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MEMORIA DESCRIPTIVA
gue se presenta para unir a la solicitud
de
PATENTE DE INVENCION
formulada el 10 de Enero de 1.967, con el ntmero 335.427
en
ESPARNA
por VEINTE ailos '
a nombre de PULLMAN INCORPORATED, entidad norteamericana,
establecida en 200 South lMichigan Avenue, Chicago, Illinois,
Estados Unidos de América, por:
"UN PROCEDIMIENTO PARA L4 PRODUCCION DE UN GAS RICO EN HI
DROGENO A UNA PRESION ELEVADA"

El presente invento se refiere a un método me
Jjorado para la recuperacidn y utilizacién de energia tér-
mica en un procedimiento para la produccidén de un gas ri-
co, o concentrado, en hidrdgeno, que ha de ser suministra
do a presiones elevadas. En uno de sus aspectos, el inven

to se refiere a un método mejorado para la recuperacidén y
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utilizacibén de energfa en un procedimiento para la produc
¢ibén de gas pera sintesis de amonifaco. En otro de sus as-
pectos, el invento se refiere a un procedimiento mejorado
de obtencibén de amonfaco.

Es bien conocido que se pueden producir gases
ricos en hidrdgeno haciendo reaccionar un hidrocarburo '
con vepor de agua, aire u oxigeno, o una combinacién de
vapor de agua y alre u oxigeno, en presencia o ausencia
de catalizador, bajo condiciones de temperatura y presidn
que favorezcan la produccibdn de hidrdgeno. Ias ecuaciones
de reaccibén con metano son ejemplos tipicos de estas reac

ciones:

CHA + H,0 3H

2 2
2(3111+ + O2 = 4H2 + 200

+ CO

Estas reaccilones son denominadas respectiva-
mente "reforma" y "oxidacién parcial" o "combustidén par-
cial". En la préctica comercial, estédn implicadas usual-
mente ambas reacciones, aunque se selecciona usualmente
una de ambas para que sea dominante, y por lo tanto pres-
Te su nombre al procedimiento. Este invento se aplica a
todos y cada uno de estos métodos, para la produccidn de
gas rico en hidrdgeno, incluyendo gas de sintesis que con
tiene hidrdégeno, teniendo los términos las siguientes sig
nificaciones:

1) "Oxidacidén parcial" es una reaccién en la que
hidrocarburos son puestos en contacto con oxigeno comer-
cialmente puro, y usualmente algo de vapor de agua, en
ausencia de un catalizador, bajo condiciones que favorez-
can la produccidén de ges rico en hidrdgeno,
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-2 -



10

15

20

25

30
6.2.67.

2) "Reforma primaria" es una reaccldn en la que
hidrocarburos son puestos en contacto con vapor de agua en
presencia de un catalizador, bajo condiciones que favorez
can la produccidn de gas rico en hidrégeno, ¥y

3) "Reforma secundaria" es una reaccién en la

gue hidrocarburos son puestos en contacto con vapor de
agua y oxigeno, (en forma comercialmente pura, como aire,
o como aire enriquecido o concentrado en oxigeno), en pre
sencla de un catalizador bajo condiciones apropiadas para
la produccidn de gas rico en hidrbgeno.

La oxidacidn parcial se conduce o lleva a ca-
bo haciendo reaccionar hidrocarburos, que pueden ser 1li-
quidos o gaseosos a las temperaturas y presiones normales,
con oxigeno comercialmente puro y vapor de agua ei augen-
cia de un catalizador, a temperaturas elevadas y usualmen
te a presiones elevadas. Cuando se utilizan presiones ele
vadas, es necesaria la compresidn del oxigeno y de los hi
drocarburos alimentados, cuando estos Gltimos son normal-
mente gaseosos, antes de su introduccidn en la zona de
combustidén parcial. .

La reforma primaria es conducida poniendo en
contacto hidrocarburos, que pueden ser liquidos o gaseosos
a las presiones y temperaturas normales, con vepor de
agua sobre un catalizador, a presiones y temperaturas ele
vadas. En el caso en que se utilizan hidrocarburos gaseo-
sos como alimentacldn, es necesario comprimir el gas antes
de su introduccidn en la zona de reforma primaria. El ca-
lor de reaccién endotérmico es suministrado por combus-
ti6n de combustible en un horno tubular y por la energla

del vapor de agua afiadido.

2
o
fi 5"3

N
£

;‘;
P

R}

-3 -



10

15

20

25

30

6.2.67.

La reforma secundaria es conducida poniendo
en contacto una alimentacidn hidrocarbonada, usualmente
una alimentacidén gaseosa, que puede ser el efluente de
una zona de reforma primaria que contiene metano, con
oxigeno, usualmente en forma de aire, y vapor de agua en
presencia de un catalizador en una zona adiabdticz mante-
nida a temperaturas y presiones elevadas, que necesita la
compresidén de aire u oxigeno antes de su introduceidn en
la zona de reforma secundaria y también la compresidn de
la alimentacidén hidrocarbonada gaseosa, en los casos en
que la reforma secundaria no estd precedida por la refor-
ma. primaria. Puede no ser necesario sfiadir vapor de agua
8 la zona de reforma secundaria cuando la alimentacisn a
dicha zona es la corriente de producto procedente de una
zona de reforma primaria y dicha corriente de producto
contiene suficiente vapor de agua para la reaccidn en la
zona de reforma secundaria.

Ademéds de hidrégeno, las reacciones quimicas
de acuerdo con uno cualquiera de los procedimientos antes
definidos producen monéxido de carbono. En los casos en
que no se desea mondxido de carbono en el gas de producto
final del procedimiento, el efluente procedente de la zo-
na de reaccidn, sea esta una zona de reforma o de oxida-
cibn parcial, puede ser introducido en una zona de conver
sidn por desplazamiento, en que el monéxido de carbono
presente en el efluente es hecho reaccionar con vapor de
agua en presencia de un catalizador para formar didxido
de carbono e hidrégeno adicional, por la reaccidn de des-

plazamiento de gas de agua:

d

GO+H20=002+H2 3@«%}?7
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Dependiendo de la utilizacidn subsiguiente, el
gas bruto que contiene hidrdgeno puede ser sometido a un
nimero de operaciones de purificacidn variadas. Por ejem-
plo, si se desea el gas sustancialmente exento de 002,
tal como se da el caso en la sintesis de gas amoniaco, el
gas bruto es puesto en contacto con un absorbente- de CO2
circulante susceptible de ser regenerado. Las pegqueilas
porciones remanentes de CO2 ¥ CO pueden ser eliminadas
enbonces por cualquier método conocido en la técnica, por
ejemplo por transformacién en metano o metanacidn en la
cual los éxidos de carbono reaccionan con hidrdgenc del
gas en presencia de catalizador, para formar metano. Este
Altimo es inerte en la reaccibn de sintesis y se le puede
pernitir permanecer en el gas.

El hidrbgeno y los gases ricos en hidrdgeno
a alta presidn son necesarios en muchos importantes proce
dimientos comercisles; por ejemplo, se emplean mezclas de
hidrbgeno y mondxido de carbono en la sintesis de hidro-
carburos y de hidrocarburos oxigenados, tales como alco-
holes y cetonas. Muchos procedimientos conocidos de refi-
nacidén de petrbdleo requieren hidrbgeno a altas presiones.
Una de las mds importantes utilizaciones del gas rico en
hidrdgeno se encuentra en la sintesis de amonfaco, en la
que se emplean presiones hasta de 1400 kg/cm?2 manométri-
cog. lLas elevadas presiones empleadas en dichos procedi-
mientos son generalmente mucho mayores que las presiones
intermedias posibles o factibles para la generacidn del
gas rico en hidrégeno, necesitando una compresién sustan-
cial del mismo. Esta exigencia de compresidén implica el

consumo de grandes cantidades de energia, siendo frecuen-
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temente el punto o lugar del procedimiento global que re-

quiere la mayor entrada individual o particular de ener-

gia. El suministro de dicha energfa de una manera eficaz

es por lo tanto un factor clave en la atbractividad econbd-
5 mica de todo el procedimiento.

Los procedimientos comerciales existentes, pa
ra producir hidrdgeno o gas rico en hidrégeno, tizuen he-
chas previsiones para la recuperacidn de energfa residual
o de desecho. Por ejemplo, gases de combustiédn calientes

10 procedentes del horno de reforma primaria son utilizados
para generar vapor de agua a presiones que corresponden
aproximadasmente a la presidn de entrada de la zona de re-
forma primaria, de manera que puedan ser ubilizados en la
misma. Sin embargo, el vapor de agua generado a partir de

15 calor residual o de desecho del horno de reforma primaria
es frecuentemente inadecuado para satisfacer las grandes
exigencias del procedimiento.

Cuando se produce gas rico en hidrdgeno por
una combinacién de reformas primaria ¥ secundaria, el ca-

20 lor recuperado del efluente caliente, procedente de la z0
na de reforma secundaria, es utilizado para. generar vapor
de agua a presiones que corresponden a la presidén de en-
trada de la zona de reforma primaria. Con esta operacibn
de recuperacién de calor y con la recuperacidn de calor re

25 sidual o de desecho en el horno de reforma primaria, se
genera suficiente vapor de agua para satisfacer las exi-
gencias o necesidades de vapor de agua de la reforma pri-
maria, y cualquier exceso de vapor de agua puede ser uti-

lizado para otros fines en la instalacidn.

30 En algunos procedimientos, se llevan a cabo
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operaciones adicionales de recuperacibén de calor, con el
fin de reducir las exigencias netas de energia. Por ejem-
plo, es conocido recuperar calor del efluente de la zona
de conversidn por desplazamiento, para proporcionar una
clerta parte del calor requerido para regenerar el absor-
bente circulante rico, o enriquecido, utilizado para la
eliminacidén de 002. En el caso en que la produccidn de
gas rico en hidrdgeno es parte de un procedimiento de
sintesis de amonisco, el efluente de la zona de conver-
sién en amoniaco es utilizado para la generacidn de vapor
de agua. Sin embargo, ya que la temperatura del efluente
es relativamente baja, la presidén a la que pueden ser ge-
neradas cantidades sustanciales de vapor de agua es limi-
tada en gran manera o severamente, usualmente a aproxima-
damente 7 kg/cm2 manométricos. Aunque estos recursos pro-
ducen alguna mejora en la eficacia, serian deseables nue-
vas y mis sustanciales mejoras de la eficacia.

