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’■ ' CAMPO DE LA INVENCION
Esta invención ae relaciona con un procedimiento 

y alaterna para separar gasea áoidos, en especial sulfuro 
de hidrógeno y dióxido de oarbono, de oorriente gaseosa hi- 

5 drooarhonada. la invenoión se relaoiona a un proceso aminico
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para separar gases ácidos mediante absorción én una solución
|

acuosa aminica, proporcionándose medios para la regeneración j 
de la solución aminica. la invención es particularmente ade- j 
cuada para separar gases ácidos de ios gases craqueados prbdu*- 
cidos en hornos de pirólisis ásociados con una planta de ole- ¡ 
finas.

FUNDAMENTO DÉ LA INVENCION
Descripción de la técnica anterior

El gas craqueado producido por cracking pirolítica :
de alimentaciones hidrocarbonadas, contiene normalmente com— i

¡
ponentes indeseables tales como sulfuro de hidrógeno, dióxido ¡

¡de carbono y trazas de sulfuro de carbonilo. Estos componen— ¡!
tes indeseables, llamados en la industria gases ácidos, debe— | 
rán ser separados del gas craqueado por pirólisis. De lo con- • 
trario, estos Componentes contaminarían al etileno, propileno ¡i
o a cualquier otra olefina deseada producida en la planta. j 

En la industria se ha practicado la separaoión de j 
estos componentes ácidos mediante lavado del gas craqueado I
por pirólisis con una solución acuosa de sosa cáustica, NaOH. j
En grandes plantas y en las plantas en donde la alimentación

I.

contiene concentraciones relativamente elevadas de compuestos | 
sulfurados, asi como con ciertas naftas y la mayor parte de ¡ 
los gas-oils, llega a ser muy grande el consumo de sosa cáus- j 
tica y los costos tanto de la reposición de sosa cáustica ¡
fresca como de la distribución de la sosa cáustica agotada j
llegan a constituir un porcentaje significativo del coste to- jI
tal de producción de los productos olefInicos de la planta. j

' í r  *
la práctica ha demostrado que en estos casos es ñor-, 

malmente más económico emplear un proceso regenerativo para 
separar por lo menos tina porción de los componentes ácidos. Un
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proceso regenerativo convencional, particularmente adecuado 
para la separación de gases ácidos, consiste en el proceso 
regenerativo con aminas acuosas. (Oil and gas Journal, 21 • 
Agosto, 1967, páginas 83-85).

En este proceso, se utilizan más comunmente boIu c í o- j
i

nes acuosas dé monoetanolamina y dietanolamina como disolventes! 
regenerados. Igualmente se han utilizado soluciones acuosas de ! 
trietanolamina y metildietanolamina como disolventes regenera- : 
"bles. Además, se ha utilizado glicol en combinación con cual­
quiera de.los disolventes regenerables, para proporcionar una ;

¡
solución capaz de absorber simultáneamente los componentes ¡

i

ácidos y los gases deshidratantes.
Tal y como se aplica normalmente, el proceso regene­

rativo con amina comprende primeramente una etapa de absorción
i

realizada en una columna de absorción a presión elevada y a j 
temperatura casi ambiente, en donde los componentes1 é.cí di eos, 
principalmente H2S y CO2 , son absorbidos'por la amina acuosa.

A medida que se verifica la absoroión, estos compo­
nentes reaccionan con la amina para formar sales amlnicas que 
son retenidas por la solución acuosa amínica en un estado di- j 
suelto.

!
Para ilustrar este proceso regenerativo convencional,;

se ofrecen las siguientes reacciones que se presentan entre, í
monoetanolamina y gases.ácidos:

2 RNH2 + H2S £ £  (RNH3 ) 2 S ;
( R N H 3)2 S  +  H g S  2R M 3 H S  . j
2 RNH2 + C02 + H20 í±(RHH3 )2 CO3 j
(RNH3 ) 2 CO3 + C02 + H20 2 HNH3 HCO3 |
A temperaturas casi ambientes, las reacciones tien- j 

den a desplazarse a la derecha, formando de este modo sales !
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de aminas que son retenidas por la solución acuosa de la -ami- ¡ 
na dirigiéndose al fondo del absorbedor. ¡

La solución de amina que retiene de este modo a los j 
componentes ácidos en forma de sales de aminas disueltas en ,

la misma, se denomina comunmente "solución amínica rica"»
La solución de amina alimentada a la parte superior de la co- ! 
lumna ábsorbedora contiene componentes ácidos negligibles y, 
por lo tanto, se denomina "solución ¿uñínica pobre". ■

La solución acuosa amínica rica que se dirige al j 
fondo del absorbedor se calienta' entonces convencionalmente a I 
temperaturas elevadas en un intercambiador térmico indirecto 
y se pasa convencionalmente a una torre separadora, que fun­
ciona también a temperatura elevada.

i
Puesto que la solución acuosa amínica rica se ca~ :

\

lienta a temperaturas elevadas, las sales amínicas allí con-
i

tenidas son reconvertidas a los componentes gaseosos ácidos, j 
H2S y CÓ2 , y amina. Esto ocurre debido a que las reacciones 
entre los componentes gaseosos ácidos y la amina son reversi­
bles. Por lo tanto, en las reacciones ilustrativas anteriores j 
con monoetañolamina, ’ la reacción vira hacia la izquierda a 
temperaturas elevadas haciendo de este modo que el H2S y OO2 j

I
se desprendan de las sales amínicas. Las temperaturas elevadas i 
preferidas, necesarias para causar que las reacciones cambien,; 
se definen en la técnica para la mayoría de los disolventes 
amínicos. Por ejemplo, si se emplea monoetanolamina, se re- j 
quieren generalmente temperaturas de unos 115,52C* El H2S y el;
CO2 que se desprenden de las sales amínicas, se separan oon- ;

¡
v ene i onalmente de la solución amínica por destilación. La se— jí
paración deberá efectuarse también a las temperaturas eleva- j

i
das requeridas, al objeto de evitar que las reacciones se va—
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yan de nuevo hacia la derecha. La separación se ejecuta en ¡

. i
una columna separadora que funciona nprmalmente a presiones 
ligeramente superiores a la atmosférica. Esta columna sepa­
radora es convencional en la técnica y de aquí en adelante 
se denominará "separador a temperatura elevada". En la téc­

nica se denomina más comunmente como "separador amínico". ■
• • :

