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Este invento ge refiere a un megdo peﬁeccﬁot&o para separar dié-
xido de carbono y sulfuro de hidrégeno de mezclas de gas que contienen -
cualquiera de estos gases ligeramente dcldos, o ambos a la vez.

Actualmente, cierto mimero de imporsantes procedimientos industiia
les requieren la eliminacidn de grandes cantidades de sulfuro de hidrége
no y didxido de carbono de las mezclas de gases en que se producen. Por
ejemplo, en la gasificacidén de carbono en los generadores de gas de agua
convencionales, o en otras clases de generadores, para producir "gas de
ciudad™ o gas de sintesis para sintesis como son la de amoniaco, la de -
metanol, la de Fischer-Tropsch y la llamada sintesis de "Oxo", deben eli
minarse grandes cantidades de diéxido de carbono y de sulfuro de hidrége
no del gas en bruto antes de que sea apropiado pera su empleo. De igual
suerte, en la produccién de hidrégeno del carbonec o del gas natural, de=
ben extraerse grandes cantidades de CO, formadas por la reaccidn de la
desviacidn del gas de agua. Bn el propioc procedimiento de Fischer-Tropsch,
se producen enormes cantidades de diéxido de carbono como productd deri-
vado de sintesis, y deben extraerse del gas del cola de sintesis con ob-
jeto de conseguir una utilizacién éptica de la elimentacién de gas pruo.

Segin le practicas comercial corriente de hoy dia, el didxido de —
carbono y el sulfuro de hidrégeno se eliminan absprbiendo estos gases en
soluciones mcuosas de reactivos alcalinos como son el carbonato de pota—
sio y etanolapina. Las soluciones acuosas de etanolaminas, particularmen
te monoetanolemina y dietanoiemina, se emplean hoy grandemente como agen
tes limpiadores para éxtraer estos gases. Tambien se emplean en unas =-—-
cuantas instalaciones comerciales, soluciones de carbonato de potasio.

Segin se practica actualmente, los procedimientos de limpieza de
esta clase implican unaé%{%% de absorcién llevada a cabo, a aproximada—
mente, la temperatura atmosférica, y una fase de regeneracidn en la que
la solucidn ensuciada se calienta a su punto de ebullicidén para arrojar
los gases absorbidos. Ya cque la absorcidén tiene lugar a temperaturas re

lativamente bajas y la regenecracibén a temperaturas relativamente eleva—
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das, y ya que la solucibn circula constantemente entre ambas fases, es
necesario calentar y enfriar alternativamente la solucidn en una escala
de temperaturas relativamente amplia. Incluso con un equipo de intercam-
blo de calor eficiente, no se puede, en esta clase de operacidn, evitar
serias pérdiéas de calor entre las fases de absorcidén y regeneracién, —
Bunque se puede calentar previamente la corriente fria de la fase de ab=-
sorcibén de 402 a 50¢ F, aproximadamente, de la temperatura necesaria en
la fase de regeneracién por intercambio de calor con la solucidn regene-
rada por calor que sale de la fase de regeneracién, una temperatura més
aproximada a ésta no resulta econémico,‘porque el coste del equipo de in
ter camblo de calor se hace prohibitivamente elevado. Como consecuencia,
debe aplicarse continuamente calor adicionsal en labfase de regeneracién,
por lo general en forma de vapor para compenser esta pérdida en calor =
sengible, Ademés, ya que la solucién regenerada, segin sale del intercam
biador de calor, no es, por lo g%*eral, lo suficientemente baja en tem=
peratura, se necesita usualmente une refrigeracién adicional de esta co-
rriente, lo que precisa grandes cantidades de agua de refrigeracién, an=-
tes de que se introduzca en la columna de absorcidn.

& causa de las elewdas pérdidas de calor inherentes que se produ-

cen en este tipo de procedimiento, las exigencias de energla, en forma de

costes de vapor, asclenden a alrededor de un 80% del coste total del =-—

oy ¢ y/o H2S limpiadores de una mezcla de gas que Se contenga estos ga- ’
ses. Por lo tanto, resulta aparente que si se pueden disminuir las exi-—
gencias de energla de este procedimiento en ¢’ erta cantidad sustancial,
pueden consegitrse importantes economfas en el coste total de la opera~——
cibn.

Es el principal objeto del presente invento el proporcionar un pro »
cedimiento mejorado del tipo general que se expone més a:riba, que haga
posible una reduccidn sustancial en la cantidad de energlia necesaria para
eliminar una cantidad dada de didxido de carbono y/o de sulfuko de hidro

geno de una mezcla de gas que contenga cualquiera de estos gases o ambos.
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Otro fin importante del invento es proporcionar un procedimiento
para eliminar o extraer CCb y/o HyS en el que el equipo usual de inter-
cambio de calor, que ordinariamente representa el equipo de mayor coste
de toda la instalacién, se evite totalmente 0 se reduzeca grandemente,

En resumen, el invento comprende un procedimiento en el que tanto
la fase de absorcidn como la de reggberacién se llevan a cabo, a sustan-
cialmente, la misma temperatura relativamente elevada, la cual puede va-
riar un tanto de por tejo & por encima de la temperatura de ebulliciédn de
la solucién & la presién atmosférica segin resulta de la descripeién que
se hace mis adelante. La fase de absorcién se opera & una presién super-
atmosférica mayor de 50 libras/pulg.2, mientras que la regeneracién de
la solucién tiene lurar por reduccidn de rresidn, seguida gor elimina—
cién de ebullicidn y vapor a presidn que se aproxima a la presién atmos—
férica, Ya que hay poco o ningin enfriamiento de la solucién conforme ra
sa de la fase de regeneracién al absoibedor, 8e plerde poco o ningin ca~
lor sensible entre las dos fases como en los prSZedimientos usuales, y, »
ademés, se elimina o reduce michisimo 1a necesidad de un costosc equipo
de intercambio de calor,

En términos generales, la mayoria de las soluciones limpiadoras —-
alcalinas empleadas para la eliminacidn de COy y HpS operan en el proce-
dimiento del invento., En pertiecular, el invento comprende el uso de solu
clones relativamente concentradas de carbonatos de metal de alcali, come
son el potasio y cérbonato de sodio, los fosfatos de metal de alcali, co
mo son el fosfato de potasio, y las alcanolaminas, particularmente la nd
noetanolemina y la dietanolamina, Como se detallard més ampliamente mis
adelante, la mayor ventaja se obtiene empleando soluciones concentradas
de carbonato de potasio, y pegﬁello debe entenderée que el uso de las so
luciones de carbonato de posasio representa la incorporacién preferida -
del invento,

Para mejor comprensién del invento, deben consultarse shora los di
bujos anexos, donde la figura 1 es un duagrema que ilustra el sistems bd

gico que incorporé)los principios del invento, en donde la eolumna del -
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generador se mantiene a una presidn atmosférica o ligeramente mAs elevada
que ésta.

Refiriéndonos ahora a la figura 1, la corriente de gas de la que -
hay gue extraer el diéxido de carbono y/o sulfuro de hidrégeno, se intrg
duce por la tuberfa 1 en el fondo de la columna del absorbedor 2. El ab-
sorbedor 2 puede ser de cuelquier tipo adecuado de torre de contraecorrien
te de laimdo, capaz de producir un contacto Intimo entre el liquido lim-

piador o de lavado y la mezcla de gas. Por ejemplo, la columna del ab—-
sorbedor puede equiparse con tapas de burbujaé 3, como se indica en el - .
dibujo, o puede estar provistas de una empaquetadura adecuada como son -
aros de Raschig o asientos de Berl, Lavcolumna 2 se mantiene bajo une prg
sién superatmosférica de, cuando menos, 50 1lbs/pulg. cuadrada, y, prefe;
rentemente, a 100 lbs/pulg. cuad., cuando menos, de calibre, y la mezcla
de gas suministrada a través de la tuberia 1 debe estar, desde luego, a
la presién de la columna,

En el absorbedor son necesarias presiones elevadas por dos razones:
La primers de todas, para msegurar presiones parciales relativamente ele-
vadas de didxido de carbono y/o sulfuro de hidrdgeno en la mezcla de gase
Ya que la absorcidén se efectiia, aproximadamente, a la misma temperatura
que aquélla a la cuﬁl se regenera la solucidn, la presién parcial de equi
librio de diéxido de carbono y sulfuro de hidrégenc sobre la solucidn es
relativamente elevada y, por consecuencia, la absorcién no es posiblé a
menos que la presidén parcial de estos gases en la corriente de gas entran
te sea también relativamente elevada. A menos que la presibén parcial &3/
C0, o HpS eh el gas cntrante sea mayor que le presidén parcial deegquili-
librio de CO; o HyS sobre la solucién que sale del fondo de la columna de
absorcidn, no ‘uede ocurrir ninguna absorcién. La presién parcial del gas
que se va a lavar es proporcional a su concentracién de porcentaje en la
mezcla de gas y a la presién total bajo la cual se mantlene la mezcla de
gas. Por ello, es evidente que cuanto més elevada sea la presién total ba

jo la cual funciona el absorbedor, mis elevada serd la presién parcial -
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inicial del gas que se va a gliminar y, por lo tanto, més eficdentemente

podré laverse este gas.