De acuerdo con el presente invento, se crea
un procedimiento para la produccidn de gas rico en hidré-
geno a una presidn elevada, que comprende hacer reaccio-
nar una presién intermedia y a una temperatura elevada,
monéxido de carbono, hidrocarburos o una mezcla de los misg
mos, con vapor de agua, oxigeno o una mezcla de los mis-
mos, para producir gas rico en hidrbgeno sustancialmente
a la presibén intermedia, y comprimir el gas rico en hidrd
geno hasta la presién elevada, generar vapor de agua a
una presién sustancialmente mayor que la presién interme-
dia, expandir el vapor de agua asi generado, y utilizar
la energia de expansién resultante para proporcionar al

menos parte de la energia requerida para comprimir gas en
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el procedimiento, tal como por ejemplo, al menos parte de
la energfa requerida para comprimir el gas rico en hidrd-
geno hasta la presibén elevada.

La generacidén de vapor de agua se puede lo-
grar por intercambio indirecto de calor entre agua y cual
quier manantial de calor de alto nivel, tal.como gas de

combustidn procedente del reformador primario u otro ca-

- lor radiante del reformador primario o calor radiante en

una zona radiante calentada separadamente. Sin embargo,
se ha encontrado que es particularmente ventajoso generar
el vapor de agua por intercambio indirecto de calor anbre
agua y el gas rico en hidrdgeno sustancialmente a la pre-
sibén intermedis.

Se obbienen beneficios adicionales grandes si
la extensidn de la expansién del vapor de agua .3 aita pre
sidn es hasta aproximadamente la presidn intermedia de la
operacidn u operaciones de generacidn de gas rico en hi-
drbégeno, y parte de este vapor de agua parcialmente expan
dido es hecha pasar al procedimiento para proporcionar al
menos parte del gas oxidante para que reaccione con mate-
rial carbonoso adicional. En este caso, se obtienen los
mayores beneficios si la presidn a la que es generado el
vapor de sgua es al menos el doble que la presibén de la
operacidn u operaciones de generacidn de gas rico en hi-
drbgeno.

La energia liberada por la expansién del va-
por de agua a alba presidn es recuperada y ubtilizada de
esta manera para proporcionar la energfa requerida para
la compresién. Una de las caracteristicas nuevas v mis

importantes del invento es que proporciona un método en el

.. 335427
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que la energla térmica es convertida en energia mecdnica
con alto rendimiento o eficacia. La segunda ley de la ter
modindmica implica el principio de que el rendimiento o
eficacia de conversibn de energia térmica en energfa mecd
nica estd limitado por una relacibén matemdtica que com-
prende la temperatura a la que estd disponible la energla
Y la temperatura de la "degradacidn" o "disipacidn". Esta
eficacia de conversidén, o "rendimiento térmico", es gene-
ralmente de 30-38% en sistemas précticos para la genera-
cibén de energia mecénica.

Elevando la presidn de generacién de wapor de
agua hasta un nivel sustancialmente mds alto que el del
procedimiento, y ubilizando vapor de agua procedente de
la expansién parcial hasta el nivel del procedimiento, pa
ra sabtisfacer las exigencias del procedimiento, se ha en-
contrado por los solicitantes un método mediante el cual
la energia térmica es convertida, en efecto, en energia me
cénica con un rendimiento térmico de 100%. Este aprecia-
ble rendimiento se aplica, desde luego, sblo a la porcidn
del vapor de agua que es utilizada por el procedimiento.
Para este vapor de agua, la temperatura de "degradacidn"
o "disipacién" es la temperatura a la que se ubtiliza el
vapor de agua por el procedimiento. Esta temperatura de
"degradacidn" o "disipacién", sin embargo, estd a un ni-
vel relativamente alto, tal que la energfa del vapor de
ague es Util y desde luego necesaria para el funcionamien
to satisfactorio del procedimiento. Por ejemplo, en la
técnica anterior, el vapor de agua para el procedimiento
ha sido generado en hervidores aproximadamente a la misma
temperatura y presién que las del vapor de agua parcial-~
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mente expandido en el procedimiento presente. Por lo tan-
to, considerando sblo el vapor de agua que ha de ser utili
zado por el procedimiento, la energfa térmica adicional
para generar dicho vapor de agua a las temperaturas y pre
siones aqui implicadas, comparado con la temperatura y
presidn del vapor de agua expandido, es convertida en ener

gla mecénica con un rendimiento térmico de 100%. Para el

~ ejemplo que se describird seguidamente, se utilizan para

el procedimiento aproximadamente 90000 kg por hora de va-
por de agua. Este vapor de agua, al expandirse desde:appg
ximadamente 101,5 kg/cm2 manométricos y aproximadamente
44190 hasta aproximadamente 37,8 kg/cm2 manométricos y
aproximadamen#e 3162C, genera aproximadamente 6000 CV de
energia mecénica. Esta energla, que representa aproiima@g
mente la sexta parte (1/6) de la energia total de compre-
sién de toda la instalacibén de amoniaco, es generada con
un rendimiento térmico de 100%.

La cantidad de vapor de agua a alta presién
gue puede ser generado por recuperacidn de calor del proce
dimiento a partir del gas rico en hidrégeno, puede exce-
der, y frecuentemente excederd, a la cantidad de vapor de
agua requerido como reaccionante en el procedimiento. Di-
versos aspectos del invento conciernen a la ulterior uki-
lizacidén de este vapor de agua Para satisfacer exigencias
de energia del procedimiento distinbas de las satisfechas
por la expansién parcial de vapor de agua a alta presién:
hasta la presidén intermedia de la operacidén u operaciones
de generacidn de gas, y conbribuyendo de esta manera a un
rendimiento o eficacia térmica global que excede susban-

cialmente a los niveles de 30-38% de los procedimientos an
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teriores. Por ejemplo, independientemente del procedimiéﬁ
to particular utilizado para generar el gas rico en hidrd
geno a presidn intermedia, el vapor de agua parcialmente
expandido que no ha sido hecho pasar al procedimiento pro
piamente dicho, puede ser expandido adicionalmente, y la
energia asi producida puede ser utilizada para proporcio-
nar otra parte o la totalidad de la energla requerida pa-
ra comprimir el gas rico en hidrdgeno a la presidn eleva-
da, y/o para proporcionar energfa para bombear el agua de
alimentacidén a la presidn requerida para la generscidn de
vapor de agua a alta presidn.

El invento puede ser aplicado a una zona de
reforma primaria o0 secundaria o a una zona de oxidacibn
parcial, para producir el gas rico en hidrdgeno a una pre
sién intermedia, seguido por compresidn del gas asi produ
cido hasta una presidn mAs alta. En cada caso, el vapor
de agua a alta presidén es generado, preferiblemente con
una relacidn de presibn de al menos 2:1 con respecto a la
presidén intermedia, por intercambio indirecto de calor en
tre agua y el efluente de la zona particular, el vapor de
agua es expandido a aproximadamente la presidn intermedia
de la zona para producir energifa de expansibn para compri
mir el gas rico en hidrdgeno o para otras necesidades de
compresién de gas del procedimiento, y al menos una por-
cidén del vapor de agua parcialmente expandido es alimenta
da a la zona particular para proporcionar o satisfacer al
nmenos parte de las exigencias de vapor de agua para la
reaccidn.

Sin embargo, si la aslimentacién hidrocarbonada

a la zona de reforma secundaria es el efluente de una zo-
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na de reforma primaria, se puede prescindir de la adicidn
directa de vapor de agua a la zona de reforma secundaria
con la condicidn de que se alimente vapor de agua parcial
mente expandido al reformador primario en cantidades sufi
cientes para satisfacer las exigencias de vapor de agua,
tanto de la reforma primaria como de la reforma secunda~-
ria,

En los casos en que se produce hidrdgeno a una
presién intermedia por conversidn por desplazamiento con
vapor de agua de un gas que conbiene mondxido de carbono,
se puede producir vapor de agua a alba presibn pof'ipter—
cambio indirecto de calor enbtre agua y efluente de la zo-
na de conversidén por desplazamiento. Al menos una borcién
de este vapor de agua es expandida entonces a aproximada-
mente la presibén intermedia de la zona de conversidn por
desplazamiento, para producir energia de expansidn para
comprimir gas en el procedimiento. Una porcidn del vapor
de agua expandido puede ser alimentada entonces a la zona
de conversibn por desplazamiento o a cualquier otra zona
de reaccién anterior, tal como las zonas de reforma u oxi
dacidn parcial, para proporcionar al menos parte del vapor
de agua requerido para la reaccidn o reacciones.

En el caso en que se produce un gas rico en
hidrdgeno en una secuencia de procedimientos, que compren
de reforma primaria con vapor de agua de hidrocarburos en
una zona de reaccidén calentada exteriormente, reforma se-
cundaria con aire u oxigeno y vapor de agua del efluente
del reformador primario, y conversidn por desplazamiento
del efluente del reformador secundario en presencia de va

por de agua, se puede generar vapor de agua a alta presidn
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intercambiando calor separadamente entre uns primera co-
rriente de agua y el efluente de la zona de reforma secun
daria, y entre una segunda corriente de agua y el efluen-~
te de la zona de conversibén por desplazamiento. Al menos
una porcidn del vapor de agua a alta presibn es expandida
a aproximadamente la presién intermedia de la zona de re—
forma primaria para producir energia Para comprimir gas,
Y porciones de vapor de agua parcialmente expandido pue-~
den ser alimentadas a una cualquiera de las zonas de reac
cidn anteriormente mencionadas, que requieren vapor de
agua del procedimiento.

La corriente efluente de la zona de conversidn
por desplazamiento, que resulta parcialmente enfrisda de-
bido a la generacién de vapor de agua, puede ser scmetida
entonces a nueva conversidn por desplazamiento a tempera-
tura relativamente baja. En cualquier caso, el gas conver
tido por desplazamiento es nuevamente enfriado por inter-
cambio indirecto de calor para condensar el vapor de agua
que no ha reaccionado contenido en el mismo. Los gases no
condensados, que contienen didxido de carbono ¥ cantidades
secundarias de mondxido de carbono gue no ha sido conver-
tido, son puestas en contacto usualmente con un absorben-
te de 002 susceptible de ser regenerado, tal como agua,
monoetanolamina, carbonato de potasio caliente, en una zo
na de absorcidn mantenida bajo condiciones apropiadas pa-~
ra la absorcidén de didxido de carbono.

