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‘para la recuperacién de carbono en particulas del gas de sin

- 2 -

Fsta invencién se refiere a un procedimiento continuo

tesis y especialmente de las dispersiones de carbono en
agua.

El gas de sintesis crudo que sale de un generador de
gas de sintesis por oxidacidén parcial estd constituldo prin
cipalmente por CO ¥ H2 junto con pequefias cantidades de car-
bono finamente dividido o carbono en particulas. Preferible-
mente, el carbono en particulas puede ser separado de la co
rriente gaseosa efluente por contacto del gas con agua, en
una zons de effrigmiento.y lavado. Ias particulas de hollfn de
carbono finemente dividido son mojadas por el agua forman-
do una mezcla de carbono en particulas y agua. El carbono en
particulas producido en la manufactura de gas de sintesis es
vnico y los problemas asociados con 1z separacidén del carbo-
no del gas de sintesis no son iguales a los encontradosg en
la separacién del carbono o de los sélidos obtenidos por
otros procedimientos. Por ejemplo, las finas particulas de
carbono de ia oxidacidén parcial son desusadas ya que se se-
dimentan en el agua soclamente en una proporcidén del 1,0 al
3,0 % en peso, mientras que los negros de humo convenciona-
les pueden sedimentarse a concentraciones de hasta el 10 %
en peso.

~ Para producir gas de sintesis econémicamente, es im-
portante separar agua limpia de 1o mezcla de carbonoc en agus)
para ser utilizada de nuevo. Sin embargo, el fino tamaflo de
particula del carbono de este hollin hace que los métodos
de filtracidn ordinarios resulten diffciles y la separacién
por la accidn de la gravedad es antiecondmica debido a los

excesivos tiempos de sedimentacién, del orden de 1-2 digs
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aproximadamente. Ademds, los procedimientos de extraccién con
hidrocarburos liquidos para la recuperacidn del carbono en
particulas, como los deseritos en la solicitud de patente es-
tadounidense coasignada n9 2,992,906 de F.E. Guptill, Jr.,
requieren grandes voliumenes de dlsolvente extractante. Esto

a su vez requiere un equipo auxiliar del proceso de mayor ta-
mafio. Ademds, bajo ciertas condiciones, pueden formarse mo-
lestas emulsiones que son diffciles de separar, por adicidén
de un gas a la dispersién de carbono en aceite. Mediante el
procedimiento de nuestra invencién, el carbono en particulas
es répida y séncillamente separado del agua de apagado y la-
vado, permitiendo reciclar el agua limpia y el disolvente ex-
tractante.

El procedimiento Oxo es la aplicacidén comercial de una
reaccién quimica denominada Oxonacién o, més apropiadamente,
hidroformilacién. En esta reaccidn, se adicionan hidrégeno y
monéxido de carbono sobre un enlace olefinico para producir
aldehidos que contienen un dtomo de carbono mds que la ole-
fina.

El procedimiento Oxiloes un método para producir di-
rectamente alcoholes por reduccidn catalitica de monéxido de
carbono con hidrégeno de forma que se combinan entre si va-
rios 4tomos de carbono parcialmente reducidos. Esencialmente
ge trata de un procedimiento Fischer-Tropsch que produce pre-
ferentemente compuestos oxigenados-constituidos principalmen-
te por alcoholes.

En un aspecto importante, el propedimiento continuo
de esta invencién se refiere a un método para la produccidn
de mezclas gaseosas que comprende H2 y CO y recuperacidn de

carbono en particulas de dichas mezclas, mediante las opera-
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ciones de:

(1) reaccién por oxidacidn parcial de un combustible
hidrocarbonoso con un gas que contiene.. oxigeno libre,en la
zona de reaccidn de un generador de gas no catalitico de pa-
so libre, a una temperatura comprendida entre unos 1300 ¥y
3500°F (704 ¥ 1926°C) y una presién comprendida entre 1y
300 atmésferas, en presencia de un moderador de temperatura,
para producir una corriente gaseosa efluente que contiene
Hos CO, CO,, H20, carbom en particulas arrastrado y por 1o -
menos un miembro del grupo formado por H,S, COS3, CHyy A Y Noj

(2) introduccién de dicha corriente gaseosa efluente
en zonas de enfriamiento del gas ¥ lavado del gas en las que
la corriente gaseosa es enfriada ¥ puesta en contacto con
agua para efectuar la separacién de dicho carbono en parti-
culas de la corriente gaseosa efluente ¥ producir una disper-
gsidn de carbono en agua;