La segunda razén por la que se precisan presiones elevadas en el -

procedimiento del invento es deducir al minimo las pérdidas debidas a la

veporizacién de la solucién en la columna de absorcién. Ya que la ab——
soreidén de lleva a cabo a temperaturas que se aproximan a la temperatura
de ebullicién atmosférica de la solucién, a presiones por bajo de unas =
50 libras por pulgada cuadrada se producird una excesiva volatizacién de
1s solucidn con las consecuendds pérdidas de calore

La presién mejor desde el punto de vista eéonémico, gue ha de men-
tenerse en la superficie de absorcién, esté régulada por cierto nimero de
consideraciones, incluido el valor a que se desea meducir el porcentaje
de concentradién dei gas que se va a eliminar, si se dispone bajo presién
de la mezcla inicial de gas, y 8i la propla corriente de gas purificada
se va a utilizar o no en condiciones de presidén elevada. El 1imite infe-
rior de la presién de operacion se cstableceréd en cade caso por la redue-
cidn deseada en el porcentaje de concentracidn de}/éas que se va a elimi-
nar. Bajo cualquier grupo dado de condiciones de operacién y una mezcla
inicial de gas dada, cuanto mis bajo sea el valor a que deba reducirse
la concentracién de COp y/o HpS , mis elevada tiene que ser la presién
de operacién en el absorbador. No hay limite superior de presibén de ope=
racién excepto el establecido por consideraciones de disefio y otros fac~
tores econdmicos. .

La solucidn regenerada por calor procedente de la fase de regene——
racién se introduce en la parte superior de la columna a través de la —

tuberia 4. La solucién entra en la parte alta & una temperatura no sustan

cialmente inferior a la temperatura de la solucién que sale de la fase

de regeneracién. La solucién caliente fluye hacia ebajo eontra la corrien
te del gas producido, Durante este contacto de contracorriente, el dibxi~
do de carbono y/o el sulfuro de hidrégeno presentes en la corriente de

gas gon absorbidos por la solucién, y la corriente de gas, que contiene




10 -

15 -

20 -

25 -

36 -

uvna concentracién disminuida de estos componentes, dejgq la parte sup;fior
de la columna del absorbedor por la tuberia 5.

Si el gas en brute introducido en la parte inferior de la columna
no esté saturado con rcspeeto al licor de lavedo de la torre, se saturas
ré durante su recorrido a través de la torre de lavedo. En este caso, es
de desear proporcionar un condensador 30 en la tuberia 5, y refluir una
cantidad suficiente del condensador acuosc a la molumna nuevemente, para
mantener la cocentracién de la solucién en el sistema al mismo nivel. Si
la mezcla de gas que penetra por la parte inferior de la columna del ab-
sorbente esté saturada con respecto al 1HLor de lavado, no seria necesa-
rio un condensador en la tuberia 5.

Desde luego, el mecenismo de absorcidn diferiré segin el absorbente
particular empleado. Empleando una soluciln acuosa de un carbonato de me
tal de alcall (por ejemplo, de carbonatc de potzsio), oecurriré las siguien
tes reacciores durante la absorcidn del didxido de carbono y del sulfato

de hidrégeno, respectivamente:

K2C03 ¢ COp ¢ HpO o 2KH003

&L

. <
K2003 + sz v KGS @ KHCO3

En el ®so de soluciones de carbonato de metsl de alcall, la rege-

neracién se efectila por descomposicién del bicarbonato y/o bisulfuro duran
te la fase de absorcién. Gencralmente, la descomposicién del bicarbonato
o bisulfuro no se completa en la fase de regeneracién y, por lo tanto, la
solucién que entra en la parte superior de la columna de absorcién contie
ne generalmente una mezcla de carbonato y bicarbonato y/o bisulfuro. For
consecuencia, se entiende que la expresién "soclucién acuosg de un carbo-
nato de metal de alcall' comprende el empleo de mezclas de carbonato con
bicarbonato y/o bisulfurc, Se entiende ademés que la expresidh "solucidn
acuosa de un fosfato de metal de alcali"™ y "solucidn acuosa de una alcano
lemina®™ corprende mezclas de estos compuestos con los productos de adi——

cién de C02 y H2S de estos compuestos que se forman en el absorbedor. Em-
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pleando una solucién acuosa de monoebanolsmina, las reacciones en el ab-

sorbedor pueden representarse de la siguiente manera:
RHOCoH,NHp ¢ GOz ¢  Hp0 —————- (HOC,H, NH3)2C0
= ,

@
N

> o
Al emplear una solucién acuosa de fosfato de potasio, las reaccio~

nes que ocurren en el absorbedor son las siguientess

K30, ¢ COp ¢ H20<_ —» KHPO, ¢ KHOOg

P * S + K,HFO + XS
k3P0 HaS - K HPO,

Ya que todas las reacciones de absorcidn indicadas més arribas son
de natureleza isotérmica, hebf4 un eumento progresivo de temperatura de
la soluecién de lavado conforme pasa de la perte superior al fondo de la
columna de absorcién. La magnitud de esta elevacidén depende de la exoter-
micided de la reaccién particular. Con soluciones de earbonato de pota-—
sio, pér ejemplo, la elevacién de temperatura tlende a ser menor que con
soluciones acuosas de manoetanolamina, ya que las reacciones de absor—
cién con monocetenolamina son aprbximadamente tres veces tan exotérmicas
como las que se producen cuando se emplea una solucidn de carbonato de
potasioc.

La solucién ensuciafiéue contiene gas éacido ébscrbido, se quitadel
fondo de la colunma a través de la tuberia 6 y pasa a una cémara de vapg
rizacién instanténea 7 después de que }a presién ejercida sobre la solu-
cién se ha reducidé sustancialmente al pasar a trawbs de la vélwule de
relajemiento de presién 8. En virtud de la reduceién de presién, una par-
te del gas absorbidé ge vaporizaréd inmediatemente de la solucién. Simul-
taneemente con la eVoluéién de una porcién del gas absorbid&, se deg——
prenderén grandes cantidades de vapore La mezcla dg vapor y gas desabeér-
bido se elimina de la cémara de vaporizacién a través de la tuberia, 9

El desprendimiento del ges y el desprendimiento del vapor son am

bos procedimientos endotérmicos y, por consecuencia, la temperatura de

la solucién en el recipiente de vaporizaciéna disminuir. La mag-

R



)
5 -
1’0' -
- 15 -
20 -
prpo

PV

M K
25 ~

30

" 9244990

nitud de la cafda de temperatura dependera de la endotermicidad de la
reaccidn de descomposicidén yue acompafia & la desabsorcidn de gas y de
la gantidéd de vapor que se desprenda.

Lg solucién regenerada parcialmente sale de la cémera 7 a través
de la tuberia 10 Y pasa a la parte superior de la columma de despo jamien
to 11 equipada con tapas de burbuja 12, En la parte inferlor de la colug
na hay un serpenti{n cerrado de vapor 13, Por medio del calor suministra-
do a través del serpentin de vapor 13, la solucién que hay en la parte
inferior de la columna se lleva a su punto de ebullicién, y el vapor pro
ducido por el liquido en ebutlicidn se eleva contracorriente a través de
la solucién que fluye hacia abajo, a través de ls columna. Si se deses,
puede emplearse un serpentin abierto de vapor en lugar de, o ademds del
serpentiy cerrado 13 con el fin de introducir vapor vive directemente en
la solucién, El empleo de un sérpentin de vapor cerrado solo, segin se
indica en el dibujo, se prefie;e, sin embargo, en el sistema indicsdo en
la figura 1,

Como resultado de la ebullicién y desprendimiento de vapor simltd
neos a que estéd sujeta la sclucidn en la columna de despojemiento, se —-
desabsorben més cantidades del gas écido absorbido, y una mezcla de va~—
por y de gas desasorbido deja la partes superior de la columme por la tu
berfa 14. Esta m~zcla pasa a un condensador<i23donde ?//condensa el va-

por y el producto condensado{refleye»nuevamente a la parte superior de =
la torre por la tuberia 6. La~;§friente efluyente procedente del conden
sador, conteniendo una elevada concentracidn de didxido de carbono y/o
sulfuro de hidrégeno, se elimins por la tuberia 17y y puede utilizarse -
para cualquier fin que se desee,

La mezcla de vapor y gas desabsorbido de la cﬁmara de vaporizacidn
7 se introduce, por la tuberia 9, en la columna de despojamientoc a2 un ni-

vel intermddio. Esta forma de operacién es ventajosa cuando la concentra-

cién del gas desabsorbido en la mezcla de vapor y gas desabsorbido proce~
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dente de la cémara de vaporizacién es menor que la concentracizn del gas
desaﬁsorbido'de la mezcla que sale de la torre por la tuberia 1/, Este -
serd frecuentemente el caso, ya que, en la operacién de vaporizecién, el
vapor se desprende generalmente en un promedio més rdpido que el ges ab=
sorbido, debido, probablemente, al hecho de que el desprendimiento del =
vapor es un fenémeno puramente fisico, mientras que la evolucidn del gas
absorbido implica la descomposicién quimica de los compuestos formados en
el absorbedor. Si la concentracién del gas desabsorbido en la mezela de
arriba del vaporizador es inferior a la concentracién del gas desesbsorbi-
do en lg corriente superior que sale de la columna de desrprendimiento,
esto significa que la pezcla de vapor*y gas desabsorbldo procedente del
veporizador todevie tiene capacidad de desprendimiento con respecto a la
solucidn mids cerca de la perte superior de la colurmna de desprendimiento.
Puede aprovecharse esta caracteristica de desprendimiento introduciendo
la mezcla en la colu%na a nh nivel donde la presién parcial de €02 y/o
HpS solre la solucién en ese punto sea aproximadamente la pisma que la
presidn parcial de €Oz y/o HS en la mezela superior del vaporizador.