Tal como se ha indicado, la expansibén de va-
por de agua a alta presidn generado por recuperacidn de
calor del procedimiento, es utilizada bara proporcionar e

nergia para comprimir gas en el procedimiento. Existen im
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plicados un cierto nfmero de servicios de compresidn de
gas, dependiendo del procedimiento particular utilizado
Dpara generar gas rico en hidrbgeno a presidn intermedia y
para ubilizar dicho gas a presibén elevada. En cualquiera
de estos procedimientos, el gas rico en hidrégeno es com-
primido desde la presidn intermedia a la presibdn elevada
Y siempre se pueden satisfacer las exigencias de energia
del mismo, si se desea, por expansidn del vapor de agua a
alta presidn. Ademis de este servicio de compresién, otros
servicios incluyen compresidn de gas hidrocarbonado de
alimentacién, compresién de aire u oxigeno, y compresidn
de refrigerante, cuando se requiere refrigeracidn en co-
nexidn con el procedimiento. Ia energia desarrollada por
expansién de vapor de agua a alta presibn puede ser utili
zada, de acuerdo con el invento, en uno cualquiera o va-
rios de estos servicios. Tambiédn como se indica, es desea
ble expandir adicionalmeﬁte la parte del vapor de agua
parcialmente expandido que no se ha utilizado directamen-
te como reaccionante a presibn intermedia en el procedi-
miento. Ia energia desarrollada por dicha expansidn adi-
clonal es utilizada para satisfacer las necesidades de
compresidn de gas remanente Y las necesidades de bombeo de
1iquido, de manera que, siempre que sea posible y lo més
eficazmente posible, 1a energia recuperada del procedimien
to es utilizada para satisfacer lag exigencias de energia
del procedimiento. Se apreciard que el invento no estd 1i
mitado a ningln nivel particular de presidn, existiendo
una clara ventaja en términos de eficacia o rendimiento
independientemente de los niveles particulares de pregiédn

utilizados y seleccionados. 4 titulo de ilustracibn, sin
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embargo, se observari que las presiones intermedias a las
que el gas rico en hidrdgeno es generado en los actuales
procedimientos comerciales, estdn en el margen de aproxi-
madamente 21 a aproximadamente 42 kg/cm2 manométricos. ILa
presibn elevada a la que es comprimido el gas rico en hi-
drbégeno, es mayor y estid generalmente en el margen de
aproximadamente 70 a aproximadamente 350 kg/cm2 manométri
cos. El vapor de agua a alta presidn es generado a una pre
sién sustancialmente mayor que la presién intermedia, pre
feriblemente al menos del doble de la misma, y estd en el
margen de aproximadamente 56 a aproximadamente 126 kg/cm2
manométricos. Cuando el vapor de agua a alta presidn es
expandido parcialmente hasta aproximadamente la presidn
intermedia, y parte o la totalidad del vapor de agua par-
cialmente expandido es azlimentada entonces al procedimien
t0 como reaccionante, se apreciarid que la presidn particu
lar o especifica, a la que es expandido el vapor de agua
a alta presibn, serd seleccionada de maners que el vagpor
de agua tenga suficiente presidn para superar la cafda de
presibn ordinaria en el sistema de vapor de agua, y para
satisfacer la presidén del procedimiento que prevalece en
el punto particular del procedimiento en el que se inyec-
ta el vapor de agua. A este respecto, se enbenderi que un
sistema de generacidn de gas, que implica una pluralidad
de operaciones, no funciona solo a una presién intermedis
especifica, habiendo una cafda de presién en el procedi-
miento, de manera que, por ejemplo, la presidn en la en~
trada en el reformador primaric pueda ser de 35 kg/cm2,
mientras que a la salida del aparato de conversién en me-

Gano, del mismo sistema de procedimiento, puede ser de
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28 kg/cm2, considerdndose sin embargo que todo el sistema
del procedimiento funciona a una presidn intermedia.

Ia expansidn adicional de vapor deragua par-
clalmente expandido se lleva a cabo a niveles de presién
que oscilan desde por debajo de la presidn atmosférica
hasta aproximadamente 7 kg/cm2, es decir las zonas de ex-
pansibén secundaria pueden ser del tipo de condensacidn o
sin condensacidn, dependiendo.de las necesidades del pro
cedimiento global en cuanbo a vapor de agua de baja pre-
sibn. Cuando, por ejemplo, la zona de expansidn secunda--
ria es una turbina de condensacién, el condensado de esca
pe puede ser devuelto al ciclo de vapor de agua como agua
de alimentacibn para el hervidor. El vapor de agua de es-
cape de una zona de expansién sin condensacibdn puede ser
utilizado para otros varios servicios adicionales hanto
dentro como fuera del procedimiento, por ejemplo, puede
ser utilizado para calentar diversas corrientes del proce
dimiento por intercambio indirecto de calor. Otras necesi
dades diversas de vapor de agua a baja presidn en las que
se puede utilizar vapor de agua de escape de zona secunda
ria de expansidn, pueden ser para eyectores, atomizadores
0 para sacar del procedimiento.

El agua utilizada para la generacién de vapor
de agua puede ser obtenida de cualquier manantial conve-
niente, y puede incluir agua de reciclado tal como conden
sado de escape de zonas de expansidn secundaria, condensa
do de agua que resulta de enfriar ¥ separar el efluente
de la zona de conversidn por desplagamiento, y agua en
forma de vapor de agua a baja presibén. Ia corriente de

agua de reposicidn necesaria es purificada usualmente para
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evitar el ensuciamiento y la erosidn por corrosidn en las
zonas de generacidn de vapor de agua. Ya que las necesida
des de pureza del agua de nueva aportacidn son una funcién
de la presién de generacibén de vapor de agua y de la velo
cidad a la que es purgada el agua de las zonas de genera-
cibén de vapor de agua, se han de esperar algunas variacio
nes en la pureza requerida, sin embargo, generalmerte, el
agua de alimentacidén es purificada de manera que contenga
menos de aproximadamente 1 parte por milldén de sbélides to
talmente disueltos y menos de aproximadsmente 0,1 partes
por milldn, y preferiblemente menos de aproximadamente
0,02 partes por milldn, de dibéxido de silicio.

El agua de alimentacibén purificada es mezcla-
da con agua de reciclado al procedimiento, y es puesbta en
contacto con vapor de agua a baja presidn en una zona de
desaireacibén mantenida a una baja presibén, preferiblemen-
te desde aproximadamente la presidn atmosférica hasta
aproximadamente 3,5 kg/cm2 manométricos, y a una tempera-
tura de aproximadamente la temperatura de ebullicidn del
agua a estas presiones. El agua desaireada es comprimida
subsigulentemente a una presidn algo superior a la pre-
sién de generacién de vapor de agua.

Se aprovecha, cuando es posible, el calor dis
ponible en el procedimiento para precalentar el agua de
alimentacidén al hervidor, antes de la generacibén de vapor
de agua. Por ejemplo, se puede utilizar un intercambio in
directo de calor con absorbente regenerado para alcanzar
la temperatura deseada del agua en la zona de desairea-
cidén. También, al menos una parte del agua puede ser pre-

calentada por intercambio indirecto de calor con el efluen
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ra enfriar dicho efluente. Es deseable un precalentamiento
adicional antes de la generacidn de vapor de agua. Esto
se puede lograr en los casos en que la reforma primaria
estd incluida en el sistema del procedimiento, por inter-
cambio indirecto de calor con los gases de combustidn ca-—

lientes, procedentes de la combustidn del combustible -en

- el horno reformador primario.

Puede tener lugar algo de evaporacidén durante
el precalentamiento final. ELl agua liquida es separg@a
del vapor de agua en una zona de separacidn o coleckhor de
vapor. El agua a albta presibén de este colector es hecha
pasar entonces a intercambio indirecto de calor coxn éases
calientes, tales como gas caliente rico en hidrbgeno, tal
como se indica anteriormente, evaporando al menos parcial
mente el agua. El vapor de agua a alba presidn asi genera
do, es ubilizado entonces después de separacidn del agua
que no ha sido evaporada, efectudndose esta separacién
preferiblemente en la misma 2ona de separacidn o colector
de vapor. Una porcidn del agua separada puede ser purgada
0 evacuada del sistema, de manera que se mantenga el con-
tenido total de sblidos disueltos menor de aproximadamente
100 p.p.m., preferiblemente menos de aproximadamente 50
ppm en el agua.

El vapor de agua saturado a alta presidn que
deja la zona de separacidn es deseablemente recalentado,
preferiblemente a una temperatura que oscila entre aproxi
madamente 3999C y aproximadamente 5109C, mis preferible-
mente entre aproximadamente 3990C ¥ aproximadamente 4549C,

Esto se puede efectuar por intercambio indirecto de calor
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entre vapor de agua saturado y corrientes efluentes ca-
lientes procedentes de una o varias de las zonas de reac-—
cién productoras de hidrégeno, antes de utilizar dichas
corrientes calientes para la generacidn de vapor de agua
saturado.

En las realizaciones del invento en que se in
cluye la reforma primaria, el recalentamiento se lleva a
cabo preferiblemente por intercambio indirecto de calor
con gases de combustidn calientes en el horno reformador
primario,

Se pueden emplear una gran variedad de alimen
taciones hidrocarbonadas para la produccidn de gas hidrb-
geno, desde materiales normalmente gaseosos a materisles
carbonosos s6lidos. Materiales gaseosos, tales como gas
de refineria rico en hidrdgeno, gas de horno de coque,
gas natural, gases petroquimicos y de refineria craquea-
dos, y gases de petrdleo liquido, son todos ellos apropia
dos como materiales de alimentacidn. Son también apropia-
das alimentaciones liquidas, tales como naftas que hier-
ven en la regién o margen de la gasolina. Se pueden utili
zar también alimentaciones mis pesadas tales como aceite
crudo, aceites residuales o material carbonoso sblido, si
se utiliza el mébodo de oxidacién parcial. Alimentaciones
hidrocarbonadas tan ligeras como el gas natural y tan pe-~
sadas como el aceite de ciclo catalitico evaporado con un
peso molecular de aproximadamente 250, pueden ser reforma
das satisfactoriamente.

Los materiales de alimentacién necesitan fre-
cuentemente tratamiento previo para eliminar o disminuir

la concentracién de componentes indeseables, los cuales
TEE L0

oW A i

-19- o T

SR

€



10

15

20

25

30
6.2.67.

sobre el procedimiento o sobre los procedimientos subsi-

gulentes en los que se ha de emplear el gas rico en hi-
drégeno. Por ejemplo, muchas de las anteriores alimenta-
ciones contienen azufre, que es un veneno o inactivador
de los catalizadores de reforma. Se utilizan entonces en
dicho caso cualguiera de los muchos mdtodos conocidos de
desulfuracidn.