En la práctica, el separador de temperatura elevada 
está dotado oon un calderín en el fondo para generar vapor- de 
separaoión y de un condensador en cabeza desde el cual se 
recicla el condensado rico en agua a la parte superior de la 
torre, como reflujo. Generalmente, se proporcionan algunos- 
platos por encima de la alimentación para reabsorber los va­
pores amínicos separados que se puédan haber vaporizado .en el 
gas ácido separado. El gas ácido se recoge por.cabeza y se su­
ministra a una oampana o chimenea, a una unidad de recupera-- 
oión de azufre o se distribuye de cualquier otra fortoa adecua­
da. El separador de temperatura elevada está dotado además, 
oonvencionalmente, con un reclaimer en el fondo de la torre.
El reclaimer es un recipiente de destilación proyectado para

i
prooesar una pequeña porción de la soluoión. aminica pobre que. j

í
abandona el fondo del separador. En la práctica, el reclaimer j

¡está proyeotadó para separar las impurezas aminicas no rege- | 
nerables formadas principalmente por reacciones secundarias j 
entre la amina y los componentes gaseosos ácidos. Normalmente,!

i
el reclaimer está dotado oon medios de acceso para la adición j 
de ceniza cáustica para neutralizar las impurezas ácidas vo­
látiles. ,

En la práctica, se prevee que el reclaimer destile 
la amina y agua que se pasa a través del mismo dejando las im­
purezas aminioas por detrás para que sean inundadas con agua.
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La etapa ele absorción se efectúa en una instalación 
convencional compuesta ele una torre dolada con bandejas de re­
lleno o fraccionamiento adecuadas, para asegurar un contacto 
intimo de la corriente craqueada gaseosa con la solución acuo­
sa aminica pobre. El gas craqueado por pirólisis que contiene ji
los componentes ácidos, H2S y CO2» se alimenta al absorbedor : 
cerca del fondo y la solución acuosa aminica' pobre se alimen- ¡ 
ta al absorbedor cerca de la parte superior. EL gas ¿raqueado j 
purificado fluye desde la parte superior de la columna absor- :

i

bedora.
La solución aminica rica, que contiene los comeo- ¡

.  -  ■» -1 "* ;

nentes ácidos en forma de sales amínicas disueltas, fluye 
desde el fondo del absorbedor. La solución aminica rica se 
calienta entonces a temperaturas elevadas en un intercambia­
dor térmico indirecto y se alimenta directamente a un separa­
dor de temperatura elevada. La solución acuosa aminica pobre j 
se recoge por el fondo del separador¡ de temperatura elevada, 
se enfria mediante intercambio térmico indirecto y se alimen­
ta entonces a la columna absorbedora.

Convencíonalmente, la solución aminica pobre se en- '
fria por lo menos en parte mediante intercambio térmico indi- :I
recto con la solución aminica rica que abandona el fondo de j 
la columna absorbedora. Normalmente, y para los disolventes j

i
amínicos preferidos, la solución aminica pobre se enfría, a ' 
temperaturas casi ambientes. Por ejemplo, si se. emplea mono— ;

i
etanolamina, ya se conoce eniatécnica que el absorbedor fun- ; 
ciona óptimamente a temperaturas próximas a 26 - 37,620. !

En la práctica del tratamiento de gases craqueados
\

por pirólisis con dichos procesos convencionales regenerati- j 
vos a base de aminas, se ha encontrado que pueden presentarse !
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emente ensuciamientos serios de las instalaciones»
Se ha encontrado en la práctica que la solución acuo­

sa amlnica rica que abandona el fondo del absorbedor, contiene 
hidrocarburos 0^ e hidrocarburos insaturados más pesados* j
Estos hidrocarburos insaturados, y como se ha encontrado, eetájj

1 |
disueltos en la solución o bien disueltos y arrastrados por la j
misma. Una parte significativa de estos hidrocarburos insatu- j, 1
rados consiste en butadieno, el cual es un hidrocarburo poli- ji
merizable, y en un menor grado en otros hidrocarburos pclime- 
rizables tales como, sin limitarse a ellos, pentadieno,. esti- !
reno y otros hidrocarburos insaturados. ¡

Cuando la solución acuosa amlnica rica que sale del 
absorbedor se calienta a las temperaturas elevadas necesarias 
para la regeneración amlnica, se presenta' el ensuciamiento de 
la instalación como consecuencia de la polimerización de estos
compuestos. . . , ¡

Este ensuciamiento causado por la polimerización se
presenta en gran parte de las instalaciónos del prooeoo a ele­
vada temperatura, particularmente en los platos separadores,

I
en el calderin separador y en la instalación de intercambiado-;

• i
res térmicos de la alimentación, al separador, incluyendo las 
tuberías asociadas al proceso, los depósitos de polímeros pue­
den llegar a ser tan extensivos que sea necesario una frecuen­
te interrupción del sistema al objeto de eliminar¡dicho? depó— | 
sitos. De heoho, el ensuciamiento causado por la formación de 
polímeros es con frecuencia tan severo que llega a disuadir 
del empleo del proceso aminioo convencional para el servicio 
aquí descrito.

Un intento de la técnica anterior para disminuir el 
ensuciamiento de la sección de elevadas temperaturas,, del pro—

/ .
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k
ceso amlnico, ha consistido en separar los hidrocarburos 
e hidrocarburos insaturados más pesados, del gas craqueado, 
antes de alimentar la corriente de gas craqueado al absorbedor 
amlnico. Una de tales técnicas consiste en el empleo de un ¡

I
despropanizador en el extremo frontal (Chemioal Engineering j
Progresa, Vol. 65, página 67, 1969)» Esta solución, si bien ;
es bastante aplicable con respecto al sistema de tratamiento |

i

con aminas, con frecuencia es indeseable con respecto al di- j
t

seño global de las plantas oleflnicas. ¡
RESIMEK DE LA INVENCION ¡

En un sistema amlnioo, y para separar el gas.ácido i 
del gas craqueado por pirólisis, constituye un objeto y fina­
lidad principal de la invención el reducir la proporción de 
ensuciamiento de la instalación, debido a la polimerización

j
de hidrocarburos en la sección de elevadas temperaturas del i 
sistema amlnico.

La reducción del ensuciamiento de la instalación se 
traduoe en una vida de servicio incrementada del sistema que,

i.
a su vez, mejora la economía de la planta oleflnioa global. íi
En particular, la invención está dirigida a la reducción del , 
ensuciamiento de la instalación sin recurrir a ningiin cambio’ 
significativo en la secuencia principal de procesado fuera del 
alcance del sistema de separación de gases ácidos. j

En el proceso de la invenoión, los hidrocarburos 0^ j 
y más pesados, una porción de los cuales son polimerizables, j 
se separan de la solución amlnica rica después de la etapa de j 
absorción de gases ácidos, pero antes de la etapa de la rege- j
neración de la amina a temperaturas elevadas. ¡

í
En el proceso de la invención, los hidrocarburos 0^ j

Í
y más pesados son separados sometiendo en primer lugar a coa- 1
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lescencia loe hidrocarburos y más pesados que son arrastra- ¡ 
dos en la solución amlnica rica que abandona el absorbedor de 
gases ácidos y separando finalmente la casi totalidad dé los 
hidrocarburos insaturados 0^ y más pesados que peimaneoen di- 
sueltos y residualmente arrastrados, da la solución amlnica ri­
ca, mediante la separación de la solución con un gas no, conden 
sable de bajo peso molecular,

la operación de pre-separación se efectúa preferible­
mente a temperaturas casi iguales a las requeridas en la etapa ¡
de absorción de los gases ácidos. Con preferencia, la opera- j

l
oión de pre-separación se ejecuta a presiones tan bajas como 
sean posibles, pero lo suficientemente elevadas todavía para 
que no sea necesario bombear la solución amlnica rica a la ins­
talación de elevadas temperaturas.