. No obstante, debe entenderse que el usc de un recipiente indepen—
diente de vaporizacién, megiin se indica en la figura 1, no es necesario
¥, en muchos casos, puede dispensarse con escasa o ninguna pérdida en la
economia total de operacidn. En este caso, la corriente procedente de la
parte inferior del absorbedor se introduce directamente en la parte supe-
rior del regenerador, donde entonces tigpe lugar la vaporizacién como se
indieca en las Figuras 14, 5y 6 de los dibujos.

En la incorpqracién indicadq en la figura 1, la columna 11 del rege
nerador se mantiene & una presidn atmosférica o a una presidén algo mis -
por encima de la atmésfera, como por ejemplo de unas 30 1lbs/pulg.2. A
estas presiones, la temperatura de ebullicién de la solucién variara de
unos 220¢ F a unos 290¢ F, y, consigulentemente, la solucidn seldri del
regenerador a estas temperaturas y éntraré en el absorbegbr a, sustancial-

mente, las mismes temperaturas. Mientras que las presiones del regenerg=
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dor de hasta 30 1bs/pulg.2 de calibre, son las consideradis dentro del
amplio alcance de este invento, estas presiones producen unas temperatu—
ras de ebullicién de la solucidn correspondientemente altas, lo que sig-
nifica que le temperatura de la solucién que entra en el absorbedor es
rélativamente alta, haciendo dificil absorber el CO2 y HzS, ya que la -
presién parcial de estos gases sobre la solucién aumenta con el aumento
de temperatura. De este modo, en tante que el procedimiento ruede presen
tar cierta ventaja sotre los métodos ya existentes ineluso & rresiones
del regenerador tan elevadas como de 30 1ibs/pu1g¢2, 8e consigue una me-
jor economia de operacién cuando se emplean presiones de regenerador més
cercanas a ls atmésferdca, camo resulta evidente de las curvas de la fi=
gura 3 y 4 que se desecribiri mis adelante. En realidad, en la mayoria de
los casos, se conseguird grandes economia s de operacidn en un sistema
tal como el que se ihdica en 1a figura 14, donde las presiones de rege-
nerador son algo por bajo de la'atmosférica, como se verd también segin
las figuras 3 y 4.

La solucién regenerada por el calor sale de la parte inferior de
la columna de desprendimiento por la tuberia 18 y wuelve a completar el
ciclo pasando a la torre de absorcién pof medio de la bomba repetidora
del eiclo 19 y la tuberia 4. Como se ha recalcado antericrmente, el pro-
cedimiento del invento se caracteriza paxr el hecho de que hay escasa o
ninguna refrigeracién de la corriente que fluye desde el regenerador al
absorbedor, de forma que se evitan sustancialmente las grandes pérdidas
de calor corrientes ocasionadas por el enfriamiento y ecalentamiento atre
nados de la solucién entre las dos fases. De este modo, en el sistema
bésico indicado en la figura 1, la solucién vuelve g completar el ciclo
desde la parte inferior del regenerador a la parte superior del absor-—e
bedor sin enfriamiento de ningin géncro. No obstante, en algunos casos
podré parecer mis deseahle enfriar deliberadamente todo el vapor en una
pequeiia cantidad, como por ejemplo 202 F, o enfriar una porcién menor

por mayor cantidad, como 30¢ a 60¢ F, que deﬁpués de introduce separada-
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temente con més detalle, En tanto que este ligero enfriamiento pueda pro-
dueir cierta pérdida sensible de calor, puede emplearse venta josamente e
cuando se desee reducir la concentracidn residual de 002 y/b HsS a un
nivel inferior en los gases que salen del absorbedor, ya que, por lo ge=~
neral, cuanto mis fria esté 1a golucién en la torre de absorcidén en con-
diciones igusles, mis baja serd la concentracidn de CO2 ¥ HyS en los ga-
ses de salida, Las pérdidas resultantes del enfriamiento aun cuando toda
la solucidn esté a 20¢ F, son pequefias en contraste con las pérdidas in-
ter-fase que se producen en las operaclones eonvéncionales.

Mientras que puede conseguirse una economia sustancial en el coste
de equipos y de energia empleando cualquiera de los agentes alecalinos de
lavado anteriormente mencionados en la forma més arriba deserita, se obtie
en mayores ventajas de este invento empleando soluciones concentradas de
carbonato de potasio, Las mezclas de carbonato de potasio~bicarbonato son
tan solo moderadamente solubles a temperaturas atmosféricas (en los pro-
6edimientos convencionales de lavado donde se emplean soluciones de ecar-
bonato de potssio a temperaturas atmosféricas, la normalidad de potasio,
generalmente, no es mayor de 3N). No obstante, a temperaturas que se apro
ximan al punto de ebullicidn atmosférica de la solucién, el carbonato de
potasio yAmezclas del mismo con bicarbonato de potesio, son micho més so~
lubles. Es ésta una ventaja distintiva, ya que més soluciones concentra=—
das pueden absorber mayores cantidades de CO2 y HoS por volumen de solu-
eibn. Cuantolmés concentrada es la solucidn, mas pequefia es la cantidad
de solucibén que debe circular, y mas pequefia es la cantidad de energla de
calor que se precisa para eliminar una camtidad dada de estos gases. En
el procedimiento del invento, se emplearan generalmente soluciones que
tengan normalddaies de po tasio del orden de 4L a L4 vy, rreferentepente,
normalidades del orden de 5 a 11, asunque en algunos casch quizéd sea me—
Jor emplear soluciones diluidas,

En contraste con las soluciones de etanoclaimna corrientemente popu~
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lares, el carbonato de pota31o es una materia de iniciacion sustancial—

mente mds barata. En lugar de carbonato de potasio, puede emplearse hi—
dréxido de potasio para formar la solucidn inielal, o para rellenar la
solucidn con objeto de compensar las pérdidas acaecidas durante la ope=-
racién. En contraste tambien con los agentes de lavado de amino, las 80
luciones de carbonato de potasio no sufren pérdidas dehidas a volatiza-
cion, que es un problema costoso en el actual procedimiento de lavado
comercial de etanolamina, 4demfs, las soluciones de carbonato de pota~
s8lo son muchisimo mis edecuadas para emplear de acuerdo con el invento
en que la exotermicidad de las reacciones de absorcidn es relativamente
pequefia, y, por lo tanto, la solucién sufre una elevacién mis pequeiia

de temperatura desde la parte superior a la inferior de la columna de
absorcién. Las reaccuones de absarcidn de amina, por otra parte, son gl-
rededor de tres veces tan exotdrmicas ¥, por ello, la solucién asciende
a una temperatura correspondientemente mas elevada. De este modo, para
una temperatura dada en la parte superior de la ¢ uma de absorcién,

la temperatura media de absorcidn en el caso de soluciones de carbonato
de potesio serd mis pequefia, y en la temperatura inferior, se podri efec~
tuar un lavado més eficiente,

La relativa superioridad de las soluciocnes de carbonato de potasio
para emplearlas de acuerdo con el invento se realiza aiin mis por el he-
cho de que estas soluciones tienen uns eficiencia total mayor como agen-
tes de lavado en las temperaturas rélativamente elevadas que se mantienen
en la fase de absorcién, El cuadro siguiente representa este hecho. En
el cuadro, la presién parcial de equilibrio del diéxido de earbono sobre
las soluciones acuosas de carbonato de potasio Yy moncetanolamina con ~—=
cantidades variantes de didxido de carbono absorbidas en la solucién, se
indica p§r una sclucidén de 8.1N K3C03 a 2342 F y una solueidn de 2.5N

monoetanoclamina a la misme temperatura,
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Contenido de CO2 de solucién | Presién parcial de COp sobre la solucién
Pies ciibicos por galodn. (Lbs/puls.2 abs)
Solucidy de 8,1N K2C03 | Solucién de 2.5N
e 284¢ F monoetanolaminag
& 2849 F.
2 - - 16
3 - - 42
4 2 120
5 9 300
6 22 600
7 40 600
8 70 "
9 120 "
10 180 "
Y

De este cumdro resalta que la soclucidén de caybonato de potasio a
la misme temperature elevada y al mismo contenido de COy» puede absor——
ber cantidades adicionales de CO, a presiones parciales miw pgquefias de
COx. Por ejemplo, la solucidén de K2C0q del cuadro anterior, que contie-
ne 5 pies ciibicos de CO, absorbido por galdn, puede absorber COp adicio-

nal a una presién parcial de CO, sobre 9 lbs/pulg,? aprox., mientras ~-

que la presién parcial de COR solre la solucidén de monoetanolamina en la

mismas condiciones tiene que ser por encima de 300 1lbs/pulg.2 aprox. Otr]
ventaja de les soluciones de carbonato de potasio sobre las soluciones
de monoetanolamina a elevada temperatura de absorcién, es su capacidad de
absorcidén relativemente elevada, esto es, su capacidad de absoreidn ma~
yores cantidades de CO, por galdn de solucidn circulade con una variacidn
equivalente en la presién parcial de COy en el gas de la parte inferior

a la superior del absorbedor. Desde luego, una elevada capacidad de abscy

lor.

