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CAMPO DE 1A INVENGION

Estg ihvencién se relaoiona con un procedlmiento
¥ sistema para séparar gases &oidos, en especial sulfuro
de hidrégeno y diéxido de carbono, de oOirienteﬁgaeeosa hi-

5 drocarbonada. La invencién se relaoioné a un proceso aminico
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pare.&g ar gases dcidos mediante absorclén an una solucidén
acuosa aminica, proporcionéndose medlosrpgra la regenerécién
de la solucién eminica. La invencién €s particularmente ade-
cuada para separar geses &4cidos de los gases craqueados produ--
cidos en hornos de pirélisis asociados con una planta de ole~ |
Tings.

FUNDAMENTO DE LA INVENGION

" Descripcién de la técnica anterior : i

El gas craqueado producido por cracking piroliuica
de alimentaciones hidrocarbonadas, contiene nprmalmente com-—
ponentes indeseables tales como sulfuro de hidrégeno, diéxido
de carbono y trazas de sulfuro de carbonilo. Estos compbnen—

tes indeseables, llamados en la industria gases fcidos, debe-

rén ser separados del gas cragueado por pirélisis. De lo =on~

trario, estos domponentes contaminarisn al -etileno, provileno

o a cuglquier otra olefina deseada producide en la planta.
Fn la industria se ha practicado la separacién de

estos componentes &cidos mediante lavado del gas craqueado

por pirélisis con una solucidén acuosa de sosa céustica, NaOH. '
En grandes plantas y en las plantas en donde la alimentacién

contiene concentraciohes relativamente elgvadas de compuegitos ‘
sulfursdos, asi como con ciertes naffas y la meyor parte de ' §
los gas-oils, llega s ser muy grande el consumo de sosd clus~ i
tica y los costos tanto de la reposicién de sosa chustica
fresca como de la distribuecién de la soéa céustiéa'agotada

llegan & constituir un porcentaje significativo del coste to-

tal de produccién de los productos olefinicos de la plenta.
La préactica ha demostrado que en estos casos es nor-,
malmente més econémico emplear un proceso regenerativo pars

separar por lo menos una poreclén de los componentes Geidos. Un
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proceso regenerativo convencional, particularmente adecuado

para la separscién de gases 4cidos, consiéte,en el proceso

| regenerativo con aminas acuosas. (0il snd Gas Journal, 21 - |

Agosto, 1967, pbginas 83-85). :

En este proceso, se utilizen més comunméntg solucio-§
nes acuosas dé_monoetanolamina y'diefanolamina como disolventeé.
regenerados. Iéualmente ge han utilizado soluéiones acuosas de !
trietanolamina y metildietanolaming como digolventes regénera-;
bles. Ademés, se ha utilizado glicol en combinacién con cunl-
quiera de los disolventes regenerablee, para proporcionar una
soluoién capaz de gbsorber simultaneamente los componentes-
4cidos y los gases deshidratantes.

Tal y como se aplica normalmente, el proceso regene-
rativo con smina comprende primeramente una etapa de absorcién
realizada en una columne de sbsorcién a presién elevada y a
femperafura casi ambiente, en donde los componentééﬂécidieos,
principalmente HoS y COp, son absorbidos’ por la amiﬁa acuosa.

.A medide que se verifica la absoreién, estos compo—
nentes feaccionah con la amina pars formar sales aminicas que
son retenidas por la solucién acuosa suminica en un estado dif ;
suelto,

' Para ilustfar este proceso regeneraxifo convencional,{
gse ofrecen las siguientes reacciones que se presentan entre
monoetanolaming y geses doidoss

2RNH, + HpS T (RNH,), S

(RNH3), 5 + HyS Prd 2RNH, HS .

2 RNHp + COp 4+ Hx0 4_"—3(RNH3)2 CO3

(RNHz)p 003 + COp + Hy0 7= 2 RNH3 HOO3

A temperatures casi ambientes, lgs reacclones tien=-

den a desplazarse a la derecha, formando de este modo sales
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de sminas que son retenidas por la soiucién.acuosa de la -emi-
na dirigiéndose al fondo del absorbedor.
La solucién de amina gue retiene de este modo a los

componentes écidos en forma de ssles de aminas éisueltas en

la misma, se denomina comunmente "sdlucién aminica rica.

lumna sbsorbedora contiene componentes écidosénegliéiblee Y
por lo tanto, se denomina "solucién aminica pobre". .

Ia solucién acuosa aminica rica que se dirige al

- fondo del gbsorbedor se calienta entonces convencionalmente a

temperaturas elevedas en un intercambiador térmico indirecto
y se pasa convencionalmente a una torre geparadora, que fun-
ciona también a temperatuvra elevada. 7 .
Puesto que la solucién acuosa eminica rice se .ca~
lienta a temperaturas elevedss, las sales aminices alli con-
tenidas son reconvertidas a los componentes éaseosds écidos,
HoS y 00y, y amina. Esto ocurre debido a que las reacciones
ehtre los componentes gaseosos gcidos y la amina son reversi-
bles. Por lo tanto, en las reacciones iluétraxivas enteriores
con monoetanolamina, la reaccién vira hacis la izquierda a

temperaturas elevadas haciendo de este modo qﬁe el HoS ¥ 602

se'desprendan de las sales aminicas. Las temperaturas elevadas

preferidas, necesarias para causar que las reacciones cambien,%

ge definen en la técnica para la mayoria'de los disolventes

aminicos. Por sjemplo, 8i se emplea monoetanclamina, ge re-—

quieren generalmente temperaturas de unos 115,52C. El Hés y el

002 que se desprenden de las sales aminicas, se separan con-
vencionalmente de la solucién sminica por destilacién. La se-
paracién deberd efectuarse también a lag temperaturas eleva-

das requeridss, al objeto de eviter que las reacclones se va-

Ta solucién de amina slimentada a la parte superior de ls co- :
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yanfde nuevo hacia la derecha. La aeparacién se ojecuta en
una columna aepéradora que funciona nermalmente & presiones

ligeramente superiores a la atmosférica. Esta columna sepa~

radofa es convencional en la técnica y de agui en adelante.