Se ha encontrado que los productos convencionales del 
sistema de desmetanizaoión de las plantas oleflnicas, en espe­
cial gas rico en metano y gas rico en metano-hidrógeho, son 
particularmente adecuados como medios separadores no condensa­
bles de bajos pesos moleculares, puesto que los mismos son 
convencionalmente disponibles del sistema de purificación a 
baja temperatura de las plantas oleflnicas, a mi nivel de tem­
peraturas que permite el empleo directo en la operáción de 
pre-separación sin que sea neoesario vm calentamiento enfria­
miento adicional. Además, se ha enoontrado que con respecto a 
una planta oleflnica convencional, la cantidad de gas separa­
dor neoesario en la operaoión de pre-separación, constituye 
un porcentaje muy pequeño de la cantidad total de gas rico en 
metano o en metano-hidrógeno disponible. Estos hechos permiten 
un sistema de. pre-separación simple y altamente económico.
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la invención se describirá áás específicamente con 
referencia a los dibujos.

La figura 1 es un diagrama de flujos.de una versión 
de la invención; y . i

la figura 2 es un diagrama esquemático parcial que j
í

ilustra una versión modifioada del pre-separador.
t

DESCRIPCION DE 1A VERSION PREFERIDA 
la invención es particularmente aplicable a un.pro- j 

ceso amínico regenerativo para la separación de gases ácidos ¡ 
de un efluente de cracking por pirólisis de hidrocarburos.
Por lo tanto, la invención se describirá con referencia a un 
proceso de cracking por pirólisis.

El sistema de proceso de la presente invención, que 
se puede ver mejor en la figura 1, está compuesto esencialmen­
te de lina instalación de purificación del gas de pirólisis y j 
una instalación de regeneración de la amina, la instalación 
de purificación del gas de pirólisis consiste en un absorbedor 
4 de gases ácidos, un separador por arrastre 12 y conductos 
para la transferencia de los diversos fluidos. í

El absorbedor de gases ácidos 4 es una instalación ¡
¡

convencional y está proyectada para recibir al . gas oraqueado ;
¡

por pirólisis en el fondo y una solución acuosa amlnica pobre j 
en un punto cercano a la parte superior directamente por de- j 
bajo de una seoción de lavado con agua.

El absorbedor de gases ácidos 4 contiene un relleno 
o platos adecuados’para proporcionar un contacto apropiado 
entre el gas craqueado por pirólisis y la solución amlnica po­
bre. El absorbedor de gases ácidos 4 incluye un conducto de 
cabeza 8 a través del cual se extrae de la torre el gas era-
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queado por pirólisis, que ha sido Bustanoialmente liberado ¡ 
de sulfuro de hidrógeno y dióxido de carbono*

El absorbedor de gases áoidos 4 está dotado de un 
conducto 6 para alimentar agua desaireada a la parte superior 
de esta torre al objeto de reabsorber cualquier amina que se 
haya vaporizado o que haya sido arrastrada por el gas que sale 
por el plato superior de la sección de absorción de la torre. 
Igualmente, existe un conducto 10 para transferir el agda des­
aireada desde el fondo de la sección de lavado del absorbedor 
al tambor separador 12. El conducto 20 suministra la solución 
amlnica rica al ooalescedor 26. ¡

El separador por arrastre 12 está dispuesto en el 
sistema para reoibir el gas lavado desde el conducto 8 y el 
liquido de lavado de agua desaireada desde el conduoto 10.
Un conduoto 16 suministra el agua de lavado desde el separador 
por arrastre 12 a la parte superior del pre-separador 30. 
Igualmente, un conducto 14 transfiere el gas oraqueado puri­
ficado desde el separador 12 a la instalación del prooeso 
aguas abajo que separa el gas efluente en etileno, propileno
y/u otros produotos. Deberá observarse que antes del procesado ¡í
adicional, el gas craqueado purifioado del conduoto 14 puede 
tratarse oon soluoión cáustica en una instalación convencio­
nal (no mostrada) para disminuir adipionalmente la cantidad de 
oualquier componente gaseoso áoido residual que permanezca en 
esta corriente.

La instalación de regeneración de la amina está com­
puesta principalmente por un eoalesoedor de amina rioa 26, un 
filtro 28, un pre-separador de amina rica 30, un separador de 
amina oonvenoional 32 y un reolaimer 58.

El eoalesoedor de amina rica 26 está dispuesto para
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recibir la soluoión amínica rica desde el fondo del absorbe- iidor de gasee ácidos 4 a través del conducto 20. El coalescedori 
26 sirve para coagular gotitas o agregados de gotitas da hi- i 
drocarburos líquidos arrastrados presentes en la solución ami-j 
nica rica que fluye a través del conducto 20. los hidrocarbu- : 
ros líquidos coalescidos son separadbs del coalescedor a tra­
vés de un conducto de salida 34- y reciclados a la instalación j

ide procesado de hidrocarburos aguas arriba, tal como un tambor j 
separador de un cbmpresor de gases craqueados. Está previsto j 
un conducto 38 para transferir la solución amínica rica desde j 
el coalescedor 26 al filtro 28 en donde se separan partículas j 
de sulfuro de hierro de la solución amínica.

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

Está previsto un conducto de salida 40 para suminis­
trar la solución amínica rica filtrada desde el filtro de ami­
na rica 28 al pre-separador 30.

