 2C + 2Hz

l.a reaccién II.7 es favorecida por una
reacciones I1.8 y II.8 son favorecidas por

temperatura, esto se dencta en la tabla II.11.
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TALA II.11
EFECTO DEL INCREMENTO DE LA TEMPERATURA EN LA CONVERSION
DE LA REACCION II.8 Y I1.9

TEMPERATURA | % CaHa | % CzHa | % Hz
700 5 5 5
€00 13 20 15
880 10 29 26

Los procesos a escala comercial para producir etileno a partir
de gas LP son llevados a cabo por cracking térmico en presencia de
vapor y con altas temperaturas: 800 °c c1073 °Kd.

II.2.1.1.1 LA PIROCLISIS DE BUTANOCS.

Con n-butano, la reaccidén de deshidrogenacidn da lugar al
butadieno, siendo endotérmica, activada por cromo a temperaturas de
540 °c (813 K> y presicnes en el rango de 0,07 - 0.14 kg/cmz.

El vapor es utilizado para minimizar la formacién de carbén en
la fase de vaper, el butano y el vapor de agua pasan scbre el
catalizador, la temperatura en el carbén se reduce y en la
regeneracién de este donde la temperatura es restaurada y el carbén se
quema fuera, el corto tiempo de contacto favorece la produccidn de
butenos; el isocbutano es deshidrogenado similarmente a isobuteno.

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

deshidrogenacién catalitica procede a etileno y directo a acetileno.

1I.2.1.2 OXIDACION,
La reaccion de oxidacion dA diferentes productos, de acuerdo a
la fase liquida o gaseosa en que se lleva a cabo.
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Il.2.2.2.1 OXIDACION EN FASE GASEOSA.
El orden de dificultad de la reaccidn de oxidacién. obedece en
general -al orden de estabilidad:

METANO-—ETANO—»PROPANO—+ I SOBUTANO—n~BUTENO—»n~PENTANO—I SOPENTANC

L.a secuencia de reaccidén se explica mediante la formacidn de
intermediarios quimicos en presencia de un catalizader metalico dxido
de Molibdeno CMa 022,

La secuencia probable mias aceptada es la siguiente:

Cn - Hzngi + H === Cn - Hzn + Hz + Mo Oz B : Ec.‘ I1.10

Ch - Hzn + Hz + Mo Oy e—m—=—=> CH3CHO —— CCH8JaCO . ¢ Ec.' 1I.11

/ ted Sopatdan
cHaoH #Z, CHzo + Hz o

tan (b

COz + Hz0 + A Ec, II.12

CH20 —————— CO + Hz2

CHz OH -

La porcién relativa de los intermediarios quimicos formados par
oxidaclién parcial, es determinada por el tipo de hidrocarburo
alimentado., la temperatura es cercana a los 450 °c c7a3®k> ¥ a una
presion de 29 kgsem® €426 lbsin®) la razén de hidrocarburo a oxigeno
y la naturaleza del catalizador usado.

La tabla II1.12 muestra los productos formados a partir del

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

HIDROCARBURO PRODUCTOS OXIGENADOS EN ORDEN
ALIMENTADC DE RENDIMIENTO DECRECIENTE
metano a,p Ca) METANOL
etano b.a.c €b> FORMALDEHIDO
propano c,b.a,d
n-butano p———————— c.b,a,d Ce) ACETALDEHIDO
Lso-pentano d,e,b,a Cd) ACETONA

La oxidacién directa de propanc y butanoc al alcchol metilico se
realiza en las siguientes condiciones: presidn atmosférica y 650 °C,
€923 °K> la oxidacidn de propano es detenida por una rapida conversién
del 25% a propileno. El isobutano es similarmente deshidrogenade por
cracking a 8a5°C, (898°K>, el n-butano a 608 °C <881 K>, el
n-pentanc a 640 °C €013 K> y el isopentano a 580 “c 853 °K>.

11.2.1.2.2 OXIDACION EN FASE LIQUIDA.

El efecto de un solvente liquido o diluyente 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 como el proceso industrial para la manufactura de acido
acético, utilizande n-butano disuelto en acido acético glacial y
oxidado con aire., enriquecide a 178 °Cc c448°Kd ¥y una presién de S7.9
kg/t:mz ¢820.7 lb/inz): la reaccldn es ayudada por un catallzador de
cobalto y manganeso disuelto con un rendimiento del 80% en peso.

En el proceso oxirano la oxidaciédn de isobutano en fase liquida
se realiza para la produccién de éxide de propileno y butanol
terciario, el primerc tiene valor como intermediario quimico y el
segunda tiene gran importancia como elemento antidetonante en

gasolinas.



II.2.1.3 REFORMACION TERMICA.

El proceso consiste en el paso del hidrocarbure vaporizado sobre
un catallzador y temperaturas en el intervale de S00 - ©00°C
€773 - 1173 °K>, la reaccién es endotérmica. para mantener el calor en
la reaccidn se utiliza vapor de calentamiento y una corriente de aire.

La reaccién de reformacidén se lleva a cabo sobre un catalizador
de nickel soportadc sobre ladrille refractario alrededor de goo °c
C1173 °KD y a presién atmosférica.

El esquema de la reaccidn de reformacion es:

CnHzn + 2 + (n-12/2 H20 ===—c=e=x (3n+1)s4 CHe + Cn-1274 COz Ec. II.13
CnHzn + 2 + nH20 === nCO + C2n+1D H2 Ec. II.14

Este esquema depende de las condiciones del gas pobre o el gas
rico que es producido por la reaccidn basica, el gas pobre es
principalmente monéxido de carbone e hidrégeno, por ejemplo la
reaccién con butano procede asi:

CaHi0 + 4H2zO ==—===x 4CO + GHz Ec. I1.18
igualmente en la fase rica de gas metanco dilutdo con Jdiéxido de

carbono.
Por ejemplo la reaccidn con propano es:

2C3He + 2 HzO ===—==== T CHe + COz Ec. II.18

Removiendo el didxido de carbono por absorcidn se enriquece la
fase rica a las especificacicnes del gas natural, aparte ‘de esta

reaccién basica otras reacciones ocurren:
CO + Hz0 wCmmmmege COz + H2 Ee. II.17
CO + 3Hz Esaccamms CHe + HzO CMETANACIOND Ec. II.18

La reformacién térmica es un proceso practico para producir

hidrégens a partir de butano.

44



II.2.1.4 HALOGENACION CCLORACION).

El metano es el miembro mencs reactivo de la serie de parafinas,
actividad que se incrementa con la longitud de las cadenas de carbono.
La cloracién fotoquimica a temperaturas moderadas ataca a los atomos
de hidrogeno en el enlace del carbono terciario mas faAcilmente, debido
a que los carbonos primarios son mis estables; los insaturados
difieren de los saturados en que ellos reaccionan a bajas
temperaturas en fase liquida, ausencia de luz y catalizadores.

II.2.1.4.1 CLORACION DE PROPANO.
Una mezcla 43:57% de 1 y 2 cloropropanc es cobtenida por reaccidn

de dos moles de propano y una de cloreo a 300 °¢c. ¢573 °K3:

CaHe + 2Cl2 » Ca Ho Clz + HCl Ec. I11.18

Incrementande la razén molar de cloro a propane se obtiene la
formacién de los 4 dicloropropancs posibles: el €1,12, <1,2), C1,3) y
c2.,8) isémeros que se encuentran en proporciones aproximadamente
iguales. El isomero 1,3 es facilmente separade de los otros por
fraccionacién y es convertide a ciclopropano por reflujo de cloro en
solucidén acucsa de etanol con excesc de zinc y en medio alcalino:

CHz C1l ~ GCHz - CHs 1 - CLOROPROPANO
CHs - CHCL - CHs 2 - CLOROPROPANO
DI CLOROPROPANOS
1,1 -~ CHClz ., CHz . CHs 1,2 - CHzCl . CHCl . CHs
1,3 - CHz €1 . CHz . CHz C1 2,28 - CHs . € Clz . CHs
CHz -~ CHz ~ CH2 =——wcsce———) CHz - CHz Ec. II.20
<l cy CHz
1,2 DICLOROPROPANO CICLOPROPANO
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IX.2.8.2 CLORACION DE BUTANCS.

A 300°C €573 °K) el n-butano, rinde una mezcla de 1 y 2
clorcbutanos, con iscbutano en.una relacién da B:1 de cloro se obtiene
67% de cloruro de isobutileo y 33% de cloruro de terbutilo. )

CCHads - CH + Clz smwwmab C(CHad3 - C - C1 + CCHad2 -~ CH - CHz - CI Ec.11.2%1

CHz - €1 - CCH23z - CHa 1 -CLOROBUTANOC

CHs - Cl - CCHz2z - CHs 2-CLORO-n-BUTANO
CCHadz = CH - CHz - C} CLORURQ DE ISOBUTILO
CCHgda - C - Q1 CLORURO DE TERBUTILO

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

CHs - CH = CHz + Cl2 =cewwmmeamp Cl CH — CH = CHz + HCl Ec. I1.22

cloruro alilico

La clave de la reacelidn es la alta temperatura 500 °c ¢773 %K%,
una relacién limitada de cloro €5 moles de propileno: 1 mol clored y
upa pequefia presidén (2.1 kg/crnz). El cloruro alilico es producideo con
85% de rendimiento.

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

II.2.1.4.3 CLORACION DE BUTENOS.

Al 1 y 2 buteno se le hace reaccionar con cloroc para formar 1,2
diclorobutano y &,3 diclorobutano respectivamente; a estos productos
se les realiza la pirdlisis para obtener butadieno como procesc
comercial.

El isocbhuteno en fase liquida con una relacién 1.5 al de
hidrocarburo clorado, reacciona para formar metalilelorado
CCHz = C CCH3) - CHz - Cl)> teniendo un 90% de rendimiento .
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II.2.1.9 NITRACION,

El gas LP es nitrado por el pasa :}e una mezcla de exceso de
hidrocarburos con 4cido nitrico, an un reactor vidriado y
aproximadamente a 400°C <673 °K). La presidn ayuda a la conversidén y
acelera la reaccidn y los productos son principalmente derivados
mononitrados como se muestran en la tabla II.13

El derivado 2-metil-2-nitropropano es formado de iscbutanc por
reaccion en un tubo sellado a 150 °C €423 °Kd con acido nitrice
fumante,

TABLA I1.13
PRINCIPALES DERIVADOS MONONI TRADOS.

COMPUESTO MONONITRADO PROPANO n-BUTANO ISOBUTANO
Nitrometano o 3
Nitreetano 28 i2 —

1-Nitropropanc 3z s —
2-Nitropropano 33 — 22
1-Nitrobutano —_— a7 _—
2-Nitrobutano —_— S50 —
1 ~Nitrolsochutanoc  — — es
2-Nitroisobutana —_ _ 7
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IT.2.1.0 REACCIONES MISCELANEAS DEL PROPILENO,

Muchas reacciones quimicas son debidas a la alta reactividad del
propileno; una conversidn dal 73% a acrilonitrilo, es el punte de
partida para fibras acrilicas y hule nitriloc gque es afectado por el
uso de oxigeno y amoniacoe, en este processc se wutiliza un leche
fluidizado de bismuto fosfomolibdato sobre silica gel como catalizador
a 450 °C €723 °K> y de 2 ~ 3 kgrcmde presisn:

2CHa ~ CH = CHz + 2NHs + 30z P SCHz = CHCN + BH20 Ec. II.a23

El acrilonitrilo obtenido de propilenc es de bajo rendimiento
Cconversién del 12%0, por reaccidn de édxido nitrico con un catalizador
de éxido de plata soportado sobre silica a 700 °c ¢953°%Kd, CU.S.
Patent 2,738,739 Dupontd:

4 CHs —= CH = CHz + 8 NO =—=—==} 4CHz = CHCN + Nz + BH20 Ec., II.24
II.2.8 BROMACION DE PROPANO.

Se reallza a 330 °C (803 °KD en fase de vapor, se cbtiene un 82%
de bromuro de isopropilc y 8% de bromuro de n-propilo.

CHs - CHz - CH3+Brz===PCHs -~ CHz - CHz - Br+CCHadz - CH - Br Ec,II.2%
tax) =13
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CAPITULO III.
' PROCESOS DE OBTENCION DE GAS LIGUADO

El’gas i;lcuado de petréleo CLPG) es un producto versitil que es
extraldo del gas natural o derivados de la refinacidn del petrélea
crudo.

Los preoductos que constituyen el gas LP nunca se encuentran
libres en la naturaleza, por lo que es necesario obtenerlos por medio
de diferentes procesocs en los cuales normalmente es considerado come
producto secundario.

El gas LP es recuperado del gas natural por procesamiente
esencialmente libre de hidrocarburos insaturados como el propilenc y
el butileno; en cambio el producto en las refinerias contiene
cantidades variables de dichas olefinas. Una gran cantidad del
propileno ¥y butileno son recuperados en las refinerias para ser
utilizados en la produccién de plastico y caucho sintétice, asi como
componentes de gasolina de alto octanaje.

El gas LP es recupserado del gas nat.urgl principalmente por seis
métodos: absoreién, compresién con Lurbo expansores, adsorcidén,
compresién, criogénico y como subprodl‘.l:t,o de las Plantas de
refinacidén.

III.1 ABSORCION.

£l proceso de absorcién es usado para la recuperacién de gas LP
y gasolina natural. generalmente se usa el procesc de absorcidn con
aceite, el cual proporciona mejores rendimientos si la temperatura de
absorcién es baja Caproximadamente -45°C>, con un acelte de bajo peso
molecular y calentar el acelte de absorcién para separar el producto;
el diagrama de flujo de dicho proceso se presenta en la figura No.III.1

El gas natural que se alimenta intercambia caler CEA-OLD con el
gas reslidual del domo del absorbedor, etlilén-glicol es inyectado como
anticongelante 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-O12 el glicol y el agua de gas
natural come fase liquida.
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El glicol es sometido a destilacién separando el agua para ser
recirculada, el gas y algunos hidrocarburos condensades presantes
pasan a la fase del absorbedor CDA-01) poniéndose en contacto con el
aceite de absorcién que entra por lo alto del absorbador a -37 °C.

Aproximadamente 83% del propano y esencialmente hidrocarburos de
alto punto de ebulllcidn son absorbidos en el aceite, el gas residual
del domo del abscorbedor que estid a -34 °C intercambia calor CEA-O1)
con el gas de entrada, el cual tiene una temperatura de 4°c Y
42.24 kg/cmz €598 1lbsin® Y pasando a una bomba C(GA-01) donde la
presién es incrementada hasta igualarla con la linea de alimentacién
de gas natural.

