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Este invento se refiere a un sistema mejorado de recu~
peracidén del disolvente en la extraccidn por disolventes de
aceites hidrocarbonados con Nemetil-2-pirrolidona.

En le febricacidn de aceites lubrificantes a partir de
crudos de petrdleo, es necesario eliminar los productos ines
tables, que se encuentran eﬁ la Naturaleza, los cuales for-
man depdsitos o se vuelven corrosivos en los equipos de ope=-
racidn como resultado de calentamiento y la oxidacidn, o a@r
bas cosas. Ademds, en el caso de los aceites parafinicos es
con frecuencia conveniente aumentar el indice de viscosidad
separando del aceite los constituyentes mds aromditicos. Para
lograr ésto es necesario eliminar o destruir una cantidad im
portante de los productos presentes en los crudos, la cual
suele estar comprendida entre el 10 y el 60 % dependiendo de
la caelidad que se desea que posea el aceite. La forms mds
comin de realizar ésto es por extraccidn con un disolvente
selectivo para las moléculas mds inestables que son en su
mayor parte sustancias aromdticas o no hidrocarbonadas. Con
anterioridad a la extraccidén con disolventes se utilizaba
para destruir estas sustancias perjudiciales, un tratamien—
t0 endrgico con dcido sulfurico concentrado.

El procedimiento anterior en el que se eliminae de la
carge una cantidad importante de material es muy distinto de
los tratamientos de decoloracidn en la fabricacidn de aceites
lubricaentes en los que solamente se eliminan cantidades tra-

za de sustancias colorentes. Aqui, las pérdidas en le manipu:

lacidn son normalmente superiores & la cantidad de material
que se elimina. Los métodos corrientes que se utilizan para
mejorar la coloracidén son, por ejemplo, los tratamientos con

arcilla y con deidos débiles. Estas etapas de mejora del co=
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| separacién de un producto refinado de estabilidad e indice

20

lor se efectuan generalmente después de la refinacidn con 4i

solventes. Un crudo que solo se trate para mejorar su color

generalmente no es adecuado en cuanto & su estabilidad fren-
te a le temperatura y a la oxidecidn ni respecto & su indi-
ce de viscosidad.

Este invento estd encaminado & la extraceidn con disol
ventes de mezclas de hidrocarburos utilizando como disolven-—
te selectivo la N-metil-2-pirrolidons, & la que por razones
de brevedad denominaremos de aqui en edelante NMP. Mds parti;
cularmente se dirige a la extraccidn con disolventes de mez-
clas de hidrocarburos que hierven en conjunto por encima de
la NMP, que lo hace a mis de 396°F (202°C), y preferentemen-~
te & las que poseen un punto de ebullicidn inicial ASTM de
por lo menos 650°F (343°C), por ejemplo fracciones de acei-
tes lubricantes, material para craqueo, combugtibles y des-—

tilados medios. Estas sustancias se tratan para efectuar la

de viscosidad meyores y de aromaticidad reducida, de un pro-
ducto extref{do de aromaticidad incrementada.

En las operaciones de refino del petrdleo los diferen
teé materiai;s de carga ¥ fréééiones tratadas se obtienen
normalmente con vapor de ague y sSe almacenan en contacto con
agua liguida, de suerte que en general contienen agua disuel
ta y a veces pequefias cantidades de ague arrastrada, En la
refinacidén con disolventes de estos productos "himedos", con
un disolvente como la NMP, el disolvente retiene el agua di-
suelta y atrapada con la consiguiente reduccion de su capa-
cidad de disolucidn y efectividad en la refinacidn por disol
ventes. Lo NP es tembién higroscdpica por lo que tiende a

tomar agua de le atmésfera durante su almacenamiento y mane-
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jo. Por otro lado la eliminacidn completa del disolvente de
las fracciones de aceite tratadas se realiza por arragtre
con vapor con lo que se separan del aceite las trazas Ulti-
mas ds disolvente. Cuando se emplea el arrastre con vapor,
se requiere, por razones econdmicas de utilizacidn del disol
vente, recuperar el disolvente que aparece an la corriente d
condensado resultante. Por consiguiente este invento se re-
fiere a un método mejorado dé separacidn del disolvente en
la refinacién con disolventes de mezclas de hidrocarburos en
donde el agua extrafia que aparece durante la alimentacidn y
el proceso, se slimina eficazmente del sistenma,