En un servicio en el cual el gas ácido es esencial­
mente en su totalidad dióxido de carbono, con solo pequeñas 
cantidades de H2S, la cantidad de partículas de sulfuro de 
hierro formadas puede ser suficientemente baja de modo que el 
filtro 28 puede ser derivado en parte o eliminado en su tota-

l
lidad. En el caso de que el filtro 28 sea eliminado del pro- j 
ceso, entonces la solución amínica rica de coalescedor 26 

fluye directamente al pre-separador 30.
la función del pre-separador 30 es eliminar practica-- 

mente todos los hidrocarburos insaturados 0^ y más pesados que 
están disueltos y residualmente arrastrados en la soluoión 
amínioa rica. El pre-separador de amina rica tiene medios de 
acceso para el suministro de agua de lavado desaireada desde



5

10

15

20

25

30

- 13 -

el fondo del separador por arrastre 12 a través del conduoto
16. |

Está previsto un conducto.48 para permitir el sumi- j
nistro del liquido de agua de lavado desde la sección superior,
del pre-separador 30 a la parte superior de la sección inferior
de la torre. i

Está previsto un conducto 40 para suministrar la so— i
luclón amínica rioa desde el filtro 28 al pre-separador 30 en j
un punto de la torre directamente por debajo de la secoión de j

' . í
lavado con agua. j

Igualmente, está provisto un conducto 44 para sumi- j
¡'

nistrar al pre-separador 30 un gas no condensable de bajo peso 
molecular como medio separador. Si el proceso mejorado de la 
invención se utiliza dentro de una planta olefinicaf entonoes 
el gas no condensable de bajo peso molecular se suministra 
preferiblemente al pre-separador desde el sistema de desmeta­
nizaoión 74 de la planta olefinioa. Específicamente, se ha en­
contrado que el gas rico en metano procedente del sistema de 
desmetanizaoión 74 es un gas no condensable de. bajo peso mole­
cular particularmente adecuado. Esencialmente, el producto j
gaseoso residual o el producto gaseoso rico en metano, proce­
dente del sistema de desmetanizaoión 74, consiste totalmente 
en diversas oantidades de hidrógeno más metano con solo lige­
ras cantidades o trazas de etileno y etano. El sistema de 
desmetanizaoión 74 convencional de una planta olefínica proce-
sa la corriente de oabeza del desmetanizador y otras corrien- !

I
tes rioas en hidrógeno o metano, dentro de un sistema Inter- S

i

cambiador de calor intrinoado, al objeto de produoir varios 
productos de hidrógeno, metano e hidrógeno-metano de diversa 
pureza.
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Está previsto un conducto de cabeza 46 para suminis- . 
trar el producto de cabeza del pre-aeparador de amina rica 30 j
a un tambor de succión adecuado del sistema de compresión del !ii
gas craqueado en donde la presión es inferior a la del pre-se- j

Iparador de amina rica 30. El sistema de compresión del gas j
í

craqueado es una parte integral de oualquier planta olefínica i 
convencional. El producto de cabeza del preseparador de amina ¡

;  i

rica 30 está compuesto esencialmente del medio separador y de j 
prácticamente todos los Mdrocarburos 0^ y más pesados que \ 
estaban disueltos y residualmente arrastrados en la amina rica j 
alimentada al pre-separador. El pre-se parador de amina rica 30 i 
funciona preferiblemente a una temperatura por lo menos-tan 
baja como la temperatura del absorbedor de amina y a una pre­
sión preferiblemente por lo menos lo suficientemente elevada j 
para que la corriente de cola del pre-separador-52 pueda ali- ! 
mentarse al intercambiador térmico convencional 54 y al sepa- j 
rador de elevada temperatura 32, sin que. sea necesario el em- | 
pleo de una bomba. Bajo ciertas condiciones, puede ser conve- j
niente hacer funcionar el pre-separador 30 a presiones inferio-j

¡
res, y dentro de esta versión seria necesario «na bomba o más j 
para suministrar la solución a través del intercambiador 54 

al separador de elevada temperatura 32.- j
Normalmente, si el gas separador se obtiene de un 

sistema de desmetanización 74 de una planta olefínica, conven-
t

cionalmente se dispone, de dioho sistema de desmetanización, 
a una temperatura aproximada de 7,220 y a una presión aproxima­
da de 5,6 a 7 kg/cm^ relativos. la corriente de amina rica 40 
y la corriente de agua de lavado 16, se encuentran normalmen­
te a una temperatura de unos 37,820 en el caso de que se emplee!

j
monoetanolamina. Por lo tanto, el pre-separador 30 funciona ¡



5

10

15

20

25

30

dentro de los límites de temperatura de estas tres corrientes. 
La torre se Lace funcionar convenientemente a una presión de ' 

uno s 4,2 kg/cm2 • relativos.
El pre-separador 30 está dotado de un número adecua­

do de platos de fraccionamiento o de rellenó suficiente para 
llevar a. cabo el grado deseado de separación. j

Está previsto un conducto 52 para pasar lá amida 
rica separada desde el pre—separador 30 al intercambiador de | 
prninn 54t en donde se calienta de forma convencional a la tem­
peratura elevada necesaria para la regeneración de la amina.
La solución calentada se suministra entonces al separador de 
elevada temperatura 32. El separador de elevada temperatura 
32 tiene un diseño convencional y está equipado con un calde- 
rin 56 para general los vapores de separación necesarios.
El separador de elevada temperatura está dotado además de xm 
reclaimer 58.

El reclaimer 58 es convencional y consiste esencial­
mente en un pequeño recipiente de destilación proporcionado 
para separar principalmente impurezas amlnicas no volátiles 
de la corriente de amina amina pobre que sale por el fondo 
del ¡separador dé elevada temperatura 32. Generalmente, en el 
reclaimer 58 se procesa un 3 i» aproximadamente de la solución 
amínica total que circula a través del conducto 64.

Está previsto un conducto 81 para separar la solu- j 
ción aminio a pobre del plato de fondo del separador de elevada 
temperatura 32. Está previsto un oonducto 84 para suministrar 
al reclaimer 58 una pequeña poroión de la solución amínica po­
bre que fluye a través del conducto 81. Igualmente, está 
provisto un conducto 83 para reciclar al separador 32 la amina 
y vapores de agua desprendidos durante el proceso discontinuo
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jfgssÉ.&ción que se presenta en él reclaimer 58.¡w¡i®l*l
Se prevee también un conducto 82 para suministrar j 

al calderín 56 la mayor parte de la soluoión amínica pobre del: 
conducto 81. El reclaimer está dotado convencionalmente con 
medios de acceso, no mostrados, para que pueda afíadirse ceniza! 
cáustica, o un equivalente, al reclaimer 58 al objeto de neu- ¡ 
tralizar las impurezas ácidas volátiles antes de que puedan j 
ser destiladas de regreso al separador 32. Durante la destila™;i
oión discontinua, se acumula en el recipiente del reclaimer 
un lodo de las impurezas amiñicas no volátiles. El lodo es pe­
riódicamente inundado con agua para lo cual está previsto un . 
conducto 85.