El "‘aceite rico’'’ del absorbedor se expande en una turbina
hidraulica (GC-01) proporcionando energia a esta, el fluido de la
turbina es flasheado en un tanque para flash (FA-02) de aceite rico a
21.12 kg/:mz €300 1bsin® Y -32°¢, 1les vapores del flash son
comprimidos CGB-01) a la misma presién de la alimentacidn para ser
recirculados.

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

El etanc y los gases pesados separados en el desetanizador son
comprimidos (GB-01> y wusados para preducir petrogquimicos o es
adicionado a la corriente de gas residual.

Los fondos contienen el acelte de absorcidn, propano absorbido e
hidrocarburos pesados que son alimentados a un fraccionador (DA-03) de
aceite pobre.

El gas LP y los componentes del gas natural son removidos como
producte por el domo, el aceite de absorcién es removido por los
fondos come producto denominandose en este momento ‘‘aceite pobre’’.

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 porcién de aceite pobre es usado como reflujo para la seceidn del
desetanizador CDA-02) de aceite rico, mas del aceite pobre es
presaturado en la seccidn del domo del desetanizador, donde es
enfriadc hasta les -37 °C y retornado a la parte superlor del

absorbedor para completar el ciclo del aceite.



El producto obtenido del acelte pobre en el fraccionador (DA-03>
consiste de propano e hidrocarburcos pesados que entran a una torre
despropanizadora (DA-033, el producto del domo es tratado para removar
el azufre y el agua; los fondos de la despropanizadora contienen
butano e hidrocarburos de alto punto de ebullicién que se alimentan
a la torre desbutanizadora, CDA-042.

La gasolina natural es obtenida por los fondos como producto,
por 2l domo se obtiene una mezcla de butanos los cuales son tratados
para remover el azufre y el agua, después alimentados a un separador
CFA-0S> de butanos obteniendo el n-butano por los fondos y el
isocbutano por el domo.

III.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 lao
que se han censtruido plantas para recuperar etano del gas natural
entre ~75 y -93° C.

La combinacién de refrigeracién externa y la refrigeracién
expansidn—-flash de liquido con ciclos do turbo expansidn son empleados
para obtener las bajas temperaturas deseadas y lograr una alta
recuperacién de etano.

La figura Neo. III.2 muestra un diagrama de un ciclo de
expansién con refrigeracién externa.

El gas debe estar seco, por lo que es sometido a una
deshidratacién por tamices moleculares o lechos de aldmina hasta una
concentracidén de 0.1 ppm de agua, la corriente se divide en dos por
una valvula de contrel de tres pasos. aproximadamente el 60X del gas
de alimentacién es enfriado por intercambio de calor C(EA-O1, EA-03),
con el gas residual de baja presién de la torre desmetanizadora
CDA-01> y por refrigeracidén externa (EA-02) con propano.

El complemento de la alimentaciédn del gas es refrigerada por
intercambio de calor con los fondos del rebociler CEA-05) del
desmetani zador y la bomba de calor CEA-042; una cantidad significativa
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del bajo nivel 'de refrigeracidn de los liquidos de la desmetanizadora
CDA-012 'y ‘la corriente fria de gas ‘residual son recuperades en la
corriente de alimentacién.

Las dos  porciones de la alimentacién son combinadas y se
alimentan . a un separador de alta presién (FA-Q12., donde el liquido es
separado del vapor y alimentadoe a una seccidn intermedia de la
desmetanizadora (DA-01) mediante una valvula de control de nivel;
la disminucién de la presidn causada por la valvula de control de
nivel, provoca que el liquido se flashee disminuyendo la temperatura
de esta corriente.

La presidn de la corriente de vapor es reducida al accionar el
turbo expansor (GC-01) y asi lograr un enfriamiento aun mayor mediante
una expansién de Joule-Thompson, la cerriente de salida del turbo
expansaor CGC-01) es alimentado al domo de la desmetanizadora CDA-Ol),
donde la separacidn del liquido se lleva a cabo; el vapor es utilizado
coms fluido liquido para intercambiar calor CEA-01, EA-03) y el
liquido es utilizado como reflujo en la desmetanizadora CDA-01D,
Esencialmente, el metano es obtenido en el domo de la desmetanizadora
CDA-01), como producto de los fondos se obtiene etano y componentes
pesados.

El trabajo generadc por la expansién del gas en el turbo
expansor (GC-01), es utllizado para comprimir (GB-013, el gas residual
después de haber intercambiado calor con el gas de alimentacién
CEA-012, una recompresién CGB-02) y se envia a una tuberia de gas
natural para ser llevada fuera de los limites de la planta.

Una recuperacién de casi el 99% de propano puede ser esperada
cuandc el etano recuperado esta en B5% de axcoso;, recuperacidén entre
90 y 95% de etano han sido alcanzados con el proceso de expansidn. El
producto del liquido de la desmetanizadora CDA-013>, puede contener S0%
en volumen liquido de etano y normalmente es entregado por tuberia a
la unidad central de fracciconamiento para la separacién en diversos

productos.
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III.3 ADSORCION.

Este procesc ha sido utilizado para recuperar hidrocarburos 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 pequeffas de hidrocarburos
condensables, estc ha conducido a incrementar el interés en el proceso
de adsorcidén para recuperar estos hidrocarburos, Aunque el proceso de
adsorcidn tiene aplicaciones para la recuperacidén de pentanos e
hidrocarburos mis pesados a partir de gas pobre, el porcentaje de
recuperacién de los componentes de gas LP en esas plantas a menhudo es
bajo comparado con la recuperacidén narmal de este en las modernas
plantas de absorcidn de aceite; un diagrama de flujo para una planta
de adsorcion de ciclo rapido es mostrado en la figura No. III.3.

El carbén activado, la alimina y silica gel son utilizados como
adsorbentes, el ailslamiento interno en las torres de adsorcidn permite
que el ciclo sea realizado en menor tiempo, el cicle completo del
proceso consiste de tres fases: regeneracian, enfriamiento y
adsorcidn, requiriendo de aproximadamente una hora.

En la figura 1II.3 el gas de entrada es dividido, la porcidén mas
grande fluye directamente hacia el lecho en el ciclo de adsorcion
CDA-01) y la parte mis pequefla sufre un enfriamiento CEA-O3) y luego
pasa al cicle de regeneracidén (DA-02).

El gas de salida del ciclo de enfriamiento es calentado entre
280 y 315 °C en un horno CBA-0O1) antes de que sea inyectado al ciclo
de regeneracién; el efluente proveniente del ciclo de regeneracidn
contiene los hidrocarburos condensables, los cuales han sido extraidos
del adsorbente y estos son removidos en el separador CFA-O1> de alta
presidn, después de que el gas que estd dejando el ciclo de
regeneracién es enfriado CEA-O1, EA-02).

El liquido del separador de alta presién es flasheado C(FA-022
para remover los hidreocarburos ligeros, @l vapor del flash es
comprimido (GB-01) y mezclado con el vapor proveniente del separador
CFA-01> de alta presién. La presién sobre la corriente del gas
comprimido CGB-02) es aumentada a la presion del ' gas de entrada y
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el gas es reciclado hacia la alimentacidn del ciclo de adsorcidén; el
l{iquido del flash de baja presién. el cual contiene gas  LP y
companentes liquidos de gasolina natural, seria procesada
posteriormente en una serie de tLorres de destilacidn para preducir
propano, butano y gasolinc natural.

La produccién de propanc y butano, comparades con los liquidos
de gasolina natural, es menor por el proceso de adsorcidn que el que
normalmente es cbtenido por el proceso de absorcidén con aceite para el
mismo gas; debido a que la eficiencia de la adsorcidédn se incrementa
con la disminucidén en la temperatura, se debe operar a la temperatura
mias baja que sea econdmicamente factible.

III1.4 COMPRESION.

Es el mas simple y el menos efectivo de los métodos, fué el
primer método utilizade para la recuperacién de hidrocarburos liquidos
a partir de gaseclina, pero ahora es usado solamente en casos aislados,
Las aplicaciones mas significativas del procesoc de compresidn son para
plantas de recirculacidn de gas, donde los liquidos de la gasclina
natural son extrafdos y el gas remanente es retornadeo hacia el area de
formacidén, la figura No. III.4 muestra un diagrama de flujo del
proceso.

La presioén utilizada para producir gas en los pozos esta dentro
del rango de 7 y 105.8 kg/cm:. la temperatura del gas de entrada es
reducida por enfriamiento CEA-Ol) con agua y por intercambic de calor
CEA-02) con el gas que sale de la expansidn., coma resultade del
enfriamiento se forma una fase liquida de gas natural la cual contiene
compunentes del gas LP.

El liquido pasa hacia un tren de destilacién CDA-01,02, 03,042
simple en el cual los componentas mas volatiles son extraldos por el
dome y los residuos son de gasolina natural; la fase gaseosa del
tanque flash CFA-02) as comprimida CGB-013 y recirculada hacia el area
de formacién.

Los vapores condensables son también recuperades de un tanque de
gas de alta presidén por condensacidén, en este proceso el fluido de

alta presién proveniente del tanque produce una fase liquida en
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expansidén isotérmica. Mientras la presién disminuye isotérmicamente,
l1a cantidad de la fase liquida se incrementa hasta un maximo y
entonces disminuye hasta desaparecer la praduccién de liquidos de gas
natural provenientes de pozos de alta presidn; los fluidos son
expandidos para producir la calidad <¢ptima del 1liquido; la fase
liquida es entonces separada del gas para su posterior procesamiento
¥ la fase gaseocsa es utilizada como materia prima para otro de los
procesos de recuperacién.

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.gkg/¢:mz y 35 °C, pasa a través de
un tanque separador CFA-01) asegurando que no pase agua liquida o
hidrocarburos a los deshidratadores (DA-012, en donde es secado hasta
tener un puntoc de rocto abajo de -733 °C, pasande por un tren de
enfriamiento CEA~OL, EA-05) que emplea propileno hasta obtener una
tempertura de 1,722 y 4,388 kg/::mz de presidén fluyende a un
separador de alta presién (FA-02) para remover liquidos condensados.
El gas del separador de alta presién es expandido por medio de un
turbe expansor (GC-02) a 15.5 kg/cmz.

El turbo expansor es una turbina generalmente del tipo de flujo
radial de reaccién para lograr el maximo de eficiencia posible de
acuerdo a los requerimtentos causados por las bajas temperaturas; la
expansién baja la temperatura a -88. 33°C y produce una licuefaccelén
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-043. Los liquidos del tanque separador (FA-02) son enviados a un
tanque flash C(FA-032 en donde baja la temperatura a -74,44 °c Y a2 una
presidn de 15.5 kg/cmz y do este a la torre desmetanizadora CDA-043.

Los vapores del domo de la desmetanizadora y la corriente del
gas residual fluyen hacia el tren de enfriamiento CEA-O1., EA-0S) para
enfriar el gas deshidratado.
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Luego del intercambic de calor, el gas residual es recomprimido
de 13.8 a 17.11 kg/t:mz por un compresor centrifuge (GB-01) accionado
Por una turbina de vapor o gas para lo cual sale a 48.3 kg/cm:y
y 1581 “C, se emplea para suministrar el calor requerido del
rehervidor CEA-08) de la desmetanizadora, posteriormente es enfriado
con intercambiadores de aire CEC-01) hasta 48°¢C y 48 kg/cmz para
reintegrarle al gasoducto; el producto desmetanizado fluye a un tanque
de balance (FA-04) donde es bombeado (GA-Ol) a una torre fraccicnadora
CDA-032> para separar propanc, butanc y gasclinas comc productos
principales.

I11.8 OBTENCION EN REFINERIA.

En adicién a las fuentes de suministro de gas LP los procesos de
refineria Jjuegan un gran papel. el objetive principal de esta es
obtener productos comerclalmente aprovechables como gasolina,
keroseno.lubricantes, etc. mediante una serie de procesos.

En la tabla IIT.1 se enlistan los procesos en los cuales se
obtiene un rendimiento de gas LP como subproducto.
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TABLA III.1

PROCESO DE REFINERIA.

RENDIMIENTO DE GAS

PROCESO ALIMENTACION PRODuCTo. LP % EN PESO SOBRE
LA ALIMENTACION.

Aromaticos,

Reformacién Nafta ligera gasolinas y 5 - 10%

catalitica. virgen. mezcla de *
hidrocarburos.

Cracking Etileno.Propileno - .

catali{tico. Gas oil, Cpara petroguimicad 15 20%

Cracking Gas oll - N

al vaper. o Nafta. Etileno,Propilenc a3 0%

Polimeriza- Butenos,

cidn gases Gasolina 10 - 18%

Alkilacien. insaturados

Crackling Gas oil — "

Térmico Fuel oil Gasolina 10 20%

Birompimien— Residuos

to con pesados de Coke 5 - 10%

coquizacidn. gas oll.




regularmente se encuentran dentro- del rangs ' sefalado -
Los procesos mds importantes son la reformacidn catali}ica‘. Y. el

cracking catalitico.

III.B.1 REFORMACION CATALITICA. B

El propdsito de la reformacidn es el rearraeglo .o reformaciédn de |
la estructura molecular de los hidrocarburos con el fin de preducir a
partir de naftas, combustibles para motores, ardédmaticos, bencena,
tolueno y fraccjiones selecclonadas de nafta, adicionalmente es la
fuente de conversidén mids comun de gas LP.

La alimentacién es nafta virgen obtenida del fraccionamiento del
petréleoc crudo, el proceso de reformacidn con lecho f{jo es utilizado
para canvertir hidrocarburos nafténicos y parafinicos presentes en la
nafta a compuestos ardmaticos por reacciones de clclizacién y
deshidrogenacidén que ocurren simultineamente.

Los compuestos de azufre que envenenan el catalizador son
removidos en un paso preliminar de lavado con agua Chidrofining? en
este la nafta y el hidrédgeno que contiene ol gas de refineria es
pasado sobre un catalizador de cobalto © nickel-meolibdato a una
temperatura aproximada de 410 °c y presidn elevada.

Los compuestos de azufre son convertidos a sulfuro de hidrégeno,
aste es removido con olros gases ligeros por flasheo antes de entrar
la nafta a la serie de reactores que utiliza un catalizador de platino
que os regenerado periddicamente.

El gas LP que esti presente en los productos de reformacidn es
separado del producto principal Cpentanos mis pesados). Su contenido
es aproximadamente del 2% en volumen de hidrocarburos insaturados
Cpropanosbutano) producideos durante las reacciones de rompimientc del
cracking que son completamente dulces (no contienen compuestos de
azufred, pudiende ser unido a la tuberia de la corriente que se dirige

a las torres lavadoras de gas LP.
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En algunas refinerias en las que sélo se incluye la destilacidén
atmosférica y la reformacidén catalitica existen dos corrientes gemelas
de gas LP de la destilacidén y las unidades de reformaciédn que san
apropiadamente purificadas para separar como productos al propanc y el
butano en una torre despropanizadora. La corriente de butano pasa
enseguida a una torre superfraccionadora conocida como
desisobutanizadora donde es separado el isobutanc y por los fondos los
butanos, normalmente estos productos son usados como intermediarios

quimicos.

