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Bate invento se refiere a un procedimiento para la 
separación de gases ácidos de mezclas gaseosas y, más particular­
mente, a la separación de dióxido de carbono de mezclas gaseosas 
con una elevada presión paroial de dióxido de carbono.

La separaoión de gases áoidos de mezclas gaseosas que 
los contienen se lleva frecuentemente a oabo mediante un trata­
miento de la mezcla gaseosa con un disolvente de tipo químico, o 
sea un disolvente que separa el gas ácido por combinación químioa 
en lugar de mera combinación física.

Sin embargo, el uso de disolventes de tipo químico 
para este fin presenta en verdad serios inconvenientes, que se de­
rivan en particular de la naturaleza exotérmica de la reacción que 
resulta de la combinación química del gas ácido con el disolvente. 
Bn los procedimientos convencionales, la elevada temperatura del 
disolvente qulmioo (y gas ácido combinado) que abandona la fase 
de absorción se traduce en una degradación del disolvente y un 
aumento considerable en la incidencia de corrosión en ulteriores 
fases de tratamiento.

El disolvente más oomún y efectivo para la separaoión 
de gas ácido es monoetanolamina (MEA) y el uso del disolvente en 
los procedimientos convencionales ciertamente adolece de los in­
convenientes previamente mencionados.

Se ha comprobado ahora que estos inconvenientes pueden 
superarse sustancialmente incluyendo en un procedimiento por otra 
parte básicamente convencional para la separación de gases ácidos 
utilizando un disolvente químico, una fase de refrigeración aso­
ciada con la fase do absorción y entre ésta y la fase de recupera­
ción y utilización del disolvente, una fase de vaporización ins­
tantánea.

Por consiguiente, el presente invento faoilita un pro-



cedimionto para la separación de gases deidos de mezclas gaseosas 
poniendo éstas en contacto con una solución básica que comprende: 
efectuar la puesta en contacto de la mezcla gaseosa con la solu­
ción básica en una torre de absorción, alimentándose la mezcla ga­
seosa al fondo de la torre de absorción por medio de un refrigera­
dor de reacción, siendo alimentada la solución básica en sentido 
desoemdente a través de la torre a contracorriente con respecto a 
la mezola gaseosa, haciéndose pasar la totalidad o parte de la so­
lución básica que sale de la parte inferior de la torre de absor­
ción a través del calor del refrigerador de reacción en contacto 
directo con la mezcla gaseosa que pasa al interior de la torre de 
absorción; conducir la solución básica rica a una fase de vaporiza­
ción instantánea, compuesta por dos o más fases respectivas, y lle­
var después la solución básica rica a una fase de regeneración.

En el procedimiento del invento, el absorbedor de gas 
ácido puede ser cualquier torre de tipo conocido hacia cuyo fondo 
fluye el disolvente y hacia cuya parte superior se desliza el gas 
susceptible de tratamiento. Esto penetra en el absorbedor por me­
dio de un refrigerador de reacción a través del cual pasa también 
el disolvente que ha descendido por la torre, o sea el disolvente 
rico. Asi pues, el disolvente rioo os enfriado con el fin de extraer 
el calor de reacción generado mediante combinación oon el gas ácido 
en la torre y por otra parte la masa del gas ácido es absorbida por 
el disolvente antes de que el gas penetro en la torre, y como quie­
ra que esta absoroión de masa tiene lugar en el refrigerador de 
reaoción, se reduce al mínimo el aumento de temperatura del disol­
vente. Se ajusta la alimentación de gases a la fase de absorción 
con el fin de asegurar un equilibrio favorable de la proporción 
gas áoido/disolvente a la temperatura del disolvente que abandona 
la torre de absorción. Dado que el disolvente que abandona la torre
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se halla notablemente más frío que en la misma fase en un proce­
dimiento convencional̂  puede ser mayor la proporción de gas ácido 
a disolvente con lo que se obtiene una más eficaz utilización del 
disolvente.

5 El procedimiento del Invento proporciona además la
ventaja adloional de que, como resultado de la absorción inicial 
del gas áoido en el disolvente en el refrigerador de reacoión y 
la resultante reducción de oalor exotérmico en la parte inferior 
del absorbedor, la parte superior de éste está caliente en reía­

lo oión con la parto inferior respectiva y esto suprime la condensa­
ción que de otro modo puede tenor lugar cuando el gas objeto de 
tratamiento contiene sulfuro de hidrógeno.