Está previsto un condensador de cabeza 62 paTa ge-
í

nerar condensado de reflujo que se recicla a la parte supe- , 
rior del separador de elevada temperatura 32. El reflujo con- j 
densado reabsorbe principalmente el vapor de amina que está 
presente en la corriente de vapor que fluye a través del se­
parador de elevada temperatura 32 al conducto de cabeza 72. 
los componentes gaseosos áoidos de la cabeza de la torre son

i
separador del líquido condensado en un tambor separador 60. i 
Está previsto un conducto 80 para que el gas ácido pueda j 
fluir desde la parte superior del. tambor separador 60 e igual-j 
mente está previsto un conducto 86 para reciclar el condensadoj
a la parte superior del separador de elevada temperatura 32. 's
la amina pobre se separa del fondo del separador 32 a través j 
del conducto 64. Este conduoto 64 está dispuesto para pasar 
la solución amínica pobre caliente a través del lado caliente ¡ 
del intercambiador amínioo 54, en donde la amina se enfría l 
por intercambio térmico en la solución de amina rica que se 
pasa al intercámbiador 54 a través del conducto 52.. La solu- •
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ción amínica pobre se enfrié adicionalmente a unos 37,820 en ■ 
el refrigerador de amina 66, o equivalente, antes de suminis- j.
trarse al absorbedor de gases ácidos 4»

En la práctica, el gas craqueado por pirólisis se 
recoge del sistema de compresión del gas craqueado, normal­
mente después de la tercera etapa de compresión, se enfria y 
se procesa en una instalación no mostrada, de modo que la 
alimentación de gas oraqueado resultante al absorbedor de ami­
na 4, se encuentre a una temperatura de 37,820 y de 11 — 27,7a - 
por encima de su punto de rocío. La alimentación de gas cra­
queado al absorbedor 4 se encuentra a una presión de aproxi- ! 
Diadamente 16,8 kg/cm^ absolutos. A través del conducto 64 j 
se suministra una solución de amina pobre al absorbedor dé j 
gases ácidos 4 introduciéndose en un punto directamente por 
debajo de la seooión de lavado con agua en la parte superior 

de la torre.
El gas craqueado por- pirólisis fluye a través del j 

absorbedor de gases ácidos 4 y se pone en contacto con la so- J 
luoión de «mina, pobre que fluye descendentemente por la torre.J

La soluoión de amina pobre absorbe y reacciona oon j 
los componentes gaseosos ácidos contenidos en el gas craquea— , 
do por pirólisis. La soluoión de amina rica abandona el ab- , 
sorbedor de gases ácidos por el conducto 20. El gas craqueado ! 
por pirólisis, purificado, se lava con agua desaireada en la | 
seooión superior del absorbedor de amina, para reabsorber los 
vapores aminicos que están presentes en el gas. El gas lavado j 
pasa entonoes desde la cabeza del absorbedor, a través del j 
conducto 8, al tambar separador por arrastre 12. El separador 
por arrastre 12 funciona prácticamente a la misma temperatura j 
y presión que el absorbedor, es decir, a 37,820 y una presión i
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Qaproximada de 16 ,8 kg/cm absolutos. El agua de lavado des­
aireada se pasa a través del conducto 10 al tambor separador 12¡ 
desde el cual fluye al pre-separador de ¡amina rica a través !
del conducto'16. El gas craqueado por pirólisis pasa desde la ;

i

cabeza del separador por arrastre, a través del conducto 14, j 
a los auxiliares de tratamiento y procesado adicionales de 
la planta olefínica. !

la solución de amina rica pasa desde el fondo del i 
absorbedor de gases ácidos 4 al coalescedor de nnrina rioa 26. j
El coalescedor de amina rica 26 funciona esencialmente a la misí

i
ma temperatura que el absorbedor de gases ácidos 4 y a una pre—¡ 
sión que solamente es de unos kg/cm2 inferior a la del "absor­
bedor de gases ácidos.

El coalescedor de amina rica 26 sirve para coagular i
i

y separar de la fase acuosa aquellos hidrocarburos y más ■ 
pesados transportados por la solución de amina rica como rma 
fase liquida separada, bien en forma de pequeñas gotitas arras­
tradas o bien como grandes agregados líquidos. • j

En aquellos casos en dopde la cantidad de líquido 
arrastrado formado es pequeña la etapa de coaléscencia si bien ¡

r

en general es deseable, puede omitirse del proceso. j
}

los hidrocarburos arrastrados son coagulados en el i 
coalescedor de amina rica 26 y separados, a través del j
conducto 34> hasta una instalación dé proceso .aguas arriba a j
una presión inferior tal como el segundo separador de desear— ¡

!
ga del sistema de compresión del gas craqueado de la planta jí
olefínica. !

la solución de amina rica fluye desde el coalescedor j
de amina rica 26 a través del conduoto 38 y se pasa a través •i
de un filtro 28. El filtro separa las partículas sólidas, tal 1
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tal como sulfuro de hierro, que se puedan haber formado en el ¡

¡I
absorbedor de gases ácidos 4. En ciertas circunstancias, tales j 
como cuando el gas de alimentación al absorbedor del oonducto j 
2 contiene pequeñas cantidades de sulfuro de hidrógeno, no 
se formarán partículas de sulfuro de hierro en cantidad sufi­
ciente, por lo que puede ser no necesario la etapa de filtra—
ción. Bajo tales circunstancias, la etapa de filtración puede j

¡
ser parcialmente derivada o eliminada por completó. j

La amina rica filtrada se Suministra al pre-sépara- 
dor de amina rica 30 en un punto cercano a la parte superior 
de la torre pero por debajo de la sección de lavado con agua.
La solución de amina rica entra en la torre pre-separadora 30 
a unos 37,820. Por el fondo de la torfe 30 se introduce-un 
medio separador, a través del conducto 44. El medió separador , 
es un gas no condensable de bajo peso molecular. Es preferible

i
que el preseparador de amina rica 30 funcione a una tempera- 
tuza por lo menos tan baja como la temperatura del absorbedor 
de gases ácidos, de modo que no se inviertan las reacciones 
entre el gas ácido y la amina y se desprendan los ases ácidos 
en esta parte de la instalación. Como se muestra en la figura 
1, un medio separador particularmente adecuado ha resultado 
ser el gas rico en metano o rioo en hidrógeno-metano producido 
en e-1 sistema dé deemetanizaoión de la planta olefínica con­
vencional, Éstos productos gaseosos del.sistema de desmatan!— 
zación tienen las propiedades no condensables de bajo peso mo­
lecular necesarias en el gas separador y convencionalmente se 
encuentran disponibles a partir del sistema de desmotan!zación 
de la planta olefínica a un nivel de temperatura deseable en 
el preseparador 30. El gas separador del sistema de desmetami­
zación de la planta olefínica se pasa directamente al presepa-!
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rador 30 a una temperatura de unos 7,222C. SI contacto del 
gas separador con la solución de amina rica del oonduoto 40 ,
y agua del conducto 48, se traduce en una temperatura, en.la j 
sección separadora, del preseparador, por lo menos tan baja come 
la temperatura de funcionamiento del absorbedor de gases ácidoE 
pero no tan baja como para que sea impracticable.

la temperatura de Operación resultante del presepa- 1 

rador se encuentra aproximadamente en un valor cercano a la 
temperatura ambiente.