(3) separacidén de las impurezas gaseosas de la corrien
te gaseosa que sale de (2) produéiendo una corriente gaseosa
producto constitulda por H, ¥ Co;

(4) puesta en contacto de la citada dispersién de
carbono en agua con un extractante orgdnico liquido del gru-
po formado por una fraccidn 1{quida ligera obtenida en la 20
na de destilacién de (6), una corriente ligera de centrifuga
de carbono e etractante obtenida en la zona de separacién cen
trifuga en (5) y mezclas de los mismos; donde laz cantidad de
dicho extractante orgdnico liquido agregada a 1a citada dis-
persién de carbono en agua es suficiente para que todas las
particulas de carbono de dicha dispersidén de carbono en agua
se vuelvan hidréfobas y para regolver la dispersién de car—

bono en agua y separacién de una corriente de agua clarifica-
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da y una corriente distinta de dispersién de carbono en ex-
$ractante en una zona de separacidén;

(5) introduccide de dicka dispersién de carbono en extrac-
tante procedenté de (4) en una zona de separacién centrifuga,
retirando independientemente de dicha zona de separacién cen|
$rifuga una corriente centrifugada espesa de dispersién de
carbono en extractante con un contenido en carbono comprendi-
do aproximadamente entre 1 y 10 % en peso y una corriente cen
trifugada diluida de dispersidén de carbono en extractante con
un contenido en carbono comprendido aproximadamente entre
0,05 y 1,0 % en peso; desgasificacién de dicha corriente di-
luid e introduccidén de la citada corrieﬁte en dicha zona mez-—
cladora en (4), como se ha descrito anteriormente, como por-
cién del extractante orgdmico 1iquido, retirada de una co-
rriente de agua parcialmente clarificada de dicha zona de se-
paracién y reciclado de dicho agua a la zona lavadora de gas
en (2) para lavar el carbono de la corriente gaseosa efluen-
te procedente del generador de gas, introduciendo dicha co-
rriente centrifugada espesa de dispersidén de carbono en ex-
tractante en mezcla con combustible hidrocarbonado liquido
pesado nuevo en una zona de destilacién fraccionada ¥y

(6) separacién de una fraceidn liguida ligera de di-
cha zona de destilacién y reciclado de la misma a la citada
zona mezcladora en (4) como se ha descrito anteriormente, co-
mo parte de dicho extractante liquido ligero; retirada de di-
cha zona de destilacién de una guspensién de colas de carbo-
no bombeable e introduccién de la misma en dicho generador
de gas como parte por 1o menos de dicho combustible.

El gas de sintesis puede ser producido a la presién

y a la relacién molar HE/CO aproﬁiadas para la introduccidén
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H20, CH4, HZS’ N2, COS, A, carbono en particulas y cenizas

directa en un proceso Oxo u Oxilo. Ventajosamente, una mezclal
de subproductos orgdnicos 1{quidos producida en dicho proce-
so Oxo u Oxilo puede ser fédcilmente tratada en un generador
de gas de sintesis como parte del combustible.

Bl gas de sintesis preferiblemente comprende H2 y CO

y puede contener cantidades relativamente pequefias de 002,

combustibles. Puede ser fabricado por oxidacidén parcial de
un combustible hidrocarbonado en un generador de gas de sinte
gis de paso libre. Por ejemplo, se hace reaccionar un combus-—
tible hidrocarbonado liguido, como fuel-cil, con un gas que
contiene oxigeno libre y vapor de agua, a una temperatura man
tenida autégenamente entre unos 1300 ¥ 3500°F (704 y 1926°G)
¥ a una presidn comprendida entre 1 y 300 atmdésferas.