III.8.2 CRACKING CATALITICO.

El cracking es una serie de reacciones mediante el cual las
grandes moléculas de petrélec son descompuestas en otras mas pequeflas
de bajo punto de ebullicidn, creando olefinas ligeras como propilenc y
butilenc que son wusados como alimentacién para la produccién de
petroquimices. El isobutano es necesarioc en las reacciones del procesc
de alquilacién; el gran volumen de gases alefinicos que se praducen en
el cracking catalitico impone el empleo de extensos sistemas de
recuperacidén y separacidén de gases, asl come la conversién de estos
ultimos en productos de mercado, tales como gaselina, caucho
sintético, gases da peirdleo., etc.

Los craqueos catalitices son instalades <¢on reformaciones
cataliticas e integrados a las refinerias de petréleo con el propésito
de corte en los destilados medios y produccién de gasoclina para
motores y gases insaturades que son intermediaries para futurcs
procesamientos quimicos. La alimentacién normalmente es gas otl
pesado, la carga es craqueada a una alta temperatura en la presencia
de un catalizador de silica-alumina.

Las mas grandes y modernas instalaciocnes de cracking se basan
sobre el principioc del fluido catalitico, siendo la caracteristica
principal el que la materia prima y el catalizador son alimentados
canlimuamente 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 fraccionade en un separador primario para

obtener ligeros, destilados medios y fracciones pesadas.
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El gas LP Jjunto con metano., etano y gasolina craqueada
cataliticamente son obtenides por el dome y separados en una torre de
absorcion siendo convertido en una corriente de gas no condensable
Cmetano, etilenc ¥y etano) y una fracciédn 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
propileno y butenos por un fraccionamiente adicional o por métodos
quimicos.

La alimentacién a la planta de cracking catalitico no es limpia
y por consiguiente el gas LP producldo contiene mercaptanos y otros
compuestos de azufre que deben ser removidos.

El gas LP obtenido algunas veces es alimentado a una planta de
polimerizacidn en donde los componentes insaturados reaccionan sobre
un catalizador acido C(fosfdérico o hidrofluéricod, para producir
gasolina polimérica, el gas que no reacciona o el gas alimentade en
exceso s lavado causticamente., contribuyendo a la produccién de gas
LP a partir de la refineria.

Una variante del cracking catalitico fluido es el hidrocracking
donde nafta, gas oil, ligeros y pesados son alimentados con gas

hidrégeno.
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CAPITULO 1IV.

USOS Y APLICACIONES DEL GAS LP

No es racil definir las aplicaciocnes domésticas comerciales del
gas LP, debido a que sus caracteristicas le permiten almacenarse en
cilindros para usarse en lugares alejados,

El manejo del gas LP presenta una desventaja que estd asociada
con el uso del gas en aplicaciones domésticas y comerciales y es la
necesidad de almacenar el gas a bajas presiocnes; otro problema es la
composicién variable del gas LP en el contenida de preopanc y butano,
modificando las propiedades de combustidn, tamafic de flama, su
estabilidad y rango térmico.

IV.1 DOMESTICAS Y COMERCIALES.

El usc del gas LP en los hogares es histdéricamente el primerc y
el mas importante. las aplicaciones de este gas se cuentan entre
otras: la cocina, calefaccidn, calentamiento de agua, refrigeracidn y
usos miscelaneos,

Las aplicaciones comerciales son equivalentes a las domésticas,
exceplo que se dan en hoteles, restaurantes, cafeterias, secado de
granos, deshidratacidén de frutas, generaciédn de vapor. baffos publicos.
lavado y esterilizacidén de recipientes, para la reparacidén de equipa
de laboratorios, reparacidén de joyas, dentaduras, etc; usos que

representan la principal demanda del gas LP a nivel nacicnal.

IV.2 INDUSTRIALES.
El gas LP en aplicaciones industriales es sometido a una serie
de procesos para obtener productes finales e intermediarios los cuales

san:

FRACCIONAMIENTO DEL GAS.
PROCESOS DE ETILENO.
HIDRATACION DE OLEFINAS,
POLIMERI ZACION DE OLEFINAS.
COPOLIMERI ZACION.

CRACKING TERMICO DEL GAS LP.

}
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- REFORMACION ‘AL VAPOR DE GAS LP.
~ SINTESIS DE GASES A PARTIR DE GAS LP,
- OXIDACION PARCIAL DEL GAS LP.

Uno de los grandes usos del gas LF que se ha venido
incrementando, es la manufactura de petrogquimicos e intermediarios
poliméricos que son principalmente etileno, propileno, butadieno e
isopreno que son utilizados en polimeros plasticos como polietileno.
pelipropileno y cloruro de pelivinilo,

Existe una 4rea que se ha desarrollado muy rapldamente en
productos de plasticos y resinas., consumiendo grandes volumenes de
etileno y propileno cuyo método de obtencidn es el cracking térmico
del propano, butano y etano.

El uso del propilenc para 1la produccién de detergentes
sintéticos, asi come de hule sintético para producir butadienc para
copalimeros de butadieno-estireno, ha sido reducida substancialmente.

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

El gas licuado de petrdlec se aplica para la obtencién de
gasolinas para motores de combustién interna de automédviles,
autobuses, tractores, camiones de carga., etc., secado de granos,
tabaco, frutas, secado de alimentos deshidratados, generacidn de vapor
y adicionalmente la produccién 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 flotacidn para extracclén selectiva, flotacidn de
minerales, impregnaciédn de madera; en la refinaciédn de minerales.
aceite y autorefrigeracién por evaporizacidn del gas LP. stc.

Se presenta un esquema de uso, asi como una matriz de los

ilntermediarios quimicos orgdnicos derivados de los productos
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del cracking o deshidrogenacién.de hidrocarbureos saturados del gas LP

Dentro de su aprovechamiento en la Republica Mexicana, se ha
logrado. - hacer -cinco divisiones sin incluir su participacién como
materia prima en la petroquimica las cuales se muestran en la tabla
Iv.1

TABLA IV.1
CLASIFICACION DE SU APROVECHAMIENTO EN LA
REPUBLICA HEXICANA.

SECTOR %
DOMESTICO 76. 90
COMERCTI AL 12.83
INDUSTRIAL 9. 40
AGRICOLA 0.87
CARBURACION 0.14
QOTROS 0.62
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PRODUCCION DE GRADOS SATURADOS E INSATURADOS DE GAS LP

ESQUEMA II:

(=4
ETILENO
8
REFINERIAS
DE ACEITE GAS LP INSATURADO
PROPILENO
BUTENOS
’ L
GRADOS GRADOS <€
SATURADOS INSATURADOS
DE GAS LP DE GAS LP
1 f T
ALIMENTACION GAS LP
L{ quimMica DE Gas DOMESTICO E INTERMEDLARICS L
LP NAFTA INDUSTRI AL
A.— No se dirige a un procese de cracking, el aceite crudo es
destilado y la nafta se le practica una reformacidn.
B.- Se opera un proceso de cracking: térmico o destilacién de los

aceites y combustibles del bi-rompimiento,

C. - Cracking al vapor de propano, h-butanc © mezclas de butancs.
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CAPITULO V.,
SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO Y MANEJO DEL GAS.LP

V.1 SISTEMAS DE AlLLMACENAMIENTO. -

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

Una serie de organismos internaciocnales y locales se han abocado
a la tarea de vigilar y regular el uso y manejo del gas LP, y para
ello han publicado estaAndares que sirven de respaldo técnico para
disefo y construccién de las instalaciones y equipo necesario para
este producto.

Internacicnalmente, la intervencién de la Natianal Fire
Protection Association CNFPAD y el American Petroleum Institute CAPID
ha sido reelvante con la emisién de los estandares 58 y $9. y el 2810
respectivamente, en donde se plantean una serie de reocomendaciones
técnicas para el desarrolle de futuras instalaciones. asi como la
operacién segura de las actuales.

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

Nacionalmente, la Secretaria de Comercio y Fomento Industrial
CSECOFI), la Secretaria de Salud (SSA) y Petrdleos Mexicanos C(PEMEX)
tienen autoridad y facultad para la vigilancia del uso, maneja,
operacidén y seguridad de todo Lipc de instalaciones empleadas para
almacenar, distribuir y usar gas LP para tal objetivo.

Recientemente, los técnicos han tratado de facilitar el manejo y
el almacenamientc de este por varios métodos integrando una analisis
de costos de operaciédn con un estudio del incrementc de capacidad de
almacenamienta, llegande al punto de volver este procesoc un sistema
multipropésito como es el caso de las formaciones salinas,
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Existen actualmente grandes terminales de almacenamiento-en. el
pals localizadas en: Rosarito, B.C., Puebla, - Pue.,: Guadalajara.
Jal., Tula, Hgo., Pajaritos, Ver., y Topolobampo, Son. '

V.1.1 CLASIFICACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.

Existen diversas alternativas de almacenamiento con ventajas y
desventajas de acuerdo a las necesidades, considerando por ejemplo:
reglamentacicnes locales, disponibilidad de recursos, gecgrafia del
terreno y tecnologla.

Los diferentes sistemas de almacenamlento se pueden clasificar
dependiando de su ubicacién como se presenta en el cuadro V.1.
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CUADRO .V. 1 CLAﬁF’ICACI‘ON DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO.

ALMACENAMI ENTO
DE GAS LICUADO
DE PETROLEO.

a presion

( cilindros
horizontales.

L esferas,

SUPERFICI AL semi -refrigeradc { esferas.

refrigerado

SEMI ~ENTERRADO { refrigerado

ENTERRADO { refrigerado

a presion
CAVIDADES
SUBTERRANEAS

[ sistema indirecto
sistema directo
sistema semi-directo

{de pared sencilla

( de superficie de
concreto.

de pared de concreto

¥y suelo congelado,

domos salinos.
cavidades minadas.

campos abandonados
de gas © aceite.

refrigerado { cavornas criogénicas.
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V.1.2 ALMACENAMIENTO SUPERFICIAL.
V.i.2.1. EN RECIPIENTES A PRESION.

Existen varios cddigos internacicnales que regulan las
especificaciones de construccién de este tipo de recipientes, uno de
los mas importantes es el American Soclety of Mechanical Enginesrs
Code CASMED @l cual evalta al mismo tiempo el disefilo de tales
recipientes, considerande las propladades fisicas y condiciones
amblientales a las que estaran expuestas.

Cuando los contenedores ASME fueron usados por primera vez para
almacenar gas LP dnicamente se contaba con las propiedades de los
constituyentes en estado quimicamente puro, no teniendo Lodavia las
propiedades promedic para las mezclas comerclales y asi mismo no se
contaba con suficiente informacién para el almacenamiento a
temperaturas altas.

Se considera conveniente asignar un valor de 14 kg/&:mz
€200 1brin®™ a la presidén de diseffo para gas LP comercial, que tiene
una presidn de vapor de 12.4 kgrem® €176 1b-in® a 37.7 °C ¢s10.8 %%,
y 5.8 kg/:mz €79 1bsin® para gas que tlene una presién de vapor de
2.8 kt,‘y/cmz €38.9 1lbsan® 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 especificaciones
antericres se emplea para almacenar los grados comerciales del gas, ¥y
se encuentran equipados con accescorios de seguridad como zon: valvulas
de releve que evitan .sobrepresiones y medidores de nivel para
sobrellenado de los mismos.

Los codigos de presidn de los contenedores especifican el uso de
valvulas de seguridad para proteccidn, indicando la descarga de estas
a la presion de diseffo del recipiente, a su vez depende de la
capacidad de descarga de la valvula y la capacidad del recipiente.

La calibracién de las valvulas de relevo es muy importante en la
prevencién del aumento en la presidn interna arriba del 120% de la
presién de trabajo bajo condicicnes de exposicién directa al fuego,
estas valvulas esporadicamente se abren en dias muy calurosos, por lo
que se deben poner en practica todas las recomendaciones postibles para

evitar fuego.
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En la determinacién de las densidades de llenado de recipientes
que contendrdn gases licuados. se usa el criterio de que el tanque no
llegard a estar lleno completamente a la temperatura mis alta que
podria alcanzarse. considerando las condicicnes atmosféricas a las que
quedara expuesto.

Es conveniente considerar los valores de las presiones de vapor
tante del propane Q. P., butano QP. ¥y bu(;ano comercial a 48 °cC
c319° K, pPuesto que este criterio ayuda a determinar el nivel o la
capacidad a la que sera llenado el tanque previniendo la apertura de
las valvulas de seguridad., La presién del propance Q. P. a 485 °c es
14,89 kgsem® C210.6 1bsin®> y de propano comereial 17.1 kgrem®
ca242.5 .lb/in:)-. la presién de vapor de butano Q.P. y butano comercial
a 7.2 °C es 3.8 kgrem*C51L lbsin®.

La capacidad y forma de los reciplentes queda supeditada a la
capacidad tecnolégica y reglamentaciones oficlales locales, donde se
vaya a establecer el almacenamiento, Por ejempla la mayoria de las
compafflias privadas que se dedican al almacenamiento y distribucién de
gas LP, wutilizan recipientes de forma cilindrica horizontal con
cabezales que varian en forma segun la capacidad que van adquiriendo
Csemigsférica, toriesférica, elipsoidal, etc,); PEMEX por manejar
grandes volumenes de gas LP hace uso de recipientes esféricos y
cilindros horizontales.

La norma oficial mexicana DGN-X-12-16960, limita el tamafflo o
dimensiones de los tanques que habra 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 y capacidad maxima de 250,000
lts. de agua al 100%.

En caso de que alguna de estas compafilas se le autorizara
incrementar su capacidad de almacenamiento., requeriria de un conjunto
de tanques. PEMEX por su parte, emplea generalmente una combinacidn de
tamaffos y formas de tanques convencionales para el almacenamiento de
sus productos y en el caso especial del gas LP hace usc de esferas y
tanques cilindricos herizontales con cabezales semiesféricos
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Csalchichas) Figura V.1 y V.2 para satisfacer las necesidades de
consuma de las compaMias privadas, por -ejemplo: en las refinerias de
Tula, Hgo., se tienen tres esferas de 10,000 barriles para gas licuado
de baja presién y 15 reciplentes cilindricos horizontales de 1,800
barriles Caproximadamente 250,000 lts. de agua al 1000 para gas de
alta presién.

Los fabricantes de estos reciplentes realizan el diseffo y
construccioén apega’ndose estrictamente a las normas del céddigo ASME
seccion VIII Divisidn 2, reconocida a nivel mundial.

Como regla general se ha visto que el propano se almacena en
tanques cilindricos horizontales de cabezas semiesféricas mientras cue

el butano se almacena en recipientes esféricos.