Congliltese ahora la figuras 1A dd los dibujos, que indica sustan--
clalmente el mismo sistema bédsico que el indicado dn la figura 1 con la
diferencia de que se ha previsto el mantenimiento del regenerador bajo

una presién subatmosférica. Como se indica mis arriba, el procedimiento
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tiene las mayores ventajas y las mejores economias de

mayor parte de casos cuando se emplean presiones subatmosférieas de roge=
nerad én, correspondidndo a temperaturas de ebullicidn de la solucidn de
mis de 1700 F Jy correspondiendo, preferentemente, a temperaturas de ebu-
1licién de la solucidn dn una escala de 1902 F a 215 F. Esto es particu=
larmente cierto en el C1L° de soluciones de carbonato de potasio, En la
figura 1A, una corriente de gas con COy y/o HpS para eliminar se introdu-
ce por la tuberia 101, en 1la parteiinferior de la columna del absorbedor
102, que puede ser de cualquier tipo adecuado de torre de lavado a contra
corriente, capaz de producir un contacto intimo entre el 1iguido de lava~
do y la mezcla de gas, Puede equiparse, por ejemplo, con tapas de bure
buja 103, como se indica en el dibujo, o proveerse con una enpaquetadu~
ra como aros de rasc..ig o asientos de estambre. La columna 102 se man-
tlene bajo una presién superatmosférica de, cuando menos, 50 Ibs/pulg.
cuadrada y, preferentemente, de 100 lbs/pulg. cuadradas o mis, y la mez-
cla de gas suministeada a través del tubo 101 debe, desde luego, estar a
la presidén de la columna.

La solucién generada por calor de la fase de regeneracidn se in—-
troduce en la parte supericr de la columna por la tuberia 104. La solu~
cién entra en la columha de absorcion a una temperatufa que no es, sustan
cialmente, inferior a la temperatura de la solucién que sale de la ope=
racién de ebullicién y desprendimiento de vapor en la fase de regenera--
cidn, esto es, una temperatura en este caso en cierto modo por bajo de
la temperatura atmosférica de ebullicién de la solucidn, pero no infe=—-
rior al 170¢ F ¥, preferentemente, entre los 190¢F y 215¢F. La solucidn
caliente fluye hacia abajo en contra de la corriente del gas que surge.
Durante este contacto contracorrienfe, el didxido de carbono v/o el sul-
furo de hidrégeno presentes en 1a corriente de gas es ebsarbido por la
solucidén, y la corriente de vapor, que contiene una concentracién dismi-
nuida de estos componentes, sale de la parte superior del/%bsorbedor

por el tubo 105,
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Puede preverse un coddensador 130 en la tuberia 105 én el case de
que los gases entrantes no estén saturados con respecto a la solucidn de
lavado, en cuyo caso es de desear enfriar los gases salientes lo suficien
temente para condensar bastante agua, que es refluida nuevenmente 2 la

columna de absorcidn por la tuberia 130a, para mantener la concentracién

La absorcién del CO, y/o HyS en la solucidn, por ejemplo de carbo-
nato de potasio, produce el desprendimiento de calor Yy, de este modo, ha-
bré un sumento progresivo en la temperatura de la solucidn de lavado con-
forme pasa a la parte superior a la inferior de la cofumna de absoreién,
dependiendo la elevacién precisa de la exotermicidad de la reaccidn de
absorcién, como se explica anteriormente. La solucidn que sale de la par-
te inferior de la columma por la tuberia 106, que contiene COy y/o HoS
absorbidos, pasa a la parte superior de la columna del regenerador 111
despues de pasar & través de la vdlvula de relajacidén de presién 108 dohde
la presién se reduce a la que prevalece en la columna 111. Conforme la
solucién pasa a ‘a parte superior de la columna 111, una parte del gas
ebsorbido de vapiriza inmediatemente como resultado de la reduccidn de
presién, acompaiiado por el d;%prendimiento de vapor y una disminucidn en
la temperatura de la solucién, ya que el desprendimiento del gas absorbi-~
do y del vapor son ambos pro;edimientos endotermicos. Esta mezcla de vapor
¥y gases desabsorbidos sale de la columna por la tuberia 1147/

S8i se desca, puede em learse un recipiente independlente de vapori-~
zacién entre las columnas 102 y 111, como se indica en la figura 1 de los
dibujos, en lugar de vapirizar la solucidn en la parte superior de la co~
luma 111, pero se ha comprobades q e en muchos casos el empleo de reci——

pientes de vaporizacién independientes no ofrece ninguna vehtaja econé-
mica.

La solucidn pasa luego hacia abajo, & traves de la columna 111, equi-
pada con tapas de burbuja i12, en contra de la eorriente escendente del -

vapor generado cerca de la parte inferier de la columna por medio de un
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~ del vapor de escape de la turbina de esta forma se encontrara venta josa

serpentin de vapor cerrado 113, que calienta la solueién g su punto de
ebullicién a la presién de columna prevaleciente. En lugar, o ademds del
serpentin de vapor cerrado 113, se puede emplear un serpentin de vapor
ablerto con el fin de introducir vapor vivo directamente en la solucién.
Como consecuencia de la ebullicién y desprendimiento de vapor simulténeos
a ios que la solucién estd sometida en la colurma 113, se desprende més
cantidades de gas absarbido de la solucién ¥ salen de la coluﬁna, junto
con més cantidades de vapor, por la tuberia 114, La mezcla de vapor y de
gases desabsorbidos pasa después al condensador 115, donde se enfria le
suficientemente para condensar bastante agua con objeto de mantener la
co:centracién de la solucién a un rivel constante. E1L producto condensa-
do ecuoso del condensador 115 se recrge en el sépara dor 1l15a y vuelve

a la colurna a través de la tuberia 116,

El liquido efluente gaseoso del separador 1l5a, gue contiene una
elevada concentracién de COZ y/o H2S, sale por la tuberia 117 y del sig-
tema por la bomba de vafio 118 a través de la tuberia 119.

La bowba d-: vacio 118, aspirando en el separador 1l15a, siﬁ¢e para
colocar la columna 111 bajo tal presién subatmosfiierica que la tempera——
tura de ebullicién de la solucidn en ella, medida en el serpentin de -~
re~ebullicién 113, sea, preferentemente, de 1909 a 215 F, pero no infe-
rior a 160¢F, La borba 112 es accionada por la turbina de vapor 120 que
estd suministrada por vapor bajo presién adecuada, por ejemplo, de 100
a 500 1bs/pulg.? a través de la tuberia 121, E1 vapor de escape de la turp
bina 120 e una presién de la atmosfera a 60 1bs/pulg.2., por ejerplo,
pasa preferentemente por la tuberias 122 al serpentin de vapcr 1X3, en
la parte inferior de la colurna 111, para suministrar el calor necesa——

rio para la ebullicién y desprendimiento de vapor 11i. La utilizacién

por lo general, ya que de esta manera el vapor alimentado & la turbina
se condensa eventualmente en el serpentin de re-ebullicidn, en la parte

inferior del regenerador y de este modo se utiliza plenamente,
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La solucidn regenerada por calor a una temperatura preferiblemente

entre 1902 F y 215¢ F Y no nferior a 170¢F sale de 1a parte inferior

de la céolumna 111 por la tuberia 123 y vuelve a eompletar el ciclo lle=-
gando a la columna de absorcidn 10 por medio de la bormba repetidora -
del ciclo 124 Y el conducto 104 ein enfriamiento sustancial de 1la misma,
de forma que entra en la rarte supcrior del absorbedor 102, , sustancial
mente, la misma tenperatura en que deja la ;arte inferior de la colurma
del generador. 111, Segun se indica mas a:riba, al hacer riferencia a

la figura 1, quiza sea de desear a veces cierto ligero y deliberado en~
driemientoc de la solucién entre las fases de regeneracidén t absorcién,
como, por ejemplo, enfriande toda ls corriente que entra en el absorbe~
dor a 20¢ F,

Para ilustrar 1a econonfa incrementada de operacién obtenible 1le-
vendo a cabo la operacién de ebullicidn y desprendimiento de vapor & pre
siones sub=-atmosféricas dentro de la escala especificada mejor que a
presiones atmosféricas o ligeramente mayores que las atmosféricas, consi
tense ahora las figuras 2, 3y 4 de los dibujos anexos. La fggura 2 es
gréfico que muestra los puntos de ebullicidén de una solucién acuosa de
K2C03 al 30% (5.€ N) y 40% (8.2 N), a presiones varientes medidas en la
parte inferior de la columna del regenerador.,

La figura 3 cs un gréfico que muestra el efecto de la presién
en la columna de regenerador (en libras/pulg.2. absolutas medicas en
la parfe inferior de la colund) sobre las exigencias de vapor (expre—
sadas en libras de vapor necesrio por 100 pies cfbicos standard de CO2
seco eliminado), para reducir la concentracién de CO2 de un valor ini—
cial de 16% en el gas de alimentacidn 8, aproximadamente 0,6:%6 0,7% en
el gas pupificado cuando se emplea una sclucién acuosa de carbormto de
potasio conteniendo un 30 % por peso de K2C03 (peso de K2C03 tomado como
la suma.de] verdadero K2C03 presente y el equivalente de carbonato de
KHCOB), ¥ cuando se emplea un sistema similar al ilustrado en & figura

14, con una presidn del absorbedor de 300 lbs/pulg.2 y sin ningin enfria
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kiento de la solucién entre la parte inferior de 1a/Eolumna del regene-
rador 111 y la parte supédrior del absorbedor 102, Evidentemente, al ope-
rar la columna del regenerador a presiones atmosféricas o superatmﬁsférl
cas, la bomba de vacio 118 y la turbina 120 no se empleeron.

