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MEMORIA DESCRIPTIVA

correspondiente a la solicitud de wmsa

PATENTE IE INVENCION

1) ROBERT LEARD IRVINE.
Solicitantes 2) FOSTER WHEBLER LINMITED.

Rob Nes. Pyle Hill, WOKING, Surrey, Inglaterra.

a1
Residencias 23 Foster Wheeler House, Chapel Streef, LONDON,
¥.W. 1, Inglaterra.

Enunciado: "UN PROCEDIMIZNTO PARA LA SEPARACION DE GASES ACI-
DOS DB MEZCLAS GASEOSAS",

Prioridad: de la solicitud de patente britdnica No. 8921/68
del 23 de febrero de 1.968.
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Este invento se rofiere a un procedimiento para la
goparacién do gases Scidos de mezclas gameomas ¥y, mis partlcular~
mente, a la separacién de diéxido de carbono de mezolas gaseosas
con ung elevada presién paroial de diéxido de oarbono,

La separacién de gases 4cidos de mezclas gaseosas que
los contienen se lleva frecuentemonte a cabo mediante un trata-
niento de la mezcls gaseosa con un disolvente de tipo quimico, o
goa un disolvente que gepara ol ges dcido por combinacién quimioca
en lugar de mera combinacién fisica.

Sin embargo, el uso de disolvenies de tipo quimlco
para este fin presonta en verdasd serios inconvenientes, que se de-
rivan en particular de la naturaleza exotérmica de la reaccelén que
resulta de la combinacidén quimica del gas dcido con el disolvente,
En los procedimientos convencionales, la elevada temperatura del
disolvente quimico (y gas 4cido combinado) que abandona la fase
de absoreién gse traduce en una degradacién del disolvente y un
sumento considerable en la incidencia de corrosién en ulteriores
fapes de tratamiento,

Bl disolvente més ocomin y efectivo para la separacidén
de gas dcido es monoetanolamina (MEA) y el uso del disolvente en
los procedimientos convencionales ciertemente adolece de los in-
convenientes proviamenie mencionados.

Se ha comprobado shora que estos inconvenlentes pueden
guperarse gustancizlmente incluyéﬁdo en un procedimiento por otra
parte bésicameonte convencional para la separacién de gases &cldos
utilizando un disolvente quimico, una fase de refrigeracién aso-
clada con la fase de abaoreiém y entre ésta y la fase de reoupera-
ci6n y utilizacién del disolvente, una fase de vaporizacién ins-
tanténen.

Por congiguiente, el presente invento facilita un pro-
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cediniento para lalseparacién de gesesg dcidos de mezclas gaseosas
poniendo éstas en contacto con una solucién bisice que comprende:
efectuar la puesta on contacto de la mezcla gaseosa con la solu~
cién bisica en una torre de absorcién, alimenténdose la mezcla ga-
seosa al foﬂdo de la torre de absorcién por medic de un refrigera-
dor de resccién, slendo alimentsda la soluclén bésloa en sentldo
doscemdente a través de la torre a contracorriénte'con regpecto é
la mezola gaseosa, haciéndosse pasar la totalidad o parte de la so~
ducién bésica aue sale de la'parte inferior de la torre de absor—
cién a través del calor del refrigerador de reaccién en contacto
directo con la mezcla gaseosa que pasa al interior de la torre de
absorcién; conducir la solucién basica rica a una fase de vaporiza-
cién ingtantdnea, compuesia por dos o més fases remgpectivas, y lle-
var después la solucién bésica rica a una fase de regeneracién,

En el procedimiento del invento, ol absorbedor de gas
écido puede ser cualquier torre de tipo conocido hacia cuyo fondo
fluye el disolvente y hacia euys parte superior se desliza el gas
susceptible de tratamlento, Bate penetra en el absorbedor por me-
dio de un refrigerador de reaccién a trevés del cusl pasa también
el disolvente que ha descendido por la torre, o sea el disolvente
rico. Asi pues, el disolvente rico os enfriado con el fin de extraer

el calor de reacclén generado mediante combinaclén con el gas 4cido

en la torre y por otra parite la mase del gas secido es absorbida por

el disolvente antes de que el gos penetre en la torre, y como quio-
ra que esta absoroién de masa tiene lugar en el refrigerador de
reacolén, me reduce al minimo el aumento de temperatura del disol-
vente, Se ajusta la alimentacién de gases a la fase de absorcién
con el fin de asegurar un equilibrio favorable de la proporcién
ges Soido/disolvente a la temperatura del disolvente que abandona

la torre de absorcién. Dado que el disolvente que abandona la torre
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se halla notablemente mis frio que en la misma fase en un proce-
dimiento convencional, puede ser mayor la proporcién de gas &cido
a disolvente con lo que so obtiene una mis eficaz utilizacién del
disolvonte,