se denominard Bgeparedor a tempersturs elevada". En la téc-

nica se denomina mﬁs comunmente como "separador sminico®.
En la préctica, el separador de feﬁperatufa elevada r
esté dotadé con un calderin en el fondo ﬁara generar vap&r;ae
separacién y de un condensador en cebeza desde el cusl se .- )
recicla el condensado rico en agua a la barte suﬁerior'de‘ia
torre, como reflujo. Generalmente, se prpporoionanraléunqﬁa
platos por encima de la alimentaoién parea reabsorbér los va~
pores aminicos separados que se pudéddan haber vaporiﬁado.en_el
gas dcido separado. El gas écido se recoge por. cabeze ¥ éq gu-|
ministra & una osmpana o chimenes, a una unidad derfecupéfé—‘ |
oién de azufre o se digtribuye de cualquier otra;foﬁma adqcué-
da. El separador de temperatura elevada 9até dotado adeﬁia,

oonvencionalmente, con un reclaimer en el fondo de la ‘torre. |

El reclaimer es un recipiente de destilacién proyectado para
procesar una peéueﬁa-porcién de la solucién. aminica pobre guer{'
gbandona el fondo del separador. IEn la préctica, el reclaimer |
esté proyectado para separar las impurezas eminicas no rege-
nergbles formadas principalmgnte por reacciones seéundarias

entre la amina y los componentes gaseosos 4cidos. Normalmente),

de'ceniza cdustica pares neutraligar las impurezas 6cidas YO

14%1les. L L o
En la préctica, se prevee que el reglaimer'destile

le amine y agua que se pasa a través del mismo dejando las im-
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" fria por lo menos en parte mediante intercamﬁio térmico indi-'

hkiz:EB Ie etapa de gbsorcién se efectﬁa en una instalacién

convencional compuesta de une torre do%ada con bandejas de re~f
lleno o fraccionamiento adecuadas, parh asegurar un contacto

intimo de la corriente craqueada gaseosa con la solucidén acuo-
sa aminica pobre. El gas cragueado por pirélisis que contiene

los componentes 4cidos, HoS y COp, se alimenta al ebsorbedor

cerca del fondo y la solucién acuosa aminica pobie se alimen-

tz2 al gbsorbedor cerca de la parte superior. El gas craqueado
purificado fluye desde la parte superior de la columna absor~3
bedorea. .
Ia solucién aminica rica, gque contiene los comnb- G
nentes &cidos en forma de sales eminicas disueltas, fluye T
desde el fondo del absorbedor. La solucién aminica rica ge
calienta entonces a temperaturas elevadas en un 1ntercqmp;ar
dor térmico_indirecto y se aliments directamente a un éépafa—
dor de temperatura eleveda. La solucién acuosa sminica ﬁdbre
se recoge por el fondo del separa@or;dq,temperatura elerda,

ge enfria mediaente intercambio térmico ihdirecto ¥y ge glimen-

ta entonces & la columna absorbedora.

Convencionalmente, la solucién aminica pobre se en-

recto con la solucién aminica rica que sbandona el fondo de

la columna absorbedora. Normalmente, ¥ péra los disolventes

aminicos preferidos, la solucién sminica pobre ge enfria a {
temperaturas casi ambientes, Por ejemplo, si se. emplea mono-
etanolamina, ya se conoce enlatécnica que el absorbedor fun-

ciona optimemente a temperaturas préximas a 26 - 37,69C.

" En la préctica del tratamiento de gases craqueados |
por pirélisis con dichos procesos convenoionales regeneratl-

vos a bagse de aminas, se ha encontrado que pueden presentarse .
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frelk 2’6emente ensuciamientos serios de las inste.laciones.

Se ha encontrado en la préctica que la solucién,acuB
88, aminice rica que abandona el fondo del absorbedor, contienew
| hidrocarburos C, e hidrocarburos insaturados més pesados. . l,
Egtos hidrocaréuros insaturados, y como se ha encontrado, esté4
disueltos en le solucién o bien disueltos y arrastrados éor la
misma. Una parte significativa de estos hidrocarburos insatu- |
rados consiste en butadieno, el cual es un hidrocérﬁuro poli~
merizable, ¥y en un menor gredo en otros hidrocarburos pclime-
rizables tales como, sin limitarse a ellos, pentadleno, esti—
reno y otros hidrocarburos insaturados. - S

Cuando la solucién acuosa amfnica rice que'sa;b del
gbsorbedor se calients a las temperaturas elevadas necééarias
" para la regeneraoidn aminics, se presenta el ensuciamiento de :
la instalacién como consecuencia de la polimerizacién de estos
compuestos. . : . -

Este ensuciamiento causado bor la polimerizacisdn se
presenta en gran parte de las instalaciones del prdceso a ele-,—ij

veda temperatura, particularmente en los platos separadores,

en el celderin separador y en la instalacién de intercambiado—;

res térmicos de la alimentacién_alrseparador, incluyendo las
tuberias asociadas al proceso. Los depéaitos de polimeros pue-

den llegar a ser tan extensivos que sea necesario una frecuen—i
te interrupcién del sistema al objeto de eliminar.dichos depé—i
sitos. De heoho,;el ensuciamiento causado por la formsecidn de
polimeros es ocon frecuencia tan severo que llega a diguadir
del empleo del pfo@dao aminico convencional para el servicio

aqui desecrito. . ,
Un intento de la técnica anterior para diaminuir el

,ensuoiamiqnto de la secclén de elevadas temperaturas, del pro-
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ceso aminico, ha consistido en geparar los hldrocarburos G4

e hidroocarburos insgturados més pesados, del gas cragueado,
antes de alimentar la corriente dé.gas'craqueado el absorbedor
aminico. Una de tales técnicas consiste en el empleo de un -
despropanizador en el extremo frontal (Qhemical Engineering -
Progress,_Voi. 65, pégina 67, 1969). Esta solucién, si bien
es bagtante aplicable con respecto al sistema de tratamiento
con aminas, con frecuencia es indeseable con respecto al'di-
seflo global de las plantas olefinicas. ‘
RESUMEN DE LA INVENCION =~ )

2

En un sistema aminico, y para separar el gas. éoido
del gas craqueado por pirélisis, constituye un objeto y fing-
lidad principael de la invencién el reducir la proporciép de
ensuciamiento de la instalacién, debido a la polimerizécién
de hidrocarburos en la seccién de elevadas temperatuféé del
sistema aminico. '

La reduccién del ensuciamiento de la insfalacién Be
traduce en una vide de servicio incrementada del sistema que,
& su vez, mejora la economia de la planta olefinica global.
En partieular, la invencién estd dirigida a la reduceién del
ensuclamiento de la instalacién sin recurrir a ningin cembic
significetivo en la secuencis principal de procesado fuera del
alcance del sistema de separacién de gases écidos.

En el proceso de la invencién, los hidrocarburos 04
¥y mis pesados, una porcién de los cuales son polimerizables,
se separsan de la sdluoidn sminica rica después de la etapa'de
gbsorcién de gases feidos, pero antes de la etapa de la rege-
neracién de la amina a temperaturas elevadas.