V.1.2.2 SUPERFICIAL SEMI-REFRIGERADO.

Los reciplentes para el almacenamiente semli-refrigerado son
esféricos, el rango de capacidad mas econdmico para su aplicacién es
bisicamente el mismo que para las esferas que operan a prasidén, pero
tienen la ventaja de que las dimensicnes del recipiente disminuyen en
un factor de dos a seis el cual depende de las condiciones de presidn
¥y temperatura a que se trabajen.

Aun con que la operacidén de estos sistemas implica una mayor
complejidad y coste, con respecto a las esferas a presién, su
aplicacién es econdmica en aquellos casos donde el espacio es limitado
y castoso asi como el impacto ecoldgico es importante, en la figura
V.3 se observa un diagrama de un sistema de almacenamiento de este
tipo.

V.1.2.3 SUPERFICIAL REFRIGERADO.

Este sistema se utiliza normalmente en terminales maritimas o en
grandes centros de produccidn y/c consumo, s econdmico para
capacidades entre los 10,000 m® <63.000 BBLY y les 100,000 m®
€6830,000 BBL).

Estos recipientes operan a presiones cerca de la atmosférica
hasta unos 0.17 kg/cmz 2.5 1bsin® Yy a una temperatura a la cual el
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producto. se mantenga liquido Ccerca ‘del punLe ncrmal. de” sbulliclén).

se han observado como valores adecuados 1os de = 8 c”caa7' KJ para,
propano 'y 'de -5 °c (268 °K> para butana!”
Se tienen tres diferentes variantes de este slsLema
1.2.3.1 Indirecte.
1.2.3.2 Directo.
1.2.3.3 Semi-directo.

V.1.2.3.1 SISTEMA INDIRECTO.,

En esta forma de almacenamiento se debe mantener una constante
relicuefaccidédn por medic de una planta refrigeradora, esta puede
instalarse en la parte superior del tangque de almacenamiento
Crecomendade sélo para tanques de baja presiénd.

El gas entrante a esta planta es enfriado y liberado 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 liquide frio por la parte superior del tanque de
almacenamiento se relicua el liquido evaporado.

Una planta de este tipo esta establecida en Espafla, los
productas almacenados de esta menera principalmente son propano
comercial, propilenc Q.P. y propano Q.P.

V.1.2.3.2 SISTEMA DIRECTO.

Los vapores producidos durante la ebullicidn son aspirades por
un compresor y comprimidos a una presidn a la cual puedan ser licuados
usando agua de enfriamiento, se tiene un sistema de refrigeracidn
abjerto, empleando comprescres libres de aceite con objeto de evitar
una peosible contaminacidén; las presiones que se llegan a tener son de
15 a 30 kg/cmz 213 - 426 lb-in® por lo gue se hace necesaria la
utilizacidn de dos a tres etapas de compresidn.

La expansién multietapa se debe llevar a cabo solo con gases
puros, por esto cuando se comprime el propanc comercial ocurre un

excestvo enriquecimiento de etano en las etapas mas altas de

compresidn pr da un inr ria licuefaccidn a presidén elevada,
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velviéndose aconsejable interenfriar los gases:  'licuados a  las
Lamperatura; Yy presiones intermedtias,

Las mezclas de dos componentes no- se evaporan a una temperatura
constante, sinc que lo hacen dentro de los limites del punto de
burbuja y de rocio, si llega a tener lugar un sub-enfriamiento en un
recipiente que contenga una cantidad relativa de liquide Csiendo
grande en relacién a la cantidad que sea evaporada) estando la
temperatura de evaporacidn cerca del punto de rocio. si la temperatura
baja lo mas posible beneficiartfa el sub-enfriamiento Cesto
generalmente se lleva a cabe en un intercambiador de calor).

V.1.2.3.3 SISTEMA SEMI-DIRECTO.

Como se puede apreciar en la figura V.8, el sistema semi-directo
es una combinacién de los dos sistemas anteriormente descritos.

En este proceso, los vapores producto de la ebullicién son
comprimidos por un compresor de simple etapa y licuades por una planta
refrigerante a la temperatura correspondiente. La alta eficiencia
tedrica que se pone de manifiesto, se ve disminuida por una
transferencia adicional de calor entre el gas licuade y el
refrigerante; las ventajas de este proceso son primordialmente el
tener una operacién flexible y la capacidad de emplear la planta
refrigerante para enfriar y secar el gas inerte.

Una de las desventajas de este proceso, €s que una planta de

este Lipo es dificil describirla asi como la cperacidn y control.

V.1.3 SEMI-ENTERRADQ.

Los sistemas para el almacenamiento semi—enterrado anteceden a
los sistemas enterrados, originalmente se crearan para el
almacenamiento de liquidos criogénicos., pero hoy en dia se reporta que
en los E.E.U.U. y el Japédn se utilizan para el almacenamiento de gas
14 cuada.

Se fabrican de pared sencilla de concreto y operan a condiciones
atmosféricas de presidn y temperaturas cercanas al punto de ebullicidén
del producto. por lo que también requieren sistemas de licuefaccidn,
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El mantenimiento y la operacién del sistema son basicamente los
mismos que para el almacenamiento superficial refrigerado.

Con respecto a los sistemas de almacenamiento enterrado tienen la
ventaja de no requerir de formaciones geclédgicas especificas y se
sugiere que su origen se debe a la resolucién de problemas de

cimentacién, especialmente en zonas sismicas,

V.1.4 ENTERRADO,

El confinamiento de gas LP en tanques enterrados se efectia en
condiciones de presién igual o cercana a la atmosférica y una
temperatura tal que se mantenga el producto en estade liquido, es
decir en forma refrigerada, siendo requeridos sistemas de
refrigeracién y relicuefaccidén de vapores.

El sistema es econdémico para capacidades superiores a los
9,500 m® C80,000 BBL), se tiene reportado el reciplente mas grande que
es de 111,000 m® £700,000 BBLS.

Se conocen dos diferentes tipos de contenedores enterrados:

1.- El recipiente de pared de concreto Cfig. V.73
2.- El recipiente de pared de concreto y suelo

congelado (fig. V.82

El primero se diferencia del segundo en gque seo encuentra
cubierto de una capa de material aislante localizado entre el piso del
tanque y la cimentacidén, mientras que el segundo no, debiéndole de
proveer de un sistema de calentamiento para evitar el congelamiento y
fractura del piso y cimentacidn.

Se aprovecha al miaximo las propledades alslantes del suelos
haciende que los espesores para el aislante disminuyan entre un 60-70%
con respecto al requerida para los tanques de almacenamiento
refrigerado superficial.

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

concrete reforzado, por el lado interior se les coleoca una capa de
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aislante; la base es de concreto reforzado y se sitta sobre una serie
de soportes disseffados para eliminar la humedad acumulada.

El recipiente de suelo congelade tiene la limitacién de 1ta
geclogia del lugar, debido a que este debera ser acuifero, con capas
alternadas de arena gruesa y fina, grava de regular tamafio, arcilla
arenosa y capas de arcilla impermeable.

Ambos sistemas proporcionan gran integridad 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 affos 30's, se ha desarrollado
considerablemente en Europa, E.U.A. y Canadd a partir de la segunda
guerra mundial.

Se considera que resulta econdmica la construccién de este
? ¢60,000 BBL), aunque en
algunos palses su uso es tan comin que se ha implementado para

sistema para capacidades de los 9,500 m

volumenes de hasta los 2,700 rn’ €17,000 BBL)., la mayor parte del costo
total es fijo e independiente del tamaffo de la cavidad.

Hasta ahora es el medio de almacenamiento mas seguro que se
conoce, debido a que se encuentra completamente libre de influencias
externas, siendo los dispositivos de seguridad bisicamente los mismos
que para los pozos convencionales de la industria del petréleo.

El area requerida es minima, ya que superficialmente sdélo se
encuentran los cuartos de control, bombas, oficinas, instalaciones de
carga y descarga, etc.; todo esto resulta en un terreno practicamente
libre y en estas condiciones se puede utilizar para el cultive. la
ganaderia, etc.

Las cavidades operan a presién y a la temperatura del medio
ambiente. ya que la operacién en condiciones de refrigeracién presenta
problemas por fractura de la cavidad y dificultad para canservar la

temperatura.
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El equipe para la operacidn y mantenimiento del sistema es
basicamente =l mismo que para los otres tipos de almacenamiento, sélo
se debe considerar equipo adicional de intercambio 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 domes salinos es factible gracias
a las caracteristicas fisicas y quimicas de las grandes masas salinas
del subsuelo.

La creacién de la cavidad se efecta por medio de lixiviacién
con agua, ésta disuelve la sal del yacimientc dandole ciertas
caracteristicas geométricas, por lo gue cada cavidad serd lixiviada a
ritmos pre-establecidos y controlados.

Un factar importante a considerar en la eleccidn del sistema eos
la disponibilidad de grandes volumenes de agua fresca. ya gue Se
requieren de 8 a 10 veces ol volumen de la cavidad por crear, ademas
se debe de contar con depdsitos para la salmuera formada,

Para efectuar la lixdviacidn se utiliza un sistema de tres tubos
concéntricos, con la finalidad de contar con un ducta para la
inyeccidn de agua. otro para la extraccién de la salmuera producida y
un tercero para el aceite de sellado". El agua se inyecta por el tubo
interna, la salmuera se extraé por el anular formado entre la tuberia
externa y media, y el aceite de sello se encontrara por el anular de
la tuberia media e interna con esta forma de lixiviar, se eorigina una
gran disolucién en la parte mas baja de la cavidad teniéndose al final

de la operacidn que la caverna tisne forma de cono invertido.

1

El cceite de sellado consisle en mantener un selle liquido en la
parle superior de la cavidad para controlar su crecimienie y geometria,
se utiliza gosdleo como aceite de sello.
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El principal problema es el de encontrar la forma miAs econdmica
para deshechar la salmuera producida en la disolucidn del domo.

Para la explotacidén de la cavidad, esta deberd encontrarse
siempre llena, bien sea con producto y/o con salmuera, por lo que se
requieren de depdsites para el almacenamiento de la salmuera para
cuando la cavidad se encuentre llena de producto; debido a que durante
la explotacidn de la cavidad se utiliza salmuera no saturada como
fluido de desplazamiento, la cavidad sufre una disolucién adicional en
cada movimiento de vaciado que se efectde, por lo que el volumen de
ésta se va incrementande a todo lo large de su vida, llegindose a
tener al final una capacidad de aproximadamente el doble de la inicial

y 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 considerar es la existencia de
una capa de terrenc en la que sea posible crear la cavidad; para este
fin se realiza un estudic geolégico del 4rea, completado por la
exploracién de la zona seleccionada y un estudic hidrogeolégico del
macizo, lo cual dara la seguridad que la roca del subsuelc es
quimicamente inerte y compalible con el producto a almacenar.

El siguiente paso es el estudio estructural de la forma de la
caverna, la cual debera de garantizar su estabilidad. en este aspecto
sélo se permite colocar cierto tipo de refuerzos como hormigdén,
concreto yso algun otro material en zanas de inestabilidad persistente.

Otro punto a considerar son las caracteristicas hidraulicas del
depdsito, en este las paredes noc estan revestidas y la capa freatica,
situada encima del depdsito se mantiene natural o artificialmente a un
nivel hidrostatico superior al potencial de presién del producto,
asegurandose as{ que no escape hacia la reoca,

Este aspecto nos indica que la ubicacién de la cavidad debera ser
a cierta profundidad, misma que se determina por la naturaleza y presion
del producto almacenado, asi como el entorno hidrolédgico del medic, de
esta forma, para almacenar butanc se requiere de una profundidad
del orden de los 60-80 mis. y para una de propanc de 100 a 120 mts.
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La seleccion 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 tunel.

La Gltima permite usar maquinas mis poderosas y material rodante
para la evacuacidn de escombros.

Una vez realizada la galeria de almacenamiento, sSe excava un
pozo desde o hacia la superficie que permita el paso de equipo de
explotacién hacia @l interior de la galerfa y la instalacién del
aparejo de tubsrias de explotacidn.

Para realizar la prueba del estanque se inyecta aire a gas
inerte a una presién superior a lo limites normales de utilizacién y
una posterior expulsién del fluidoe 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 © externas a
temperaturas reducidas, esto se lleva a cabo congelando un anillo de
tierra hasta una profundidad 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 dentro de la camara a temperaturas extremadamente bajas.



v.a2 SISTEMA DE MANEJO, OPERACION Y SEGURIDAD DE UNA PLANTA DE
ALMACENAMIENTO DE GAS LP.

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

El propésito de este puntc es la descripcién del manejo y
distribucién del gas.

Por distribucién entendemos la transferencia del gas a partir de
los tanques de abastecimiento de las refinerias o plantas de
separacién de gas natural liquido al usarlo, y por mansjo aquellas
operaciones concernientes a la conversidn del gas en combustible en el
punto de aplicacién de acuerdo a lo anterior, manejo no solo cubre el
volumen de almacenamienteo y vaporizacidn, sino también el bombeo en
estadoe liquido y regulacioén de las caracteristicas de combustion de

éste al mezclarse con el aire.

v.2.1 SISTEMAS DE TRANSPORTE DE GAS LP
La distribucién del gas se lleva a cabo por diversos medios y
vias de transporte como son:
= Marsitimo.
- Ferroviario.
- Terrestre Cautotanques. autotransportes, pipas, etc.>
- Gasoductos y poliductos.

V.2.1.1 TRANSPORTE MARITIMO.

Este es un medio propicio para el intercambic de materias primas
entre paises con Influencia costera, en este casoc se requiere de un
recipiente a presién diseffado para una capacidad de 1000 m® €500 ton.),
los budques interoceanicos llegan a tener una carga arriba de 40,000 m®
20,000 ton) de gas en condiciones de almacenamiento refrigerado por
debajo de -50 °C €223 °K>., en ocaslones, dada la versatilidad del
transporte se almacena también amonfaco, butadieno y propilenc: en
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estos casos se llega a tener producto contaminado con trazas de los
diferentes productos transportados. i

Es importante saber que en aAreas como 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 el uso de la via férrea.

En México el transporte por este medic se ha dejado de usar,
pero en los paises centrocamericanos es una via principal, ademis de
que la mayoria de las plantas de distribucién cuentan con el equipo
especifico para la descarga de los carro-tanque, un ejemplo de este
tipo de planta es Hidro-Gas de Guatemala.

Un tren puede trasladar S00 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 cédiges autorizados por los especialistas, los
accesorios de estos son diversos, pues incluyen valvulas de relevo,
lineas de carga y descarga, valvula de retorno de vapores, vilvula de
seguridad, medidor de nivel de liquido. mandmetro y termémetro. EL
carro-tanque tiene los mismos controles en ambos lados, esto debido a
que puede arribar en sentido opuesto a la descarga; los accesorios se
protegen con puertas corredizas para evitar que personas no
autorizadas hagan uso de estos.