De acuerdo con este inventg se pone en contacto una
mezcla de hidrocarburos que hierve por encima de 396°F(ZOZQQ
¥ que se desea separar en fracciones de mayor y menor aromni-—
ticidad, con el disolvente NMP, lo que da lugar e uns fase
de refinado que contiene un producto refinado junito con une
pequefia proporcidén de dicho disolvente disuelto en ella, y
una fase de extracto constituida por el disolvente con el
producto extraido y una pequefia cantidad de agua disuelta en
el mismo, El producto refinado se separa de la fase de refi-
nado por-destilacién 0 lavado con otro disolvente tal como
el agua, Ia fagse de extracto se pasa & une. primera zona de
destilacidn donde se separa un primer destilado que contiene
agua y una pequefia proporcion del disolvente de unas prime-
ras colas de destilacidn prdcticamente exentas de agua. Ias

colas procedentes de la primera zona de ‘destilacidn pasan =

una segunda zona de destilacidn,donde se separa una fraccidn

importante del disolvente en dicha fase de extracto, como
destilado prdcticamente exento de agua de las colas,de una

segunda destilacidn. Ias colas de la segunda zona de destilg

W
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cién que contienenuna pequefia fraceién del disolvente en
dicha fase de extracto se liberan prdcticamente del mismo
por arrastre con vapor en una tercera zonae de destilacidn
que efectda la separacidn enfre un destilado, constituido
por el disolvente y agua, y unas colas de la tercera desti-
lacidn encontréndose dicho producto extraido prdcticamente
exento de disolvente. ElL destilado procedente de dichas pri-+
mera y tercera zonas de destilacidn se recoge y pasa & une
cuarta zona de destilacidén donde se verifica la separacidn
del agus como destilado y del disolvente, prdcticamente exer
to de egua, como producto de cola de la cuarta destilacidn.
El destilado de la segunda zona de destilacidén y el produc—
to de cola procedente de la cuarta zona de destilacidn, en-
contréndose el disolvente prdcticamente libre de agua, vuel
ven & la zona de extraccidn para que contenga por lo menos
una parte del disolvente.
Es conveniente mentener lea primers zona de destilecidn

8 une presidn manométrica comprendida entre O a 25 libras/
pulgada? (0 & 1,76 kg/cm®). Una perte por lo menos de la
segunda zone de destilacidén se mantiene & una presidén supe-
rior comprendida entre unas 25 a 100 libras/pulgada2 (1,76

vy 7,03 kg/cm ), ¥ la tercers zona de destilacidn se mantiend
& una presion inferior comprendida entre unas 5 y 15 li-
bras/pulgada2 absolutas (0 35 y 1,05 kg/cm?) Cuando se ope
ra en 1a é;éaﬂéa zZons, de destllaclon & la presidn superior
mencionada, es conveniente someter el destilado a un inter—

cambio de calor indirecto con la fase de extracto que se

envia 8 la primera zona de destilecidn con objeto de que su-
ministre al menos una parte del calor necesario para la dess

tilacidn.




En una realizacidn del procedimiento de este invento
la segunda zona de destilacidn puede ester constitufde por
dos partes, la primera de las cuales se mantiene & la pre-
sidén superior antes mencionada.y la segunda se mantiene aprd

ximadamente a la misme presidn que ls tercers zona de deshi-
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enviar a la cuarte.zonz de destilacidn para recuperar en

de hidrocarburos.

lacidne
El disolvente se puede separar de la fase de refinado
en una quinta zona de destilacidén, o bien se puede separar

por lavado con agua. Cuando se separa el disolvente de la

fage de refinado en una quinte zona de destilacidn, el desti
lado constituido por el disolvente y sgua se lleva a la cuay
ta zone de destilacidn junto con la alimentacidn. Cuando se
separe el disolvente de la fase de refinado por lavado con

ague, la solucidn acuosae resultante del disolvente se puede

ella el disolvente o bien puede separarse en una zona de des
tilacidén independiente. EL ague aislada como destilado en 1lal
cuarte zona de déétilacién puede utilizarse ventajosamente
para lavar la fase de refinado. EL disolvente y le mezcla
de hidrocarburos se ponen en contacto, por ejemplo, en la
zona de extraccidn, a una temperatura de salida de la fase
de extracto de unos 1859F (85°C) y con une dosificacidn de

unos 120 volumenes de disolvente por volumen de dicha mezclal

BREVE DESCRIPCICN DE LOS ESQUENAS
En la TFigure 1 se muestra un diagraﬁa de flujo de un
sistems de refinacidn. por disolventes que comprende las
instalaciones de desiilacidn para recuperacidn del disolven-

te tanto de la fase de extracto como de la de refinado.