En el proceso de la invencién, los hidrocarburocs Cy

y més pesados son separados sometiendo en primer lugar a coa-

1
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lescencia los hidrocarburos C, y més stadoa que son arrastra-
dos en la solucién aminica rica que abandona el absorbedor de
gases &cidos y separando finalmente la casl totalidad dé los'
hidrocarburos insaturados G, y més pesados qﬁe_permaneoan di-
sueltos y residuslmente arraafrados, de la soiucién aminica ri-
ca, mediante la separacién de la éolucidn con un gaa;no‘condeg.

sable de bajo peso molecular,
La operacién de pre-separacién se efectis preferible-
mente a tempgraturas casi iguales a las requeridas en ;a etape |
de absorcién dé los gases fcidos. Con preferencia, la opeiar
cién de pre-separaclién se ejécuta a presioneé tan bajas como |
segn posibies, pero lo suficientemente elevadas todevis para
que no ses necesario bombear la soluci6h eminica rice a la ins-
talacién de elevadas temperaturas. ’

'Se ha encontrado que los prqductoa'convendionales del
sigtems de desmetanizaoién de las plantas olefinicas,'en;espe;
cial gas rico en metano y gas rico en metano-hidrbgehé;'éon
particularmente adecuados como medios separadores nd‘ééhdensaé
bles de bajos pesos moleculsres, puesto que los miqmoa son
convencionalmente disponibles del sistema de purificacién a

baje temperatura de las plantas olefinicas, a un nivel de tem~

peraturas que permite el empleo directo en la operscién de

pre-separacién sin que sea necesario un celentamiento enfria-

ung planta olefinica convencional, la cantidad de gas separa- |-
dor necesario en la operacién de pre-aeparacién, constituye :
un porcentaje my pequefio de la cantidad total dg gés fico en
metano o en metano-hidrégeno disponible. Estos hechos permiten

un sistema de pre-separscién éimple ¥y altemente econémico.
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BREVE DESCRIPCION DE ILOS DIBUJOS

Ia invencién se describiré ﬂésrpapecificamentg con
referencia a los dibujos. A ‘ '
Ia figura 1 es un diagrama de flujos.de una versién :
de la invenclén; y

La figura 2 eg un diagrama esqueméticd parcigl que
ilustra ung versién modificada del pre-separador. . x

DESCRIPCION DE LA VERSION PREFERIDA

Ia invencién es particularmente splicable a wh_pro-
ceso aminico regénerativo para la separacién de gaéés d=idos
de un efluente de eracking por pirélisis de hidrpcafburqs.
Por lo tanto, la invencién se describirsd con referenc;é~a un
proceso de cracking por pirédlisis. ‘

El sistema de proceso de la presente invencidén, que
se puede ver mejor en la figura 1, esté cémpuesto esencialmen~i
te de una instalacién de purificacién del gas de pirélisis y ;
una instalacién de regeneracién de la amina; La instelacién
de purificacién del gas de plirélisis consiste en un gbsorbedor

4 de gmses 4cidos, un separador por arrastre 12 y conductos
para le transferencia de los diversos fluidos. i

El gbsorbedor de gases 4cidos 4 es unsg instalacién i
convencional y estd proyectada pare recibir al.gas craqueado !
por pirélisis en el fondo y una solueién acuoss aminica pobre
en un punto cercano a la parte superior directsmente por de-
bajo de una seccién de lavado con agua.

El absorbedor de gases dcidos 4 contiene un relleno
o pletos adecuados para proporcionar un contacto apropiado

entre el gas craqueado por pirélisis y la solucién aminica po-

bre., E1 asbsorbedor de gases &cidos 4 incluye un conducto de

cabeza 8§ a través del cual se extrse de la torre el gas cra-
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queado por pirélisis, que ha sido sustancialmente liberade

de sulfuro de hidrégeno y diéxido de carbono;
El absorbedor de gases &cidos 4 est4 dotado de un
conduoto 6 para alimentar agua desaireada a la parte superior

de esta torre al objeto de reabsorber cualquier'amina que Be

haya vaporizado o que haya sido arraetréda por el gas que sale |

por el plato superior de la seccién de absorcién de la tor;e.'»
Izualmente, exlste un conducto 10 para t?ansferir el agia. des<
aireada desde el fondo de la seccidén de lavado del absérbgdor.
al tambér separador 12. E1 conducto 20 suministra 1a'soiuoién
aminica rica al coalescedor 26.

El separador por arrastre 12 esté dispuesto en el
sistema para recibir el gas lavado desde el conducto 8~& el
liquido de lavado de'agua desaireade desde el conducto 10.

Un conducfo 16 suministra el agua de lavado desde ei separador

por arrastre 12 a la parte superior del pre-separador 30.

| Igualmente, un conducto 14 transfiere el gas oraqueado puri-

ficado desde el geparador 12 a la instalacién del proceso
aguas gbajo que Separa el gas efluente en etileno, propileno -
y/a otros productos. Deberéd observarse que antes:del procesado
adiocional, el gas ocraqueado purificado del conducio 14 puede
tratarse ocon solucién céustica en uﬁa instalacién convencio=
nal (no mostrada) para dismimuir adicionalﬁenté la cantided de
cualquier cdﬁponente gaseoso dcido reéidual que permanezca en.
esta corrlente.

La instalacién de regeneracién de la amina estéd oom~-
puestﬁ principalmente por un-coalescedor de amina rica 26, un
filtro 28, un pre-separador de amina rica 30, un separador de
amine convencional 32 y un reclaimer 58. '

El coelescedor de amina rica 26 esté dispuesto para
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dor de gases édcidos 4 a través del condueto 20. E1l coalescsdor

recibir la solucién aminics rica deade el fondo del sbsorbe-

26 sirve para coagular gotitas o agregados de gotitas Q@ hi-
drocarburos liguidos arrastrados presentes en la golucién ami-:
nice rica que fluye a través del conducto 20. TLos hidrocarbu— ;
ros liquidos coalescidos son separadbs del coalescedor & ira-
vés de un conducto de salida 34 y reciclados a la ingtalacién é
de procesado de hidrocarburos aguas ‘arribsa, +al coﬁo un tambor%
separador de un cbmpresér de gases craquegdos. Esté pravicto i
un conducfo 38 para trensferir la soluciéﬁ aminica rics desde é
el coalescedor 26 al filtro 28 en donde se separan particulas E
de sulfuro de hierro de la solucién sminica. - |

El filtro 28 es convencional e incluye un medio fil-
trante, tal como tierra de diatomeas. 7

Eatd previsto un qond@dt& de salida 40 para éuminié—
trar la solucidén aminica rica filtraﬁa desde el filtro de ami-
ng rica 28 al pre-separsdor 30.