Cuando se aplica al procedimiento de prepara-
cidn de amoniaco, el invento comprende generar vapor de
agua a una presién sustancialmente mayor que la presién
intermedia, por recuperacidn de calor residual o de dese-
cho del gas producto procedente de la reforma secundaria
Y el de la conversidn por desplazamiento, expandir par-
cialmente el vapor de agua as! generado aproximadamente
hasta la presién intermedia, utilizar la energia de expan
sidn resultante para proporcionar al menos parte de la
energia requerida para comprimir gas en el procedimiento,
hacer pasar parte del vapor de agua parcialmente expandido
al procedimiento para proporciocnar al menos parte del va-
por de agua del procedimiento requerido en las operaciones
de reforma y de conversidn por desplazamiento, expandir
nuevamente otra parte del vapor de agua parcialmente ex-
pandido y ubilizar la energla producida por el mismo para
satisfacer al menos parte de las exigencias de energia re
manente del procedimiento para comprimir gas y bombear 1L
quido. Las exigencias de compresidn de gas incluyen las
necesarias para el gas de sintesis, aire y refrigerante,
¥ pueden incluir también compresién del hidrocarburo de

alimentacidn, mientras que las exigen&}a§'o neceﬁidi?es de
£ 0 s i 4
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bombeo de liquido incluyen las necesidades para el absor-
bente regenerable de 002 v el agua de alimentacidn para
generacidn de vapor de agua.

La alimentacibn hidrocarbonada es evaporada
si es necesario, precalentada y combinada con una canti-
dad controlada de vapor de agua precalentado. La mezcla
puede ser nuevamente calentada hasta una temperastura de
aproximadamente 482 a aproximadamente 53%82C. Ia mezcla
es hecha pasar a la zona de reforma primaria en contacto
con un catalizador apropilado de reforma de vapor con

agua, dispuesto preferiblemente en una pluralidad de tu-

bos de horno que son calentados exteriormente por la com-

bustidén del combustible, para producir un gas de combus-
+16n caliente para proporcionar el calor endotérmico de
reforma, y para producir una temperatura de efluente de
aproximadamente 704 a aproximadamente 8992C, preferible-
mente de aproximadamente 7602C a sproximadamente 8712C.
Se mantiene una contrapresidn superior a aproximadamente
24,5 kg/cm2 en la primera zona de reforma, preferiblemen-
te una contrapresibén de aproximadamente 28 kg/cm2 a apro-
ximadamente 52,5 kg/cm2. Ia alta presibén de reforma redu-
ce grandemente la energia requerida en la subsiguiente
compresidén del gas de sintesis. Son conocidas las condi-
ciones de funcionamiento y catalizadores para la zona de
reforma primaria y para las zonas de reforma secundaria y
de conversidn por desplazamiento, y estin seleccionadas
de acuerdo con las condiciones seleccionadas para la zona
de veforma primaria.

Se recupera calor del gas de combustién calien

te en el reformador primario para precalentar agua de ali
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mentacidén al hervidor, sobrecalentar el vapor de agua a
alta presidn y precalentar los reaccionantes que van al
reformador primario. Se pueden utilizar ventiladores de
aspiracidén forzada e inducida en conexidn con el hornmo de.

5 reforma, pudiéndose suministrar la energia para los mis-
mos por expansidn de vapor de agua.

ELl vapor de agua a alta presidn puede ser gene
rado por intercambio indirecto de calor entre agua de ali
mentacidn al hervidor comprimida ¥ precalentada, y efluen

10 tes de la zona de reforma secundaria y/o de uno cualquie-
ra de una serie de lechos de catalizador empleados en la
zona de conversidén por desplazamiento de gas de agra. En
una realizacidn del invenbto, dos lechos consecutivos de
catalizadores para conversidn por desplazamiento estin se

15 parados por una zona de generacidn de vapor'de agua, sien
do absorbido el calor de reaccién por la generacibén de va
por de agua, y entonces se genera vapor de agua a alta
presibén adicional por inbercambio térmico con los efluen-
tes calientes del 4ltimo lecho de cabalizador.

20 En una aplicacidn preferida del invento, el
catalizador del segundo lecho o lecho final de la zona de
conversién por desplazamiento es un catalizador de despla
zamiento a baja temperatura. Dichos catalizadores son
bien conocidos y estin comercialmente disponibles. Uno de

25 dichos catalizadores estd descrito, por ejemplo, en la pa
tente USA 1.809.978, consistiendo en cobre, zinc y uno o
mis de los elementos seleccionados del grupo que consiste
en cromo, wolframio, silicio, vanadio y molibdeno, estan-
do presentes todos estos elementos en un estado libre o

%0 quimicamente combinado. Tas condiciones utilizadas son
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sustancialmente las mismas que las condiciones descritas
anteriormente para el lecho o lechos de conversidn por
desplazamiento a alta temperatura, con la excepcidn de la
temperatura. Ya que las temperaturas de entrada del lecho
de conversidn por desplazamiento a baja temperatura debe-
rén ser de aproximadamente 221 a aproximademente 2'77_90,
es necesario enfriar el gas antes de esta etapa de couver
sién por desplazamiento, y a la manera de este invento,
el enfriamiento se efectla al menos en parte por intercam
bio indirecto de calor con agua, para generar vapor de
agua a albta presidn. Es deseable generar de esta manera
la mayor cantidad posible de vapor de agua a alta presidm.
En la extensibén en que el gas parcialmente desplazado o
transformado ha de ser enfriado a niveles de btemperubura
por debajo de aguellos a los que se puede generar vapor
de agua a alta presibén, dicho enfriamiento se puede efec-—
tuar con la generacidn de vepor de agua a presibén relati-
vamente baja.

El efluente caliente procedente de la zona de
conversidn en amoniaco es enfriado por intercambio indirec
to de calor con el gas de alimentacién para precalentar di
cho gas de alimentacidén hasta la temperatura de reaccidn,
y después puede ser venbajosamente enfriado adicionalmen~
te con agua de alimentacibén al hervidor, sumiﬁistrando de
esta manera una gran parte del precalentamiento necesario
para llevar a dicho agua de alimentacidén del hervidor has
ta el punto de ebullicidn a la presibén de generacidn de
vapor de agua.

El efluente es sometido subsigulentemente a

operaciones adicionales de enfriamiento por intercambio
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indirecto de calor, comprendiendo dichas operaciones in-
tercambio de calor con la alimentacibén al reactor de sin-
tesis, para precalentar parcialmente dicha alimentacidn
hasta la temperatura deseada de entrada en el reacter, y
5 entonces, antes o despuds de reciclar el gas de sintesis
que no ha reaccionado, intercambiar calor con refrigeran-

te de ebullicidn s@bita para condensar el amoniaco produc

© to.
La energia necesaria para comprimir el refri-
10 gerante evaporado sibitamente es obtenida por expansidn

de vapor de agua generado en la seccidn de prepgracidn de
gas de sintesis del proceso global de preparacién de amo-
niaco.
Se obtienen resultados favorables cuando se
15 aplica el invento a una cuslquiera de las combinaciones
de operaciones de procedimiento antes descritas para la
produccién de amoniaco, independientemente de las presio-
nes especificas utilizadas en el procedimiento. La sinte-
sis de amonfaco se puede llevar a cabo a presiones hasta
20 de aproximadamente 1400 kg/cm2 manométricos Yy se lleva a
cabo cominmente a presiones que oscilan entre aproximada-
mente 280 kg/cm2 manométricos y aproximadamente 420 kg/cm2
nanométricos.
Sin embargo, a la manera de este invento, se
25 ha encontrado particularmente ventajoso llevar a cabo la
sintesis de amonfaco a presiones que oscilan entre aproxi
madamente 105 kg/cm2 manométricos y aproximadamente 245
kg/cn2 manométricos, y preparar el gas de sintesis de la
manera preferida antes descrita, es decir por reforma pri

30 maria de una alimentacibén hidrocarbonada con vapor de
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agua a presiones que oscilan entre 24,5 kg/cm2 manométri-
cos ¥ 52,5 kg/cm2 manométricos, seguido por reforma secun
daria, conversidn por desplazamiento, absorcibén de didxi-
do de carbono y transformacién en metano. Asi, la'héﬁa ai
ferencia de presidn entre la seccidn de preparaciin de
gas de sintesis y la seccibn de sintesis de amoniaco del
procedimiento da como resultado menos trabajo total regue
rido para la compresidn que el que se requeriria cusndo se
sintetiza amoniaco a las presiones mAs usuales de aproxi-
madamente 280 kg/cm2 manométricos a aproximadamente 420
kg/cem2 manométricos. Eeto se verifica asi{ a pesar del he-
cho de que la menor presidén de sintesis causard un aumento
en la energla necesaria para la compresidn del refrigeran
te. Por lo tanto, resulta posible hacer funcionar el pro-
cedimiento de amonfaco de manera sustancialmente indepen-
diente de un manantial exterior de energla, es decir toda
o casi toda la energia requerida para los motores prima-
rios (o fuentes energéticas) del procedimiento se deriva
del vapor de agua generado a partir del calor residual o
de desecho dentro del procedimiento. Este resultado se
logra sin recurrir a la combustidén de cantidades sustan-~
ciales de combustible ademds del combustible requerido pa
ra mantener la zona de reforma primaria en condiclones eg
pecificadas. Cuando el procedimiento no es enteramente in
dependiente de un manantial exterior de energia, el incre
mento necesario de energla puede ser proporcionado, por
ejemplo, por utilizacidn de un pequefic hervidor calentado
por combustidn o expuesto a fuego directo, para aumentar
la generacidén de vapor de agua a alta presidn.