En la Figura 2 se presenta una modificacidn del procedi
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miento de la Figura 1 en donde la separacidn del disolvente
del producto refinado se efectia por lavado con aguf.

Aunque lag figuras ilustran disposiciones particulares
del aparato sn las que se puede realizar el invento, debe
entenderse que éste no estéd limitado al aparato o materia—
les particulares descritos.

Refiriéndonos & le Tigura 1, el aceite de carga, que
contiene una pequefia cantidad de ague extrefia, se introduce
a una teuperatura de umos 100°F (38°C) a travéds del conduc-
t0 1 en la torre de tratamiento 2. Esta torre es un disposi-
tivo para contacto de liquidos adecuado pera la extraccidn
con disolventes. La torre de tratamiento 2 es de preferencid
un contactor de disco giratorio, aun cuando puede ser ade-
cuado cualquier dispositivo de contacto liguido~liquido del
orden de 1 a 10 pisos tedricos, por ejemplo una columna de
relleno, de atomizacidn o de bandejas filtrantes. Si se de-
gsea puede ubilizarse una columna pulsante o agitada o bien
un dispositivo de contacto centrifugo tal como un contactor
centrifugo Podbielniak. Se introduce en lg torre.de trata—
miento 2 a través del conducto 3 el disolvente N-metil-2-
pirrolidona en una proporcidn de 120 volumenes por cien con
respecto al aceite y a una temperatura de unos 252°F (122°C),
Ia carge de aceite y el disolvente se ponen en contacto en
contracorriente dando lugsr a una fase de refinado formada
por los constituyentes de la carge insolubles en el disol-
vente (predominantgmente de tipo parafinico) junto con una
pequeﬁa cantidad de disolvente v wea minime cantidad de agus
disueltos. Los constituyentes de la carga solubles en el di-
solvente (predominantemente de naturaleze aromdtica) y el

grueso del agus disuelto en la carga se disuelven en el di-
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solvente formando una £ase de extracto que se retira de la
torre 2 a través de la conduccidn 4 e uns temperatura de
unos 185°F (85°C).'La fase de extracto en el conducto 4 pa-
se a través del cambiador de calor 7, la conduccidn 8 y el
cambiador de calor 9 donde la fase extraida se calienta a
unos 420°F (2159C), temperatura que es superior al punto de
ebullicidén del disolvente NMP y del agua disuelta.

Ia fase de extracto caliente se pasa a continuacidn a
través del conducto 10 & una torre de destilacidn 11 que ded
be operar s una presidn comprendida entre la atmosférica y
unas 25 libras/pulgada2 (1,76 kg/cm2) y preferentemente a
unas 20 libras/pulgada? (1,41 kg/cm?). En le torre de desti
lacidn 11 se evapora aproximadamente un 40 % del disolvente
vy del ague que se encuentran en la fase de extracto calien—
te, y se retiran como destilado & través del conducto 15. El
destilado de la torre 11 se hace pasar seguidamente a tra-
vés del conducto 15, del cambiador T y del conducto 16 & la
torre de destilacidn 17 de secado del disolvente.