- En un servicio en el cual el gas édcido es esencial-
mente en su totalidaed diéxido de carbono, con solo pequefigs
cantidades de HoS, la cantidad de particulas de sulfuro de
hierro formadas puede ser suficiehtementg baja de modo que el !
filtro 28 puede ser der;vado en pafte o eliminado en sﬁ jota—
1idad. En el caso de que el filtro 28 sea eliminado del pro-
ceso, entonces la solucién eminica rica de coalescedor 26
fluye directamente al pre-separador 30. A

La funcién del pre-separador 30 es eliminar practics+
mente todos los hidrocarburos insaturados G4 y més pesados que
egtén disueltos y reéidualmente arrgstrados en la solucién

aninica rica. El pre-separsdor de amina rica tiene medios de

acceso pare el suministro de agua de lavado desaireada desde
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‘el fondo del separador por arrastre 12 a través del conducto

16. g
Esté previsto un conducto.48 pars permitir el sumi- ;
nistro del liquido de ague de lavado desde la seccién superioré:

del pre-separador 30 a la parte superior de la seccidn inferioﬁ

“de 1a torre. ' B o

Eété provisto un conducto 40 para'suministrar la so-!

lucién amfnica rica desde el filtro 28 alzpre—séparador 30 en g

un punto de ia torre directamente pbr debgjo de la secoién de
lavado con agua. ? c _ .
Igualmente, estd provisto un ‘conducto 44'para_sumi:
nistrar al pre-gseparador 30 un gas no condensable de bejo peso
molecular como medio separador. Si eirproceso mejoradorde la
invencién se utiliza dentro de una pléqta olefinica, entonces
el gas no.condensable de bajo peso molécular-se suministre
preferiblemente al pre-separador desde el gistems de desmeta-
nizacién 74 de lg planta olefinica. Espeéificamgnte,'se ha ene|
contrado que el gas rico en metano procédente del sisiema de
desmetaﬂizaoién_74 es un gas no condensable de:bajorpeso mole-
cular paftioﬁlarmante adecuado. Esenoialmente,rel producto |
gaseoso residual o ol producto gaseoso rico en meteno, proce- |
dente del sistema de desmetanizacién T4, consiste totalmerte |
en diversas cantidades de hidrégeno més mefano con solo lige~
ras cantidades o trazas de etileno y etano. ELl sistema de .
desmetanizacidén 74 oonvencional de una planta olefinica proce-
sa la corriente de cgbeza del desmetanizador y otras corrien-
tes rioas en higrOQBno o metano, dentro de un sistema inter- ‘
cambiador de calor intrincado, al objeto_dé pfoduoir varibs i

productos de hidrégeno, metano e hidrégeno-metano de diversa

pureza.
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trar el producto de cabeza del pre-~separasdor de amina rica 30
a un tambor de succién adecuadé del sistema de compresidén del

ges cragueado en donde la presién es inferior g la del pre-se-i

parador de amina rica 30. El sistema de compresién del gas
craqueado es una parte integral de cualquier planta olefinice
convencional, El producto de cabeza del preseparador de gmina
rica 30 estd compuesto esencialmehﬁe‘del medio separador y de
practicamente todos los hidrocarburos C; y més pesadosj@ue

egtaban disueltor y residualmente arrastrados en la amina rica

alimentads al pre-separador. El pre-separador de aming pica 30;
funciona preferiblemente a una temperatura por lo menos -tan |
baja como la temperatura del absorbedor de amina y a uﬁa pre-
8ién preferiblemente por lo menos lo suficientemente é;évada
para que la corriente de cola del pre;separador-52 pueds ali-

mentarse al intercambiador térmico convencional 54 y al sepa~

rador de elevada temperatura 32, sin que: sea necesario ei em- s
!
niente hacer funcionar el pre-separadér 30 a p}esiones inferioJ
res, y dentro de esta versién seria necesarioruna bombsa 0 més E
para suministrar la soluclén a través dé; intercambiador 54
al separador de elevada temperaturs 32. '
Normelmente, si el gas sepérador Be obtiéne de un
sistema de desmetanizacién 74 de una planta olefinica, convene 
cionalmente se dispone, de dicho sistema de desmetanizacién, :
a una temperatursa aproximeds de 7,29C y a una presién aproxima-

de de 5,6 & 7 kg/hma-relativos. La’corrienfe de amina rica 40

¥ la corriente de agua de lavado 16, se encuentran normalmen- l
|
te a una temperatura de unos 37,82C en el caso de que se emplee!
!
monoetanolamina,., Por lo tanto, el pre-separador 30 funciona !
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dentro de los limites de temperatura de estas tres corrientes.
D

La torre se hace funcionar convenientemente a una presién de

unos 4,2 xg/cm?- relativos.
' E1 pre-separador 30 estd dotado de un ntmero adecus-~i

do de platos de fraccionsmiento o de rellend suficiente para
llever & cab; el grado -deseado de separacién.

Bst& previsto wn conducto 52 para paser la amine .
rica separads desdé el pre-separador 30 al intercembisdor de |
emine 54, en donde se calienta de forma convencional a la t9m~‘
peratura elevada necesaria para ls regeneracién de la avina.
Le solucién celentsda se suministra ertonces al separador de
elevada temperatura 32. El separador de elevada temperasura
32 tiene un disefio convencional y esté equipqdo con ﬁﬁ~calde—
rin 56 para general los vapores de separacidén necesarios.’

El separador de elevada temperatura estérdotéao ademés e un .
reclaimer 58. ' | '

El reclaimer 58 es convenclonal y consiste esencial-
mente en un pequeflo racipiente de destilacién proporcionado |
para separar principalmente impurezaes aminicas no volétiles
de la corriente de amina emina pobre que sale por. el fondo
del,separador de elevada temperatura 32. Generalmente, en el
recloimer 58 se procesa un 3 % aproximadamente. de la solucién
aminice total que ¢iroula a través del conducto 64.

Est4 previsto un conducto 81 para separar la solu- %
cién eminics pobre del plato de fondo del separador de elevede |
temperatura 32. Esté previsto un conducto 84 para suministrar
al reclaimer 58 una pequefia porcidén de la solucién aminica po-
bre que fluye & través del conducto 81. Igualmente, esté

provisto un conducto 83 para reciclar al separador 32 ls amins

y vapores de agua desprendidos durante el proceso discontinuo
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h%ﬁiﬁzcmn que se presenta en el reclaimer 58.1; 285

Se prevee también un conducto 82 para suministrar |

al calderin 56 la mayor ﬁarte de la solucién aminica pobre del’
conducto 81. El reclaimer estd dotado convencionalmente con

medios de acceso, no mostrados, para que pueda afiadirse cenizai
céustica, o un equivalente, al reclaimer 58 al objeto de neu- {
tralizar las impurezas d4cidas volétiles antes de que puedan §

ser destiladas de regreso al separador 32. Durante ls destlla-

‘oién discontinua, se scumula ehr el recipiente del reclaimer

vn lodo de las impurezas aminicéas no vqléxiles. El lodn es p&ﬁ
riodicamente inundadp con agua parse lo cual estd previe#o un g
conducto 85.

Estéd previsto un condensador de cabeza 62 -para ge-
nerar condensado de reflujo que se recicla a la parte supe-
rior del separador de elevada temperaturé 32. El1 reflujo,con—;
densado reabsorbe principalmente el vapor de amina que esté
presente en le corriente de vapor que fluye a través del se-
parador de elevada temperaturé 32 al conducto de cabeza T2.

Los componentes gaseosmos 4cidos de la cabeza de la torre son

separador del liquido condensado en un tambor separador 60.