La sintesis de amoniaco se lleva a cabo prefe
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riblemente haciendo reaccionar una corriente combinada de
gas de sintesis de nueva aportacidn vy de reciclado, a pre
siones que oscilan entre aproximadamente 105 kg/cm2 mano-
métricos y aproximadamente 245 kg/cm?2 manométriccs sobre
uno cualquiera de los catalizadores de sintesis de hierro
bien conocidos. Las temperaturas dentro de la zona de con
versidén son mantenidas entre aproximadamente 260 y aproxi
madamente 5382C, preferiblemente entre aproximadamente
3712C y aproximadamente 5102C. Debido a la naturaleza exo
térmica de la reaccibn, es conveniente regular la tempera
tura del lecho de catalizador- introduciendo gas de sinte-
sis relativamente frio en diversos puntos de dicho lecho.
Generalmente, se proporcionan aproximadamente 42,5 a 70,8
litros de catalizador de sintesis por tonelada y dia de
amoniaco producido por el procedimiento, dependiendo de
la presibén de sintesis especifica. Bajo las condiciones
indicadas, sproximadamente el 20% del gas de sintesis es
convertido por pasada en amonfaco. Este grado de conver-
sién es algo inferior que el que se puede obtener a pre-
siones de sintesis de aproximadamente 280 a aproximadamen
te 420 kg/cm2 manométricos, sin embargo, los beneficios
derivados de las exigencias o necesidades reducidas de
energia para la compresidn superan con exceso el efecto
desfavorable de los menores grados de conversiébn.

El refrigerante utilizado para enfriar y con-
densar el producto de amoniaco es preferiblemente amonfa-
co liquido. El ciclo de refrigeracidn se completa volvien
do a comprimir y condensando los vapores de amonfaco eva-
porados sUbitamente. E1 amonfaco producto puede ser ubili
zado ventajosamente para proporcionar parte de la refrige

533427
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iacién requerida, especialmente si al menos una parte de
dicho amoniaco producto ha de ser retirada en un estado
£a.5e050., 7

Para una mejor compresidn del invento; sé ha-
ce referencia al ejemplo y a una realizacidn espeéiﬂica
del mismo, que se muestra en los dibujos anejos, en los
cuales:

la figura 1 es un esquema de flujo o diagrama
de elaboracibdn que ilustra una forma preferida de un pro-
cedimiento para la produccibén de amoniaco, que ing@rpora
una realizacidén preferida de las mejoras del invernto, ¥y

la figura 2 es un esquenma de flujo o diagrama
de elaboracidn que muestra el sistema de vapor de agua in
tegrado con el esquema de flujo o diagrama de elaboracidn
de la figura 1.

Refiriéndose a la figura 1, 444,5 moles/hora
de alimentacibn, que consiste en un destilado ligero que
tiene un peso molecular de 100,8 y una densidad de 0,704,
son introducidos en la conduccidn 11, y son mezclados con
148,1 moles/hora de gas de sinbesis que contiene aproxima
damente 75 moles?% de hidrdgeno y que circula procedente
del compresor 91 a través de la conduceidén 12. Ia corrien
te mezclada de la conduccidn 13 es precalentada en el pre
calentador 14 hasta aproximadamente 3992C, después de lo
cual es introducida en la zona 15 de desulfuracidn, que
funciona a una presidn de entrada de 38,92 kg/cm? manomé-
tricos. El efluente desulfurado de la conduccidn 16 es
mezclado con 11110,2 moles/hora de vapor de agua proceden
te de la conduccidn 17, teniendo dicho vapor de agua una

temperatura de aproximadamente 3212C y una presidén de
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37,8 kg/cm2 manométricos. La corriente mezclada de la con
duccibén 18, que tiene un peso molecular de 77,7 ¥y que con
tiene 18,8 moles% de hidrdgeno, es precalentada en el pre
calentador 14 hasta 5249C y es introducida subsiguiente-
mente en las zonas tubulares 21 de reaccidén primaria, si-
tuadas en el horno 19 de reforma primaria, y que contiene
aproximadamente 17.970,5 litros de un cabtalizador de re-
forma comercial. Ejemplos especificos de catalizadores de
reforma, que se pueden utilizar en las zonas de reforma,
son niquel, 6éxido de nfquel, éxido de cobalto, Oxidcs de
cromo, 6xido de molibdeno etc. La corriente efluente 22,
que tiene un peso molecular de 15,22 y contiene aproxima-
damente 34,4 moles % de hidrdgeno, es retirada de la zona
de reforma primaria a un caudal de 16168,4 moles/hora y
una presidn de aproximadamente 31,5 kg/cm2 manométricos y
una temperatura de aproximadamente 859°C y es alimenbada
a la zona 2% de reforma secundaria. 3331,4 moles/hora de
aire para el procedimiento de la conduccibén 24 son compri
midos por el compresor 26 y son mezclados en la conduc-
cibn 28 con 323%,3 moles/hora de vapor de agua a 3219C y
37,8 kg/cm2 manométricos procedentes de la conduccidn 27.
La mezcla es precalentada en el precalentador 14 y es in-
troducida a 4542C en el reformador secundario 23, cargado
con aproximadamente 28%00 litros de un catalizador de re-
forma comercial. El efluente, gque tiene un peso molecular
de 16,84 y que contiene 31,6 moles % de hidrdgeno, sale a
una velocidad de 20670,3 moles/hora y a 990°C y 30,45 kg/
cm? manométricos en la conduccidn 29, e intercambia calor
en los generadores de vapor de agua 31 y 32 con agua de

alimentacién al hervidor, después de lo cual es introduci
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do a 3712C y 29,75 kg/cm manométricos en el convertidor por
desplazamiento 3%, que tiene una etapa de alta temperatu-—
ra 34 y una etapa de baja temperabura 35. La etapa 34 es
cargada con un total de 36.054 litros de un catalizador
comercial de conversidn por desplazamiento a alta tempera
tura. Usualmente, se ubtiliza un éxido de un metal del gru
po VIIT, que tiene un nlmero atémico no mayor que 28, o
un 6xido de un metal de los elementos de la izquierda del
grupo VI. Los catalizadores incluyen, por ejemplo, oxido
de hierro, éxido de niquel, éxido de cobalto, 6xidc de
cromo, 6xido de molibdeno, 4xido de wolframio, ete. Ia
etapa 35 es cargada con 15,000 litros de 6xido de zinc Pa
ra la eliminacidn del azufre residual, y con 64,694 1i-
tros de catalizador comercial para conversién por despla-
zamiento a baja temperatura. El efluente 36 de la etapa 34,
que contiene aproximadamente 38 moles % de hidrdgeno Y es
t4 a una temperatura de aproximadamente 4342C, es enfria-
do en el generador de vapor de agua 37 con agua de alimen
tacidn al hervidor a 3439C, y es enfriada adicionalmente
por intercambio de calor en el cambiador 38 hasta 2599°C,
Una porcién de la corriente enfriada de la conduceidn 41
intercambia de nuevo calor en el generador de vapor de
agua 42 con agua de alimentacidn al hervidor para generar
vapor de agua a 3,5 kg/cm? manométricos ¥ se reune con la
porcién remanente que circula a través de la conduceidn
39, La distribucibn de las corrientes se verifica de tal
manera que la temperatura de las corrientes reunidas en
la conduccidn 43 serd de 2%29C a 1a entrada de la etapa
55. El efluente 44 de dicha etapa, que tiene una tempera-

tura de 2532C y contiene 39,6 moles % de hidrbgeno y 0,5
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moles % de monbdxido de carbono que no ha reaccionado, es
enfriado por intercambios de calor sucesivos en el cambiz
dor 46 hasta 1292C, en el cambiador 47 hasta 1242C y es
nuevamente enfriado por agua en el refrigerador 48 hasta
1049C, después de lo cual es introducido en el colecvor
de separacidn 49 para eliminar 6005,8 moles/hora de agua
condensada en la conduccidén 5. 14.664,5 moles/hora de ma
terial que no ha sido condensado son introducidos por la
conduceidn 52 a 1052C y 26,9 kg/cm2 manométricos en el ab
sorbedor 53, en el cual son puestos en contacto con
25.678 litros por minuto de un absorbente comerciél de
002 susceptible de ser regenerado, tal como, por ejemplo,
una solucidn de monoetanolamina.

El absorbente que contiene dibdxido de carbono
y que asciende a 25.828 litros por minuto, es retirado a
través de la conduccidn 54, es expandido por medio de la
vdlvula 56 hasta aproximadamente 1,05 kg/cm? manométricos
y es introducido en el separador 57. Una porcidm del ab-
sorbente es retirada por la conduccidn 58 y es desdoblada
en corrientes 59 y 62, El absorbente de la conduccidn 59,
que asciende a 1514 litros por minuto, es calentado por
intercambio indirecto de calor con 17.640 kg/hora de va-
por de agua a 3,5 kg/cm2 manométricos en el cambiador de
reebullicidn 61, evaporando de esta manera parcialmente
la corriente. El absorbente de la conduccidn 62, que as-
ciende a aproximadamente 5.042 litros por minuto, es ca-
lentado por intercambio indirecto de calor en el cambia-
dor de reebullicidn 46, para evaporar parcialmente la co-
rriente. Las corrientes parcialmente evaporadas son reuni

das en la conduccidn 63 y son introducidas de nuevo en el
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separador. Ia fraccidn de cabezas gaseosa que contiene
didxido de carbono de la conduccidn 64 es retirada a 1042C
y a una velocidad de 7987,2 moles/hora, y es enfriada hag
ta 609C por el refrigerador 66 para condensar agua, . .gue
es separada en el colector 67. El material no coﬂdenéado
de 1a conduccibdn 68, que asciende a 3.470,0 moles/hora,
puede ser nuevamente enfriado en equipos no mostradcs pa-
ra condensar agua adicional que puede ser reciclada al
sistema juntamente con absorbente de reposicidn, tampoco
mostrado en los dibujos, necesario para mantener une can-
tidad constante en el sistema de absorbedor-separader.
4517,2 moles/hora de condensado son retirados a través

de la conduccidn 69 y son vueltos a introducir mediante
la bomba 71 en el separador 57. Absorbente regenerado a
1062C es retirado a una velocidad de 20187 litros por mi
nuto a través de la conduccidn 72, y es reciclado al ab-
sorbedor 5% por medic de la bomba 73, siendo enfriado pri
meramente a 10%2C con agua de alimentacidén al hervidor,
para precalenbar a esta Gltima en el cambiador de calor
74, 5491 litros por minuto de absorbente regenerado a
1219C en la conduccidn 76 son comprimidos por medio de la
bomba 77, son enfriados hasta 769C, para precalentar agua
de alimentacidn al hervidor en el calentador 78 y son en-
friados de nuevo hasta 712C por medio del refiigerador 79
antes de ser introducidos en el absorbedor 53.