L.as lineas de liquido y vapor se encueniran protegidas mediante
el acoplamiento de tapones, esto significa una pequefa liberacidn de
gas a la atmésfera cuando el carro-tanque es conectado y desconectado,
de este modo se minimiza el riesgo del vapor flamable, cabe mencionar
que asl mismo llevan un medidor de nivel instalado en @l centro y otro

al final del tanque.

79



La linea de gas licuado es controlada por una valvula de corte
operada hidriaulicamente, las vilvulas de presién no son obligatorias
bajo regulaciones internacionales, ya que si estos vagonas se
utilizaran para el transparte de gases peligrosos y si se presentara
una apertura prematura de gases téxicos a la atmdsfera se estaria
poniende en peligro las zonas por donde circula el ferrocarril;
afortunadamente, el gas LP no es téxico pere si{ representaria un
peligro la apertura de las wvaAlvulas debido a la presidn excedente

provocada por las elevadas temperaturas.

V.2.1.3 TRANSPORTE TERRESTRE.

Este es el medic mis popular para transportar cantidades
relativamente pequeflas de gas LP en recipientes a presion a partir de
refinerias © 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 c¢on bombas de
descarga para facilitar la entrega, algunos de estos llevan medidores
volumétricos para llevar el control de la descarga, aunque el método
mas preclso para llevar el control es por pesada, por ejemplo, PEMEX
realiza la distribucion de gas a las plantas comerciales a traves de
un sinndmero de transportadoras facturande el peso de gas que venden a
los almacenistas secundarios; una vez que se termina 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 retorno de vapores, medidor de
presison, temperatura, nivel y valvulas de relevo.

A causa de los peligros que involucra el transporte de liquidos
flamables por vias publicas, se han establecido normas scbre
seguridad, manejo Yy transporte de auto~tangques., esta fuente de
reglamentos reconocida a nivel mundjal es la: ‘'National Fire
Protectlon Association®'® C(NFPAD, que se ha dedicado en sus pamhelts
No. S8 y 538 la descripcién 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 lo general para transferir
cantidades masivas de gas a partir de las refinerias hasta los centres
de almacenamiento secundario, para el consumo interno asi como para
exportacién.

Bajo ciertas circunstancias, este tipo de transporte so utiliza
para abastecer tanto de materias primas como de combustibles 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 municiplos come Tlalnepantla, Atizapan y
Naucalpan, se tienen gran cantidad de lineas de distribucién de gas LP
Y natural.

A nivel pais se encuentran interconectades a la mayoria de las
refinerias y centros de almacenamiento y el sistema de alimentacidén de
recipientes es por medio de poliductos o gasoductos, se observa que el
envic de gas a una localidad tan distante como Minatitlan o
subestaciones de bombeo intermedias, requiere de una presidn lo
suficientemente elevada para mantenerlio en estado liquido y evitar asi
el manejo de flujo a dos fases. poniende en riesgo el poliducto por
las constantes vibraciones provocadas por el vapor a alta presion y
deterioro del equipo de bombeo por cavitacién.

v.2.2.1 OPERACION DE SISTEMAS DE ALMACENAMIENTO A PRESION EN
RECIPIENTES ESFERICOS Y CILINDRICOS.

El abastecimiento de las peqgqueflas plantas de distribucién como
las localizadas en San Juan Ixhuatepec {San Juanico) y periferia del
D.F.. se realiza mediante auto-tanque enviado de las terminales de
almacenamiente de PEMEX y para ser vaciado en los recipientes
horizontales de las compafias,se realiza mediante la técnica de

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

. La condicién de equilibrioc liquideo-vapor es 1la variable a
controlar mediante las condiciones de operacién (presidén, tamperatura
y densidad relativad.

Haciendo uso de una diferencia de presiones entre los sistemas
donde se va a efectuar la transferencia, es importante mencionar que
una vez que se ha llegado a un equilibrio en la presidn., sera casi
imposible realizar un trasiego total a causa de que la presién interna
del recipiente se iguala a la que es alimentado, provocando un riesgo
de elevacién de presidn al intentar forzar el sistema mediante una
bomba o compresar llegando a la temperatura de los dispositivos de
seguridad asi{ como peligro de c¢rear mezclas explosivas, veamos
someramente comc se realiza la operacidn:

Se estaciona el auto-tanque en el lugar indicado para la
maniobra Ctorre de descargad, teniendo abiertas las valvulas del
tanque o tanques de almacenamiento gque recibiran el combustible, y las
valvulas correspondientes a la tuberia tanto de liquido como de vapor,
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 liquide y vapor a las valvulas
del auto-tanque, abriendo estas muy lentamente a fin de ejercer en las
mangueras la presién del gas por descargar, se verifica que las
conexiones, unicnes y mangueras no tengan fugas.

En caso de fugas se cierran las valvulas del carro y se aprietan
© vuelven a realizarse las conexiocnes, repitiendo la operacidén hasta
que Se encuentren correctas.

En este momento se estiA en condicicnhes de iniciar la descarga
del gas licuado, la descarga se puade realizar por cuatro métodos
diferentes:

1.- por bomba

2. = por compresora

3.~ mixta Cbomba y compresorad
4.~ por gravedad
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V.28.2.1.1.1 DESCARGA CON BOMBA.

Es el método mas comun, sin embargo no se recupera la totalidad
de la carga, debide a que la bomba estiA disefiada para trabajar con
liquido,

Se abre sdlo un poco la valvula de liquide del auto-tanque y se
deja llenar la linea de succién de la bomba, la valvula sdlo se debe
abrir un poco 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 automaticamente se cerrara.

Cuando la bomba esta cargada, se abre despacio la valvula de la
tarre de descarga hasta dejarla totalmente abierta, permitiendo libre
corriente del liquido a la bomba; una vez que se ha puesto a funcionar
la bomba se abre un poco la valvula de la linea de vapores en la torre
de descarga, permitiendoc asi que se iguale la presion de los tanques
de almacenamiento y del auto-tanque con objeto de no saobrepresionar el
tanque almaceén y aliviar esfuerzos anormales en la bomba,

Al quedar establecida la corriente de liquido, se debe continuar
verificando que la cperacién siga efectuandose en forma satisfactoria.

La wvigilancia constante permitira hacer frente a cualquier
circunstancia inesperada., 1lo que aumentara 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 guala bomba. si hay perdida de
succidén, asi como para impedir sobre-llenade © sobre-presion en los
tanques de almacenamiento.

Una vez que el auto-tanque esté vacio, se para la bomba y se
clerran 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 suficientemente alto para evitar que se
formen en el piso concentraciones de vapor; la manguera debe quedar
completamente libre, pues en caso contrario podria significar su
rompimiento por expansién del mismo debido a la temperatura, se

procede igualmente con la manguera de vapor.
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V.2.2.1.%.2 DESCARGA CON COMPRESORA.

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

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

Se deja libre paso al liquido desde el auto-tanque al © a los

tanques d2 almacenamiento, lo mismo se hace con la linea de vapor del

tanque almacén para descargarlo en el auto-tang con lo que se
origina que el liquido de este tultimo se desplace al recipiente
almacenador, una observacién pertinente es que la presién en el
auto-tanque no debe elevarse lo suficlente para que las valvulas de
alivio de presién se accionen.

Cuando el auto-tanque esté vacio, se cierran las valvulas de
liquido en la tuberia y el auto—tanque a continuacién se invierte la
direccién de la corriente de vapor a modo que la compresora succione
del carro-tanque, y descargue en el tanque de almacenamiento., A fin de
recuperar el vapor que existe en el carro-tangque, se deja trabajando
la comprescora hasta que la presidn dentro del auto-tanque se reduzca
hasta 3 o6 2 kg/cmz, cuando se llega a esa presidn se para la
compresora y se cierran tcdas las valvulas.

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

V.2.2.1.1.4 DESCARGA POR GRAVEDAD.

Se usa cuando se tiene tiempo de sobra o existe una averia de
los equipos para trasegado, la forma en que se realiza es conectar
auto-tanque y tanque de almacenamiente en la -forma indicada con
anterioridad, excluyendo el medio propulsor del 1liquido o sea
estableciendo 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,
requiriendo para su vaciado el estimulo de la bamba o compresor.

El precedimiento 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 RECIPIENTES ESFERICOS
CESFERAS) Y CILINDRICO HORIZONTAL CSALCHICHASD.

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

Al llegar a la estaciédn se reduce la presién del producto hasta
i1a.e l:g/cmz €180 1bsin® con las valvulas reguladoras de presion
localizadas a la entrada, a estas condiciones se alimenta al
recipiente que va a ser llenado; en todos los recipientes se cusnta
con interruptores y alarmas de alto nivel, de tal forma que cuando el
liquideo llega a un cierto nivel de llenado, el interruptor de alarma
dara una seflal para que el operador abra la vAlvula correspondiente al
llenado de otro tanque. Cuandeo llega a su nivel maximo, el interruptor
de nivel automatico actuara cerrando la valvula y el producto fluira
hacia el otro recipiente.

Para el vaciado o descarga de los recipientes se efectua 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 18.1 Icng/cmz <215 1bsin® ¥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 tanque, ya que
cuando se llega al nivel minimo, la valvula cerrarda en forma
automatica ¥y si no se tiene liquido en el cabezal de descarga la bomba
dejara de funcionar. .

El sistema podra cargar y vaciar producto en forma simultanea
siempre y cuande la operacién se efectue en tanques independientes,
esto no implica que no pueda realizarse en el mismo recipiente, pero se
presentarian maltiples problemas debido a que la generacidn de vapor en

estas condicicnes es mayor que cuando se opera en forma separada,

V.2.2.4 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO.

Este tipo de sistemas varlia en su funcionamiento dependienda del
producte a ser almacenado, por esta razéon se describen dos tipos
diferentes: el sistema para propano caomercial y el de butano
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comercial, El s=istema de almacenamiento para mezclas’ quodaEA
comprendido entre estos dos extremos y sera definido por las bases. de
disefio correspondientes.

V.2.28.4.1 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO PARA PROPANO COMERCIAL.

El propanc comercial de produccién /o transporte se recibe en
L.B. a una presidn minima de 18 kg/::mz <256 lbsin® Y se expande en un
tanque de flasheo a una presién de 3.5 kg/cm= ¢80 1bsin®)., una parte
del liquido que se obtliene de este tanque previa expansién a presidn
atmosférica, se manda al tanque de almacenamiento de producto que
tiene una presién de 0.07 kg/cmz del tanque de succlidn de compresores
para vapeorizar el posible liquide arrastrado. y previa expansion a
presidn atmosférica se envia al tanque de almacenamiento; el vapor del
tanque de flasheo se envia a la segunda etapa del compreser de llenado.

Los vapores producidos cuando se esti llenando el tanque de
almacenamlen!.oa se envian al tanque de succidn de comprescores, donde
se vaporiza el posible liquido arrastrado y se envia a la primera
etapa de compresion del compresor de llenado, donde la presién de
salida llega a 3.3 kmsem® €S0 lbsin®, para pasar a la segunda etapa
de compresiédn se mezcla con el vapor producido en el tanque de flasheo
de propano y la corriente total se comprime hasta 20.8 |<g/<:rnz
¢266 1bsin® y 83 °C 356 “Kd aproximadamente.

La corrionte que sale del compresor se manda al condensador de
llenado y posteriormente al acumulador de llenado de propano a
20.1 kgsem® €286 1bsin®) y 40.6 °C €313.7 °Kd.

El vapor separado en este tanque se manda a quemador por medio
de un centrel de presién y el liquide se expande hasta 3.5 kgrem®
€S0 1brsin® para ser alimentade al tanque de flasheo de propanc a
-10.3 °C c¢262.7 °Kd por lo que se mezcla con la corriente de
alimentaciédn obteniéndose wuna temperatura de mezcla de -6.86 °c
c268. 4°K>.,

2

Formocién de vapores por expansidn de la alimentacidn, de ta linea
de retorno del serpentin del tanque de euccidén de compresores, por
absorcidn de calor en el tanque, por desplazamiento del liguido y por
La bomba de recirculacién.
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Para vaciar el sistema, ol propane almacenadc a presién
atmosférica y -44 °C €229 °KY se realiza mediante bombas y los vapores
producides por esta operacién se utilizan para llenar ol veolumen
desalojado por el propano liquido, la otra parte se va al tanque de
succidn de comprescores donde se vaporiza el liquido arrastrado y el
vapor de este tanque se va a la primera etapa de compresidn del
sistema de refrigeracién, donde la presién se eleva a 3.5 kgrem®
¢S50 1bsin®, para llegar a la segunda etapa de compresién donde se
mezcla conh el vaper producide en el separador de interfases y la
corriente total se comprime hasta 20.8 kgrem® €296 1bsin®> y 87 °C
<360 °Kd Y se envia al condensador de refrigeracidn para reducir su
temperatura.

El vapor separado en este tanque se manda a un quemador mediante
un control de presién, y el liquide se expande hasta 3.5 kg/t:n\z
<S50 lb/inz) y ser alimentade al separador de interfases a -12.3 °c
<283 °Kd.

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

El llenado y vaciado del recipiente de almacenamiento puede
hacerse simultaneamente, pero todo el sistema debe manejar una
cantidad mas alta de vapares.

V.2.4.2 ALMACENAMIENTO REFRIGERADO PARA BUTANC COMERCIAL,
El butano comercial de produccidn y/o transporte se recibe en
L.B. a 7 kgsem®

se¢ envia al tanque de almacenamiento de butano el cual se encuentra a

€100 1b-in® . se expande hasta presion atmosférica y

0.07 kgrem® €1.0 1lbsin® y -3.7 °C <268 °K>. Los vapores que se
obtienen cuando se llena el Lanquaa se envian al tanque de succidn de
compresor de butanc donde se comprime hasta 4.3 kg/cmz €61 1bsin® Y

51 °¢c c222 °Kd, esta se envia al condensador y posteriormente al

Formacidn de vapores por expansidn de la alimentacion, abmorcidn de
calor en el tanque. por desplazamienic del liquido y por La bomba de
recireulacidn.
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tanque acumulador a 3.6 kg/c:m= ¢St lboin® y 40.6 °c ¢2az °k), el
efluente de este se manda al serpentin que se utiliza come medio de
calentamiento en el tanque de succidn del compresor y de este previa
expansidn se retorna al tanque de almacenamiento de producto,

Para vaciar el butano almacenado a presidén atmosférica y -3.2 °c
¢269.8 °K> se realiza mediante bombas, y los vapores producidos por
esta operacidn se utilizan para llenar el volumen desalojado por el
butano liquido, la otra se envia al tanque de succidn de compresores y
de ahi a los compresores de butano.