El procedimiento del invento proporciona ademés la
ventaja adicional de que, como resultado de la absorcidén inicisl
del gas doido en el disolvente en el refrigerador de reacoién y
la resultante reduceidén de calor exotérmioco en la parte inferior
del absorbedor, la parte superior do éste eatd caliente en rela-
olién .con 1la parte inferior respectiva y esto suprime la condensa~
oién que de otro modo puede tenor lugar cusndo el gas objeio de
tratamiento contiene éulfuro de hidrégeno,

~ Cuando se emplea la solucidén de amina efluente del re~
frigerador de reaccién en la base del sbsorbedor como medio de ro-
frigeracién para la escasa solucién de amina que penetra por la
parte superior del absorbedor, la temperatura de la solucién en
la parte superior de dsto cs mé&s caliente que la de ls base debido
a la verdadera naturaleza de trueque térmico. De este manera se re-
duce al minimo la condensacién de gases condensables que permanecen
¥ aumentan en una concentracién debida a la separacién de gas &oido
ya que la temperatura en la parte superior del absorbedor se halla
siempre por encims de la de la base, El sistema deseado pucde ajus-
‘tarse procediendo al ajuste de las superficies de los trocadores
de vaporldzacién MEA provisios. ' V

En la forma corriezﬁe, el gas limpio esoapa al exterior
desde la parte superior de la torre do absorcién. El disolvente »i-
60 quo sbandonaz la fase de absorcién pasa a wna torre de vaporiza-
olén instanténea con trocadores de disolvente asooiados. La torre
de vaporizacién puede congtar de una serie de fases respoctivas,

egtando una de éstas asociada con cada trocador de disolvente. Des-
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pués de demoender por la torre de vaporizacién instantinea el di-
golvente pasa a una fase do recuperaocién y utilizacién que puede
ser de dimefio convencional. '

Se obgerva que el disolvente que penetra én la fase
de recuperacién dei proceso segin el invento se encuentra a uns
temperatura mucho més baja y contlene mucho menos gas é&cido y
agua que el disolvente en una fase equivalente de un proceso con-
vencional.

Una forma de realizacidén especifica del procedimiento
gegin el invento se refiere a la separacién de diéxido de carbono
del producto gaseoso procedente de la produccién de hidrégeno o
gae sintético usando monoetanolamina como disolvente de tipo qui-
mico, Esta forma de reallzacién se ilusira con ayuda del plano
que se acompefia, Refiriéndonos shors al plano, el gas de slimen~
tacion penetra en el absorbedor g través de la linea 1 que pasa a
través del refrigerador de reaccién 2 y al interior del absorbe-
dor 3 de diéxido de carbono., La amina pobre es alimentads al absor—
bedor 3 a través de la linea 4 y se la haoce descender por el absor—
bedor a coniracorrierte del gas de elimentacidn., La amina rica
abandona el fondo del absorbedor a través de la linea 5 y pasapor

el refrigerador de reaceién 2 estableciendo contacto con ol gas de

" alimentacién que peneira en ol sistema. El ges exenio de diéxido

de carbono es extraido a partir de la parte superior del absorbe-
dor a través de la linea 6. La amina rice, tras pasar a través del
refrigerador, se dirige por medio de la linea T y turbina hidrguli-
ca subyacente 8 sl interior de la torre de vaporizacién insianténea
de cinco fases 9. La amina rica desciende por dicha torre, fase por
fase, por medio de trocadores térmicos 10, 11, 12 y 13 ascclados
con las fases de vaporizacién segunda a quinta. La amina pobre es

separada de la base de la torre de vaporizacién instanténea a través
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do la linea 14 y le bomba 15 y eg alimentada & una torre de recupe-
racién de emina 16, El diéxido de oarbono s extraido de la torre

de vaporizaoién en 17. La amina pobre pasa a través do la torre de
recuperacién por medio del rebullidor de efluonte reactor 18 y re-
bullidor caldeado por vapor 19 y abandona la torre en 20 y pasa

por la bomba 26 a un reouperador de amina, no represehtado. Asooin-
do con la parte superior de le torre de recuperzcién de amina exis-
4o un sistema condensador de recuperacién de amina que comprende la
linea 21 a través de la cual pass diéxido de carbono con un conteni-—
do de amina que pasa 8 trevés del refrigerador 22 sl condensador 23
a pertir del cual se alimenta la amina condensada a través de la li-—
nea 24 de nuevo a la parie superior de la torre de recuperacidén, El
diéxido de carbono es extraldc del condemsador 23 a través de la li-
nea 25.