El efluente gaseoso de la conduccidn 81, pro-
cedente del absorbedor 53, que asciende a 11128,3 moles/
hora y contiene 73%,8% de hidrbégeno, es calentado en el
cambiador 47 hasta 1169C y nuevamente en el camblador 38

hasta 3162C, después de lo cual es introducido a 25,9
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kg/cm? manométricos en el transformador en metano 82 car-
gado con aproximadamente 23.772 litros de catbalizador co-
mercial de transformacibn en metano (similar al cataliza-
dor de reforma). La corriente efluente 83 que sale a una
velocidad de 10.919,5 moles/hora y a 3799C, es eﬁfriéda pri
meramente hasta 1449C para precalentar agua de alimentaT
¢cién al hervidor en el cambiador 84, y después hasta 312C
con agua de refrigeracibén en el refrigerador 86 para con-
densar agua, que es separada en el colector 87 y retirada
a través de la conduccidn 88. La corriente que no ha sido
condensada de la conduccidn 89, a una presién de sproxi-
madamente 24,5 kg/cm? manométricos, que es el gas de sin-
tesis, es cargada a una velocidad de 10686,4 moles/hora
en el exbremo de succidn de la primera ebapa 92 del com-
presor 91 de gas de sintesis de miltiples etapas. El gas
comprimido procedente de la etapa 92 es retirado a tra-
vés de la conduccidn 94 a una presidn de aproximadamente
56 kg/cm2 manométricos, y una porcidn de dicho gas es ali
mentada a la operacidén de desulfuracidn a través de la
conduceidn 12. Ia porcidn remanente es enfriada con agua
en el refrigerador 96 hasta 312C y con refrigerante de
amonfaco en el refrigerador 97 hasta 82C, para condensar
aproximadamente 12,2 moles/hora de agua, que es separada
en el colector 98 y retirada a través de la conduccidn
99, El gas no condensado, que asciende a 10.283,4 moles/
hora, es alimentado en la conduccidn 101 al exbremo de
succidn de la Gltima etapa 93 del compresor 91. Por razo
nes de simplicidad, se ha supuesto en este ejemplo que
las pérdidas, que en realidad aparecen en diversos pun-

tos del procedimiento, aparecen en el compresor de sinte
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sis, lo cual es la razdn de que el equilibrio o balance
de material sea menor de 100% alrededor de dicho compre-
sor. El gas de sintesis de reciclado, que asciende a
43501,0 moles/hora y que sale del separador priméfio 102
¥y circula a través de las conducciones 103 y 104, es com-
primido en la Gltima ebapa 93 del compresor 91, ¥y 1la co-
rriente resultante de gas comprimido en la conduccidn 105
a 154 kg/cm? manométricos y aproximadamente 3%32C, es en-
friada por una serie de operaciones de enfriamiento con
refrigerante de amoniaco hasta una temperatura final de
~-2329C en la zona de intercambio de calor 106 para conden-
sar 10059 kg/hora de amoniaco, que es separado en el sepa
rador secundario 107 y retirado a través de la conduccidn
108. 52.466,9 moles/hora de material no condensado, que
contiene 63,2% de hidrdgeno y circula a btravés de la con-
duccibén 109, son calentados por intercambio indirecto de
calor en el cambiador 111 hasta 132C y en el cambiador
112 hasta 1499C, después de lo cual son inyectados en el
convertidor en amoniaco 113, Ia parte principal de este
gas es introducida por las conducciones 114 y 115, utili-
zéndose una parte secundaria para enfriar rédpidamente en
uno o mis puntos, tal como por la conduccidn tipica 116.
El reactor 113 incorpora un cambiador de calor (no mostra
do) por el cual los gases de entrada y salida son hechos
pasar en intercambio indirecto de calor entre si, para
precalentar el gas de entrada hasta la temperatura de reac
cibén. El reactor 113 contiene 60930 litros de catalizador
comercial de sintesis de amonfaco. El efluente caliente
del reactor 113 en la conduccibn 123, que circula a una

velocidad de 47.786,9 moles/hora y contiene aproximadamen
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te 54,8 moles % de hidrdgeno, es enfriado en una serie de
etapas: primeramente con agua de alimentacibén al hervidor
en el cambiador 124 desde 2882C hasta 160°C, después con
alimentacidn al reactor de sintesis 113 en el cambiador
5 112 hasta una temperabtura de aproximadamente 252C, des-
pués con refrigerante de amoniaco en el cambiador 126 has
ta una temperatura de 192C, y de nuevo con la alimentacién
al reactor de sintesis en el cambiador 111 hasta aproxima
damente 29C para condensar 25580 kg/hora de amoniécb, que
10 es separado en el separador primario 102 y retirado a tra
vés de la condﬁccién 127. El material que no ha sido con-
densado llevado a través de la conduceidn 103 a una velo-
cidad de 44.425,1 moles/hora y que contiene aproximada-
mente 58,9 moles % de hidrdgeno, es desdoblado en dos co-
15 rrientes, una corriente de gas de reciclado en la conduc-
cibén 104 al compresor 91 tal como se indica anteriormente
Y una corriente de gas de purga en la conduccidn 128 que
asciende a 9%4,1 moles/hora. Ta Ultima es enfriada median
te refrigerante de amonlaco hasta -232C en el cambiador
20 129 para separar por condensacidén aproximadamente 245
kg/hora de amoniaco adicional. EL condensadc es separado
en el separador de gas de purga 131 y es retirado a tra-
vés de la conduccidén 132, al mismo tiempo que 901,9 mo-
les/hora de gas de purga con una concentracidn de hidréd-
25 geno de aproximadamente 61 moles % son retirados del sis-~
tema por la conduccidn 133,
Los condensados de amoniaco llevados por las
conducciones 108, 127 y 132 son expandidos mediante las
respectivas vadlvulas 134, 126 y 137, despuds de lo cual

30 las corrientes son combinadas en la conduccién 138, y
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subsiguientemente son introducidas en el colector 179 man
tenido a 16,1 kg/cm2 manométricos y -69C. 45,7 moles/hora
de vapor sibitemente evaporado, que contiene 42,97mg}es %
de hidrbgeno que resulta de la previa expansidn ﬁédiénte
las vAlvulas 134, 136 y 137, son alimentados al separador
de gas de purga 142 por la conduccidn 141. E1 separador
de gas de purga es enfriado con refrigerante de amoniaco
en serpentines 14%, dando como resultado el enfriamiento
vy condensacidn de 45 kg/hora de producto de amoniaco que
es devuelto al colector 139 por la conduccibn 146. El gas
de purgsa, que asciende a 39,8 moles/hora con una concentra
cibén de hidrégeno de 42,9 moles %, es evacuado a través
de la conduccidn 144, El producto de amonfaco liquido que
asciende a 35.653 kg/hora, es llevado por la conduccibn
147 y es combinado con refrigerante de améniaco circulan-
te en la conduccibén 152, dentro del sistema convencional
de refrigeracidén por compresidn y expansidn, representado
por razones de simplicidad por el bloque 148. Una porcibn
en forma de vapor del producto de amoniaco que asciende,
a 5%48 kg/hora, que resulta de la sucesiva evaporacibn si
bita de amoniaco a una presidn de aproximadamente 2,52
kg/cm? manométricos, es retirada del sistema a través de
la. conduccidn 149 como una de las corrientes de producto
del procedimiento. El amoniaco remanente es utilizado pa-
ra servicios adicionales de refrigeracidn, después de lo
cual los vapores resultantes son retirados en diversos pun
tos, aqui descritos por la fniea conduccién 150, y son
comprimidos de nuevo por el compresor 151 hasta aproxima-
damente 11,55 kg/cm?2 manométricos. El refrigerante de amo

niaco de reciclado es retirado a través de la conduccidn
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152, v se retiran 30,305 kg/hora de amoniaco ligquido des-
de la conduccidn 153, siendo dicho amoniaco un producto
del procedimiento.

Parte del sistema de vapor de agua a alta pre
sibn estd mostrado en la figura 1. Asi, el agua dé alimen
tacidn al hervidor desaireada y precalentada a una pre-.
sién de 105 kg/cm2 manométricos, penetra a través de la
conduccidn 161 y es precalentada de nuevo en. el .precalen—
tador 14 hasta 268°2C y en el horno reformador primario 19
hasta 3149C, temperatura a la cual se evaporard parcial-
mente el agua. Los vapores son separados del agua liquida
en el colector de vapor de agua 162, una corriente de
agua de purga es rebirada del colector 162 a través de la
conduccidn 163 y el agua ligquida remanente es retirada a
través de la conduccidn 164, Una porcidn de este agua,
gque circula a través de la conduccidn 166, es desdoblada
nuevamente en dos porciones que circulan a través de las
conducciones 167 y 168. Se genera vapor de agua por inter
cambio indirecto de calor con la corriente efluente 29 del
reformador secundario 23 en generadores 31 y 32. Ias co-
rrientes efluentes de dichos generadores son combinadas
en la conduccidn 169 y son alimentadas de retorno al co-
lector 162 a través de la conduccidn 226, para separar el
vapor de agua de cualquier cantidad remanente de agua 1li-
quida.

La porcidn remanente de agua de la conduccidn
164 es alimentada a través del conducto 171 en la zona 37
de generacidn de vapor de agua, en la que el calor para
la generacidn de vapor de agua es suministrado por inter-

cambio indirecto de calor con el efluente 36 procedente
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de la zona 234 de conversidn por desplazamiento a alta tem
peratura. Bl efluente de la zona de generacidn de vapor
de agua es alimentado al colector 162 por las conducciones
172 y 226, para separar vapor de agua del agua sin 2vapo-
rar. El sistema, que comprende el colector 162, cambiado-
res 31, 32 y 37, juntamente con sus conducciones da cone-
xibn, estd diseflado para un alto grado de recirculacidn
de agua liquida. La relacibn de ligquido a vapor es de
aproximadamente 8:1. Ia fraccidn de vapor de agua del co-
lector 162 en la conduccibén 17% es recalentada ern el hor-
no reformador primario 19 hasta 4419C, después de lo cual
es alimentado a la turbina del compresor de gas de sinte-
sis para proporcionar su energla, no estando mostrada es-
ta operacidn en la figura 1. El sistema de vapor de agua
estd mostrado con mayor detalle en la figura 2.
Refiriéndoge ahora a la figura 2, 13%0.002
kg/hora de agua desmineralizada penetran a través de la
conduceibén 201 y son precalentados desde 212C hasta 462C
por recuperacidén de calor residual o de desecho en el cam
biador de calor 74 del absorbente regenerado. Esta corrien
te de agua es combinada en la conduccidn 203 con 59220
kg/hora de condensado de la conduccidn 202, que tiene una
temperatura de 462C. Ia corriente combinada es precalenta
da hasta 1102C en el cambiador 78 por intercambio indirec
to de calor con otra corriente de absorbente regenerado,
antes de ser introducida en el desaireador 204 mantenido
a 1,4 kg/cm2 manométricos. El desaireador 204 es alimen-
tado simultdneamente con 17.640 kg/hora de condensado de
vapor de agua de la conduccidn 206, que resulta de utili