Cuando se emplea la solución de amina efluente del re­
frigerador de reacción en la base del absorbedor como medio de re- 

15 frigeraoión para la escasa solución de amina que penetra por la
parte superior del absorbedor, la temperatura de la solución en 
la parte superior de éste es más caliente que la de la base debido 
a la verdadera naturaleza de trueque térmico. De esta manera se re- 

' duoe al mínimo la condensación de gases condensables que permanecen 
20 y aumentan en una concentración debida a la separación de gas áoido

ya que la temperatura en la parte superior del absorbedor se halla 
siempre por encima de la de la base. El sistema deseado puede ajus­
tarse procediendo al ajuste de las superficies de los trocadores 
de vaporización MEA provistos.

25 En la forma corriente, el gas limpio escapa al exterior
. desde la parte superior de la torre do absorción. El disolvente ri-

oo que abandona la fase de absorción pasa a una torre de vaporiza­
ción instantánea con trocadores de disolvente asooiados. La torre 
de vaporización puede constar de una serie de fases respectivas,

30 estando una de éstas asociada con cada trocador de disolvente. Des-



pués de desoender por la torre de vaporización instantánea el di­
solvente pasa a una fase de recuperación y utilización que puede 
ser de diseno convencional.

Se observa que el disolvente que penetra en la fase 
de recuperación del prooeso según el invento se encuentra a una 
temperatura mucho más baja y contiene mucho menos gas áoido y 
agua que el disolvente en una fase equivalente de un proceso con­
vencional.

Una forma de realización especifica del procedimiento 
según el invento se refiere a la separación de dióxido de carbono 
del producto gaseoso procedente de la producción de hidrógeno o 
gas sintético usando monoetanolamina como disolvente de tipo quí­
mico. Esta forma de realización se ilustra con ayuda del plano 
que se aoompaBa. Refiriéndonos ahora al plano, el gas de alimen­
tación penetra en el absorbedor a través de la linea 1 que pasa a 
través del refrigerador de reacoión 2 y al interior del absorbe­
dor 3 de dióxido de carbono. La amina pobre es alimentada al absor­
bedor 3 a través de la linea 4 y se la haoe descender por el absor­
bedor a contracorriente del gas de alimentación. La amina rica 
abandona el fondo del absorbedor a través de la linea 5 y pasa por 
el refrigerador de reacción 2 estableciendo contacto con el gas de 
alimentación que penetra en el sistema. El gas exento de dióxido 
de carbono es extraído a partir de la parte superior del absorbe­
dor a través de la linea 6. La amina rica, tras pasar a través del 
refrigerador, se dirige por medio de la linea 7 y turbina hidráuli­
ca subyacente 8 al interior de la torre de vaporización instantánea 
de cinco fases 9. La amina rica desciende por dicha torre, fase por 
fase, por medio de trocadores térmicos 10, 11, 12 y 13 asociados 
con las fases de vaporización segunda a quinta. La amina pobre es 
separada de la base de la torre de vaporización instantánea a través
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de la linea 14 y la bomba 15 y es alimentada a una torre de recupe­
ración de amina 16. El dióxido de carbono os extraído do la torre 
de vaporización en 17* La amina pobre pasa a través de la torre de 
recuperación por medio del rebullidor de efluente reactor 18 y re­
bullidor caldeado por vapor 1$ y abandona la torre en 20 y pasa 
por la bomba 26 a un recuperador de amina, no representado. Asooia- 
do con la parte superior de la torre de recuperación de amina exis­
te un sistema condensador de recuperación de amina que comprende la 
linea 21 a través de la cual pasa dióxido do carbono con un conteni­
do de amina que pasa a través del refrigerador 22 al condensador 23 
a partir del cual se alimenta la amina condensada a través de la li­
nea 24 de nuevo a la parte superior de la torre de recuperación. El 
dióxido de carbono es extraído del condensador 23 a través de la li­
nea 25.

Las utilidades del procedimiento pueden ser, y de hecho 
son, mejoradas mediante el reciclado de amina en diversas fases. Al­
gunas de éstas se representan si bien no han sido descritas en de­
talle.