EL preseparador 30 funciona para separar y con ello 1 

eliminar de la solución de amina rica prácticamente todos los = 
hidrocarburos insaturados 0^  y más pesados'que están disuel- j 
tos y residualmente arrastrados en la solución. ¡

En la versión de la figura 1, la torre funciona a j 
una presión de 4 ,2 kg/cm2 relativos, que es lo suf icientemen- j 
te elevada para que la solución separada de la base del prese­
parador pueda alimentarse, a través del intercambiador amina . 
rica-amina pobre 54, a la parte superior del separador de ele­
vada temperatura 32, sin que sea necesario el empleo de una 
bomba. 'i

El gas separador y los vapores.hidrocarbonados se- ¡i
parados, que fluyen a través del preseparador 30, son lavados jI
en la sección de lavado con agua en la parte superior de la ¡
torre, con el fin de reducir al mínimo la pérdida de amina. j
El gas de cabeza lavado se suministra entonces a un punto de | 
procesado de hidrocarburos, aguas arriba, que se encuentra a i

i

presión inferior. En la versión de la figura 1, los vapores j 
que salen de la parte superior del preseparador de amina rica 
30, son enviados al separador de sucoión con compresión de la 
segunda etapa de la planta olefínica. la amina rica, después
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de la preseparación, sale del separador 30 a través del con- ¡ 
ducto 52 y se calienta en el intercambiador de amina riea-arai- 
ná pobre 54 a la temperatura elevada necesaria para invertir

/ í
las reacciones amina-gas ácido* la eoluoión caliente se su- ! 
ministra desde el intercambiador 54 al separador de elevada 
temperatura 32 convencional. El separador 32 se hace funcionar I

p ja una presión de 1,05 kg/mr relativos. la gama de temperatura ■ 
en el separador 32, desde la parte superior hasta el fondo, ¡ 
es aproximadamente de 115 a 127^0 y podrá variar algo en fun- j 
ción del .tipo de amina empleada. j

En el calderín calentado con vapor de agua 56 se ¡ 
genera suficiente vapor y en el separador 32 se proporciona 
un número suficiente de platos de fraccionamiento para llevar 
a cabo la separaoión de los componentes gaseosos ácidos de la 
solución amínioa. Una porción de la solución de amina pobre 
que sale en un punto oercano al fondo del separador 32, se 
procesa en el' reclaimer 58, para separar las impurezas amíni­
cas de la soluoión. Aproximadamente un 3 ^ de la solución . 
amínica total, que circula a través del conducto 64, se des­
tila discontinuamente en el reclaimer 58. ‘ i

El vapor de agua generado por el calderín 56 y el j
gas ácido separado de la solución, pasan ascendentemente a ¡
través de la torre, son lavados con agua en,la sección supe­
rior de la torre y a continuación pasan desde la cabeza al 
condensador 62 en donde se condensa vapor de agua. La corrien­
te de cabeza enfriada pasa al tambor separador de cabeza 60.
El gas ácido fluye desde la oabeza del tambor a través del oonT

.  v

ducto 80 y el condensado líquido fluye desde la cola o fondo 
deí tambor a través del conducto 86, y se bombea a la parte 
superior del separador 32. Este condensado líquido entra en
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oontacto con el gas que pasa hacia arriba a través de la 
sección superior de la torre, y reabsorbe con ¿lio el vapor 
de amina que está presente en el gas. j

la solución de amina pobre sale del fondo del sepa- ; 
rador 32 a través del conducto 64 y s¿ enfría en el intercam- ¡ 
biador térmico de amina pobre-amina rica 54 y se enfría además' 
a una temperatura de 37,8oC en intercambiadores adicionales, 
tal como el enfriador de amina 66. A ésta' temperatura, la so— i 
lución de amina pobre es adecuada, para reaccionar con ics .com— ; 
ponentes gaseosos ácidos contenidos en la corriente gaseosa 
craqueada por pirólisis alimentada;al absorbedor de gases 
ácidos 4. Por lo tanto, la solución.de amina pobre, a 37.,8fi0» 
se recicla al absorbedor de gases ácidos 4 a través del.con­

ducto 64.
El proceso mejorado de la invención ha sido descrito 

con referencia a una planta de pirólisis de hidrocarburo para 
la producción de definas.

El proceso amínico, tal y como se práctica en la 
técnica, se emplea frecuentemente para separar componentes ga­
seosos ácidos de corrientes gaseosas hidrooarbonadas generadas! 
por otros medios o a través de otros procesos. El proceso amí-j 
nico se ha utilizado' para separar componentes gaseosos ácidos j 
de corrientes gaseosas hidrooarbonadas, tales como gas naturalj 
y gas de petróleo derivado del petróleo en bruto. ¡

: ' Por Consiguiente, el proceso mejorado de la invenciáj,I
bí bien se ha desoí!to oon referencia a una corriente gaseosa j 
craqueada por pirólisis, puede ser igualmente adecuado en el j 
tratamiento de otros gases en los cuales se forman hidrocarbu­
ros polimerlzables en'o transportados por la solución de amina 
rica que abandona la etapa de absorción de gases ácidos del pro
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ceso amlnico.
En la figura 2 se muestra otra versión del proceso j

de la invención, en donde el sistema de:'la invención está do- ■
i

tado con un preseparador 130 con calderín en lugar del prese- j 
parador 30. EL preseparador con calderín 130 está equipado j 
con un calderín 132 que utiliza convenientemente vapor de agua 
o una fuente térmica equivalente paré, proporcionar el calor 
de calderín necesario para generar cantidades suficientes de 
vapores separadores. Un conducto 14-9 suministra la alimenta­
ción al calderín desde el fondo del preseparador 130 al-calda- ,

!
rín 132. EL p re separador de amina rica 130 se hace funcionar ¡ 
"bajo vacío para mantener la temperatura, por toda la torre, lo 
suficientemente baja para evitar cualquier inversión significa­
tiva de las reacciones gas ácido - amina. En esta versión, se 
proporciona la instalación convencional de evacuación para re- ¡ 
comprimir el vapor de cabeza en el conducto 46, dotándose una 
bomba 134 para transferir el líquido desde el fondo de. la to­
rre al intercambiador de aminas 54 y el separador de elevada 
temperatura 32.

Está prevista una instalación adecuada para recompri-
i

mir el vapor de cabeza, en combinación con la instalación de j 
lavado con agua asociada con el preseparador 130. ¡

Igualmente, están coneotados un condensador presepa- : 
redor 140, un tambor preseparador de cabeza 156, en sectores 
de chorro de vapor de agua 150 y un condensador de vapor de 
agua 155, para suministrar el gas de cabeza del preseparador 
al conducto de compresión del gas craqueado 46 y para- propor- ! 
cionar reflujos de agua de lavado al preseparador 130* !