LLa corriente que se obtiene del compresor a 4.3 kg/cmz
€81 1bsin® y 51 °C €324 %K) se envia al condensador y despuss del
tanque acumulador a 3.6 kgscm® €51 psig) y 40.6 °C ¢313 °ky.

El efluente del tanque acumulador se envia al serpentin del
tanque de succidén y de ahl, se expande hasta presion atmosférica y se
retorna al tangque de almacenamiento.

El llenadoc y vaciado del sistema de almacenamiento refrigerado
se puede realizar simultineamente sSiempre y cuando los vapores
generados durante la operacién puedan ser manejados por el equipo de
compresion,

S1 no existe carga ni vaciado del producto, la velocidad de
formacién de vapores es pequefia y el equipo de refrigeracién entrara
an operacidén sélo cuando el volumen formado sea importante.

Se prevee la estratificacién de temperaturas en el tangue de
almacenamiento mediante la recirculacién de butanc utilizando bombas
para tal propdsito.

V.2.8 ALMACENAMIENTO EN DOMOS SALINOCS.

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

En 1la linea de alimentacién a la cavidad se contara con
instrumentacién para un control eficliente de los movimientos del
producto y asi, indirectamente seguir el crecimiento de las mismas con

el tiempo como funcién del nimero de operacicnes y flujos manejados.
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Antes de entrar a la cavidad, debe controlarse la presién en la
linea de alimentacién de productos para evitar que la presién en la
zapata 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 entra 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 extremo inferior estara
siempre a la mayor profundidad, alrededor de dos metros de la cima de
insolubles; la salmuera saldria 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 cuenca se utilizara para
desplazar los diversos tipos de productos que pueden ser almacenados
en @asta, por medio de bombas de inyeccidn., en donde la presidn
requerida dependera de la columna a desplazar. de la caida de presion
coma una funcidn del flujo a manejar asi como del lugar a donde sera
enviado el producto.

La salmuera entra a la cavidad por medio del tubo intarno, cuys
extremo se encontrard por debajo de la zona de interfases
gas-salmuera, a medida que la salmuera va entrando a la cavidad,
ocurre el desplazamiento del producto almacenado permitiendo la salida
de éste hacia el exterior y se controla por medio de una valvula a fin

de cumplir con las condiciones de recepcién del producto.

V.2.6 PURGA DE TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE GAS LP.

Es necesario remover los vapores inflamables o el gas de los
tangues. antes de cualquier reparacién o llenade por primera vez, por
ejemplo, si se dessa incrementar la capacidad de bombec de un
auto-tanque, se logra soldando una linea mAs grande en la succidn
entre el tangque y la entrada a la bomba de ligquido.

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

Los métodos de purgado de los tangues, incluyen el uso de un gas
inerte como el didxido de carbono CCOz>, nitrégeno CNz), agua CHz20) o
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bien realizarlo con vapor come agente purgante, este Ultimo esta

restringido a reciplentes pequefios que pueden resistir. elevacidén de

temperatura de B2 a 99 °C (358 - 372 “KD.

La purga con vapor puede seguir de una con gas inerte o agua
si se encuentra que existen volatiles en el recipiente.

Paso inicial: Antes de cualquier operacidén de purga, es
indispensable reducir la presién interna del tanque tan cerca como sea
posible a la atmosférica, este proceso es necesario para reducir la
contrapresidén scobre el equipo de purgadoe.

En €l tanque puede existir liquido remanente después de la
operacién de bombeo, para reducir la presion de vapor en el
contenedor, se sugiere @l siguiente procedimiento para el paso
inicial:

1.- Aislar el tanque y tuberia que serdA purgade por medlic de gas y
verificar que las valvulas se mantengan cerradas durante la
operacién de reduccidén de presién, purgade y la subsecuente
reparacidn o inspeccidén del tanque de almacenamiento,

2.- La presidén de exceso que existe en el tanque se puede reducir

incinerande el vapor en un quemador, 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 muestreo es da compuerta para tener poca
rositencia.
Un incinerador puede ser utilizadeo para quemar el gas, si es
deseade un pequeflc control, una valvula de aguja puede ser
insertado delante del orificio del incinerador para facilidad en
el caontrol de la flama.

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

contenador.
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V.2.6.1 PURGA CON AGUA.

£l vapor remanente en el tanque de almacenamientc puede ser
desplazade con agua fria bajo presién. la presidén de agua es usada
para agotar el vapor que se esta consumiendo en el quemador.

Cuando la presidn del agua no os suficientemente alta, es
frecuente un arreglo de tuberias por la bomba de butano liquido, como
paso final, una vez que la operacidn es completada, las gotas de agua
deberan evaporarse por medio de un calentador de aire, el incinerador
debera removerse de la cperacidén dejande séle el tubo de descarga.

La purga can agua tiene la desventaja de disolver
aproximadamente 150 ppm en pesoc de gas a candiciones ambientales,
esto representa un riesgo 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 condicién flamable e inmediatamente
quemar para eliminar este riesgo.

Finalmente, si el tanque seria llenado con gas LP el agua debe
ser eliminada dosificandc metanol a una velocidad de 0.1% en velumen
esto disminuye la posibilidad de formacién de hielo por el liquide y

la expansién de la fase de vapor.

v.2.8.2 PURGA CON GAS INERTE. R
El vapor remanente en los tanques de almacenamiento © tuberias
después de la reduccidn de presion, se desplaza con gas inerte como
didéxido de carbono CCO2) o nitrégeno CNz2d.
La técnica mds wusual para el purgado con gas inerte es la
siguiant‘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 C(si s& encuentra presented.

ii. Una muestra del gas inerte puede ser tomada para determinar el
contenide de oxigenos (02), no debe ser superior al 2%. Un
analisis tipico podria alcanzar 13% de COz Y 85% de Nz y nao mas
del 2% de Oz,
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111, Durante el proceso de purga, una muestra de la mezcla del gas
flamable ¥y del inerte pueden ser tomados a partir de un tubo de
venteo y evaluar la .flamabilidad. Un método mas sofisticado
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 sucesidn teniendo cuidado cada vez que se 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 formacién 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 defectuosas.

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 1.852) es
normalmente utilizado para remover aire Cspg. 1.0) de un tanque;
el nitrégeno Cspg. O0.7) se usa para el propano Cspg. 1.52) o
butano Cspg. 2.01).

V.2.8.3 PURGAS DE MEZCLAS AIRE-GAS.

Cuando los tanques de almacenamiento de gas LP contienen aire a
partir de las operaciones de trasiego y llenado, la mezcla aire-gas
debera ser removida antes de iniciar la purga con gas de baja presidn.

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

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

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

precauciones deben ser tomadas.
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Si se desea entrar al reciplente para inspeccién o reparacion,
el personal debe ser provisto con aparatos ds respiracidn y purgar con
alre hasta que una atmésfera respirable sea obtenida con una
concentracidén de gas LP por abajo del limite de flamabilidad: (2.4% de
propanc enh aire y 1.8% de butano.)

V.28.7 CONTROL Y PROTECCION DE FUEGO.,

El propésito de este punto es el de presentar de modo general
los métodos pricticos de prevencién y control de fuegoe, y son muy
valiosos para el diseflador u operador de plantas de gas LP,

En éste se discute el valor del use de la niebla de agua o
espreada oen la reduccidn de la temperatura de ignicién de las mez=clas
aire-gas, siendo verdad que el efecto diluyente de la niebla puede ser
beneficioso, la actual aplicacicén de la boquilla es para la proteccidén
de los tanques de almacenamiento y otros equipos. .

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

una excelente fuenta de poder en una emergencia.

V.2,7.1 CONTROL DE FUEGO.

Una gran cantidad de demostraciones de control de fuego han sido
realizadas con butano gaseosc y liquido bajo varias candicicnes, 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 butane o propano a la
atmésfera, esto podria provocar la ignicidn.

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

Se ha demostrado que los fuegos de gas LP pueden ser
completamente extinguidos por una corriente de vapor, agua pulverizada
o bién mediante un extinguidor.
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V.2.7.2 METCDOS DE CONTROL DE FUEGO.

Cuando un escape de gas © cualquier otro combustible ocurre se
deben tomar precaucicnes para prevenir la ignicién, a los espectadores
se les debe mantener fuera del Aarea involucrada. los vehiculos
automotores no deben ser operades y cada esfuerza debe ir encaminado a
prevenir cualquier fuente de ignicidn, si el escape de gas continua,
la fuente o grieta debe determinarse e intentar realizar el control de
ésta, esto puede ser posible cerrando las valvulas que cortan la fuga,
si no existen valvulas, es posible enroscar la tuberia con un material
no flamable, para asi cortar el flujo haclia el exterior, una manguera
con vapor de agua © linea de agua pulverizada debe auxiliar el corte
que se realice de la fuga de gas.

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

El area se mantendra en resguardo hasta que se hagan las pruebas
que muestren que el gas ya no se encuentra presente. sl la ignicién
ocurre. el primer esfuerzo debera ser el contenerle que combatirle con
extinguidores, después de que los limites del fuego han quedado
visibles, se trabajaran caminos para cerrar la fuente de la fuga en
casco de que en esta no exista ignicidn.

Si cualquier estructura esti expuesta a la flama o esta siendo
cercada por estas, protegerlas con agua usande un pul verizador
adecuado, esto se ha encontrado posible para prevenir la ignicidn 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 pulverizacién
de agua de cualquier tipo de fuege que esté en contacto, lo mismo
puede aplicarse a cualquier tanque de petrélec expuesto a la flama;
enfriando el tanque se disminuye la presién a la cual escapa el gas de
las valvulas de seguridad y demis accesorios y por tanto sera reducido
el tamaflo de la flama.

Si el tanque se encuentra envuelto en el fuego, sera
practicamente imposible realizar el caorte del escape de combustible,
en tales casos es mejor que el fuego Se cansuma y se reduzca la

intensidad.
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Cuando existe un escape de gas y se incendia en un punto remoto
del tanque es frecuentemente posible controlar el fuege cerrando
simplemente una vilvula, 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 inaccesible por las flamas, se pueden reducir
éstas envolviendo la tuberia por una lluvia de agua.

Si la cuadrilla debe trabajar para controlar el fuego es
necesario no interrumpir el agua para proteccién de estos, dos © mas
mangueras © lineas deben ser usadas para que estén protegidos de una
posible ruptura de mangueras, =i 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 o cambiarla de
posicién hasta que los hombres se encuentren detras del area
peligrosa. X

Un fuego por gas LP normalmente seri menos extenso que aquellos
en los cuales se ven involucrados la gasolina, porque el gas se
vaporiza y se quema todo en un lugar mientras que una corriente de
gasolina puede fluir y extenderse sobre un area mas grande, cuando se
aplica agua a un fuege por gasolina este se puede extender, pero un
fuego 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
inmediatamente 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 pequefic
extinguidor © una manguera de jardin.

Esta accidén es recomendada solo cuanda no podria resultar una
reignicién en un posterior flash u otro daffo a partir de la misma
fuga.
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Caso . FUGA EN VALVULAS DE RELEVO.

Dejar quemar hasta que el fuego esta fuera, usar agua fria para
enfriar - la coraza del contenedor, partes de la valvula de relevo y
tapones fusibles, extinguiéndolo por Gltimo gol peande con  una
corriente directa o un extinguidor, si el enfriamiento sobre la coraza
no es suficiente.

Caso 3. ROMPIMIENTO CON INCINERACION DE VAPOR Cno directamente del
contenedor).

Usar agua pulverizada para reducir la intensidad del fuego, el
procedimiento mas seguro debe normalmente el permitir, se queme éste
hasta que se agote. Poner una cortina de agua entre‘'el contenedor y la
flama., es= recomendable evitar la aplicacidén directa del agua a la
caraza.

Casc 4. FUEGO POR VAPOR O LIQUIDO QUE ENVUELVEN EL CONTENEDOR.

Proporcionar maxima aplicacién de agua sobre la coraza o
concentrandola sobre el espacioc de vapor o bien donde esta la salida
de gas, usar agua pulverizada para reducir la intensidad del fusgo.
Caso 5. UNIDAD DE GAS LP EXPUESTA 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 vapares lejos del fuega, ventilar el
vapor a un lugar seguro.

Precaucidn: Un enfriamiento demasiado rapido con agua puede cauysar que
el recipiente caliente reviente, la primera aplicacién del agua debe

ser en cantidades razonables a partir de una distancia segura,

V.2.7.2 EQUIPO DE CONTROL DE FUEGO.

Aunque los fuegos pequefios de gas LP pueden extinguirse con agua
pulverizada, polvo seco o diédxido de carbono no es ordinariamente
recomendable a menos que el flujo sea cortado inmediatamente.

El polve seco y el dioxido de carbone se usan también en el
control de la flama y en la operacién de corte, sin embarge se
encuentra limitado a el tamaflo disponible del extinguidor, estos deben
ser usados con precaucidn y un segundo extinguidor debe estar

disponible para suministrar proteccién cuando el primero se descargue.
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El . agua espreada a alta velocidad es muy Util para el propdsito
de proteccidn de los alrededores y contrelar la intensidad del fuego,
la. combinacién de la bogquilla tipo tobera para espreade proporciona
una corriente fuerte que es muy util 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/z:mz <1850 lb/inZD; se tiene las de
capacidad media para presicnes de 5.30 kg/<:mz €75 1bsin® y son
convenientes para usarse sobre mangueras de 1 a 1.8 pulgadas.

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

Los extinguidores manuales y las unidades reodantes Ccarretillas
de didxido de carbono y del tipo a presion son utiles para fuegos
pequefiosd.

La utilidad del tetracloruro de carbono es limitada por su
accidén espumante a ser usade s¢lo para exterminar fuegos por su aceidn
envel vente.

El equipo contra fuego maAs conveniente depende de dos factores:
a) TamafMo del rlesgo a ser controlado
b> Tipo de fuego Cliquido, vapor. etc.)

St se observa esto es impractico economicamente para
proparcionar proteccidén a cada contingencia.

Los especialistas en proteccién de fuego recomiendan 1lo
siguiente:

- Pequeflas unidades de combustible a maAs un pequefio extinguidor
de didxido de carbono.

peor parte de los consumidores.

- Grandes unidades industriales ostacicnes fijas tales como
de combustible. fabricas y plantas.

Come minimo un extinguidor grande del tipo de COz © uno de polveo
quimico seco y una combinacién de agua espreada y tuberias con
manguera de 1.5 pulgadas.
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Auto-tanques y traillers Cllevada sobre la unidadd): un gran
extinguidor manual €COz o similard por unidad.

Estacicones de servicio de butano: Come minimo un extinguidor
manual peor unidad de transferencia, preferiblemente dos y encontrarse
disponible la presioén de agua, una combinacién de agua espreada y una
linea recta de una pulgada o mayor.