Egtd previsto un coﬁducto 80 para que el gas &cido pueda

fluir desde la parte superior del. tambor separador 60 e igua1~l

mente estd previsto un conducto 86 para reciclar el condensadog

a ls parte superior del separador de elevada temperatura 32. ;
Ia amine pobre se separa del fondo del separador 32 a través é
del conducto 64. Este conducto 64 estéd dispuést6 paras pasar

la solucién aminica pobre caliente a través dei lado-caliente
del intercembiador =mminico 54, en dondéfla aming se enfria i
por intercambio térmico en la solucién de amina riea que se

pasa al intercambiador 54 a través del conducto 52. La solu-
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" pasa entonces desde la cabeza del absorbeaor, a través del
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cién aminica pobre se enfrid adicionalmente a unos 37,89C en

el refrigerador de ﬁmina 66, o equivalente, sntes de suminis- ;
trarse al ebsorbedor de gases écidos'4. {
En 1§'préotica, el gas oragueado-por pirélisis se
recoge del sisfema de compresién del:gas craqueado, normal-
mente deépués de la tercera etaps de cdmpreaidn, ge enfria y |
ge process en une instalacién no mostrada, de modo que la i

alimentacién de gas oraqueado resultante al absorbedor de ami-~

L

na 4, se encuentre a una temperaturs de 37,890 N de 11 - ‘7 79
por encima de su punto de rocio. La alimentacién de gas cra—
queado el absorbedor 4 se encuentra a una presién de é@roxi—
madamente 16,8 kg/om2 gbsolutos. A través del conducto 64

gse suministra una solucién de amina pobre al abgorbedor deé

gases &cidos 4 introduciéndose en un puntb directamente por

debajo de la seccién de lavedo con agua en la parte superior

El gas craqueado por pirdlisls fluye a través del

sbsorbedor de gases &cidos 4 y se pone en contacto con la so-

luoién de smina pobre que fluye degcendentemente por la torre.

La solucién de amina pobre sbsorbe y reacclona con §
los componentes gaseosos &cidos contenidos én el gas craguea- ;
do por pirélisis. Ia solucién de emina rice sbandona el sb- i
sorbedor de gases 4cidos por el conducto 20, El gas craqueado !
ypor pirélisis, purificado, se lava con agua desaireada en la |
secoién superior del gbsorbedor de gming, para reabsorber los

vepores eminicos que estén presentos en el gas. El gas lavado i

conducto 8, al tamber separador por srrastre 12. El separador

por arragtre 12 funciona precticamente a la misme temperaturs

y presién que el sbsorbedor, es decir,'a 37,82C y una presiéni
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aproximada de 16,8 kg/cn® absolutos. El agua de lavado des— !
girealla se pasa a través del conducto 10 gl tambor separador 1ﬂ
desde el cual fluye al pre-separador de;amina ricd a itravés _;
del conducto 16, El gas craqueado por pirélisis pasg desde lg
cabeza del separador por arrastre, e través del conducto 14, ;
a los auxiliares de tratemiento y pfocesado adicionales de :
la planta olefinica. ;

TIa solueién de amina rica pasa desde el fondo del ;

absorbedor de gases 4cidos 4 gl coalescedor de emina rica 26. |

-

El coalescedor de amina rica 26 funciona esenciglmente a la mis
me temperatura que el absorbedor de gases &cidos 4 ¥y a una pre-

8ién que solamente es de unos kg/om? inferior a la del;ébsgr—

bedor de gases 4cidos.

El coalescedor de amina rica 26 sirve para coagular :
¥y separar de la fase acuosa aguellos hidrocarburos C4q ¥ més '
pesados transportados por la solucién de amine rica como una
fase 1liquidg separada, bien en forme, de pequeﬁas gotitas arras-

tradas o bien como grandes agregados 1fquidos. - !

En aquellos casos en donde la cantidad de 1iquido
arraétrado formado es pequefia la etapa de coalésceneia 81 bien
en general es deseable, puede omitirse del proceso.

Los hidrocarburos arrastrados son coagulados en el ;
coalescedor de amina rica 26 y separedos, a través del |
conducto 34, hasta una instalacién dé proceso aguas arriba a
una presién inferior +al como el seéundO‘separador de descar-

ga del sistema de compresién del ges craqueédo de la planta

olefinica. ' i

La solucidn de amina rica fluye desde el coalescedor

de amina rica 26 a través del conducto 38 y se Pase a través

de un filtro 28. E1l filtro separs las particulas sélides, tal
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tal como sulfuro de hierro, que se puedan haber formado en el
absorbedor de gases &cidos 4. En ciertas circunstancias, tales
como cuando el gas de slimentacién al absorbedor del conducto
2 contiene pequefias cantidades de suifuro de hidrégeno, no
se formarén perticulas de sulfuro de hierro en cantidad sufi-
ciente, ﬁor 1o que puede ser no necesario la etapa de filtra-
cién, Bajo tales circunstancias, la etapa de £iltracién puede

ser parcialmente derivada o eliminada por cdmpletég ,
Te aming rice filtraeda se suministre al pre+~gepare-

dor de amine rica 30 en un punto cercano & la parte supsrior
de 1la torre pero por debajo de la secclién de lavado con Bgua.
Ia solucién de amine rica entre en la torre pre-separadora 30

a unos 37,82C, Por el fondo de la tbrre 30 ée introduce: un

medio separador, a través del conducto 44. El medid separador .
es un gas no condensable de bajo peso molecular, Es preferihle!
que el preseparador de amina rica 30 funcione & una tempere- -
ture por lo menos tan baja como 1a tamperatura del absorbedor
de gases dcidos, de modo que no se inviertan las reacciones
entre el gas éoido y la amina y se desprendan los gases écidos
en esta parte de 1a instalacién. Como se muestre en la figure
1, un medio separador perticularmente adecuado ha resﬁltado

ser el g&s rico en metano o rico en hidrdgenOemetaﬁo producido

venclonal, Estos productos gaseosos del. sistema de deametani- |
zacién tienen las propiedades no condensables de bajo peso mo~-
lecular necesarias en el gas separedor'y convencionalmente sge
encuentran disponibles & partir del sistepa de’ desmetanizacidén
de 12 plante olefinica & un nivel de temperatura deseable en

el preseparador 30, El ges separador del sistema de desmetani-

zacién de la plants olefinice se pasae directemente &l presepé-
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rador 30 & una temperature de unos 7,220C, EL contacto del
gas separedor con le solucidén de emina rica del oconducto 40

y ague del conducto 48, se treduce en una tempereture, en.la

H
{
|
|
H
|
13

seccién separedore del preseparédor, por lo menos ten baja comd

o
le tempereture de funcionamiento del absorbedor de gases dcidos

peroc no t&n baja como paré que seq impracticable.

Iz temperature de dperacién.reéultante del presepa-
redor se encuentre aproximadamente en un velor cercenc & la
temperatura ambiente. ' ,

E1 preseparador 30 funciona pare separer y con 6llo
eliminar de la solucién de amina rica practicamente todos los
hidrocarburos insaturados Cqo y mds pesados gque estén diauel-
tos y residualmente arrastrados en la solucién. '

En la versién de la figure 1, la torre funcione a

une presidén de 4,2 kg/cm® relativos, que es lo suficiertamen-

te elevada pare que la solucién separada de la base dsl prese-
parador pueda alimentarse, & trevés del intercembiador amins .

rice~amina pobre 54, & la parte superior del separador de ele-

vada temperature 32, sin que sea necesario el empleo de une

bomba.