La fase de extracto exenta de agua y que contiene del
orden de un 60 % del disolvente presente en la fase extrai-
da retirada de le torre de tratamiento 2, se saca por el fon
do de la torre 11 a través del conducto 18 y se calienta en
el serpentin 19 del recalentador 20 a una temperatura de
unos 538°F (281°C).. Ia fase extraide caliente se hace pasar
entonces a través del conducto 21 a la torre de destilacidn
a presidn 22 que opera & unf presidn manométrica de unas 25
a 100 libras/pulgada® (1,76 a 7,03 kg/en?) y preferiblemente
& unas 55 libras/pulgada? (3,87 kg/cm?). Aproximedemente el
95 % en peso dél disolvente en la carga que se introduce en

la torre 22 degtila por la parte superior y se separa como
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! tas y la presidn atmosférice y preferiblemente & wnas 11 li-

destilado por el conducto 23. BL destilado del conducto 23
e una temperatura de unos 505°F (2639C) intercambis su ca—
lor indirectamente en el cambiador 9 con la alimentacidn de
la torre de destilaecidn 11. Despuds de utilizado en el cam—
biador de calor, el destilado, constituido por disolvente
seco, pasa a través de los conductos 24 y 25 al refrigeran~
te 26 donde se reduce su temperatura a unos 252°F (122°G)
con objeto de suminigtrar disolvente que pasa a fravés del
conducto 3 & la torre de tratamiento 2. Ias colas de la o~
rre 22 que contienen todo el aceite extraldo y el resto del
disolvente se hacen pasar a través del conducto 30 a la to-
rre de destilacidn a vacfo 31 que opera 2 uma presién com-

prendida entrs unas 5 libras/pulgada? (0,35 kz/om?) absolu—

bras/pulgada’ (0,77 kg/cm?) absolutas. El vacio existente en
la torre 31 provoca la vaporizacidn Ge aproximadamente el
80 % en peso del disolvente presente en la corriente de ali-
mentacidén de la torre 31 v el destilado resultante que cone-
tiene una cantidad adicional ds disolvente seco se descarga
al conducto 25 a través del conducto 32 para reciclarlo con
el disolvente seco. La fase de extracto restante se retira
del fondo de la torre 31 a través desl conducto 33 ¥y se pasa
& la torre de destilacidn de extractos con vapor a vacio 34.
El vapor se introduce por le parte inferior de la torre 34
a través del conducto 35 én cantidad suficients paré B8VaDPO~
rar las dltimas trazas de disolvente prasentes en la fase
extraida; El destilado disolvente-vapor resultante se retire
por la parte superior a través del conducto 36 ¥ se coumbina
con la corriente de disolvente himedo en el conducto 16. El1

producto extrafdo, prdcticamente exento de disolvente, se
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retira del fondo de la torre 34 & través de la tuberia 37 ¥y
se descarge en el depdsito de productds, no representado,
La fase de'réfinado del conducto 5 pasa a través del
canbiador de calor 40 y del conducto 41 al serpentin de ca-
lentamiento 42, sgituado en el recalentador 43, donde se ca-
lienta hasta una temperatura de unos 475°F (246°C). Ia fase
de refinado caliente se.descarga a través del conducto 44
& la torre de destilacidn del refinado en vacio 45 para efeg
tuar una separacidén prdcticamente completa entre el disolven
te disuelto y la fase refinada. Ia forre de destilacion 45
opera & una presidn baja, por ejemplo, en el infervalo com-
prendido entre 5 libras/pulgada® (0,35 ke/cun) de presidn
absoluta y la presiodn atmosférica, ¥ preferiblemente o unas
11 libras/pulgada? (0,77 kg/cu?). Aproximadamente el 93 %
del disolvente disuelto y prdcticamente todo el agus disuel-)
to destilan por la parte superior de la torre 45 a través
del conducto 46. El destilado del conducto 46 pasa a través
del cambiador de calor 40 y del conducto 47 al conducto 16
donde se acumula con otras corrientes de disolvente himedo
que van & parar & la torre de destilacidn 17. Las colas de
destilacidn de la torre 45 se descargan & través del conduc—
to 48 y pasan a le torre de destilacion con vapor a vacio de
refinados, 50. La torre de destilacidén 50 opera como una to-
rre de arrastre de vapor mediante el vapor introducido por
el conductb 51 para eliminar el disolvente residual del pro-
ducto refinado. El producto refinado se'descarga a través
del conducto 52 al depdsito no representedo. EL destilado de
la parte superior de la torre 50, constitufdo por disolvente
¥y vapor de agua, se descarga & través del conducto 53 y se

combina con la corriente de disolvente humedo del conducto.y
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Los disolventes humedos procedentes de las torres 11,
34, 45 y 50 se acumulan como destilado en el conducto 16 v
pasen & la torre de destilacidn para secado del disolvente
17. Ia torre de destilacidn 17 actia como secador del disole
vente, destilando agus por la parte superior a través del
conducto 55 y saliendo disolvente séco por el fondo de la
torre 17 & través del conducto 25, Ia torre de destilacidn
17T puede ser una columna de destilacidn cldsica de unos 6 a

10 pisos teoricos.