La siguiente es una comparación de la efectividad del 
procedimiento del invento comparado con uno convoncional. El proce­
dimiento del invento en esta comparación se halla ilustrado en el 
esquema de fases que forma el plano anexo.

Material de alimentación que ha de tratarse 520 psia, U$SF(4&oc)
Moles/H

HgO 100

5.4%
co 50

1*2 25.140
CEL

4
1.064

30 31.850
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COg ha de reducirse a menos de 2 moles por hora en 
el producto del absorbedor.

La concentración de solución de amina a regenerador 
de amina debe consistir en 20 por ciento en peso de monoetanol- 

5 amina por 80 por ciento en peso de agua.
El calor de reacción generalmente aceptado de dióxido 

de oarbono en soluciones de monoetanolamina, 36.300 Btu por mol 
de dióxido de oarbono, se supone corresponde y es independiente 
de la concentración, o sea moles de COg por mol de amina.

10 Agua de refrigeración de 70°F (21,11̂ 0) es utilizada
con temperaturas aproximadas de 103F (-12,2230) para los refrige­
radores de agua.

Los trocadores de amina para los sistemas convencio­
nales se supone están diseñados bien para una salida de amina ri- 

15 ca de 205aF (%,liac) (máximo permitido), o para una aproximación
de 10SF (-12,2230) en la entrada de amina rica, cualquiera que sea 
limitativa.

La presión de conjunto del regenerador o entrada a la 
sección de recuperación de amina es de 16,2 psia, y el regenera- 

20 dor dispone del equivalente de 30 cubetas en la seoción de separa­
ción. El dióxido de carbono residual en la amina pobre regenerada 
es de 0,10 mol de dióxido de oarbono por mol de amina.

Los beneficios del sistema perfeccionado de condensa- 
do y recuperación de calor se aplican al sistema convencional de 

25 tal manera que se lleva a cabo una comparación únicamente de las
secciones de tratamiento de amina. El sorvicio del rebullidor MEA 
de efluente reactor para ambos casos es, por consiguiente de 49,4 

MMBTU/H. El vapor ($0 psia) suministra el restante calor de rebu- 
llición.

30
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Procedimiento Procedimiento
del invento convencional

Alimentación a regenerador 
Moles dióxido carbono' 0,46 0,50

5 por mol amina 
Temperatura, "F 181 (82,77°C) 205 (96,lloc)

Amina rica del absorbedor 
Moles dióxido carbono 0,80 0,50

10
por mol amina 

Temperatura, °F 80 (26,660c) 135 (57,22oc)
COg a seoción absorción, MPH 1.502 5*496-
Amina rica de sección absorción 
Moles dióxido carbono 0,291 0,50

15
por mol amina 

Temperatura, SF 108 (42,220c) 136 (57,77°c)
Amina pobre a absorbedor 
Cantidad, LB./H

% 34.496 60.456
MEA 478.545 837.835

20 H 0 g 1.860.036 -aüEL-dáQ
Total: 2,373.077 4,249.631

Temperatura, op 82 80
Función refrigerador 214,7 -

reacción absorbedor, HMBTU/H
25 Función refrigerador - 251,5

trim amina pobre, m.tBlu/H 
Primera evaporación
Temperatura, OF 7Z (22,220C) -
COg liberado, 394 -

30 MPH -
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Segunda evaporación

Procedimiento 
del invento

Procedimiento
convencional

Temperatura, °F . 99 (37,ll°c) -

CO liberado, MPH 628 -

Tercera evaporación
Temperatura, cp 134 (56, 6630) -
C0_ liberado, MPH 706 -

Cuarta evaporación
Temperatura, °F 176 (80cc) -

00 liberado, 1-CPH 755 -
Quinta evaporación
Temperatura, OF 181 (82,77°c) -

COg liberado, 1-TH 186 -
Funciones trocador amina

Segundo trocador vaporización 85,5 -

Tercer trocador vaporización 108,2 -
Cuarto trocador vaporización -

Total
Función quinto trocador efluente

327,7 351,8

reactor vaporización, HHBTU/H 21,7 - (2)
Alimentación a torre recuperación 
amina

'