El gas separedor y los vapores.ﬁidrocarbonados sé-
perados, que fluyen & través del preseparador 30, son lavados
en la seccidn de lavado con agua en la parte superior de la
torre, con el fin de reducir 81 minimo la pérdida de amina.
El gas de cabeza lavado se suministra entonces & un punto de.
procesado de hidrocarburos, aguas arriba, que se encuentre a
presién inferior. En le& versidén de 1a figure 1, los vapores
que salen de la parte superior del preseparador de smina rica
30, son enviados &l separedor de succlén con compresién de la

segunde etepa de le planta olefinicae. Ia amina rica, despuée
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- clén del .tipo de mmina empleads,

de la preseparacién, sale del separador 30 e través del con- | -
ducto 52 y se calienta en el intercambiador de amina rica-ami-
na pobre 54 & la temperetura elevada neceseria paré invertir

las reacclones smina-gas dcido, La solitoidén caiiente 8se Bu~ !

ministre desde el intercambiador 54 al separador de elevada

temperaturae 32 convencional, El éeparador 32 se hace funqionar]

-8 una presién de 1,05 kg/hmz relativos, Ia gama de temperaturag

en el separadof 32, desde la parie superipr hasta el fondo, i
i

es aproximadamente de 115 & 127¢C y podréd variar algo on. fun-

u‘,) 5

En el calderin calentado con vapor de agua 56 se
genere suficiente vapor y en el separador 32 se proporeion&
un nfmero suficiente de platos de_fracciohamiento pare llevar
& cabo lalseparaciénrde los componentes égseosog égi&os de la
solucién aminioa.'ﬁna_porcién de la solucién_de amin& pobre
que sale en un panto cercano &l fondo del separador 32, Se h
procesa en el reclaimer 58, pare aeparar las impurezas amini-

cas de la solucién. Aproximadamente un 3 % de la solucién ,

aminice total, que circula a trevées del conducto 64, se des-
tile discontinuasmente en el reqlaimer‘ﬁS# S o
El vapor de agua generado pbr ol calderin 56 y el ;
gas acido separedo de la solucién, pasan ascengentemente a
través de la torre, son lavados con ague en 1a -geccién supe-
rior de 1a,£6rre y & continuacién pasen desde la cabeza al
condensador 62 en donde se condenss vapor de agua, la corrien—

te de cabeza enfriada pesa sl tambor separador de cabeza 60,

B gaa deido fluye desde la cabaza del tambor a trevéa del cons
dvcto 80 y el condeneado liqpido fluye desde la cola o fondo

del tembor a través del conducto 86, y se bombea a la parte

superior del separedor 32. Bste condensado liquido entre en
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contacto con el gas que pesa hacia arriba e trevés de la

gseacién superior de la torre, ¥ reabsorbe‘coniéllo_el vépor

de amina que estd presente en el ges. _ i
Ia solucién de amina pobre,salerdél fondo del sepa-

redor 32 a través del conducto 64 y 8¢ enfria en el intercam- i

biador térmico de amina pobre-emina rice 54 y se enfria ademés-

& una temperatura de 37,890 en intercembiadores adicionales,

tal como el enfriador de amina 66, A eéste temperatura, la.so- .
luoién-de amina pobre es adecuada. pare reaccionar con ¢csxcom-.
ponentes gasebsos deidos contenidos en la corriente gaseose
craqueada por pirélisis alimentada al absorbedor de gagés
4cidos 4. Por lo tanto, la solucién de amina pobre, a~§jt820,
se recicla al absorbedor de gases égiaos-4'a través del con-
ducto 64. ' , w;»»

El proceso mejorado de 18’ invencién he side descrito
con referencis & una planta de pirdlisis de hidrocarbﬁré pare
la produccién de olefinas. }

El proceso aminico, tel ¥y como se prédctica en le

técnica,'se emplee frecuentemente pare éeparar componentes ga-
seosos dcldos de corriéntes gaseosas hidrocarbonadas generadas?
por otros medios o & través de otros proceaos. E1 proceso ami-l
nico se ha utilizado pars separar componentes gaseosos dcidos ;
de corrientes gaseosas hidrooarbonadas, tales como gas natural,
Y gas de petrdleo derivado del petrﬁleo en bruto. 7 :
{ ’ Por ¢onsiguiente, el proceso mejoredo de 1a inven01dm

i bien se ha desorito con referencies a una cormientq gaseosa
orequeade por pirélisis, puede ser iguslmente adecuado en el :
tratamiento de otroe gases en 1los cuales.se.forman,hidrocarbu—

ros polimerizables en o treénsportados por la solucién de amina

rica que abandona le etapa de absoreién de gasés dcidos del pro
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-bajo vacio pare mantener la temperature, por toda le torwe, lo

ceso aminico.
En la figura 2 se muestre otra versién del proceso

de la invencidn, en donde el sistema devla invencién estd do-

tado con un pressparedor 130 con calderin en lugsr del prese-

paredor 30. El preseparedor con calderin 130 estd equipado

con un palderin 132 que utiliza convenientemente vapoz:' de agua
0 una fuente térmica equivalents paré preporcionar el calor
de celderin necesario pare generar ca.nfidadea suf-ioi'entes de
vapores sepamdoreé. Un conducto 149 suministre la alimenta~
cién al calderin desde el fondo del preseparador 130 al-calde- ,
rin 132. El preseparador de amina rica 130 se hace funcionar :I
|
suficientemente beja pare evitar cualquier inversidn significa-!
tiva de las reacciones gas écido - amina, En esta vera'iénl, se
bmporeioﬁa la instalacidén convencional de ex}acuacidn paréd re~ '

1

comprimir el vapor de cabeza en el conducto 46, doté.nddse una

bombe 134 pare transferir el liquido desde el i:ondo de la fo- |
rre 81 intercembiador de aminas 54 y el separador de élevada '

f
1
{

temperature 32.
Estd previste una instelacidén adecuade paras recompri-

mir el vapor de cabeza, en combinacién con la instalacién de

lavado con agua asociada con el preseparador 130.

Igualmente, estén conectados un condensador presepa- .
rador 140, un tembor preseparador de cabeza 156, en sectores
de chorro de vapor de agua 150 y un condensador de vepor de
agua 155, pare suministrar el gas de cabeza del presepara&or

al conducto de compresién del gas crequeado 46 y para propor-

clonar reflujos de ague de lavado &l preseparedor 130. ’
Un conducto 141 suministre, desde la parte supsrior

del preseparador 130, el producto de cabeza de dicho presepa-
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" ducto 147 pare suministrer el vapor de tabeza del preseparsdor

| preseparador de cabeza 156, pare separer el vapor del misma y

ague a través del conducto 145 y estéd previsto “un condensador

- gar el vapor de aguse del inyectorr15'0'.