BEn el diagrama de flujo representado, se separa como di-
golvente destilado seco de las torres 11 y 22 aproximadamen—
te el 51,9 % en peso del diéolvente con que se carga la fo-
rre de tratamiento 2. |

En el sistema de destilacidn descrito anteriormente, el
disolvente se separa en una serie de etapas de destilacidn
con objeto de lograr la separacidén de la mayor parte del di-'
solvente como disolvente seco y al mismo tiempo permitir la
utilizacidn eficiente del calor de destilacidn, Con objeto
de separar une pequefia pprcién del disolvente Junto con el
ague que se introduce con la alimentacidén y el disolvente en
el sigstema de extraccién-eon disolvente, se efectua una des-
tilacidn inicial de la fase de extracto a una presidn comprel)
dida entre 0 y 25 libras/pulgadel (0 y 1,76'kg/bm?). E1 misop
calor para este destilacidn inicial lo proporciona ¢l calarsensi
blede hfase de extracto en la torre de extraccidn por inter-
cambio de calor indirecto con los vaporés de destilacidn pro-
cedentes de la destilacidn inicial y por intercambio de ca-
lor indirecto con los vapores de una destilacidn posterior.
La fase resultante parcialmente extraida, prdcticamente exen

ta de agua, se calienta con el calor suministrado por una
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lvente. Las colas de la segunda zona de destilacién se pasan d

el calor sensible de la corriente-de alimentacidn a la torre.

-12 =

fuente externa a ls zona de destilacidén y la corriente reca-

lentada se pasa a una presidn comprendidé entre unas 25 y.100

livras/pulgada (1,769,03 kg/kn?) manométricas, a una ssgunda’

zona de destilacibén. Los vapores destilados calientes procedg

tes de la segunda zona de destilacidén a presidn y temperatu—
ras superiores se ubtilizan para suministrar calor a la prime-
ra zona segin se describié anteriormente. Por condensacién eg
te destilado constituye una corriente de disolvente seco que

se recicla a la torre de tratamiento de extraccidén con disol-

una torre de destilacidn a vaclo, gque se mantiene entre unas
5 libras/pulzada? (0,35 kg/om2) absolutas y la presién atmos-

férica, en donde se evapora el disolvente adiclonal mediante

Este flujo de disolvente, una vez condensado, da lugar a una
corriente de disolvente seco adicional que se devuelve a la d
torre de extraccidn. EL vapor de destilacién procedente de 14
tqrfe de destilacidén a vaclo se obtiene en una cantidad y a
una tempé}atura demasiado bajas para justificar su empleo en
el calentamiento de otras corrientes del sistemas La pequefla
cantidad de disolvente gue permanece en la fase extralda se

arrastra a continuacidn con vapor en una zona de extraccidn

independiente, a una presién comprendids entre unas 5 libras/
pulgada2 (0,35 kg/bmz) absolutas y la presién stunosférica.Hay
gue sefialar que la.lunica etapa de destilaciénrde la fase eih
tralda que se calienta con una fuente externa al sistema de
destilacidn es la etapa de destilacidn a presidne. E1 calor

para las restantes destilaciones procede del calor sensible d

las corrientes que intervienen y del intercambio de calor con

otras corrientes del sistema de destilacidn.