zar esta cantidad de vapor de agua a 3,5 kg/cm2 manome-
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tricos en el cambiador de calor 61 para suministrar par-
cialmente el calor necesario para la regeneracidn de ab-
sorbente que contiene dibxido de carbono, y con 5288 kg/
hora de vapor de agua a baja presidén de la conduccidn
207. El agua desaireada, que sale a través de la conduc-
cidén 208 a una temperatura de 1262C y a una velocidad -
de 212.150 kg/hora es comprimida hasta 105 kg/cm? median-
te la bomba 209. Se generan 4365 kg/hora de vapor. de agua
a 3,5 kg/cm2 manométricos por intercambio indirecto de ca
lor con efluente de convertidor por desplazamiento, proce
dente de la zona de alta temperatura en el cambiador 42,
con una porcidn del agua que circula en la conduccibn 211,
¥ que asciende a 4.410 kg/hora. El agua que no ha sido
evaporada es retirada de la zona de generacidén de vapor
de agua a 3,5 kg/cm? manométricos a un caudal de 45 kg/ho
ra (no mostrado en los dibujos). La porcidn remanente de
la conduccidn 212 es desdoblada en dos corrientes en las
conducciones 213 y 214. La corriente de la conduccidn 213,
que consiste en 151.940 kg/hora, es precalentada por el
efluente caliente del reactor de sintesis de amonfaco en
el cambiador 124 hasta una temperatura de 2662C., y la
corriente de la conduccidn 214 es precalentada por el
efluente del aparato de conversibén en metano o metanador,
en el cambiador 84 hasta 2662C. Las corrientes son combi-
nadas de nuevo en la conduccibn 161 (véase también la fi-
gura 1) y son calentadas adicionalmente en el precalenta-
dor 14 y en el horno reformador primario 19 hasta 3139C.,
temperatura a la cual se forman 18.990 kg/hora de vapor
de agua a 105 kg/cm2 manométricos. La corriente combina-

da de agua y vapor de agua es alimentada al colector de




10

15

20

25

30
6.2.67.

vapor 162. Se rebiran 2.070 kg/hora de agua como corrien-
te de purga en la conduccidn 163 y son expandidos hasta
1,4 kg/cm2 manométricos, dando como resultado la evapora-
cién stbita de 675 kg/hora de vapor de agua que son ali-
mentados al desaireador 204 por la conduccidén 218, consti
tuyendo una porcidn del vapor de agua alimentado al mismo
en la conduccidn 207. El agua de purga no evaporada es re
tirada a través de la conduccidn 219, Los 186.680 kg/hora
restantes de agua liquida son rebtirados a través de la
conduccidn 164, y son desdoblados en tres corrientes en
las conducciones 168, 167 y 171, que llevan respectiva-
mente 133.400 kg/hora, 28.980 kg/hora y 24.300 kg hora.
Se genera vapor de agua a 105 kg/cm? man. en los corres-
pondientes generadores de vapor de agua 31, 32, v 37 por
intercambio indirecto de calor con efluente de reformador
secundario en los generadores 31 ¥y 32, y con efluente de
convertidor por desplazamiento a alta temperatura en el
generador 37. Después de la generacibén de vapor de agua,
las corrientes son nuevemente combinadas en la conduccidn
226 y son alimentadas de retorno al colector de vapor
162. La produccidn neta de vapor de agua, que asciende a
205.670 kg/hora, es alimentada por la conduccidn 173 al
horno reformador primario 19 para ser recalentada hasta
4359C, y después a la turbina de vapor de agua 229 que ac
ciona el compresor de gas de sintesis 91, en la cual el
vapor de agua que penetra a una presidn de aproximadamen-
te 101,5 kg/cm2 manométricos es expandido hasta una pre-
sién de 37,8 kg/cm2 manomébtricos. EL vapor de agua expan-
dido es retirado a través de la conduccidn 231 y es desdo

blado en dos porciones, una de las cuales es alimentada a
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un caudal de 2.485 kg/hora a la segunda turbina de vapor
de agua 2%4 del compresor de gas de sintesis 91, en la
cual es nuevamente expandido hasba una presibn final de
100 mm de mercurio. La expansidn combinada de vapor de
agua desarrolla los 15.900 CV. necesarios para comprimir
el gas de sintesis. Ia porcidn remanente, que consiste .
en 201.620 kg/hora de vapor de agua a 37,8 kg/cmé'méhométng
cos de la conduccidn 233, constituye el sistema de presidn
intermedia que se describe mediante la Unica copduécién
268, y es desdoblada en seis corrientes llevadas o condu-
cidas en las conducciones 27, 17, 238, 239, 241 y 242 a
las siguientes velocidades respectivas: 2.620, 89:992,
21.825, 27.090, 30.150 y 29.943 kg/hora. El vapor de agua
de la conduccldn 27 es alimentado finalmente al reforma-
dor secundario 23 como vapor de agua del procedimiento, el
vapor de agua de la conduccidn 17 al reformador primario
19 como vapor de agua del procedimiento, mientras que el
vapor de agua de la conduccidn 238 es expandido hasta 3,5
kg/cm2 manométricos en las turbinas de vapor de agua, in-
dicadas generalmente por 243, que accionan a la bomba 209
de apgua de alimentacidn al hervidor, y el ventilador de
aspiracién inducida (no mostrado) del reformador primario
19. El vapor de agua de la conduccidn 239 es expandido
adicionalmente en la turbina de vapor de agua 246, que
acciona al compresor 151 de refrigerante amonisco hasta
una presidn de 1,05 kg/cm2 manométricos. E1 vapor de

agua de la conduccidn 241 es expandido adicionalmente en
la turbina de vapor de agua 247 gue acciona al compresor
de aire 26. El vapor de agua de la conduccidn 242 es ex~
pandido adicionalmente hasta 1,05 kg/cm2 manométricos en
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las turbinas de vapor de agua, indicadas generalmente por
244, que acclonan las bombas 73 y 77 para absorbente cir-
culante, la bomba (no mostrada) para impulsar o hacer cir
cular el agua de refrigeracibén en la instalacidn, la bom-
ba (no mostrada) para comprimir agua desmineralizada a
través de la conduccidn 201 al desaireador 204, el venti-
lador de aspiracidn forzada (no mostrado) del reformador
primario 19 y la bomba auxiliar de aceite lubricuante (no
mostrada).

Las pérdidas por las juntas de las turbinas
de vapor de agua 229 y 234 del compresor de sintesis 91 y
gue salen por las conducciones 248, 249 y 251, son combi-
nadas en la conduccidn 252 a un caudal de 2.070 kg/hora.
1575 kg/hora de este vapor de agua son alimentados al sig
tema de vapor de agua de 3,5 kg/cm2 manométricos, mostra-
do en los dibujos como una Gnica conduccibén 269, a través
de la conduccidn 253, mientras que los restantes 495 kg/
hora de vapor de agua son dirigidos al sistema de vapor
de agua de 1,05 kg/cm2 manométricos, descrito como una
tnica conduccidn 271, por medio del conducto 254, El va-
por de agua de escape de las turbinas 243, que tiene una
presidn de 3,5 kg/cm? manométricos, es alimentado al sis-
tema de vapor de agua de 3,5 kg/cm2 manométricos a través
de la conduccidn 256. El vapor de agua de escape de la
turbina 246 es condensado en el refrigerador 257, y el
condensado es comprimido hasta 4,06 kg/cm? manométricos
por medio de la bomba 258. E1l vapor de agua de escape de
la turbina 234 es combinado con el vapor de agua de esca-
pe de la turbina 247 en la conducecidn 259, y es condensa-

do por enfriamiento en el refrigerador 261. El condensado
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es comprimido hasta 4,06 kg/cm2 manométricos por medio de
la bomba 262, después de lo cual es combinado con el con-
densado comprimido por la bomba 258 en la conduccidn 202,
El vapor de agua de escape de las turbinas 244 esrretira-

5 do por medio del conducto 263, después de lo cual éércom—
binado con los 495 kg/hora de pérdidas por laé Juntas de
la conduccibn 254, y 2.318 kg/hora adiciocnales de'vépor
de agua obtenidos del sistema de vapor de agua a 3,5 kg/
cm2 manométricos por medio del conducto 264, y el vapor

10 de agua a 1,05 kg/cm2 manométricos combinado, que totali-
za 32.756 kg/hora, es sacado del procedimiento por medio
de la conduceidn 266. El resto del vapor de agua, que
tiene una presién de 3,5 kg/cm? manométricos y que ascien
de a 3.195 kg/hora, es alimentado por la conduccidn 267 a

15 diversos aparatos consumidores de vapor de agua, tales
como evaporadores, eyectores, etc.

De esta manera, se crea un sistema de vapor
de agua a miltiples niveles, estrechamente integrado con
el procedimiento de amoniaco, que implica un grado muy al

20 to de recuperacidn de calor residual o de desecho del pro
cedimiento, unido con un grado muy alto de utilizacidn de
dicho calor en forma de vapor de agua pare sabisfacer las
necesidades de energla del procedimiento. De acuerdo con
el invento, resulta posible reducir los costes de funcio-

25 namiento o trabajo para la produccidn de amoniaco hasta ni
veles significativamente inferiores a los de los procedi-
mientos de la técnica anterior, por causa del rendimiento
término marcadamente mejorado del procedimiento.

la presente solicitud que corresponde a la

30 presentada en los Estados Unidos de América, el 19 de
6.2.67. q e g £
i
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Enero de 1.966, bajo el nlmero 521.697, se acoge a los
beneficios del articulo 51 del vigente Estatuto sobre Pro

piedad Industrial.