_ sepamdor 130.

redor al lado caliente del condensador pi‘es'epad'i' 140 pare

enfriar y condensar agua de la cabeza, Estéd previsfo un con-

¥ el condensado del condensador 140 al ‘tambor p’reéepé.za&or; de
cabeza 156, Igualmente, el liquido de agua de lavado del sepa-;‘
rador por arrastre de cabeza 12, mostrado en la :t’iguzé 1, se :
suministra e iravés del conducto 16 81 tambor presepazador de l
cabaza 156, o S o
Los inyectores de chorro de vapor de agua'wd*esté.n

localizados en el conducto de salida de 'vapor 151 del tembor

suministrerlo a8l conducto de compresién de gas crequeado- 46.

Se suministra vapor de agua al inyector de chorro de vepor de

155, con conducto de deécarga de condensado 158, ‘pare conden-

Un conducto 142 equipado con uns bombe 143- suninis-
tre agua desde ol tambor preseparador de cabeze 156 & >la parte |

superior del ﬁmseparador 130, pare servir como reflujo pare
realsorber los 'ifapox-ea de aminas en ;a parte e«'uper:!:qr del pre--[
Estén previstos un conducto 157 y una bomba 159 para.!
facilitar la separecién de hidrocaerburos 04 ¥y mds pesados los l
cuales se separen y forman une fase oleosa ,sepa;ada en el 'bam-;
bor preseparador de cabeze 156. _7 - ,
Se ha encontrado que el preseparador con calderin f
130 se comporte adecuadamente en el servicio de cracking por
pinrélisis en el caso de que se hagae funcionar & una temperetu—

re inferior & 65,520, preferiblemente de 51 68 6090 ¥ presio-

nes de 0,21 kg/om absolutos o menores.’
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Ie finelidad del preseparador con calderin 130 es

idéntica a la del preseparedor 30 y todas las otres inata1&0101
o]

nes y condiciones de proceso se mentienen de forma andloga com

en la figure 1.
EJEMPLO 1

|
|
|
]
i

Une planta olefinica proyecteda pare producir 200,000

Tn de etileno & partir de une nafte en un rendimiento del 25%
en peso, requiere aproximedemente 97.200 kg/hore de alimenta-
cién de nafte, Ia cantided de gas crequeado producido es nor-
melmente de 3.240 kmoles/hore. Si el maﬁerial de alimentacidn
contiene 0,1 % en peso de azufre y si se convierte un 65 % de

éste a HyS, entonces el gas craquesdo contendrd 4,4 mo;es/hr

de HpS. Ia cantidad de COp en el gas cragueado es de 9,8 moles

/hr.

ia separecién de estos constituyentés por un cius-
tico solamente requiere una reposicién de céustico (sobfe la
base de une u'bilizaoién del 80 %) de 5.220,000 kg de NaOH por
aflo. 4 6,7 centavoa/kg, su valor seria de aproximadamente

350,000 dolares por &fio.
Ie separacién de los gases dcidos en le planta ole-

finice por une unidad aminica requiere una circulacidén de.
9.000 kg/hr o 1.000 moles/hr de una solucién acuosa al 12 %

de monoetanolamina,

El gas del absorbedor contiene 10 moles % de compo=
nentes Gy y més pesados. Asf, con una presién total de 17,5
kg/cmz absolutos, la presidén parciel de los componentes 04 v
més pesados en el gas es de 1,75 kg/'cm2 absolutos, I8 solubi-
1idad media correspondiente de sstos componentes en l& solu-
oién acuosa, & 37,8¢C, es aproximedemente 0,00044 frecciones

molares, Por lo tanto, la centidad de hidrocarburos 04 y més

f
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pesados disueltos en la amina rica es de 0,00044 {(1.600) =
0,44 moles/hr., - ' L
Para conseguir una separecién del 90 % de los hidro-

carburos 04 y mds pesados disueltos con una etapa tedrica y

una presién de la torre de 5,25 kg/cm2 absolutos, se aplica 1o

. sigulentet Ia fraccién molar de hidrocarbiros C4 ¥y més pesados '

en la soluocién acuosa de amine que sale del'presepa.xadbr es

0,00044(1-0,9) = 0,000044. Ia consténte de equilibrio vapor-1i-

quido, K, pare estos hidrocarburos = H/P = 57.000/75 = 760, en':
donde H es la constante de la ley de Henry.,Ia f'mcgiéﬁ ‘molar
de los hidrocarburos G4 y més pesados en el vapé:r qﬁe sale del
preseparador, es entonces iguel a 760(0,000044) = 0,0334. ILos
moles de hidrocarburos Oy ¥ més pesaq.os 'ei; ‘el vapor que- sale
del preseparador es igual & 0,44(0,9)_ = 0,396 moles/hr. Por lo :
tanto, 1a& cantidad de gas separador necesaria eés igual'a -
0,396(1-0,0334)/0,0334 = 11,4 moles/hr, Este es una cantidad
muy pequefia en comparacidén a la centidad ',to;;a,l de gas crequea-
do (7.200 moles/hora) o & la cantided total -de gas rgéidual
disponible (aproximedamente 1,1 moles/45 kg de alimentacién

de nafta = 2,380 moles/hr.). |

1
_ , ' i
Puede emplearse una cantidad de gas separador de i
varias veces la cantided de 11,4 mol_eé/hr'sin afectar seria~

mente de modo adverso & otras partes del sistema de compresibn .

{ ¥ recuperecién.

A la vista de los flujos relativamente. pequefios tanto
1
de amine rioa (unos 40 gpm) como de gas separedor, resulta sa-i

tisfactorio pare el preseparedor una pequefie torre rellens de

!
un diémetro inferior a 0,6 metros. i
EIEMPIO 2 |

Se proyectz una plante olefinice pare producir
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300,000 Tn de etileno & partir de grs-oil, con un rendimiento

de etileno del 23 % en peso, basado en el craecking del reciclo i

de etano, Ia velocidad de alimentacién correspondiente es de
158,400 kg/hr, Basado en un contenido en azufre de 1,5 % en

peso en el material de alimentacién y una conversién del 3H%

del azufre alimentado & H,S, la cantidad de HpS en el gas cre~-|

queado es de 54,5 moles/hr. La cantidad de COp en el gas cre-
queado es de 10 moles/hr, Por lo tanto, la cantidad total de

gas dcido es de 64,5 moles/hr en aproximademente 9.800 wotes/hr

de gas oraqueado. Ia concentracién de gas dcido en el &8s cre-

queado es (64,5/9.800)100 = 0,66 moles %o

A una presién total de 17,5 kg/on® absolutos, la pre-

gién percial del gas écido es de 0,115 kg/cm absolutos. Pare
une absoreidén esenciélmente completa, se requiere aproximada-
mente 64,5/0,02 = 3.225 moles/hr de solucién al 12 % de MEA

6 29,025 .kg/hr (unos 130 grm). La cantidad de hidrocarburos
C4 v més pesados disueltos en la solucidn rica es apro:d.mada-
mente.de 0,00044(3.225) = 1,42 moles/hr. '

' Pare una separecién del 95 % de hidroearburos Oy y
nes _pesados con dos platos tebricos, se requiere un fac_torg de
separacién (S = VE/L) de eproximademente 4, en donde V y L
son les velocidadés de flujo molales de vapor y liguido res-

pectivanente.