Un apropliado disefio, contempla una instalacidn permanente de
agua espreada y debe ser respaldada por un equipo portatil de
proteccidn con mangueras.
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CAPITULO VI.
DESARROLLC DE INGENIERIA BASICA,
VI.1 BASES DE DISERO.

1.1 Funcidn de la Planta,

Almacenar gas licuado de petrélec para abastecer a la  zona
metropolitana del D.F., instalando recipientes esféricos de 15,000
barriles y recipientes horizontales (salchichas) de 1,800 barriles
cada wuno para recibir gas LP por medic de los poliductos de
Minatitlan-México @ 12'', Poza Rica-México 0 4°' y Tula-México & 12°°’,

1.2 Tipo de proceso.

Almacenamiento a presién de propano. butano y mezclas en
recipientes horizontales (salchichas) de 1,800 barriles para propano y
recipientes esféricos de 15,000 barriles para butanos.

2.0 Capacidad, Rendimiento y Flexibilidad.

2.1 Factor de Servicio.
La planta opera con un factor de servicio del 80% (292
dias-amod.

2.2 Capacidad y Rendimiento.

2.2.1 Capacidad de Disefio.

La terminal estarad diseflada para almacenar 45,000 barriles de
butanos y mezclas de baja presién y 4,800 barriles de propanoc y
mezclas de alta presidn, para hacer un gran total de 49,800 barriles
al 100%.

2.2.2 Capacidad Normal.
La capacidad normal de la planta serid de 49,800 barriles de

almacenamiento.



2.2.3 Capacidad Minima.
La capacidad minima de operacién de la tormi a.l sera igua.l al.r
-30% de la capacidad de disefio, ;

2.3 Flexibilidad.
La terminal no podra seguir operandc a” !‘alla de elect.ricxdad

pero se tendrin facilidades para lograr un paro ord

2.4 Previsiones de futuras ampliaciones.
No se requiere preveer futuras ampliacicnes por- aumenta de

capacidad.

3.0 Especificaciones de las alimentacicnes.
Las especificaciocnes de las alimentacicnes de proceso que seran
proporcionadas en limite de bateria (LB) son las sigulentes:

Propano: presién de vapor = 12.S kg/cmz manométrica maximas a 37.8 °C.
Butano: (1) presidn de vapor = 2,63 l<g/<:mz manométrica maxima 37.8 °C

Asi como las mezclas de alta y bafa presién, no excederan a los
13.8 kgrem® manométrica €200 lbsin®.

4.0 Especificaciones de los Productos.

En las condiciones de entrega, se tendran ya sea propano, butano
y/0 sus mezclas, con uha presién moderada para evitar vaporizacidn en
lineas y equipo de bombeo.

Propano: tiene una presién de vapor de 12.95 kg/<:mz maxima a 37.8 °C,
la presidn se incrementara a 18 kg/x:mz para evitar
vaporizacidn con auxilio de equipo de bombeo para la entrega.

Butano: tiene una presidén de vapor de 2.63 kg/cmz. maxima a 37.8 °C,
la presién se 1incrementara a 6 kg/cmz. para evitar
vaporizacidn con auxilio de equipo de bombeo para la entrega.
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8.0 Condicicones de alimentacidn en limite de bateria.

Al imen— Estado Pman kg/cmz Temp, °c Forma de
Procedencia tacidn Fisico Masx Nor Min Max/Nor-Min recibo
Minatitlan GQas LP liquido 4420718 3272015 tuberfa
Poza Rica Gas LP liquide 4430 37 "

5.2 Elementos de seguridad existente.

Se instalarid en la alimentacidn una estacidén de medicidn,
control y proteccién,

Las esferas se instrumentaran con dos valvulas de alivio de
presién econ  capacidad para  desfogar el flujo miAs critico de
sobreprestién, un sistema de deteccidn de flama y detector de mezclas
explosivas.

Dos valvulas hidraulicas para entrada y salida de gas LP, dos
elementos de medicidn de presidn, un mandmetro local y un transmisor
con sefial de campe y tablero.

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

Alarmas en tablerc por alte y bajo nivel.

Medicidn de recibo y entrega de esferas en cabezales de entrada

y salida respectivamente.

6.0 Condiciones de los productos en limite de bateria.

z °
Estado Pman kgscm’ Temp. (o4 Forma de
Destine Producto Fisico Max-Nor- Min MaxsNor Min entrega
Almacenar .
para su Gas LP liquido 15,106 3772010 tuberfa
posterior

envio a la zona de San Juan Ixhuatepec
para su medicidn y distribucidn.
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7.0 Eliminacién de desechos. : B

Para el contenido de desechos en agua' ﬂei‘:e
Reglamento del Diario Oficial de la Federacién delies
1990. e

8.0 Almacenamiento, :

Se considera que el gas LP tendra un:t
cinco dias maxime antes de ser distribuid
Tula, Hgo.. envio a San Juanico., etc. s

9.0 Servicios auxiliares.
9.4 Agua de servicio. i

Fuente de suministro secundario 'ﬁor ;
siguientes condiciones: B O T IREE s
Presion en L.B. 4 kgsem® CE0 1bsin®> Temp. en'LB 28 °C'¢288 °K>

9.5 Agua potable.
Sera suministrada por medic de la red publica del municiplo.

9.8 Agua contra incendio.

Fuente de suministro secundario por cisterna con capacidad de
seis horas, dos bombas, una con motor de combustidn - interna. y la
siguiente con motor eléctrico.

Presién en hidrante de 8.8 kg/cm® €100 1bsin®
Rociadores de media velocidad de 1.5 a 2 kgsem® €21.3 - 28.4 1bsin®

9.7 Alre de instrumentos.

Sera 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:

Presion del sistema 80 1bsin® Punte de rocio.
Impurezas Chierro, aceite, etc.) ninguna
Capacidad extra requerida 50%

El compresor del atre de instrumentos sera accionado por motor

eléctrico.
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9.8 Aire de planta.

. Sera generado dentro de planta y sera cannc'.a-‘:lciArel,,'sls\!.nama;

general ‘as{ como al de aire de instrumentos.

La presidn del sistema serd de 8.18 kg/-:m uao .lb/l.n > V.inok sa 5
requiere capacidad extra de disefio.

El compresor serd accionado por mobtor eléctrica,’ :

. 8.9 Combustible.
~ Fuente de suministro: Pipa
- Naturaleza: Gasolina Nova
- Andlisis Quimico:

Carbdn: 83.5 - 8.5%
Hidrégeno: - 18,0~ 15, 8%
Nitrégeno, Azufre, Oxigeno: . O OV - 1.0%

- Poder calorifice superior: 11,100 kcél/ké

9.10 Inertes, [ ;
El gas -inerte que PEMEX ‘suministra ‘serad nitrégeno con: las
siguientes caracteristicas: ’ : .
Pureza g, 5% :ont.enldo: de Oxigena S ppm <maximad
_Temp en LB _ 100 °F _~Presién .en LB, i i 7 BT kg/cmz

9.11 Alimentacién de energia eléctrica.

Fuente: Comision Federal de Electricidad
Frecuencia de interrupclones: 2 veces al affo

Duracién maxima de interrupciones: 30 min.

Tensidn: 440 V

No. de Fases: 3 Frecuencia de 60 H=z.
Material conductor: Cobre electrolitico

Factor de potencia minima: 0.80

Acometida: Subterranea
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9.12 Alimentacidn de energila 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. '

8.13 Teléfonos. o

Se instalara una red telefénica para comunicaclcn interna “asi
como la instalacidn de dos lineas para comuni:acién sxt.erior.
Instalacién de un sistema de banda civil.

S.14 Desfogues.
PEMEX seri responsable del disefio del sistema de desfcgua hasta
L.B. de acuerdo a la contrapresidn establecida por . el mismo.

10.0 Sistemas de seguridad.
Sistema de rociadores o aspersores en tanques: 'y est‘eras. :
Sistema de praoteccidn de redes de agua.
Instalacién de canastillas en camaras de espuma., Cpolvo qu].m.l.co

seco) en tanques de almacenamiento.

Construccion de andadores que permltgn elr ra:il“;ac:eso y

operacién de valvulas. =
Instalacidn de hidrantes e hidrantes monitor en casa de bombas y
llenaderas con 360° de movimiento horizontal 'y 120° de vertical.

11.0 Condiciones climatoldégicas.

11.1 Temperatura

Minima extrema i 4 °c ca277 °k>
Maxima extrema 33.8 °c ¢308.8 °KO
Maxima promedio 20 ~ 25 °¢c <203 - 208 °K>
Minima promedio 8.1 - 15 °c cas1.25 - 288.1 °K)
Promedia 20 °c c2e3 °K>
Promedic del mes mas callente 28 °c ¢301.18 K>
Promedic del mes mas frio 13.8 %c cz8s.6 °K>
Temp. Bulbo humedo . 15.8 °c ¢288.7 °k>
Temp. Bulbo seco 25.5 ®c ca2g8.6 °K>
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11.2 Precipitacidn pluvial.

Anual media 153 mm
Maxima en 24 hrs. 35S0 mm
Horario maxima 45.8 mm

11.3 Vientos.

Direccidn de vientos reinantes N
Direccion de vientos dominantes N-Ne
Velocidad maxima registrada 80.2 kms/h
Velocidad media anual 8.1 kmh
Velocidad maxima promedio 87.7 kmsh

11.4 Humedad.

Maxima 0% a 15 °C ca288.1 °K>
Minima 8% :
Media anual 62.3%

11.5 Atmosfera. . > L
Presién atmosférica 585 mm de Hg €10.91 kgrem®)
Atmésfera corrosiva oY RTINS T Ul L

Contaminantes = suelo salitroso Cao, ’Coz. H2S, Y Oz

12.0 Localizacidén.
19° latitud norte 41 minutes
90° latitud este
elevacidn sobre el nivel del mar 2440 mts.

13.0 Bases de diseffo eléctrico.

13.1 Para la clasificacién de Areas se empleard el cddigo NEC
CNational Code Electricd

13.2 Diseflo de tablero de fuerza control, ccm, tableros de mande segtn

clasificacién NEMA, servicio interior” NEMA 1 ‘en cuartos de control

presurizados.
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13.3 Tensidén de alimentaclién a motores

POTENCIA HP Volts - Fase

Menores de 1 120 1
de 1 - 200 440 3
210 - 450 4160 3

13.4 Para alumbrado e instrumentos de control se emplearai la corriente
de 120 volts y una fase.

13.8 La distribucién de corriente dentro de L.B. sera subterranea a
prueba de explosién.

14.0 Bases de diseffo de tuberias.

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

una altura minima de 3.0 mts.

14.2 Los pisos interiores de diques se contruiran de concreto
hidraulico con una inclinacidn minima de 2.5% contando con fosa de
recoleccidn de liquidos derramados.

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

alimentacién de la planta.

14.4 Los drenajes que seran usados en la planta asif como sus
materiales son los siguientes:
Material Elevacidn
Tipo de drenaje Receptor preferido en LB
Aceliloso Drenaje municipal Fierro fundide
Pluvial ' " Conecreto
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15.0 Bases de disefio civil.

15.2 El nivel del piso terminade sera 10 mts y\el nLvel‘ freatico Ve's't.a‘

a 8 mts.

13.3 A contindacién se menciona los tipos de edeicL’oio‘ <ol
que se haran dentro de L.B. ‘

a) Cuartao de control de instrumentos.

b) Cuarto de control eléctrico.

c) Oficinas integradas al cuarto de control.
d) Sanitarios.

e) Cuarto para comprescres, de proceso y aire.

18.0 Bases de diseffo para instrumentos. 4 . a
Se construira un tablero semigrafice tipo ccnsolg.. la’ éohducéléh
de la sefal se hara a traves de multitubo de cobre. : R

17,0 Bases de diseffo de equipo.
17.1 Comprescres de preferencia centrifuge con 10% de’ sobredisefo. . ;

17.2 Bombas se usard motor eléctrico como accionador con 10% - de
sobredi sefio. -

17.32 Recipientes horizontales de acuerdo al codigo ASME,
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VI.2 TIPO DE PROCESO, .

Después de realizar el apdlisis de los s;;t‘evmas' ‘de
almacenamiento existentes, observando sus ventajas y desventa‘jasl sé
decidic elegir el sistema combinado a presién con refrigeraci’én'
extarna de los vapores, por su versatilidad y control para mantenerse
@n rangos muy Seguros. }

El objetive del almacenamiento es la distribucién 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 tiempo para que ésta sea

corregida.

VI.2.1 DESCRIPCICON DE PROCESO.

Petrodleos Mexicanos CPEMEX), distribuye a las centrales de
almacenamiento gas LP de los tipos comerciales (gas LP propano. gas LP
butanc y sus mezclas) para su distribucidn y venta; de esta forma el
gas LP butano y mezclas ricas se expande en cilindros de 20 a SO
kilogramos y el gas LP propano y mezclas ricas se comercializa en
tanques estacionarios facturando por volumen,

La forma de saber hacla que-' recipiente se destinara el {lujo de
gas, seri en base al comunicado del operador del poliducto que dara
las caracteristicas del material a ser bombeado, de ésta manera el gas
LP propano y mezclas de alta presioén se alimentaran a los recipientes
cilindricos horizontales y el gas LP butanc y mezclas de baja presién
se destinari a recipientes esféricos.

El flujo comercial del poliducto y/transporte se recibe en L.B.
a una presién minima de 7 y maxima de 18 kg/em®, en el cuadro de
regulacién y medicidédn se disminuye hasta aproximadamente 10 kg/cmz.
suficiente para vencer la presidén interna de los recipientes a ser
llenados; a través de los recipientes se cuenta con interruptores y
alarmas de alto nivel de tal forma que cuande el liquido llega a un
clerto nivel de llenado el interruptor de alarma dari una sefial para
que el operador abra la valvula correspondiente al llenado de otro
tanque cuando llega a su nivel miximo, el interruptor de nivel
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automatlico actuarid cerrando la valvula y el producto fluira hacia el
otro recipiente para ser llenado.

En é&ste al ingresar el 1liquido se produce una expansidn
disminuyendc la presidn y favoreciendo una evaporacidn del gas en el
recipiente, éstos vapores se extraen por medio de un compresor que
ayuda a la disminucidn de la presidn interna del recipiente y como
sistema de enfriamientot.

Quando a un recipienie ae le exige una vaporizacidn superior.a la gue
puede proporcionar por calenlamientc de la wuperficie del mismo,
procede a temar del medio ambiente ol caler complementaric congelando
La humedad del aire, eecarchandome Lla wuperlicie, diaminuyendo eu
temperatura y su presidn. Eete efecto em una combinacién del punto  de
sbullicidn dol gas con ta operacidn de absorcidn del vapor por parte
del compresor.
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VI.® DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO.
Recipiente esférico.

a) Calculo del diametro.~ De acuerdo con las bases de diseflo se
establece una capacidad de 15,000 barriles para este recipiente.