o

[¥)
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Ia Pigura 2 ilustra una variante pare separar el disol-
vente disuelto de la fase refinada utilizando un 1a#ado con
agua en lugar de la destilacidn. Ia fasé refinada del conduce
to 5 se enfria en el cambiador 70 a una temperaturas de unos
150°F (65°C) y se envia por el conducto 71 a la torre de la-
vado 72. Ia torre de lavado 72 es una instalacidn de extrac-

cién 1iquido=liquido de 1 a 10 pisos tedricos. Se introduce

agua a 150%F (65°C) mediante el conducto 73 y el producto re-

finado lavado, brécticamente exento de disolvente, se descar-
ga a través del tubo 75 al depdsito de productos no represent
tado, Las aguas de lavado que contienen disolvente disuelto
ge descargan por el conducto 74 y se unen a la corriente del
disolvente himedo en el conducto 16 & fin de recuperar el di+
solvente seco, como se muestras en la Figura 1. El agua pare
los lavados puede retirarse desde el conducto 55 a través
del conducto 76 y enfriarse en el cambiador 77 & la tempera=
ture de lavado. Ia separacidn del disolvente de la fase re-
finade por lavado con agua reduce el equipo necesario.en el
sistema de recupéracién de la fase refinada, si bien incre-
mente la cantidad de agua que debe eliminarse del sistema de

circulacidn del disolvente.
DESCRIPCION DE TAS REALIZACIONES PREFERIDAS

En una aplicecidn especifica de este invento que cons-
tituye un ejemplo de une realizacidn preferida se trata un
aceite lubricante denominado Destilado Céreo 20 con NMP pars
producir un aceite puro (producto refinédo) de ihdice de vig—+
cosidad incrementado y propiedades inhibidoras me joradas, de
utilidad en la febricacidn de aceites lubricantes de alta ca+t
lidad, de elevado indice de viscosidad y gren estabilidad. Ig

carge de Destilado Céreo 20 estd constituida por una frac—
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fase refinada con 272,000 libras de sgua por dim (123.370 k)b

‘que queda entonces constituide por 2.084.000 libras (©45.182 kgs

30
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cidn que posee un punto de ebullicidn inicial ASTM superior
8 650°F (343°C) obtenido por destilacidn en vacio de un cru-
do de petrdleo de South Louisiana. EL Déstilado Céreo 20

se refins en el aparato y en las condiciones descritas al re
ferirnos & la Figura 1, o sea con una dosificacidn de disol-
vente de 120 volumenes por cien y una temperatura de salida
del extracto de 185°F (85°C). Se obtiene un rendimiento del-
68,9 % en peso de aceite refinado. En la Tabla I se muestran

los ensayos efectuados sobre la carga, el aceite refinado y

En la Tabla iI ge expone un balance de masas quUe mMUeS—
tra, la distribucidn de NMP, agus y fracciones oleosas en el
refinedo de 10.000 barriles (1432 n3) por dis de la carga
de Destilado Céreo 20. En esta Tabla las velocidades de agua
se aproximan hasta -la libra pero se redondean a los millares
en el %otal. En la modificacidén del procedimiento de recupe-
racidn de disolvente que se ilustra en la Figura 2, en el
que se sustituye por lavado con agua la destilacién en la se

paracidn del disolvente de la fase refinada, se lava esta

El ague de lavado y el disolvente extraido se incluyen en la

carga de la torre de destilacidn de secado del disolvente

por dia de NP y 296,000 libras (134.262 kg) por dia de agua}
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. TABLA I
ENSAYOSDE LA CARGA Y PRODUCTOS
, Degtilado _érodue'to oleo Productg
Identificacion Cereo 20 go refinado  extraidg
ENSAYOS
Densidad, CAPI 24,9 30,5 14,9
Punto de Inflamacidn en Va

Pidy Avierta Cleveland OF - 455(535) 455(235)  455(23)
Viscogidad, SUS a 100°F

(37,89) 421 268 -
Viscosidad, SUS a 150°F -

(65,6°C) - 93,7 -
Viscosidad, SUS a 210

(98,90C) 56,0 51,3 119,7
Indice de Viscosidad 76,5 105,0 -
Indice de Viscosidad del
Producto Desparafinado - 91 -
Punto de Vertido, °F (°C)  +100(37,8) +110(43,3) +55(12,8)
Punto de Vertido del Pro-—
ducto Desparafinado,OF(°C) - 0(-17,8) -
Color, célula Lovibond 1/2"

(12,2 mm) 390 10 -
Residuo carbonoso, % en peso 0,10 0,02 2,04
Cenizas, % en peso 0,002 ninguno -
Indice de neutralizacidn 0,60 0,03 -
Azufre, % en peso 0,48 0,16 | 1,2
Parafina, % en peso 7,8 10,8 -
Indice de Refraccidn 1,4832  1,4625 1,5394
Agua disuelte, % en peso 0,02 - -