La curw 4 de la figura 3 indica la cantidad minima de energia con
sumida (expresada como libras de vapor por 100 SCF de Co2 seco), nece~-
saria para hscer operar la turbina de vapor para accionar la bomba de va
cfo 118 con la corriente de vapor que entra en la bomba de vacic satura-
da a 100¢F, con un diferencial de presién de dos libres entre el serpen-—
tin de wapor 113 y la bomba de vacio ¥ con una eficiencia total combina-
da de turbina y bomba del 50 %. De este modo, se empled un valor de 5100
unidades tiiermicas briténicas para calcular el consumo equivelente al
vapor psra mantener el vacio.

La curva B muestra la cantidad de corrilente necesarie en la coium-
na del regcnerador para hacer hervir y desprender el vapor de la solu—
cibén, mientras que la curva C (linea de trazos) indica las exigencias
toteles de vapor (bomba de vacfo ms papor de regeneracién) basadas en
una operacidn donde €l vapor de escape de la turbine es alimensado al
serpentin de vapor 113, como se indica en le figura 1 y, de este modo,
se utiliza plenamente,

Como puede verse, las exigencias de vapor para crear el vacio son
relativamente pequefias hasta presiones de aproximadamente 4 lbs/pulg.Z.
absolutas en cuyo punto surgen muy mercadamehée. Por la curva B pusée
verse que en el caso dado, las exigencias de la solucién de 200¢ F. &
presiones del regnenerador por bajo de unes 10 lbs/pulg.2 absolutas, el
vapor nccesario para hacer hervir lalsolucién Y hacer desprender el vapor
surge, bruscamente, debidndose esto aparentemerte al hecho de que confor-
me la temperatura de ebullicién de la solucijon dismimye con la presidn
decreciente, la descomposicidén del bicarbonato a carbonato con el consi-
guiente ewcape de COR se hace més ¥y més difieil, A presiones algo por ba-

Jo de 4 1bs/pulg.2 absolutas, la desdomposicién del bicarbonato cesa vir-
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Constiltese ahora la figura 4, que es parecida a la figura 3, qu

indica las exigencias de vapor como funcidn de la presién del regenera-
dor en un sistema idéntido al discutido més arriba con referencia a 1a
figura 3, excepto en que la solucién de carbonato de potasio contenia
un 40 % por peso en lugar de un 30 % ge KQCO3. -

La Curva D representa la exigencia de vapor Para que la turbina
accione la bomba de vacio y es idéntica a la curve 4 en la gigura 3.

La curva E repr: senta las exigencias de vapor pare hacer hervif la so-
lucién y hacer desprender el vapor, mientras que la curva F (linea de
trazos) indica las exigencies totales de vapore. La linea vertical de tra~
zos G & 7 1bs/seg.2., absolutas (punto de etullicidnn de 1a solucién, —-
1859F) indica el punto de demarcacién entre las presiones del regenera=-
dor operables y no operables en el caso de la solucidn al 40 % reauitan—
te del hecho de que a tejas presioncs, la rrecipitacién del bicarbonate
presente en el sistema ocurrid a causa de las temperéturas de operacién
reducidas eonsecuentemente, haclendo la operacién extremadamente dificil
o Imposible. Como se indica por la curva F, la exigencia total minima de
vapor tembién ocurrié a unas 10 lbs/pulg.2. absolutas (temperatura de
ebullicidn de la solucidn de 200¢F), mientras que las exigeneias de va=-
por comenzaron a surgir répidamente a presiones por encipe de unas 13
1bs/pulg. 2 absolutas aproximadamente $temperatura de ebullicién de la
solucidn a unos 2200 F),

Por lo antedicho, es eparente que llevande a cabo la operacion de
ebullicién y desprendimiento de vapor a presiones subatmosféricas, se
produce una economfa aumentada de operacidén & presiones descendentes has-~
ta un 1imite inferior {ue corresponde & una temperatura de ebullicién de
la solucién de no menos de unos 1702 F. Por tajo de esta temperatura, la
descomposicidn del bicarbonaBo se hace cada v:z mas diffcil ¥, ademas,

las exigencias de energia pera bombear el vacio comienza igualmente & au-
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mentar con rapidez. Ademds, cusndo se emplean soluciones éoncentradas

de Kéco3, como 4N a 11N, que es una caracteristica deseahle de nuestro
proceso, el peligro de una precipitacidn de bicarbonato en el sistems

a la temperatura de operacién disminuida Se convierte en un grave proble=
ma incluso a temperaturas por encima de 170¢ F. como se indica mis arri-
ba en relacidn con una solucidn de 40 % de K>C03. Un balance de todas es-
tag considerécibnes 1leva por lo general a una deecidén de presiones de
regeneracién que corres onden a temperaturas de emllicidn de 8oluciones
entre los 190¢ F y 215¢ F. En esta Especificscidn Yy en las reivindicacio-
nes que la siguen debe “ntenderse que cuando se habla de presiones de re-
generacién (esto es, preciones para llevar a cabo la §peracién de ebulli-
cién y desprendimiento de vapor) se hace referencia siempre a la presién
que prevalece en la parte inferior, o cerca de ella,/ae la columna del re-
generador dondd todas o una parte principel de la solucidén se retira para
volver a comenzar el ciclo, al absofbedor.

Las normalidades preferidas para solucionus de K2603 donde tiene
Jugar la regenerscién a Presiones sub-atmosféricas Yy de este modo, bajo
temperaturas en cierto modo bajas, son alko méds inferiores que cuando la
temperatura del regenerador es mas elewda a causa de la necesidad de evi-
tar la precipitacién de bicarbom to en el sistema. De este modo, emplean-»
do presiones sub~atmosféricas pare regeneracién, se prefieren normalidades
de potasio de 4 a 11, siendo por lo general mas deseables normalidades de
5 a8,

El sistéma bésico, segun se ilustra en las figuras 1 Yy 1A ¥ se des~
cribe més arriba, permitird la eliminacidn de 002 y/o HoS hasta concentra-
cidnes residuales relativamente pequeﬁas con gran economis de VEpor, como
de un 16 % de CO; en el gas en bruto a un 0,7 % de COy en el gas purifi-
cado, segun indica mas arribs en relacién con la figure 1a. No obstante,
aun pueden conseguirse mayores economias eh muchos casos donde se desee
lavar bajas concentraciones residuales de CO2 y/o S, empleando variacio-

nds relativamente poco costosas del sistema bésico.
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cibn regenerada que sale de la parte inferior del regenerador en dos co=
rrientes apartes una corriente menor, equivalente, por ejemple, a un
tercio c¢e la corriente total, y una corriente mayor, equivalente, por ejem
plo, a dos tercios de la corriente total. La corriente menor se somete en-
tonces a clerto enffiamiento, comofllevar la temperatura de esta corriente
de 30¢ F hasta 100¢ B, por ejemplo, wor bajo de la temperatura de la co-
rriente principal (pero evitando temperaturas por bajo de las que las
sales disueltas se precipitan de la solucidn}, y despues se introduce en
la parte supcrior del abserbedor. La corriente principal, por otra parte,
se vuelve a hacer circular hasta el absorbedor con escasc o ningun enfria-
miento y se introduce alli por separado a un nivel intermedic por debajo
del punto de introduceidén de la corriente menor enfriada. Enfriando ssi la
corriente menor que penetra en la parte superior del absorbedor, se redu-
de la presibn parcial CO2 y/o I,5 sobre la solucidn en la parte superior
del absorbedor, permitiendo asi la concentracién residual de CCy» y/o HyS
en la corriente de gas que mle del absorbcdor pars ser reducida a niveles
infericres. Ya que solamente una parte muy pecueiia de la corriente total
se enfria, la pérdida t@&al sensible de calor producida por este enfriamien
to es relativemente peq@eﬁa. Por ejemplo, si se enfriera un tercic de la
corriente totel a A45¢ F; Psta ;ariante haria enfriar solamente la corriente
totel & 15¢F.Bsta variante es igualmente aplicable si la regeneracién tie-
ne lugar a presiones por iajo de la etmosférica, atmosferica o por encima
de la atmosférica, y, por ello, puede emplearse igualmente en cualouiera de
los sistemas que aqui se describen.

Otra verlante que puede emplearse ventajossmente rvara obtener con-
centracicnes residuales infcriores de CO, con excelente economie de ope-
racidn es regenerar mis totaelmente une porcidn menor de la corriente to-
tal, por ejemplo, mediante una ebullicién y desprendimiento de vapor)adi-
cionales, e introduciendo esta parte menor y regenerada més completemente

en la parte superior de la columna del absorbedor mientras que la parte
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mayor, regenerada menos totalmente se introduce en el absorbente a un ni-
vel interriedioc. Esto produce el mismo efecto neto en cuanto a enfriamien—
to de la solucién que se describe en el phrrafo anterior, esto es, reducir
la presién parcial de COy y/o HoS solre la solucién en la parte superier
del absorbente y permitir, asi, que la concentraciidn residual de Co2 y/o
HQSen la corriente de gax que sale del absorbeda sea reducida a niveles
Inf riores. Como en el caso de enfriar una parte menor de la corriente,
esta variante se aplica igualmente si la regenerachn de la solucidn tiene
lugar a presiones por tajo de la atmésfera, atmosfefica o por encima de
la atmosférica,

Consiltese ahora la figura 6 de los dibujos, donde se ven un siste-
ma que incorpora ambas variantes, Como se indica en la figura 6, no se
ha previsto la colocacidén de la columna regeneradora bajo presiones por
bajo de la stmésfera, pero debe entenderse que si se desea otros medios
pueden yprocursrse.. en este sistema, como son una bomba de vacio y
turbina, como se indica eb la figura 14.