N O T A

Ios puntos de invencidn propia y nueva que se
presentan para que sean objeto de esta solicitud de Paten
te de Invencidn en Espafia, por VEINTE afios, son los si-
gulentes:

1.- Un procedimiento para la produccidn de
gas rico en hidrdgeno a una presibén elevada, que compren-
de hacer reaccionar, a una presidén intermedia y a una tem
peratura elevada, monbxido de carbono, hidrocarburos o
una mezcla de los mismos con vapor de agua, oxigeno, o
una mezcla de los mismos, para producir gas rico en hidrd
geno sustancialmente a dicha presién intermedia, y com-
primir dicho gas rico en hidrdgeno a dicha presidén eleva-
da, cuyo procedimiento comprende ademis generar vapor de
agua a una presibén sustancialmente mayor que dicha pre-
sidén intermedia, expandir el vapor de agua asi generado,
vy ubilizar la energia de expansidn resultante para propor
cionar al menos parte de laenergia;requerida para compri-
mir el gas en el procedimiento.

2.~ Un procedimiento segfn la reivindicacidn
1, en el cual la presibén a la que es generado el vapor de

agua es al menos el doble de la presidn intermedia.

. 335427
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3.- Un procedimiento segln las reivindicacio-
nes 1 6 2, en el cual el vapor de agua es generado por in
tercambio indirecto de calor entre agua y el gas rico en
hidrdgeno a sustancialmente la presidn intermedia.

4.- Un procedimiento segin una cualquiera de
las precedentes reivindicaciones, en el cual el vapor de
agua es expandido hasta aproximadamente la presidn inter-
media, y al menos parte del vapor de agua resultante a
aproximademente dicha presidn intermedia, es hecho pasar
a dicho procedimiento para reaccionar con material carbo-
noso adicional.

5.~ Un procedimiento segiin la reivindicucibn
4, en el cual la presidén intermedia esti dentro del mar-
gen de aproximadamente 28 a aproximadamente 49 kg/cm? ma-
nométricos, la presidn elevada a la que es comprimido di-
cho gas rico en hidrdgeno estd en el margen de aproximada
mente 140 a aproximademente 350 kg/cm2 manométricos, y la
presién a la que es generado el vapor de agua estd en el
margen de aproximadamente 70 a aproximadamente 112 kg/cm2
manométricos.

6.~ Un procedimiento segln las reivindicacio-
nes 4 6 5, en el cual obtra parte del vapor de agua resul-
tante a aproximadamente dicha presién intermedia es expan
dido adicionalmente, y al menos parte de la energla reque
rida para comprimir el gas en el procedimiento es propor-
cionada wbtilizando energla de dicha expansidén adicional.

7.~ Un procedimiento segln la reivindicacidn
6, en el cual la energia de la expansidn adicional es uti
lizada para proporcionar al menos parte de la energla re-
querida para comprimir hidrocarburos a la presibdn interme

? 7 g: "f? ”' sea
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dia,

8.- Un procedimiento segin una cualquiera de
las reivindicaciones 4 a 7, en el cual otra parte de di-
cho vapor de agua resultante, aproximadamente a dicha pre
sibn intermedia, es expandido adicionalmente, y 1alener—
gia producida de esta manera es utilizada para aumentar la
presién del agua para el intercambio indirecto de calor
hasta la presidn a la que es generado el vapor de agua.

9,- Un procedimiento segln una cualquiera de
las precedentes reivindicaciones, en el que al menos par-
te de la energia que resulta de expandir el vapor Ce agua
es utilizada para proporcionar al menos parte de ia ener-
gia requerida para la operacién de comprimir el gas rico
en hidrdgeno a la presidn elevada.

10.- Un procedimiento segln una cualquiera de
las precedentes relvindicaciones, en el que la reaccidn
comprende poner en contacto vapor de agua e hidrocarburos
en un horno tubular, alcanzindose la temperatura elevada
de dicha reaccidn quemando un combustible con aire en una
cémara de combustidn de dicho horno para producir gas de
combustidén caliente.

11,- Un procedimiento segin la reivindicacidn
10, en el que el vapor de agus que es expandido es reca-
lentado primeramente por intercambio indirecto de calor
con el gas de combustibn caliente.

12.~ Un procedimiento segin las reivindica-
ciones 10 u 11, en el gue el agua para generar el vapor
de agua es precalentada primeramente por intercambio in-
directo de calor con el gas de combustidn caliente,

13.~- Un procedimiento segln una cualquiera de

335427
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las reivindicaciones 10 a 12, en el gue una parte del va-
por de agua expandido es nuevamente expandida y la ener-
gia producida de esta manera es utilizada para accionar
ventiladores de aspiracién asociados con la cémara de com
bustidn del horno.

14,~ Un procedimiento segln una cualquiera de
las reivindicaciones 1 a 9, en que la reaccidn couuprende
poner en combacto, a una presidn intermedia y a una bempe
ratura elevada, los hidrocarburos y vapor de agua en pre-
gsencia de catalizador de reforma para producir un gas par
cialmente reformado gque conbtiene hidrocarburos ne conver-
tidos a sustancialmente la presidn intermedia, poner en
contacto dicho gas parcialmente reformado con vapor de
agua y alre comprimido en presencla de catalizador de re-
forma para producir gas rico en hidrdgeno a aproximadamen
te dicha presidn intermedia, y comprimir dicho gas rico
en hidrdgeno a dicha presidn elevada, y hacer pasar par-
te del vapor de agua expandido a cada una de las operacio
nes de conbtacto mencionadas en primer lugar y mencionadas
en segundo lugar, para proporcionar al menos parbe del va
por de agua requerido para poner en contacto con hidrocar
buros adicionales.

15.~ Un procedimiento segln la reivindicacidn
14, en el cual otra parte del vapor de agua expandido es
nuevamente expandida y la energia producida de esta mane-
ra es utllizada para proporcionar al menos parte de la
energia para comprimir el aire utilizado en dicho procedi
miento,.

16.~ Un procedimiento segin una cualquiera de

las precedentes reivindicaciones, en el que la reaccidn
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comprende poner en contacto mondxido de carbono y vapor
de agua en presencia de catalizador para conversibn por
desplazamiento.

17.~ Un procedimiento de acuerdo con la rei-
vindicacibén 16, en el cual se genera también vapor de
agua a presidn relativamente baja por intercambio indi-
recto de calor entre agua y el gas rico en hidrdgenc a
sustancialmente la presidn inbermedia, despuds de la gene
racidn del vapor de agua a alta presidn, y el gas rico en
hidrbgeno enfriado de esta manera a sustancialmente la
presidn intermedia es puestoc en contacto en presencia de
catalizador adicional para conversidén por desplazamiento,
para enriguecer aun mis el gas con respecto al hidrbdgeno,
antes de la compresidn del mismo hasta la presidn eleva-
da.

18.- Un procedimiento segin una cualquiera de
las precedentes reivindicaciones, en el cual el gas rico
en hidrégeno producido contiene 002, y dicho gas es pues-
to en conbacto con un absorbente de CO2 susceptible de
ser regenerado a sustancialmente la presifn intermedia pa
ra producir gas rico en hidrdgeno desprovisto de CO2, a
sustancialmente la presidn intermedia antes de comprimir
dicho gas rico en hidrdgeno, asi desprovisto de C0,, has-
ta la presién elevada, siendo calentado y expandido el ab
sorbente enriquecido en 002, para regenerar dicho absor-
bente, y siendo enfriado y vuelto a comprimir para su nue
va utilizacidn.

19.~ Un procedimiento segln la reivindicacién
18, en el cual el agua para generar el vapor de agua es

primeramente precalentada por intercambio indirecto de ca
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lor con absorbente regenerado para efectuar al menos par-~
te del enfriamiento del mismo.

20.~ Un procedimiento segln las reivindicacio
nes 18 6 19, en el cual una parte del vapor de agua expan
dido es nuevamente expandida, y la energfa producida de
esta manera es utilizada para proporcionar al menos partbe
de la energia para volver a comprimir absorbente regenera
do.

2l.~ Un procedimiento segln una cualquiera de
las reivindicaciones 18 a 20, en el cual una parte del va
por de agua expandido es nuevamente expandida para. produ-
cir vapor de agua a baja presidn, y dicho vapor de agua |
a baja presién es utilizado para efectuar al menos parte
de dicho calenbtamiento de dicho absorbente enriquecido,

22.~ Un procedimiento segin una cualquiera de
las reivindicaciones 18 a 21, en el cual parte del calen-
tamiento del absorbente enriquecido se logra por intercam
bio indirecto de calor entre dicho absorbente enriquecido
¥ el gas rico en hidrbégeno que contiene 002 a susbancial-
mente la presidén intermedia, despuds de intercambio de ca
lor entre dicho gas y agua para generar el vapor de agua.

23.~ Un procedimiento segfin una cualquiera de
las precedentes reivindicaciones, en el cual esti presen-—
te nitrdgeno en el gas rico en hidrbgeno a la presidn in-
termedia, siendo comprimido dicho gas a la presidn eleva-
da y puesto en contacto con catalizador para sintesis de
amoniaco, para producir un gas que contiene amonfaco a
sustancialmente dicha presidn elevada.

24.- Un procedimiento segin la reivindicacidn

23, en el cual el gas que contiene amonfaco es hecho pa-

1TL6 777
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sar en intercambio indirecto de calor con refrigerante
que se evapora, para condensar amoniaco.

25.~ Un procedimiento segln la reivindicacién
24, en el cual una parte del vapor de agua expandido es
nuevamente expandida, y la energia producida de estua mane
ra es utilizada para proporcionar al menos parte de la
energila para volver a comprimir el refrigerante ewaporado
en el procedimiento. i

26.~ Un procedimiento segln las reivindicacio
nes 24 6 25, en el cual el agua para generar el vapor de
agua es precalentada primeramente por intercambio indirec
b0 de calor con el gas que contiene amoniaco, antes de
que este Gltimo sea hecho pasar en dicho intercambio in-
directo de calor, con refrigerante que se evapora.

27.~ Un procedimiento segin una cualquiera de
las reivindicaciones 23 a 26, que incluye transformar en
metano el gas producto de la eliminacidn de 002 a sustan-
cialmente la presidén intermedia de las operaciones prece-
dentes, antes de comprimir el gas producto de la transfor
macidn en metano, a la sintesis de amonfaco a presidén ele
vada, y expandir parte del vapor de agua expandido y uti-
lizar la energia producida de esta manera para proporcio-
nar al menos parte de las necesidades de energia restan-
tes del procedimiento, para bombear liquido.

28.- Un procedimiento para la produccidn de
un gas rico en hidrdgeno a una presidn elevada.

Tal y como se ha descrito en la Memoria que
antecede, representado en los dibujos que se acompaiian y

para los fines que se han especificado.

335427
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Esta Memoria consta de cincuenta hojas escri-~

tas a miquina por una sola cara.

Madria, &7 OCT. 1361

G.D.S. "’
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