R S

5 SRR
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1 TABLA IT
B BATANCE DE MASAS
MIIES DE LIBRAS POR DIA
Carge de Aceite ex Aceitere
5 ‘ aceite NMP Agus _treido  _finado _TOTAL
Carga de Destilado
Ce%eo 20 3163 - 0,633 - -
Fage de Refinado 545 0,080 - 2180
Fage de Extracto ' 3791 0,553 984 -
Carga de Disolvente 4336 - - =
10 .
Destilado,Torre de
Destilacidn de Re=
finado & Vacio 505 0,080 = -
Colas,Torre de Desti
lacion de Refinado .
a Vacio 40 ‘= - 2180
Destilado,Torre de
15 Dest11301on de Refi
nado con Vapor & va
e30 P 40 40,319 - -
Producto Refinado - - - 2180
Vapor que entra en]a
Torre de Destilacidn
de Reflna@o con Va-
por a Vacio - 40,319 = -
20
"I Destilado,Torre de
Destllaclon ,a lafPre
sidén Atmosférica 1516 0,553 = -
Colas Torri de Desti—
lacion 2 la Presidn
Atmosférica 2275 = 984 -
Destilado,Torre de
25 Destilacioén a Presion 2161 = = =
Colas,Torres de Desti- :
lacidn & Presidn 114 - 984 -
Destllado Torre de Deg
tllaclon de Extracto

30

a Vacio 91 - - -

3164
2725
4776
4336

505

2220

80
2180

40
1517
3259
2161

1098

91
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TABLA II (continuacidn)

MILES DE LIBRAS POR DIA

Carga de

Aceite ex Aceite re

_aceite NMP Agua

traido

finadg_

TOTAT

Colas ,Torre de Desti~
1ac:;on de BExtracto a
VYacio

Destllado Torre de Deg
tllaca.on de Extra.c‘co
con Vapor a Vacio

Producto Extrafdo

Vapor para la Torre de
Desgtilacidén del Ex—
tracto con Vapor a
Vacio

Disolvente humeco que
entra en la Torre de
Destilacidn de Seca-
do del Disolvente

uOlaS Torre de Destila
cidn de Secado del Di-
golvente

Degtilado,Torre de Des

'b:.lac:.on de Secado del
Disolvente.

23 =

23 22,746

~ 22,746

2084 63,698
2084 =

- 63,698

(1000 libras = 453,6 kg/cmz)

984

984 -

- 1007

- 984

- 2148

- 2084
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para 1a_exﬁraccién con disolven=—
te dé una. mezele de hidrocarburos que en su totalidad hier
ve por encima de 396°F (2029C) en el que se realiza la sepa
racidn de diche mezcla de hidrocarburos en un producto re-—
finndo de aromaticided reducida y un producto extraido de
aromaticidad eumentade, introduciéndose agua extrefia al me-
nipular la aliment%cién ¥y en el vapor de procesado, Cuyo
procedimignto consiste en poner en contacto dicha mezcla de
nidrocarburos con un disolvente constituido por N-metil-2-

pirrolidona en una zona de extraccidn que forme una fase de

1

refinando constituida por dicho producto refirado con una pe
qguefia fraccidn de dicho disolvente disuelito en el mismo y
une fase extrelde constituide por el mencionado. disolvente
con dicho producto extraido y agua disueltos en el mismo,
pasar dicha fase de extracto & una primers zons de destila-
cidn donde se efectia la separacidn entre un primer desti-
lado que contiene una fracciéﬁ pequefia de dicho disolvente
en diche fase de exiracto y agua, y log productos de cola
de la destilacidn précticamente exentos de agua, pasar di-
chos productos de colas de la primera destilacidn 2 una se-
gunda zonsa de destilacidén en la que se efectin la separacidn
entre un segundo destilado constituido por una parte impor-
tante de disolvente en dicha fase extraida, précticamente
exenta de agua, y el producto de cole de una segunda degti=-

lacidn, pasar dichos productos de cola’de la segunda desti-

1ecidn a une tercera zona de destilacion en conbacto con ve

por en donde se efectia la separacidn entre un tercer desti
lado constifu{do por dicho disolvente y agua y los productos