15,000 barriles = 2,385 m®

Haciende uso de la ecuacidén de volumen para la esfera, despejamos
el diamotro.

v=1 /enp®

Donde:
V = Volumen en m®
D = Diametro de la esfera en m.
Il = Constante 3.1418

D= s”av/n

Sustituyendo valores tenemos:

s
D= 76 c2389 / 31418

a
D= 4.555.0 = 16.85 m

b) Cilculo del espesor de la envolvente.
Para la determinacién de espesor se utiliza la ecuacidn:
t=PR/(2SE-02P) +cC

Donde:

Espesor de la envolvente en mm.
Presidn de disefo en kgt‘/:mz.
Radio interno del recipiente en mm.

Esfuerzo permisible del material de la envolvente -en

0w a9 e
PR

kgt rem®.
E = Eficiencia de soldadura ¢ % J.

C = Factor de corrosioén.
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En:consideracisén a lo anterior ‘se tienen los siguientes

dates:

P =14 kgrem®

R = 5289 mm

S = Esfuerzo maxime permisible del material seleccicnado por norma
CDGN - B 259), SA - 812 A es igual a S845 kg/cmz. con un factor de
seguridad de 4; se tiene un Sm.= 14€1.28 kg/::mz.

E = Serd radiografiado por lo que se considera un 100 X%.

C = Por el material a ser contenido, no se adiciona factor de

carrosidén,
Sustituyendo:
14 kgrem®3CB25 mmd
t =
2 €1481.25 kgsem®>C1> + 0.2 C14 kgrem™d
1;2?207"‘"‘ = 39.726 mm
De acuerde con el resultado anterior, el espesor de la

envolvente es de apraximadamente 1.56 pulgadas. Perc por lo general se
.toma el calibre comercial inmediato 1 S.8'".



Recipiente cilindrico horizontal,

ad) Cdlculo de diametro del recipiente.- Se determinéd de acuerdo con
las bases de diseffo, una capacidad de 1.800 barriles para éste
recipliente.

1.800 barriles = 250 m®

Haciendo uso de la ecuacién de volumen para un cilindro y de la
esfera, se puede obtener el diametrc y el diimetro del cabezal
esférice a partir de la ecuacién:

v =805t . enp®
1 4
Donde:

N = Constante 3.1416

D = Diametro del cilindro y de la esfera en m.

L = Longitud del cilindro 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 recipiente son
del tipo semiesférico y al juntarse se forma una esfera.

Suponemos una relacién longitud/diametro CL/D) = 8,
sustituyendo en la ecuacidn de volumen total:

]
e':—Dni/snD‘

260 =

Agrupando:
280 = 2.168 N D*

De aqui. despejamos el diametro:

a3
p = ¥ czso s ca.1e83ca 14160

D = 3.327 m®

El diametro del recipiente y de los cabezales es de 3.327 m



b) ‘Cdlculo'detla’longitud:del; recipiente i = =

Videspejamos la longitud,” nos qqeda':'

»14/¢ 280 ~ 1s8 1 D

€3.1416> €3.3275%

©L=26.26 m

Para determinar la longitud total del recipiente, es necesario

sumar el diametro de la esfera que representan los cabezales.

L =L + L CL=D)>

LL = 26,806 + 3,327 = 28.95 m

Este valor coincide con el dato comercial de la compafifia
TATSA que fabrica este tipo de recipientes.

c) Calculo del espesor del cuerpo del recipiente.

Para hacer la determinacidn. del espesor, se hard uso de la

siguente ecuacidén:
PR
Lt = SE-o5 + C

= Espesor de la envolvente en mm.

Presién de disefio en kgrem’.

Radio internc del recipiente en mm.

Esfuerzo permisible del material de la envolvente en kg/crnz.

Eficiencia de soldadura en %

n|mna v e
]

Factor de corrosion en mm.



En consideracidn a lo-anterior se tienen lo; sléuien(es drart,o‘s:b_
= 7
= 14 I<g/cm2
1,883.8 mm
= Esfuerzo maximo permisible del material seleccionado; por norma
CDGN B-259), del tipo SA - 612 B es ilgual a 5,704 kgrem?, con un
factor de seguridad de 4; se tiene un Sm&l = 1,426.09 kg/cmz

0w ave
“

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

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

Substituyendo:

€14) €1,683.%)

t =TT o5 (10 - 0.6 CIav
23.2890
vt Taiz.es T 1842 mm

De acuerdo con lo anterior, el espesor de la envolvente es de
16.4 mm; aproximadamente 0.65 pulgadas. Pero normalmente se toma el
espesor comercial inmediato = 2 132 tn.

d) Calculo del espesor del cabezal semiesférico.

La metodelogia de calculo es la misma, por lo que solamente se

substituiran los datos en la ecuacidn correspondiente.

t = + C

R

2SE-~-0.2P

Datos:

Lt =7

P = 14 kgrem®

R =1,663.5 mm

S = Esfuerzo maximo permisible del material seleccionado; por thorma
CDGN - B259), del tipo SA ~ 612 A, es igual a 5,845 kg/cmz. con un

factor de seguridad de 4; se Liene un S _ = 1,461.25 kgrom®



E = Sera radiografiade, por lo que se considera un 100 %
C = Por el material a ser contenido, no se adiciona factor: de
corrosidn.
L €14) C1.461.2%
2 €1,481.285 C1) - 0.2 ci4dd
2,328.9
L= 2857 = 7.97 mm

Generalmente. para la construccidén se toma el espesor comercial

inmediato superior mis préximo $718 in.
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CAPITULO VII.

CONCLUSY ONES.

Al iniclio de este trabajo, se fijaron varies objetivos: que
contemplaron el contenido del mismo.
Dentro de los cuales estan los siguientes.
ady Denotar las caracteristicas e importancia del gas LP comoe
combustible.

b) Realizar un analisis de los sistemas existentes de almacenamiento
de gas LP,

(>} Hacer el desarrolloc de las bases de disefo, para un sistema de
almacenamiento de gas LP

a4 Efectuar el dimensionamiento de los equipos y lineas para un
sistema de almacenamiento de gas LP

ed Establecer un sistema de seguridad adecuado para una planta de
almacenamiento de gas LP
Esta serie de objetivos fueron tratados de forma separada y
cubiertos en cada capitulo, relacionindolos con la industria del
gas LP en México.

Por lo que toca a la situacién actual de esta industria se
observa un ascenso en los ultimos S0 afos, que por mencionar un dato
en el aflo de 1940 se producian tan solo 71 barriless/dia., y a la fecha
son de 220,000 barriles-sdia.

Nuestro pais 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 instalaciones
indispensables y la proyeccidn de otras.

Ello aunado al auge petrolero de los 80’s contameos con reservas
que nos garantizan el suministro de energia para los proximos 40 afos,
lo anterior Jjustifica el hecho de crear nuevas instalaciones y formas
de manejo de los principales derivados de los cuales., el gas LP es uno
de los mas destacados por su versatilidad y combustién limpia, que
ahora forma un aspecto fundamental para la concesiédn y operacidén de

nuevas industrias que lo utilizan para obtener energia.
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Como .ya se menciond a nivel mundial el gas LP tiene gran
demanda, por lo que la i{nfraestructura ba tenido que crecer para
satisfacer a este mercado, que aMo conafMe requiere de mayores fuentes
provwedoras del misma.

Alrededor de 29,000 barrilessdia de gas LP se exportan
principalmente a los paises desarrollados que necesitan d- complemento
para su consumo interno industrial.

El compeortamiento de las propiedades fisicas del gas LP
consideradas en el manejo del mismo, resienten de forma notable la
influencia de algin cambio en la temperatura ambiental o del equipo
por donde circula este.

Ante una elevacién de temperatura, el gas LP en estado liquido
se comporta como cualquier otro liquide con una disminucidn en la
viscosidad y densidad, sole que al mismo tliempoe se genera una
vaporizacién de este, teniendoc el problema de manejar un flujo a dos
fases, que repercutiri en golpes de ariete y cavitacidén tanto en las
lineas, come en los equipos para su manejo, como son bombas.

Por lo que toca a su confinamiento esta diferencia en la
temperatura, creara también una vaporizacion y a su vez una elevacidén
en la presién interna del recipiente, representando esta elevacidén
adicional en la presién un peligro, por la posible apertura de los
sistemas de desfogue, coma san  las valvulas de seguridad,
propicidndose una liberacidén de este a la atmésfera en espera de
encontrar una fuente de ignicidén 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., operacidén y almacenamiento del gas LP en
condiciones que permitan tenerlo disponible cuando se requlera hacer
uso de &1.

Existen varios sistemas de almacenamiente que son resultado de
ahos de investigacién y puesta en practica, observandose los
siguientes.

El almacenamiento a presidn, requiere de recipientes con
espesores de grueso calibre. con objeto de resistir la presién



interna, asi como los embates de la corrosién atmosférica, cquedando
supeditado a los cambios de temperatura que ocasionaria la ya conocida
vaporizacién y en consecuencia sdélo se puede baffar con agua a los
tanques mediante aspersidn,

La exposicién de las superficies de los recipientes a la
temperatura ambiente. solo permiten la aplicacién de recubrimientos de
esmalte blance a fin de reflejar el calor y amortiguar. ast la
alevacidn de temperatura en el interior.

Los recipientes mis comunmente empleados en este sistema son de
forma cilindrico horizontal ¥y esféricos, asigniandose el gas de baja
presidn a las esferas de capacidad mayor C15,000 barriles) y el de
alta a los cilindros (1,600 barriles) para capacidades mencres.

El sistema refrigerado a diferencia de el! de presidén., requiere
de recipientes no tan reforzados siendo estos del tipo atmosférico,
solo que la temperatura de operacidn es cercana al punto de ebullicién
del gas LP Cpropano y butano, que oscila alrededor de -48 °C y -0.8 °c
respectivamented. Estas temperaturas se alcanzan por medie de una
constante relicuefacclién del mismo, succionando el vapor generado,
comprimiéndole y volviéndolo a inyectar al recipiente por la parte
superior para que intercambie calor con el vapor producido.

Aun cuande la operacién de estos sistemas implica una mayor
complejidad y costo, respecto a las esferas utilizadas en el sistema a
presidn, su aplicacidén es econdémica en aquellos casos donde el espacio
es limitado y costos, asi como el impacto ecoldgico.

El almacenamiento refrigeradoa tiene variantes en base a la
complejidad y control sobre @l mismo manifestandose y reflejandose en
el costo de cperacién.

El almacenamiento semi-enterrado, opera de forma similar al
refrigerado, solo que se fabrican de paredes de concreto, necesitando
también de un sistema de relicuefaccidn.

El sistema enterrado, tiene dos variantes siendo estos el de
pared de concreta y el de suelo congelado, cuyas desventajas es que
uno requiere de un aislamiento y el otro de un sistema de
calentamiento para evitar el congelamiento y fractura del piso y
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estructuras; ademas del terrenco especial con las condiciones acufiferas
necesarias.

Estas proporcionan un factor elevado de proteccidn sismica ¥y un
impacto visual &ptimo para el medio amblente.

£l almacenamiento en cavidades subterraneas, tiene dos
variantes, que son las de domos salinos y el de cavidades minadas de
tipo rocosos

Ambos en esencia requieren de formaciones geolégicas
especiales, como si se tratase de pozos petroleros.

L.a primera necesita de grandes masas salinas del subsuelo,
puesto que la creacién de la cavidad se efectda por lixiviacidn con
agua para disolver la sal del yacimiento dandole las caracteristicas
geométricas,

La desventaja de este, es la de requerir grandes volumenes de
agua fresca, ademids de contar con suficientes depédsitos para la
salmuera formada debidoc a la constante de explotacién de la cavidad.

La cavidad minada necesita de un terreno impermeable que
proporcione la seguridad de ser quimicamente inerte y compatible con
el producto a almacenar., asi como de las condiciones hidraulicas de la
capa freatica, que se situard encima del depdsito a un nivel tal a fin
de proporcionar el potencial de la presién del producto, asegurandose
de que no se escape.

Se ha determinadc en base a esto, la profundidad de 60 a B0 mis,
para confinar a butano y de 100 a 120 mts. para propano.

Este método es gquiza el mas utilizado por los paises
desarrollados para sus reservas estrateégicas.

Meéxico, a través de Petrdleos Mexicanos comienza a implementar
el sistema refrigerado solo por la capacidad de almacenamiento grande.

Una situacién practica hace pensar que en los tiempos actuales
se maneje un almacenamiento de pasco nada mas, por lo que las demas
opclones para almacenar gas LP quedan vedadas por factores econsmicos
y técnicos.

A raiz de esto, la propuesta de almacenamiento que persigue este
trabajo sugiere una combinacién del sistema a presién con el sistema
de refrigerado.
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Esta consiste en incluir una unidad de compresién al sistema a
presién que enfriara al producto y al recipiente, operando de la
siguiente maneral

Al realizar la operacidén de traslego del gas en estado liquido,
se generari una vaporizaclén en el interior del recipiente con la
consecuente elevacidn de la presidn; esto nos conduce a un problema de
sobrepresidn en el tanque aunado a la influencia de la temperatura.

La funcién que realizard el compresor al iniciarse el trasiego
serid la de aspirar subitamente el vapor del recipiente y ya que este
na verad satisfecha la demanda de este consumo, su superficie no tendra
la capacldad de transferencia de calor, formandose una capa de
escarcha en la superficlie de este, transmitiéndose dicha temperatura a
todo el producto manteniendo estable la presién,

{53 vapor comprimido axtraida, a diferencia del sistema
refrigerado no se inyectara por la parte de arriba del recipiente sinoc
a la corriente de alimentacidén del mismo a fin de mantener un régimen
continuo.

Otra funcidn que ra el compresor, es que a diferencia
de otros sistemas en el sistema a presién se cuenta con una linea de
retorno de vapores para equilibrar las presiones en ambos tangues y Sse
pueda trasladar la fase liquida de uno a olro, Pues se ha Visto . —
gue un recipiente que almacend gas LP, guarda una presioén interna
que impide el llenado del misma.

Al tratar de alimentar nuevamente tanto los recipientes
cilindricos haorizontales como esferas a través de poliducto, se
generara una vaporizacidén repentina que junto con la presion de los
recipientes, provecara un efecto tapén forzando tanto las lineas como
a los equipos de bombeo propiciando dafios por cavitacidn y la posible
apertura de los dispositivos de seguridad.

De aqul este compresor aspirara dicha vaporizacién disminuyendo
asl la presién y controlando el llenado de dichos recipientes.

En base a estos criterios se sefalaron los estandares de diseflo
y seguridad para el dimensionamiento del equipo necesario.
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