Un conducto 141 suministra, desde la parte superior ,
preseparador 130, el producto de cabeza de dicho presepa-
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rador al lado caliente del condensador preseparadór 140 para | 
enfriar y condensar agua de la oabeza. Está previsto un con- I 
ducto 147 para suministrar el vapor de cabeza del preseparador i

* i  í

y el condensad© del condensador 140 al tambor preseparadór de j 
cabeza 156. Igualmente, el líquido de agua de layado del sepa-¡

j

rador por arrastre de cabeza 12, mostrado en la figura 1, se I 
suministra a través del conducto 16 al tambor preseparador de i 
cabeza 156. ;

los inyectores de chorro de vapor de agua 150 están ■
: / |

localizados en el conducto de salida de vapor 151 del tambor ¡!
preseparador de cabeza 156, para separar el vapor del mismo y ¡ 
suministrarlo al conducto de compresión de gas craqueado- 46.
Se suministra vapor de agua al inyector de chorro de vapor de
agua a través del oonducto 145 y está previsto un condensador !

. " i
155» con conducto de descarga de condenando 158,-para canden- j 
sar el vapor de agua del inyector 150.

Un conducto 142 equipado con una bomba 143 suminis­
tra agua desde el tambor preseparador de cabeza 156 a la parte 
superior del preseparador 130, para servir oomo reflujo para 
reabsorber los vapores de aminas en la parte superior del pre-j 
separador 130. j

Están previstos un conducto 157 y una bomba 159 para j 
facilitar la separación de hidrocarburos y más pesados los •
cuales se separan y forman una fase oleosa separada en el tam- '■ 
bor preseparador de oabeza 156. ¡

Se ha encontrado que el preseparador con calderín 
130 se comporta adecuadamente en el servicio de cracking por ¡ 
pirólisis en el caso de que se haga funcionar a una temperatu­
ra inferior a 65,5fiO, preferiblemente dé 51,6 a 60flC y presio-

A

nes de 0,21 kg/anF absolutos o menores.
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La finalidad del preseparador con calderín 130 es 
idéntica a la del preseparador 30 y todas las otras instalacio­
nes y condiciones de proceso se mantienen de forma análoga como
en la figura 1. - I i

EJEMPLO 1
Una planta olefínica proyectada para producir 200.000 

Tm de etileno a partir de una nafta en un rendimiento del 25$ ] 
en peso, requiere aproximadamente 97.200 kg/hora de alimenta- , 
ción de nafta. La cantidad de gas craqueado producido es ñor-; I
malmente de 3.240 kmoles/hora. Si el material de alimentación j 
contiene 0,1 $ en peso de azufre y si se convierte un 65 $ de ; 
éste a H2S, entonces el gas craqueado contendrá 4,4 molesA** 
de H2S. La cantidad de C02 en el gas craqueado es de 9,8 moles
Ar. j

La separación de estos constituyentes por un cáus- ¡
tico solamente requiere una reposición de cáustico (sobre la 
base de una utilización del 80 $) de 5.220.000 kg de NaOH por j 
año. A 6 ,7 centavosAs, su- valor serla de aproximadamente i
350.000 dolares por año. j

La separación de los gases ácidos en la planta ole- ,. i
fínica por una unidad amínica requiere una circulación de j

i

9.000 kgA** o 1.000 molesAr de una solución acuosa al 12 $ j
de monoetañolamina. ii

El gas del absorbedor oontiene 10 moles $ de compo- ■ 
nentes y más pesados. Así, con una presión total de 17,5 j 
kg/cm2 absolutos, la presión parcial de los componentes y 
más pesados en el gas es de 1,75 kg/cm2 absolutos. La solubi­
lidad media correspondiente de estos componentes en la solu- 
oión acuosa, a 37,8fiC, es aproximadamente 0,00044 fracciones 
molares. Por lo tanto, la cantidad de hidrocarburos 0^ y más
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pesados disueltos en la amina rica es de 0,00044 (1.Ó00) * 
0 ,44 moles/hr.

Para conseguir una separación del. 90 $> de los hidro- j 
carburos y más pesados disueltos con una etapa teórica y 
una presión de la torre de 5»25 kg/om absolutos, se aplica lo

!

siguiente t La fracción molar de hidrocarburos 0^ y más pesados \ 
en la soluoión acuosa de amina que sale del p re separador es 
0,00044(1-0,9) = 0,000044» La constante de equilibrio vapor-li­
quido, K, para estos hidrocarburos = H/P = 57.000/75 - 760, en 
donde H es la constante de la ley de Henry. La fracción molar 
de los hidrocarburos y más pesados en el vapor que sale del 
preseparador, es entonces igual a 760(0,000044) = 0,0334> Los 
moles de hidrocarburos y más pesados en el vapor que- sale 
del preseparador es igual a 0,44(0,9) = 0,396 moles/kr. Por lo | 
tanto, la cantidad de gas separador necesaria és igual á - 
0,396(1-0,0334)/0,0334 = 11,4 molesAr. Esta es una cantidad, j 
muy pequeña en comparación a la cantidad total de gas craquea- ¡ 
do (7.200 moles/hora) o a la cantidad total de gas residual 
disponible (aproximadamente 1,1 moles/45 kg de alimentación
de nafta = 2.380 moles A**. )• ¡

¡
Puede emplearse una cantidad de gas separador de j

\ * i

varias veces la cantidad de 11,4 moles/hr sin afectar seria- ¡ 
mente de modo adverso a otras partes del sistema de compresión 
y recuperación.

A la vista de los flujos relativamente, pequeños tanta.I
de amina rica (unos 40 gpm) como de gas separador, resulta sa- i

i
tisfaotorio para el preseparador una pequeña torre rellena de ! 
un diámetro inferior a 0 ,6 metros.

EJEMPLO 2
Se proyeota una planta olefínioa para producir
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300.000 Tm de etileno a partir de gas-oil, con un rendimiento 
de etileno del 23 # en peao, basado en el cracking del reciclo j 
de etano. la velocidad de alimentación correspondiente es de ;

j

156.400 kg/hr. Basado en un contenido en azufre de 1,5 $ en ¡
peso en el material de alimentación y una conversión del 35# |
del azufre alimentado a H2S, la cantidad de H2S en el gas cía- j 
queado es de 54,5 moles/hr. La cantidad de 002 en el gas era- ¡ 
que ado es de 10 molesAr. Por lo tanto, la cantidad total de ¡
gas ácido es de 64,5 molesAr en aproximadamente 9.800 molesAr 
de gas claqueado. La concentración dé ¿as ácido en el gas .cra­
queado es (64,5/9.800)100 « 0 ,66 moles #.