Las utilidades del procedimiento pueden ser, y de hecho
son, mejorsdess medlante el reciclado de amina en diversas fapes, Al-
gunag de éstas se repregontan si bien no han sido deseritas en do~
talle.

La miguienty es una comparacidén de la ofectivided del
procedimionto del invento comparado con uno convoncional. El proce-
dimlento del invento en esta comparacién se halla ilustrado en el

esquena de fases que forma el plano anexo.

Material de alimentacién que ha de tratarse 520 psia, 1192F(489¢C)

Moles/H

5,0 100
co, : 5496
co 50
B, 25,140
CH, 1064

31.850
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cO2 ha de reducirgse & menos de 2 moles yor hora en

ol produoto del sbsorbedor.

La concentracién de solucién de amina o regenerador

'de amina debe consistir en 20 por clento en peso de monoetanol-

amina por 80 por ciento en peso de agua.

' El calor de reaccién generalmente aceptado de diéxido
de carbono en soluciones de monoetanolamina, 36.300 Btu por mol
de diéxido de carbono, so supone corresponde y es independiente
de la concentracién, o sea moles de 002 por mol de aminsa,

Agua de refrigeracién de TOSF (21,11°C) es utilizada
con temperaturas aproximadas de 10°F (-~12,229C) para los refrige-
radores de agua.

Loz trocadores de amina péra ios sistemas convencio-
nales se supone estén disefiados bien para una salida de amina ri-
ca de 2059F (96,112C) (méximo permitido), o para una aproximacién
de 109F (-12,222C) en la entrada de amina rica, cualquiera que sea
limjtativa,

La -presién de conjunto del regenerador ¢ entrada a la
secclén de recuperscién de amins es de 16,2 psia, y el regenera-
dor dispone del equivalente de 30 cubetas en la seccién de separa-
oién. El diéxido de carbono residual en la amina pobre rogenerada
es de 0,10 mol de diéxido de carbono por mol de amina,

Los beneficios del sistema perfeccionado de condensa-
do y recuperacién de calor se aplican al sistema éonvencional de
tal manera que se llevae a cabo una comparacién vinicamente de las
secciones de tratamiento de amina. Bl sorvicio del rebullidor NEA
de efluente reactor para ambos casos es, por consiguiente de 49,4
MMBTU/H, El vapor (50 psia) suministra el restante calor de rebu-
1licién, )
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Alimentacién a regenerador

Moles diéxido carbono

por mol aminz

Tomperatura, 2F

Amina rica del absorbedor

Moles diéxido carbono

por mol amina

Temperatura, F

€0, a seccitén absorcién, MPH

2

Procediniento

del invento

0,46

181 (82,7720)

0,80

80 (26,662C)
1,502

Amina rica de seccién absorcién

Moles diéxido carbono

por mol amina

Temperatura, oF

Amina pobre a absorbedor

Cantided, LB./H

@,
MEA

HZO

Total:

Temperatura, aF

Funcién refrigerador

0,291

108 (42,22¢¢C)

34,496
478,545

1,860,036

24373.077 -
82

214,17

resccién absorbedor, MMBTU/H

Funcién refrigerador

trim amina pobre, MMBIU/H

Primera evaporacién

Temperatura, oF

002 liberado,

MPH

72 (22,229C)

394

Procedimiento

convencional

0,50
205 (96,112¢)
0,50

135 (57,22¢C)
50496

0,50

136 (57,779C)

60,456
837.835

3,351, 340
4,249,631

8o

-

251,5
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Procedimiento

del invento
Segunda evaporzocidén
99 (37,112¢)
002 liverado, MPH ‘ 628

Tercera evaporacién

Temperatura, 2F

134 (56,6620)
002 liberado, MPE 706

Temperatura, oF

Cuarta evaporacién
Tenperatura, oF 176 (802c)
002 liberado, MPE 155
Quinta evaporacién

Pemperatura, °F 181 (82,772¢C)

€0, liverado, XPH o 186
Tunciones trocador amina
HMBTU/H(l) _
Segundo trocador vaporizacién 85,5
Tercer trocador vaporizacidén 108,2
Cuarto trocador vaporizacibn _134,0
Potal 327,7