CO MPH 2 4.472 5.494
HgO 1-IPH 3.361 16.372.
Temperatura, °F 178 (81,11QC) 206 (96.66SC)

-Función condensador recuperación 
Mdn., MBJB/H

60,0 289,0

Función rebullidor vapor regene­
rador amina, HHBTU/H (3)

215,3 489,5

Requerimientos totales refrige­
ración, HHBTU/H

274,7 540,5
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(l) Aun cuando las funciones parecen ser casi las mismas,
los trocadores térmicos requeridos para el procedimiento conven­
cional serian notablemente mayores al considerar las diferencias 
de temperatura empleadas a continuación:

Procedimiento convencional
Amina pobre 232 ---^ 145.
Amina rica 205 i* . — . 135

27 10
Procedimiento del invento 
4" evaporación 3a evaporación

Amina pobre 232 — ^ 172 
Amina rioa 176 ̂**** 134 

56 38

172

134
38

*  122

' 99 
23

2a evaporación 
122 — ^  82 
99 72
23 10

(2) El procedimiento del invento utiliza el efluente reactor 
tras el calentamiento del agua de alimentación del rebullidor HEA
de efluente reactor y bullidor directo, en tanto que el procedimien­
to convencional disiparía normalmente esta misma cantidad de calor a 
aire por medio de refrigeradores de aire. El procedimiento del inven­
to permite la utilización de trocadores tubulares d*s aletas fijas con 
efluente reactor en el lado de la cubierta.
(3) Se genera vapor a 50 psia en la sección de recuperación 
de calor tras una oonversión de cambio CO de baja temperatura equiva­
lente a 262,2 MUBDJ/H. Esto es sufioiente para el procedimiento del 
invento y da como resultado un exceso de 46 y 9 MHBTU/H que puede usar­
se en otra parte. El tratamiento de amina convencional debe suplemen- 
tar este vapor de desecho de 50 psia con el equivalente de 227y3 

HHBTU/H procedente de otras fuentes, como por ejemplo vapor de contra­
presión procedente de turbinas.

La anterior tabulación ilustra la notable disminución en 
las funciones de equipo lograda por el procedimiento del invento. '
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para la separación de gases ácidos 

de mezclas gaseosas poniendo éstas en contaoto con una solución 
básica, que comprende: efectuar la puesta en contaoto de la mezcla 
gaseosa con la solución básica en una torre de absorción, alimen­
tándose la mezcla gaseosa al fondo de la torre de absorción por 
medio de un refrigerador de reacoión, siendo alimentada la solución 
básica en sentido descendente a través de la torre a contracorrien­
te con respeoto a la mesóla gaseosa, haciéndose pasar la totalidad 
o parte de la solución básica que sale de la parte inferior de la 
torre de absorción a través del calor del refrigerador de reacción 
en contacto directo con la mezcla gaseosa que pasa al interior de
la torre de absorción; conducir la solución básica rica a una sección 
de vaporización instantánea, compuesta por dos o más fases respecti­
vas; y llevar después la solución básica rica a una fase de regene­
ración.

2. Un procedimiento según la reivindicación 1, en el cual 
ajustando la acción* del refrigerador de reacción se mantiene la sec­
ción superior de la torre de absorción a una temperatura más elevada 
que la sección inferior.

3. Un procedimiento según las reivindicaciones 1 o 2, en 
el cual la mezola gaseosa es el resultado de la producción de gases 
hidrógeno o sintético.

4. Un procedimiento según cualquiera de las reivindica­
ciones 1 a 3: en el cual el gas ácido es dióxido de carbono y/o sul­
furo de hidrógeno.

5. Un procedimiento según cualquiera de las reivindica­
ciones 1 a 4: en el oual la solución básica comprendo una etanolami- 
na, oon preferencia monoetanolamina.

6. Se reivindica por último, oomo objeto sobre el que ha



de recaer la Patente de Invención que se solicita: "UN PROCEDIMIENTO 
PARA. LA SEPARACION DE CASES ACIDOS DE MEZCLAS GASEOSAS".

Todo conforme queda descrito y reivindicado en la presen­
te Memoria, que oonsta de treoe páginas mecanografiadas- y dibujos 
que se acompañan.

Madrid, 21 Febrero 1%$ 
BERNARDO UNGRIA 
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