A una presión total de 17,5 kg/anT absolutos,'la pre- 
sión parcial del gas ácido es de 0,115 kg/cm absolutos.. Para 
pwa. absorción esencialmente completa, se requiere aproximada- ¡ 
mente 64,5/0 ,02 = 3.225 molesAr de solución al 12 # de MBA 
ó 29.025 k g A r  (unos 130 gpm). La cantidad de hidrocarburos 

y más.pesados disueltos en la solución rica es aproximada- j 
mente.de 0,00044(3.225) = 1,42 molesAr. ;

Para una separaoión del 95 # de hidrocarburos y 
más pesados con dos platos teóricos, se requiere un factor de ,

I
separación (S * VE A )  ele aproximadamente 4, en donde V y L ¡ 
son las velocidades de flujo molales de vapor y líquido res- ,

peotivamente. • • |
Para una presión de funcionamiento del preseparador. .

de 1,75 kg/cm2 absolutos (P), K « H/P - 57.000/25 = 2.280, en i
donde H es la oonstante de la ley de Henry. La relación molal |

|

vapor a líquido requerida es V/D * S A  - 4/2.280 = 0,00175» y 
la cantidad de vapor de separaoión es aproximadamente 0,00175 
(3.225) = 5,65 molesAr.' Para una presión de operación de 
5,25 kg/cm2 absolutos, esta cantidad serla (75/25)(5,65) »
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Descrita suficientemente la naturaleza del invento, ; 
así como la manera de realizarse en la práctica, debe hacerse . 
constar que las disposiciones anteriormente indicadas son sus-¡ 
ceptibles de modificaciones de detalle en cuanto no alteren j
su principio fundamental, siendo lo que constituye la esenoia !!
del referido invento por lo que se solicita Patente de Inven- j 
oión por 20 años en España, sobres PROCEDIMIENTO PARA SEPARAR j 
GASES ACIDOS DE HIDROCARBUROS GASEOSOS; caracterizándose-'por j
lo siguiente:

1.- Procedimiento para separar gases ácidos ;cLo, hi­
drocarburos gaseosos, en donde los hidrocarburos gaseosos se j

l
ponen en contacto, en una zona de absorción, con una.solución ¡ 
de absorción, acuosa, de amina, pobre, para separar losegases | 
ácidos de los mismos, formando de este modo una solución acuo­
sa de «mina, rica, la cual oontiene hidrocarburos insaturados 
C4 y más pesados como resultado del contacto de la soluoión 
acuosa de amina pobre con el hidrocarburo gaseoso en la zona
de absorción; y en donde la soluoión acuosa de amina rica se ¡

' i
regenera por separaoión de la amina para oonvertirla en una j
soluoión acuosa de amina pobre; caracterizado porque comprende*
suministrar la soluoión aouosa de amina rioa desde la zona de j
absoroión a una zona de preseparación de amina rica; suminis- ,
trar un medio separador de gas no condensable, de bajo peso |

i

molecular, a una zona de preseparaoión de amina rica; pasar elj 
medio separador de gas no condensable, de bajo peso molecular, j 
así como la soluoión acuosa de amina rica, a través del prese­
parador, en flujo en contracorriente; separar de la zona de 
preseparaoión, el medio separador de gas no condensable de bajo
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peso molecular con los hidrocarburos insaturados 0^ y más j 
pesados separados de la solución acuosa de amina rioa} y j
suministrar la soluoión acuosa de amina rica, que ha sido pre-; 
separada de hidrocarburos insaturados y más pesados, a la j 
instalación de separación de amina. j

2. - Procedimiento según la reivindicación 1, carao- j 
terizado porque oomprende además coalescer la solución acuosa j 
de amina rica de la zona de absoroión, para separar de la mis— j 
ma.los hidrocarburos líquidos arrastrados, antes dé suministrar j 
la solución aouosa de amina rioa a la zona de preseparación.

3. - Procedimiento según la reivindicación 1, carac­
terizado porque comprende además la etapa de filtrar la solu­
ción acuosa de amina rioa, que sale de la zona de absoroión, 
antes de suministrar la soluoión aouosa de amina rica a la zo— ¡ 
na de preseparación.

4. - Procedimiento según la reivindicación 2, carac­
terizado porque comprende además la etapa de filtrar 'la solu­
ción aouosa de amina rioa, que sale del coalesoedor, antes de 
suministrar la solución aouosa de amina rica a la zona de pre-

}

separaeión. 1 !
5. - Procedimiento según la reivindicación 1, carac­

terizado porque la zona de preseparación de amina rica es una i 
torre operada a una temperatura de unos 37,820 y una presión j 
de unos 4 ,2 kg/cm2 relativos.

6. - Procedimiento según la reivindicación 1, oarao- 
terizado porque la soluoión aouosa de amina rioa, de la zona 
de preseparaoión, se pasa en relación de intercambio ténnioo
con la soluoión aouosa de amina pobre del separador de amina, 
antes de suministrar la soluoión aouosa de amina rioa a la 
instalación separadora de amina.
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7-- Procedimiento según la reivindicación 4, carac­
terizado porque el preseparador de amina rica está dotado, 
en la parte superior, de una seooión de lavado oon agua»

8.- Procedimiento según la reivindicación 6, carao- i
I

terizado porque comprende además las etapas de reciclar la 
solución acuosa de amina pobre, regenerada, a la zona de ab- ■ 
sorción y enfriar la solución acuosa de amina pobre en un en— : 
friador de gnUna. pobre, después de pasarse en relación de in- i
tercambio térmico con la soluoión acuosa de amina rica.

9. - Procedimiento según la reivindicación 1Y-carao- ¡ 
terizado porque comprende suministrar la soluoión acuosa de 
amina rica, antes de la citada regenéraoióh de amina, a una 
torre preseparadora con oalderín, que funciona bajo vacio y 
ebulle al producto de cola del preseparador a una temperatura ,i
inferior a 65,6eC y preseparar los hidrocarburos insaturados j 

y más pesados de la soluoión acuosa de amina rica en el j 
preseparador con oalderín. ¡

10. - Procedimiento según la reivindicación 9, ca- ¡ 
racterizado porque comprende además la etapa de coalesoer la ¡ 
soluoión acuosa de amina rica, de la zona de absorción, para 
separar de la misma los hidrocarburos líquidos arrastrados, 
antes de suministrar la soluoión acuosa de amina rioa a la 
torre de preseparaoión.

11. - Procedimiento según la reivindicación 10, ca- ( 
racterizado porque oomprende además la etapa de filtrar la

i

solución aouosa de amina rica que sale del coalescedor, antes 
de suministrar la solución aouosa de amina rica a la torre de 
preseparación.

12»— Procedimiento según la reivindicación 9, ca­
racterizado porque la presión en la torre preseparadora con



calderin es inferior a 0,21 kg/am^ absolutos y la temperatura 
es de 51 a 6020.

13.- Procedimiento para separar gases ácidos de 
hidrocarburos gaseosos, tal y como queda sustanoialmente des­
crito en la presente Memoria e ilustrado en los dibujos ad­
juntos.

Esta Memoria consta de 31 hojas escritas a máquina 

por una sola cara.

2 7 ABÍl 1974
Madrid,





STONE & WEBSTER ENGINEERING 
CORPORATION.
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