Con referencia a la figura 6, una mezcla de gas que contiene didxi-
do de carbono o sulfuro de hidrégeno, o ambos a la vesz, se introduce por
el conducto 40 en la torre de absorcién 39, manteniéndola trjo presién
por encima de la atmosférica. La mezcla de gas surge a travée de la torre
en contacto contra la corriente con la solucidn caliente de lavado intro-
ducida en la torre por los conductos 53 y 56. El gas de lavado de elimina
de la parte superior de la torre por el conducto 41, y si fuera necesario,
8e hace pasar a]través de un condensador 42. El condensador condensa los
reflujos que retroceden a la columna por la tuberia 43. La solucién ensu-
clada se retira de la parte inferior de la torre por el donducto 44 ¥y
después de pasar a través de la vllvula relajadora de presidn 46, donde
se somete & una reduccién sustancial dé presiéb, se introduce en la parte
superior de la torre de desprendimiento,.

En la parte inferior de la torre hay un serpentin de vapor cerrado

50s El calor introducido a través: del serpent{n de vapor lleva la solu—-
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cion a la parte inferior de la torre a su punto de ebullicion, y el va-
por generado por la solucidén en ebullicidn surge a través de la columna
de desprendimiento contra la corriente, hasta la solucién descendente.

Une mezcla de gas desabsorbido y de vapor sale de la parte supe~
rior de la torre por el donducto 57 y pasa a través de un condensador -
58. La corriente efluente gaseosa procedente del condensador sale del =
sisteﬁa por el coq@ucto 59. El1 condensado del condensador refluye hasta
la torre de desprendimiento por el conducto 60.

La ma&or parte de la solucidén de lavado que desciende a través de
la torre de desprendimiento es retirada de alli por el conducto 51 en

un punto algo por encima de la parte inferior de la torre, como puede

verse en ¢l dibujo. Esta parte de la solucidén vuelve, sin enffiar, por

medio de la bomba repetidora del ciclo 52 y €l conducto 56 a la torre de
absorcidn, y ee introduce en la torre de absorcidn en un punto algo por
bajo de la parte superior de la torre, como se ilustra en el dibujo.

_ Una parte relativamente pequefia de la solucidénlde lavado se deja
descender hasta la parte inferior de la torre de desprendimiento, y por
ello queda sujeta a un desprendimiento adicional, produciendo la elimi——
nacién de cantidadés adicionales de gas absorbidec. Esta parte regenera-
da mis completamente de la solucién se hace salir de la parte inferior
de la torre por el conducto 54, y vuelve, mediante la bomba de eiclo 55
¥y conducto 53, a la parte superior de la torre de absorcién 39. Esta par=-
te relativamente pequefia de la solucién pueddn enfriarse, por ejemplo,
de 302 F por bajo de la temperatura de la corriente en el conducto 56,
(teniendo cuidado de no precipitar las sales disueltas) antes de su in-
troduceién en la torre de absdrcién, habiendo, pare este fin, un refri-——
gerador 400 en el conducto 53,

Con la disposicidén que se ilustra en la figura 6, el gas de la par-
te superior de la torr8 de absorcidn ss pone en contacto con una solucidn
de lavado & una temperatura inferior y que contiene una concentracién de

gas absorbido significativamente ihferior a la concentracién de gas absor
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bido en la parte mayor de la 3q1uci6n que penetra en la torre por el con-
ducto 53, Esto produce una reduccidn significativa en la concentracién fi-
nal de didxido de carbono y de sulfuro de hidrogeno en el gas que sale de
la torre de absorcidn, ya que la reduccidén definitiva en la concentracién
de estos gases estéd fijada por la presidn parcial de estos gases sobre la
colueidn de la parte superior de la torre. Sometiendo solamente una parte
menor de la solucidn total a enfriamiento y a un mayor grado de regenera-—
¢ién, como en el procedimiento ilust ado en ls figura 6, pueden lograrse
inferiores concentraciones rériﬁualcs (como hasta 0.2 & 0.4 % de coR) de
€02 y/o H2S en el gas lavado, & un consumo més bajo de energia que el que
puede obtenerse generalmente en condiciones equivalentes en los sistemes
indicados en las fipuras 1 y lA. El :istems ilustrado en la figura 6 es
partiéularmente ventajoso en que no se precisan mayores renglones de equi-
po adicional.

Otra variante elaiorada mis del sistema bésico indicado en las figu-
res 1 y 1A se muestra an la figura 5.En esta variasnte,una parte mencr de
la solucidn que sale del regenerador principal ee somete 2 regeneracion
adicional, a mayor presién y temperatura.Entonces se vaporiza por reduc--
cidn de presién, aproximadamente a la temperatura de l; corriente principsal
que sale del regenerador principal y que vaelve a la parte superior del ab-
sorbedor..Mientras que el empleo de dos regeneradores que funcionan a dife~
rentes presiones aumenta algo dl coste del equipo, este sistema es muy ade-
cuado para feducir la corcentracién de COR y/o H2S en el gas purificado hag
ta niveles inferiores de buena economia de operacibn. Cormo resaltera de la
siguiente descripcibn, es posible regenerar muy completamente la corriente

menor de la solucidn mediante un gasto adicional de energia muy 1equetio,
ya que el vapor empleado para hervir y desprender el vapor de la parte
menor a una presidén relativemente elevada, puede utilizarse en la opé-
racibén principal de ebullicién y desprendimiento de vapor que tiene Jugar

a baja presion. Mientres que en la figura £,el sistema se ilustra con el

presién por bai
JO
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la atmosférica, debe ehtenderse que el regenerador principal, si)se de-
sea, puede operarse a presidén atmosférica o ligeresmente meyor que la =-
atmosférica.

Con feferencia ahora a la figura 5, el gas que 8Se va a lavar de
COR y/o H2S se introduce de la parte inferior del absorbedbr 202 mente-
nido bajo una presién super-atmosférica de, yor ejemplo, 300 lbs/pulg.2.
a través de la lines R0l y surge contra la corriente de la solucidn de
lavado descendente introducida por los conductos 203 y 204. El gas puri-
ficado deja la parte superior del absorbedor por el conducto 205, ha—
biendo un condensador 206 por si fuera necesario mantener la concentra=-
cibén de la solucién a un nivel consta te haciendo refluir condensado
acuoso al ebsorbedor a través del conducto 206a.

La solucién de lavado que contiene CO2 y/o H2S absorpidos sale por
el conducto 207 y pasa a través de la‘vélfula relajadora de presién 208
¥y de alli a la columna del regenerador 209, mentenida a una presién sub-
atmosférica aue corresponde, por ejemplo, & una temperatura de ebulli-—-
cibén de la : solucién en la parte inferior de la columna de 2002 F. Una
mezcia de vapor y gas desabsorbido que se vaporizé en la parte superior
de la columna en virtud de la reduccién de presidn, sale de la columna
209 por el conducto 210 junto con el vapor y gas desabsorbido que surge
de la columna de desprendimiento. |

La corriente e¥luente superior de la columna 209 pasa a través del
compensador 211 donde se enfria para condensar el agua suficiente para
mantener la concentracién de la solucibén constante, recogiendode es&y/’
condensado acucso en al separador 212 y volviendo por el conducto 213
¥ bomba 214 a la partewsuperior de la columna 209. El Cop y/o HoS en for+
ma concentrada salen del sistems & través de la bomba de vacio 215 y el
conducto 216, La bomba 215 es accionada por la jurbina 217, suministra-
da con vapor motor a través de la tuberia 218.

La solucién regenerada a una temperatura de, por ejemplo, 200¢F,

sale de la columna 209 por el conducto 219, La parte mayor de esta co-
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rriente, esto es, dos tercios, vuelve a repstir el cieclo por medio de la
bomba de diclo 220 y conduce 204, hasta la columna 202 en la que se intro=-
duce por un nivel itermedio,

Un=a partémenor de la corriente total, esto es, un tercio, se intro-
duce por el condueto 221 ¥ bomba 222 en la parte superior de la columna
Secundaria del regenerador 223, mantenida a una presién més elevada que
la columns rrincipal del regeneradof 209 una presidn de aproximadamente
30 1be/pulg.2. que corresponde a une temperatura de ebullicidn de la some
lucién de 290¢ F. lLa corriente de desprendimiento para la columma 223 se
suministra por medio de un serpentin de vapor cerrado 22/, situado en la par
te inferior de la columna que estd suministrade bor vapor de escape proce~
dente de la turbina 217 a través del conducto 225, En lugar de emplear un
serpentin de vapor cerrado, 224, el vapor puede inyectarse directamente
a la parte inferior de la columha 223+ Todo el vapor necesario en el regne-
rador principal 209 puede generarse, y asl se hace preferentemente, o intro-
dueciendo directamente en la parte inferior de la columna 223. Para compen=
sar laftendencia de la solucidén & hacerse mis concertrada en la columna 223
cuando se emplea un serpentin de vapor cerrado como en la figura 5, el conm
densado del separador 212 puede introducirse en la columna 223 por el con=-
ducto 235,

La parte principal o mayor del vapor asi generado o introducido en
la columna 223 suege hacia arriba a travds de la columna y es conducida
por el conducto 226 y vélvula relajadora de presidn 227 directamente a
la parte inferior de la columna 209. La concentracién de CO2 y/o HRS en
la corriente superior de la columna 223, serd, desde luego, baja,ya que
el nicleo de estos gases ya ha sido eliminacdo en la primera fase de rege=
neracién.