de cola de lo tercera destilacidn, constituidos por dicho
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producto extraido pricticamente exento del citado disolven—
te, pasar los mencionados primero y tercer destilados a una
cuarta zona de destilacidn en la que se efectis la separa-
cidn de agua, como cuarto destilado, de un producto de colsa
de cuarte destilacion, constituido por dicho disolvente
prédcticamente exento de ague, ¥y pasar los mencionados se-
gundo destilado y productos de cola de la cuarta destile~-
cidn a la citada zona de extraccidn como una parte al menos
de dicho disolvente en la zona de extraccidn. |

2, Un procedimiento segdn la Reivindicacidn 1 en el
que la primera zona de destilacidn se mantiene & una presidn
Aﬁanoméffiééméaﬁpiéiﬁié;_égiféiO y 25 libras/pulgada2 0y
1,?6 kg/cm?), manteniéndose 21 menos una parte de la segunddg
zona de destilacion & una presidn manométrica comprendida
entre 25 y 100 libras/pulgdde? (1,76 y 7,03 ke/cr?) y la
tercers zona de destilacidnm se mantiene & una presidn abso-
lute comprendida entre 5 libras/pulgade® (0,35 kg/cm?) y
una atmosfera,

3. Un procedimiento segun le Reivindicacidn 2 en el
que la- citade segunds zona de destilacidn comprende dos par-
tes, y la segunda parte se mantiene aproximedamente a la
misma presidn que la citada tercera zona de destilacidn,

4, Un procedimiento segin le Reivindicacidn 2 en el
que el destiledo de la segunda zona de destilacidn se pasa
en intercambio indirecto de calor con la fase de extracto
hacia la primera zons de destilacidnm.

5. Un procedimiento segin cualquiera de las anterio-
res Reivindicaciones en el que la fase de refinado se pasa
a una quinte zona de désti}ggién en donde se efectis la se-

paracidn entre el disolvente citado ¥ el agua como quinto
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destiiado, v los productos de cola de la quinte destilacidn
_constituidos por el producto refinado.

6. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 5 en el
gque el quinto destilado‘citado se pasa a dicha cuarta zona
de destilacidn junto con el primero y el tercer destilado
cifadoso

7. Un procedimiento segin la Reivindicacion 5 en el
que la quinta zona de destilacidn comprende dos partes y la
destilacidn en la segunda parte se efectia en contacto con
vapor de agua & una presidn manometrica comprendida entre
5 libféa/pulgadaz (0,35 kg/om?) y le presidn atmosférica.

8+ Un procedimiento segﬁﬁ cualgquiera de las Reivine
dicaciones 1 & 4 en el que la fage de refinado se pone en
contacto con agus en une zons de lavado con agua en la que
ge efectia la separacidn entre el producto refinado y una

solucidn acuosa de dicho disolvente, y se pasa dicha solu-

tilados & la cuarte zona de destilacidn citada.

9, Un procedimiento segun la Reivindicacion 8 en el
que el cuarto destilado se pasa & dicha zona de lavado con
agﬁa para sﬁéinist;ar al ﬁenos una parte del agua e dicha
zong, de lavado.

10. Un procedimiento segin cualquiera de las anterio-
res Reivindicaciones en el que el disolvente y la mezcla de
hidrocarburos citados se ponen en contacto en la zonz de
extraceidn, con une temperaturs de salida de la fase de ex~
tracto de unoé 185°F (85°C), con una dosificacidén de disol-
vente de 120 volumenes por cada cien volumenes de diche mez-

cla de hidrocarburos.

cidn acuosa del disolvente junto con el primer y tercer des-

ey
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11. BSe reivindicé por Altimo, como objeto sobre el
que ha de recaer la Patente de Invencidén que se solicita:
"UN PROCEDIMIENTO PARA LA EXTRACCION CON DISOLVENTE DE UNA
MEZCILA DE HIDROCARBUROS".

Todo conforme queda descrito y reivindicado en la
presente memoria que consta de veintiuna pAginas mecanogra-

fiadas y dibujos que se acompafian.

Madrid, 22 Diciembre 1957
. BERNARDO UNGRIA

b.p.
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