Pare une presién de funcionamiento del preElepaJc‘e.dori i

de 1,75 ke/oa® absolutos (P), K = B/P = 57.000/25 = 2,280, en
donde H es la constante de la ley de Henry. La relacidén molal
vapor & 1fquido requerids es V/L = S/K = 4/2.280 = 0,00175, ¥
1e cantided de vapor de separecién es aproximadamente d, 00175
(3.225) = 5,65 moles/hr.\ Pare une presién de opéfacién de
5,25 ke/m? abeolutos, esta cantidad serfe (75/25)(5,65) =

i
1
i
i

1
I
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Deserita suficientemente la natursleza del invento,

asi como la maners de realizarse.en la prdctica, debe hacerse

constar que las disposiciones anteriormente indicadas son sus-

ceptibles de modificaciones de detalle en cusnto no alteren

su prineipio fundamental, siendo lo que'coﬁstituye la esencis

del referido invento por lo que se solicita Patente de Inven~

|

i

cién por 20 afios en Espafia, sobres PROCEDIMIENTO PARA SEFARAR |

GASES ACIDOS DE HIDROGCARBUROS GASEOSGS;:oaracterizéndoseffor

lo siguientes ' . ';'
1o Procedimiénto para separar goses éeidosfdoahin

drocarburos gaseosos, en donde los hidrdearburos gaseQéos se

ponen en contacto, en una zona de shsoreién, con una.solucién

de absoreldn, acuosa, de amina, pobre, para separar lod".gases

&cidos de los mismos, formendo de este modo una solucidén acuo-

8a de amina rica, la enal ocontiene hidrocarburos insuburados
04 y més pesados como resultado del contacto de la soiuoién
aocuosg de amina pobpe con el hidrocarburo gaseoso en la zona
de sbsoreidén; y en donde la solueién acuosa de aming rica se

e

regeners por separaocién de la amine para oconvertirla en una

solucién aocuosa de amina pobre; caracterizado porque,comprende{

suministrar la solucidén aouosa de amina rioa desde la zona de
absorcién a una gons de preseparacién de eming ricaj suminis-

trar un medio separsdor de gas no condensabie, de bajo peso

i
!

1

molecular, e una zons de preseparacién de aming ricaj pasar eli

medio separador de gas no condensgble, de bajo peso moleoular,%

asl ocomo la solucién aocuosa de amina rica, a través del prese-

parador, en flujo en contracorriente; sepgrar de la zona de

preseparscién, el medio separador de'gas no condensable de baj

|
L
!
i
(o}
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L2 |
peso moleculer con los hidrocarburos insaturados G, ¥ nés i
pesados meparados de la solucién acuosa de amina ricaj ¥ ;
suministrar la solucién acuosa de amina riqa, due ha.sido pre-f
separads de hidrooa;buros ih5aturados C4 y més pesados, a la |
instelacién de separsoién de amina, . |

2.~ Procedimiento segin la reivindicaeién 1, carac- 1
terizado porgue comprende ademés coalescer la solucién acuoss ‘

de amina ries de la zona de absoroién, para separar de la mis-'

ma_ los hidrocarburos liquidos arrastrados, entes de suministrar'

3.- Procedimiento segin la reivindicaclén 1, carao-
terizado porque comprende ademés la efapa de filtrer la solu-
oién acuosa de amina rica, que sale de la zona de sbsoroiénm,
antes de suministrar la solucién acuosa de amina rica & la go-
na de preéeparacién. )

4,- Procedimiento segin la reivindioaeién 2, ocarac— |
terizado porque comprende ademés la etapa de filtr;r7la aolu-

oién aouose de amina rica, que sale del coalescedor, antes de

suministrar 1lg solucién mouosa de amina rica a la zona de pre—

1

separacién. !
5o Procedimiento segin la reivindicaoién 1, carao- i
|

terizado porque la zona de praseparacién de amine rica es une
torre operada & una temperatura de unos 37 82¢ y una presidén
de unos 4,2 kg/bm relativos,

6.- Procedimiento segén la reivindicamoién 1, ocarsc-
terizado porque la solucién acuosa de amina rica, de la zona
de preseparasocién, se pasa en relacién de'inteqoambio.térmioo
oon la solucidén aocuosa de amina pobre del separador de amins,

antes de suministrar la solucién acuosa de emina rica e la

instelacién separadora de emina.
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7.~ Procedimiento segin la reivindicacién 4, carao-

terizado porque el preseparador de amina rica esté dotado,
en la parte superior, de una seceiba de levado con agus.

8.— Procedimiento segin la reivindicacién 6, carac-
terizado porque comprende ademés las etapas de reciclar la

golueién acuoss de amina pobre, regenerada, a la zona de ab-

goreién y enfrier la solucién acuosa de amina pobre en un en— !

Prisdor de smina pobre, despuds de pasarse en relaoién de in-§

fercambio térmico con la solucién acuoss de emina rica. -

9.- Procedimiento segﬁn'la reivindicaeién 1}~nérac-
terizado porque comprende suministrar 1la soluoién acuoéa de
amine rica, antes de la citada regenéraoiéﬂ de amina, a una
torre preseparadora con oglderin, gque funociona bajo vacio ¥y
ebulle al producto de cola del preseparador a una temperatura.
inferior a 65,62C y preseparar los hidrocerburos inessturados
04 y més pesados de la solueién acuosa de amina rica en el
preseparador con calderin.

10.- Procedimiento segin la reivindicaecién 9, ce~
racterizado porque oomprende ademés la etapa de coalescer la
solucién scuosa de smina rica de la zona de absorcidén, para
gseparar de la misma los hidrocarburos ;iquidos erragbtrados,
entes de suministrar la solucién scuoss de amina rica a lea
torre de preseparscidn.

11.- Procedimiento segin la‘reivindicacién 10, ca-
racterizado porque comprende ademés la etapa de filtrar le
solucién mouosa de smina rice que ssle del coalescedor, antes
de suministrer ls solucidn scuosa de amina rica a la torre de
preseparacién,

12.- Procedimiento segin la reivind;cacién 9, oa-

racterizado porque la presién en la torre preseparadors oon
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calderin es inferior a 0,21 kg/'otm2 absolutos y la tempereatursa

es de 51 a 602C.

13.~ Procedimiento para separar gases &Scidos de
hidrocarburos geseosos, tal y oomo queda sustancialmente des-
orito en la presente Memoria e ilustrado en los dibujos ad-

Juntos.

Esta Memoria consta de 31 hojas esoritas a méquina

por una sola oara.
27 hBR, 1974
Madrid,
STONE & WEBSTER ENGINEERING CORPORATI

). GU#EZ ACEDR3 ¥ FSBET .
?Eirmado: L. Gacta Fernings
et f

!
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