La mayoria del vapor utilizado para elevar la temperatura de la so-
lueidn de, por ejemplo, 200¢F, que ale de la colurme 209 a 2-0¢F, al sa-
lir de la columna 223 puede recobrarse ¥ utilizerse en la columma 209 a una

presién ligeramente por encima de la que exista en la columna 209.
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Para este fin, la solucién pasa a través de la vélvula relajadora de pre-
gién 229 yendo a parar al recipiente de vaporizacién 230. El vaﬁor deg=—
prendido como consecuencia de la reduccién de presién pasa por el conducto
colgado 231 y es inyectado directamente dn la parte inferior de la cclumna
209. El vapor de los conductoé 226 y 231 se indica introduciéndose direc—
tamente en la parte inferior de la columna 209, prefiriéndose esto para
evitar el empleo de otro serpentin de caldera que a veces es una pieze cara
del equipo. Sin|emiargo, ha de entenderse que cualouier combinacién que

se desee de vapor directo o indirecteo puede emplearse en las columnas 209
y 223, estaﬁdo dictada la eleccidn de una combinacién determinada por la
conveniencia v economia,

La vaporizacién de la solucién a, aproximadamente, la temperatura
reinante en la parte inferior de la columna del regenerador principal 209
produce, desde luego, el enfriamiento de la solucién que vuelve a la tem-
peratura de la solucién que sale de la columna 209 por el conducto 219. la
solucidn regenerada més completamente puede entonces volverse a hacer cir-
cular por el conducto 232, bormba repetidora de eciclo 233 y conducto 203
hasta la parte superior del absorbedor 202, Si se deses, esta corriente me-
nor puede enfriarse por medio de un refrigerador 23/ a 30¢ - 60¢ F, por
ejemplo (cuidando de“evitar la precipitacién de las sales disueltas).

Lé operacién descrita mis arriba es particularmente ventajosa cuando
se desee reducir la concentracidén residual de 002 a niveles bajos como de
0,1 % - 0,2 %4 La corriente menor de la solucidn estéd sometida a una rege-
neracidn extremadamenie total en el regenerador 223, ya que todo el vapor
que se necesita para el regenerador prineipal se utiliza primeramente para
hacer hervir y desprendef el vapor de esta parte menor. La solucién alte=-
mente regenerada que entra por la parte superior de la columna 202 a tra-
vds del conducto 203 es, asi, capaz de reducir la concentracién residual
de COR a wvalores bajos, particualrmente si taﬁ%ién se enfria eleo.

Ya que la absorcidén se reasliza bajo presién, el invento hallaré sus

aplicaciones mis valiosas en casos donde el gas en bruto esté disponible
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bajo presién, o donde el gas purificado tenga que ester bajo presién para
poder ser adecuado para el uso a que se destine. La eliminacién de didxido
de carbono o de sulfurc de hidrégeno del gas natural es un ejemplo de una
aplicecidn ventajosa del invento. Del gas natural se puede disponer ordi-
nariemente desde el pozo & presiones que exceden de 100 libras por pulgada
cusdrada. A memudo, este gas contiene considerablés canticades de didxido
de carbono y/o sulfuro de hidrégeno y la eliminacién de estos diluentes
puede realizarse a bajo precio empleando el procedimiento del inventoe

La purificacién de gas de sintesis (mezclas de hidrogencmonoxido de car=
bono) producida por la gasificacién del carbén o por la modificacién de
gas natural, o la purificacién de hidrdgeno producida por la reaccién de
1a desviacién del gas de agua, son ejemplos de aplicaciones particular-
mente ventajosas del invento, especialmente cuando el gas purificado vaya
a emplearse bajo presiones elevadas, o se producé bajo presiones elevadas.
El gas en bruto procedente del gasificador o reformador, o del reacter de
desviacién, que ;ontiene cantidades considerables de didéxido de carbono,
v a veces conteniendo ademis grandes cantidades de sulfuro de hidrdgeno,
presente una temperatura elevada y, generalmente, eétéa saturado comple——
tamente de vapor. Lo més deseable es lavar el gas e£>bruto conforme gale de:
reactor, g%sificador o reformarddr sin enfriarlo a bajas temperaturas. Asi,
por ejempio, el método del invento puede emplearse con gan ventaja para la
purificacidn de gas de sintesis, para la sintesis de Fischer-Tropsch, la
sintesis del metanol, y la llamada sintesis de "Oxo", que generalmehte se
opera a presiones gor ehcima de las 200 libras por pulgada cuadrada. El
invento también halla valiosa aplicacién en la purificacién de hidrogeno
pere la aintesis de améniaco. Otra aplicacién particularmente ventajosa del
invento es la eliminacién de dinido de carbono del ges que se scmete & =
varios cilos en el procedimiento Fischer~Tropshc. BEste gas tiene una pre-
sién elevada, generalmente del orden de 400 libras por pulgada cuadrada, ¥y
estd saturado de vapor de agua &, por lo tento, puede someterse al proce—

dimiento del presente invento a bajo coste. En esta aplicacidn, el empleo
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de una fase de absorcidn llevada a cabo a una temperatvra elevada, es una

venteja distintiva ya que, de otra forma, el gas de sintesis tendria que
refrigerarse practicamente a la temperatura de la atmbsfera antes de lavar-
se y luego volverse a calentar a la temperatura de sintesis.

Mientras que puede emplearse el procedimiento para eliminar €02 y/o
H2S de mezclas de gases que contienen estas gases en cualquier concentra=-—
cién apreciable, es particularmente ventajoso cuando se emplea para tratar
mezclas de gases que contienen concentraciones relativamente elevadas de
COo (como un gas que contlene un 10% a un 35% de Co2), paré‘producir un
gas purificado que tenga reducéggn su contenido de COR a valores como de
O,Q% a 2%, o para eliminer simulténeamente cantidades relativamente grande%
de €02 junto con caentidades relativemente pequefias de H2S de unsa hezcla
de gas netural, como podria resultar, por ejemplo, de la gasificacion de
carbon o sulfuro conteniendo sceite, Por ejemplo, una corriente de gas que
contiene un 16% de CO2 y un 0,6% de H2S8 puede tratarse de acuerdo oon el
invento para reducir la concentracién de CO2 a un 0,2 % y, al mismo tiempo,
reducir 1a concentracién de H2S a menos de cinco granos gor 100 pies cl-
bicos. Mientras que el invento se refiere primordialmente a la eliminacién
de CO2 y/o H2S, se entiende que también pueden absorberse otros compdnentes
no deseados en una mezcla de gas, por la solucidn de lavado y eliminarse ta
biéne Por ejemplo, el oxisulfuro de carbono (COS) puede absorberse en cler-
Yo grado en una solucién de carbonato de potasio y de esté modo eliminarse
con COR y/o H2S.

Para eviyar la corrogién en el sistenma, pgede em;learse cualquier
inhibidor adecuado. El empleo de dicromato de sodio en conceniraciones de
0.2 % a 0.3 % por peso de soluéién de carbongto de potasio se ha démostra—
do myy satisfactorio para inhibir la corrogién cuando se lave CO2 y/o HRS
con soluciones de KZCOB' £l dicromato se reduce probablemente por H>S, pero
8i antes de admlitir el H,S conteniendo gases, la solucién de carbonato se
cireular uno o dos dias a travds del sistema, se deposita una capa protec—

tora en las superficles de hierro que en muchos casos no es gtacada por H S,
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Le operacién a bajas temperatzgel regenera (como 200¢F, mejor que

2302 F) y el empleo de soluciones menos concentradas (como un solucién de
un 30 % de K3C03 mejor que una solucién de un 40 %), tienden a reduci;‘la
tendencia de corrosién y a eminorar la necesidad de inhibidores, aun cuando
se emplee acerc al carbono para la mayor parte del equipo.

En la descripcién dada més & riba, se ha especificado el empleo de
vapor pera sumini:trar la necesidad de calor para regenerar la solucién.
Sin embargo, debe entenderse que el calor para la regeneracién puede sumi-
nisttarse de cualquier fuente que se desee o combinacién de fuentes de su-
ministro, como por unsa corriente de gases de desperdicio de ealor alimenta-
dos en un serpentin cerrado situado en el regenerador, Asi, por ejemplo,
puede ser més conveniente hacer pasesr el gas en bruto de alimentacidn,
cuendo Sste estd caliente y saturado de vapor de agua, primeresmente a tra-
vés de un serpentin cerrado situado en la parte inferior del regencrador
v despuds al absorbedor, guministrando asi parte o todo el ecalor necesario
para la regeneracién. Cuando se emplea vapor, puede ser vapor de presién
alta o relativamente baja, segin la disponibilidad relativa, coste y conve-
nienda de cada tipo. Cuando se emplean yresiones sub-atmosféricas de rege-
nerador que corresponden, por ejemplo, & una temperatura de emllicién de
solucidn de 200¢F, se hace posible incluso utilizer vapor de presién atmos—
férica. Mientras que se ha indiczdo una turbina acéionada por vapor en las
figuras 1A y 5, pueden amplearse tembién otros medios pars accionar la bom=
ba de vacio, como un motor eléctrico, por ejemploe

Son miy considerahbles las economias de energia posibles empleando el
procedimiento del invento, en comparacién con los procedimientos convencio—
nales, comoc son los procedimientos de lavado de etanolamine donde tiene
luger la absorcién a 1209F, por ejemplo, y la ebullicién y desprendimiento
de vapor tienen lugar a 220¢ F 4 280¢F, por ejemplo. En muchos casos, parj;:
ticularmente cuando estéd comprendida la eliminecidén de grandes concentracio-
nes de COp y/o HRS, puede economizarse del 50 % al 75 % del calor total

que se necesita en los procudimientos convencionales, mediante el inventoe
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Tembién se reflejan las bajas ex;ggncias de calor del procedimiento del
invento en econéﬁias de capital, reduciendo el tamafio de la instalacidn

de la caldera necesaria para suministrar el calor necesarilo (generalmente
en forma de vapor). dsimismo, ya que se emplea poca o ninguna agua de re-
frigeracién en el procedimiento, se evita el coste de esta agua o bien ser
reduce michisimo. Igualmente, como se ha indicado antes, ya que se elimina
le mayor parte o la totalidad del equipo normal de intercambi; de calor
necesario para intercembio de cslor entre fases de caliente y frio, se
consiguen grandes economias, del orden del 50 %, del coste total de la

propia ingtalacidén de purificacién de gas.