Funcién quinto trocador efluente
reactor vaporizacién, I2BTU/H . 21,7

Alimentaocldén a torre recuperacién

amina

CO2 MPH 40472

H20 NPH - 3,361

Temperatura, °F 178 (81,11e¢C)
Funcién condensador recuperacién 60,0

amina, MHB‘}ﬂ/H

Puneién rebullidor vapor regene~ 215,3
rador amina, MMBTU/H (3)

Requerimientos totales refrige-— 274,17
racién, MIBTU/H

Procedimiento

convoncional

54494

16.372
206 {96.,66¢C)
289,0

489,5

240,5
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(1) Aun cuando las funciones parecen ser casi las mismas,
los trocadores térmicos requeridos para el procedimiento convenw

clonal serlan notablemente mayores sl considerar las diferencias

" de temperatura empleadas a .continuacién:

Procedimiento convencional

Amina pobre 232 e 145
Amina rioca ' 205 f—— 135
27 10

Procedimiento del invento

48 evaporacidn © 38 gypporacidn 2% evaporacién

Amina pobre 232 =~y 172 172 —» 122 122 —»> 82

Amina rica _176 € _134 13g e __99 99 €= _12
56 38 38 23 23 10

(2) Bl procedimiento del invento utiliza el efluente reactor

tras el calentamiento del agua deo alimentacién del rebullidor MBA
de efluente reactor y bullidor directo, en tanto que el procedimien-
'bo.convencional disiparia normalmento esta misma cantidad de calor a
aire por medlo de refrigeradores de aire. El procedimiento del inven-
to permite la utilizacién de trocadores tubulares d2 aletas fijas con
ofluente reactor en el lado de la cubierta, '
(3) Se genera vapor a 50 psia on la seccién de recuperacién
de calor %ras una convorsién do cambio CO de baja temperatura equiva-
lente a 262,2 mmm/ﬁ. Esto o8 suficiente para el procedimiento del
invento y da como resultado un exceso de 46,9 MMBTU/H que puede usar-
se en otra parte. E1 tratamiento de amina convencional debe suplemen-
tar esie vapor de desecho de 50 pmia con el equivalente de 227,3
MMBIU/H procedente de otras fuentes, como por ejemplo vapor de contra-
presién procedente de turbinas,.

La anterior tabulacién ilustra la notable disminucién en

las funciones de equipo logradas por el procedimiento del invento.
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En resumen, la Patente de

deberd recaer sobre las siguientes:

Invencién que se solicita
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para la separacitén de gases fcidos
de mezclas gaseosas poniendo éstas en contacto con una solucién
bésica, que comprende: efectuar la pussia en contacto dé la mezcla
gasoosa con la solucién bésica en una torre de absorocién, alimen-
téndose la mezole gaseosa al fondo de la torre de absorcién por
medio de un refrigersdor de reaccién, siendo alimentada la solucién
bdaloa en sentido descendente a través de la torre a contracorrien-
te con rﬁapaoto a la mezocla gaseoga, haciéndose pasar la totalidad
o parte de le solucién basica que sale de la parte inferior de la

torre de ebsorcién e través del calor del refrigerador de reaccién

. en contacto directo con la mezcla gaseosa que pasa al interlor de

Ja torre de absorcién; conducir la solucién bésica rica a una seccién
de vaporizacién instanténeca, compuesta por dos o més fases respecti-
ves; ¥ llevar después la solucién bisica rica a una fase de regene-
racién,

2, Un procedimiento segin le reivindicacién 1, en el cual
ajustando la aceién' del refrigerador de reaccidén se mantiene la sec-
cién superior de la torre de absorcién a una temperétura més elevada
que la geccién inferior.

3. Un proéedimiento segin las reivindiceciones 1 o 2, en
el cual la mezola gaseose s el resulitado de la produccidn de gases
hidrégeno o sintstico,

4+ Un procedimiento segin cualguiera de las reivindica-
olones 1 a 3, en el cual el gas 4cido es didxido de carbono y/o sul-
furo de hidrégeno,

5. Un procedimiento segin cualguiera de las reivindica-
clones 1 a 4, en el cual la solucién bésica comprende una etanolami-

ng, oon preferencia monoetanolamina.

6+ Se reivindica por Ultimo, como objeto sobre el que ha
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de recaer la Patente de Invencion que gg golicita: "UN PROCEDILIENTO
PARA LA SEPARACION DE GASES ACIDOS DE MEZCLAS GASEOSASY,

Todo conforme queda deserito y reivindieado en la presen-
te Memoria, gue consta de trece piginas mecanografiadas- ¥ dibujos

que s acompafian.

Madrid, 21 Febrero 1969
BERNARDO UNGRIA
PsDoe
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