N O T &

En resumen: la Patente de Introduccidn que se solicita, recaeréd so-
bre las reivindicaciones siguientess

1le.~- Un método para eliminar didxido de carbono y sulfuro de hidré-
geno de una mezcla de gas caracterizado porque dicha mezcla contiene uno
u otro de estos gases o ambos, y comprendiendo dicho método el empleo de

una solucidn de lavado que sigue continuamente un ciclo marcado entre una

s

zona de absorcién y una zona de regeneracién y que comprende las fases de
introduci® la mezcla de gas en una zona de absorcién mantenida bajo una
presién superior a la atmosferdca y poniendo en contacto dhca mezcla con
un agente labador que comprende una solucién acuosa de un reactivo)alcali-
no, capaz de absorber dichos gases, conduciendo la solucidén ensuciada de -
dicha zona de abeoreidn, que contiene gases absorbidos, a una zona de re-
generacidén mantenida a una presién sustancialmente reducida, comparada con
la presién existente en dicha zona de absorcidn, por lo que una parte de
los gases absorbidos se vaporiza como resultedo de la reduccién de presidn
y después sometiendo dicha splucién a ebullicién y desprendimiento de va—-
por, bajo una rmresién que oscila de algo por bajo a algo por encima de la

presidén atmosfér:ca, para sliminer cantidades adicionales de gas absorbldo,
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v volviendo a seguir el 218 déspu%s g é%o, la solucidn regenerada que

pasa, después de sufrir la operacién de ebullicién y desprendimiento de

vapor a una temperatura que oscila de algo por bajo a algo por encima de
la temperatura atmosférica de ebullicién de la solucién, a dicha zona de
ebsorcidn sin ningin enfriemiento imvortante de la misma.

223~ Un método para eliminar didxido de carbono y sulfuro de hidroge-
no de una mezcla de gas, segin la reivindicacién 1, en el que dicha solu-
cidn de lavado es una solucidn concentrada acuosa de un carbonato de metal
de alcali, o un flosfato de metal de aleal{, o una alcanolamina.

3t,~ Un métoao para eliminar diéxido de carbono y sulfuro de hidroge—
no de una mezcla de gas, segun la reivindicacién 1, en el que dicha solu—
cién de lavado es une solucidn relativamente concentrada de carbonato de
potasio, que tiene preferenetemente una normalidad que oseila de 4 a 1l.

42 .~ Un método para eliminar didxido de carbono y sulfurc de hidro-
geno de una mezcla de gas, segin cualguiera de las precedentes reivindica=-
ciones, en el que la zona)de absorcidn se mantiene bajo una presién de,
cuando menos, 50 lbs/pulg.2 ¥, preferenteﬁente, de, cuando menos, 100 -——
lbs/pulg.2. |

5., Un método para eliminar didéxido de carbono y sulfurc de hidro—
geno de una mezela de gas, seglin cualquiera de las ppecedentes reiwindica-
ciones, en el que el gas que se va a eliminai considte principalmente en
dioxid- de carbono. |

68.- Un método pare eliminar diézido de carbono y sulfuro de hidroge-
no de una mezcla de gas, segin cualquiera de las precedentes reivindicacio-
nes, en el que la regeneracién de la solucidén por ebullicién y desprendi-
miento de vapor de la misma tiene lugar bajo presiones que oscilan entre la
atmosférica y unas 30 1bs/pulg.2.

7a .~ Uh mhtodo para eliminar didxido de carbono y sulfuro de hidroge;
né de una mezcla de gas, segin cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5,
en el que la opeeacidén de ebullicién y desprendimiento de vapor se reéliza

bajo una escala de presiones por bajo de la atmosférica, que corresponden
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8 una temperatura de ebullicién de la solucidn que oseila de 190¢ Fa
215¢F,

82 4= Un método para eliminar didxido de carbono y sulfuro de hidroge-
no de una mezecla de gas, de acuerdo con cualquiera de las precedentes reivii
dicaciones, en el Qque una parte menor de la corriente de solucidn regenerads
precedente de la operacién de ebullieidn y desprendimiento de vapor fe so-
mente a enfriamiento ¥ se introduce separadamente en la perte superior de
ls columna de absoreidn, mlentras gue la parte mayor de 1a solucién de la=-
vado vuelve a realizar. el ciclo separadaﬁente hasta una parte intermedia de
la columné\de absoreidn sin enfriamiento susténcial de la misma,
9y~ Un método rara eliminar didxido de carbono ¥y sulfuro de hidrdge~
no de una mezcla de gas, de acuerdo con la reivindicacién 8, en el que la
partc menor de la corriente de solucién repenerada Procedente de la opera-—
cidn de ebullicién y desprendimiento de vapor antes de enfriar se somete
primeraemente a una regeneracidn mfs completa que la parte mayor.

102 .~ Un método para eliminar didéxido de carbono ¥y sulfﬁro de hidroge-
no de una mezcla de gas, de acuerdo con cualquiera de las précedentes reivin
dicaciones, en el que una parte menor de la corriente de solucién proceden—
te de la operacidn de ebuilicidn Yy desprendimiento de Vapor se regeners mis
completamente, sometiendo dicha parte menor a una operacién adicional de

ebullicién y desprendimiento de vapor a una presién y temperatura de ebulli-
cidn correspondiente mayor que le presidn ¥y temperatura de ebullicidn corrcsg
pondiente de la operacién principal de ebullicidn ¥y desprendimiento de vapor
seguida por una reduccidn de la temperaﬁura de dicha parte mencr tan baja,
cuando menos, como la temperatura de la parte mayor que sale de la opera=-
cién de ebullicidn Yy desprendimiento de vapor, y volviendo a efectuar de

ciclo dicha parte, menor por separado, hasta llegar a la parte superior de
la columna de absorcidn, mientras que se hace volver a pasar sl clclo a la

parte mayor regenerada menos eoripletamente, por separado, hasta llegar a un

i e s e
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nivel intermedio de la columne de absorcinn sin enfriamiento sustancial

de la misma,

11 .~ Un método para eliminar diéxido de carbono y sulfuro de hidrége—
no de una mezcla de gas, segin la reivindicacidén 10z, en el que el vapor
utilizado en la operacidnfadicional de ebu.licién y desprendimiento de va-
por se utiliza después dn la operacién principal de ebullicién y despren-
dimiento de vapor. -

12¢,- Un método para eliminar diéxido de carbono y sulfuro de hidrége=
no de una mezcla de gas, de acuerdo con cualquiera de las reivindicacie-
nes 108 u 11¢, en el que sustancidlmente todo el vapor necesario en la ope-
racién principal de ebullicién y desprendimiento de vapor se emplea prime-
ramente en la operacidén adicional de ebullicidén y desprendimiento de Vapor.

138,~ Un método pa:a eliminar diéxido de carbono y sulfuro de hidro-

geno de una megcla de gas, de ;cuerdo con cualguiera de las reivindicacio-

nes 102 a 128, en el que la corriente menar y regenerada més completamente,

gse enfria por bajo de la temperztura de la corriente meyor antes de intro-
ducirse en la marte superior del sbsorbedor.

142 .= Un método mra eliminar didxido de carbono y sulfuro de hidrdgeno
de una mezcla de gas, segin cuslguiera de las precedentes reivindicaciones,
en el que la vaporizacidn inicial de los gases absorbidos que ocurre el
reducir la presidén sobre la solucidén sucia, se realiza en un recipiente
independiente de la columna de desprendimiento de vapor empleada para rea-
lizar la operacién de ebullicién y desprendimiento de vapor, y donde los
vapores aérees proqedentes de dicho recipiente de vaporizacién independien—
te se introducen en dicha columna de desprendimiento de vapor a un nivel
intermedio, mientras que la solueidn liquida de dicho recipdente de vapo-
rizecidén se introduce en la parte superilor de dichavcolumna de desprendi-
miento de vapor.

158,~ Un método para eliminar didxido de carbono)y sulfuro de hidrége—
no de una mezela de gas, de acucrdo con cualquisra de las procedentes rgivi;

dicaciones, en el que la presién sobre la solucién regenerada de la columna
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de degeneracién se reduce, }zduciendo el gesprendimien'bo de vapor de la
misma y el enfriamiento de la solucién, empleéndose el vapor asi despren-
dido para lavar el vapor, y volviendo a sufrir el ciclo hasta el absorbe-
dor la solucién esi enfriada.

168 .~ Se reivindica, por @ltimo, como objeto sobre el que ha de re—
caer la Patenfie de Introduccidén que se solicita:
WUN METODO PARA ELIMINAR DIOXIDO DR CARBOWO Y SULFUROC DE HIDROGENG DE UNA
MEZCLA DE GAS",

Todé conformé queda descrito en la presente Memoria que consta de

treinta y sels péginas escritas a miquina y dibujos que se acoInpaﬁan'.

Madrid, 26 de Marzo de 1957.
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