Iavando la corriente gaseosa efluente del generador
de gas con agua en una zona lavadora de gas, el carbono en
particulas puede ser separado de la corriente gaseosa en for-
ma de dispersidn bombeable de carbono en agua que contiene
alrededor de 0,5 a 3 % en peso de carbono. Esta dispersidn de
carbono en agua se trata después con un extractante orgdnico
1iquido pars separar el carbono del agua. El extractante orgd
nico 1liquido puede seleccionarse entre el grupo formado por
unz mezcla de subproductos orgénicos 1fquidos procedentes del
proceso 0xo u Oxilo, un combustible hidrocarbonado liquido 1i
gero ¥y mezclas de los mismos. El extractante orgédnico liqui-
do anterior puede ser obtenido posteriormente en el procedi-
miento a partir de una corriente centrifugada dilufda de dis-
persién de carbono en extractante o de una fraceidn liguida
ligera procedente de una zona de destilacidn o preferiblemen—

te a partir de ambas fuentes. También puede introducirse en el

L
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sistems extractante limpio complementario procedente de una
fuente extema. El combustible hidrocarbonado 1iguido ligero
es descrito con mds detalle mds adelante y puede estar selec-
cionado entre el grupo formado por butanos, pentanos, heXa-
nos, gasolina, queroseno, nafta, gas-oils ligeros y mezclas
de los mismos.

Ia cantidad de extractante orgdnico liquide introduci-
da es suficiente para que todas las particulas de carbono de
la dispersién de carbono en agua se vuelvan hidréfobas y pa-
ra resolver la dispersién de carbono en agua. Como se descri-| -
be mis adelante, el extractante puede ser agregado en una O -
dos fases. El extractante liquido forma con el carbono de la
dispersién de carbono en agua una dispersidn bombeable de car
bono en extractante que contiene alrededor de 0,5 a 5 % en
peso de carbono. Se separa una capa de ague clarificada en
un decantador y cae al fondo. la capa de agua se saca del de-—
cantador y puede ser reciclada a la zona lavadora. la disper-|
gién de carbono en extractante que se forma ¥y flota sobre la |
cape acuosa se retira y concentra en una zona de separacidn
centrifuga.

Ia dispersién liquida de carbono en extractante que se
gsca del decantador se concentra por geparacién centrifuga en
wna centrifuga comercial, Ventajosamente, retirando una par-
te del extractante liquido en la corriente de cabezas del de-
cantador por separacidén centrifuga, puede reducirse el tamaflo
y la carga calorifica del destilador de extractante utilizado
més adelante en el proceso. Simultédneamente, se produce una
corriente centrifugada diluida de extractante que contiene
una cantidad minoritaria de carbono. Esta corriente centrifu-

gada dilufde es reciclada despuds al mezclador o al decanta-
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dor o a ambos para’resolver la dispersién de carbono en agua.
Ias centrifugas industriales como las descritas en
Perry's Chemical Engineers' Handbook, por Perry, Chilton
y Kirkpatrick, cuarta edicidn, McGraw Hill, pdgs. 19-86 a
19~100, emplean la gceleracién centrifuga que es muchas ve-
ces superior a la aceleracidén gravitatoria. Ia fuerza cen-
trifuga produce la sedimentacidn de particulas sélidas a irg
vés de una capa de liguido o la filtracidn de un liquido a
través de un lecho de sélido poroso. Ila fuerza centrf{fuga,
cominmente expresada en miltiplos de la fuerza de la grave-
dad normal, varia con la velocidad de rotacidn y con la dis-
tancia radial desde el centro de rotacién.

- Ias centrifugas de disco, ilustradas por ejemplo en
la Figura 19-139 de la oBra Perry's Chemical Engineers' Hand-
book, desarrollan de 4000 a 10,000 veces la fuerza de la gra-
vedad. Las centrifugas de disco presentan unos didmetros de
1 fasija comprendidos aproximadamente entfe 7y 32" (17,8
y 81,3 cm), una distancia entre discos comprendida aproxima-
damente entre 0,015 y 0,50" (0,381 y 12,7 mm), un nimero de
discog de 30-a 130 aproximadamente y un semidngulo de disco
comprendido entre 35 y 50 aproximadamente. Ias céntrifugas

de disco y otras centrifugas convencionales son adecuadas pa

ra uso en el procedimiento de esta invencidn.

Ia corriente centrifugada densa (espesa) en mezcla
con combustible hidrocarbonado lfquido pesado es introducids
en una zona de destilacién fraccionada convencional. la re-
lacién de combustible hidrocarbonado liquidopesad a extrac-
tante lfquido ligero en la corriente centrifugads espesa es-

t4 comprendida aproximadamente entre 0,02 y 40 libras/libra
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<0’92 ¥ 40 kg por kg). Por ejemplo, una fraccidén de combus-
tible hidrocarbonado liquido ligero con un punto de ebulli-
cién a la presidn atmosférica comprendido aproximadamente
entre 100 y 500°F (38 y 260°C) puede ser retirada de aicha
zona de destilacién, enfriada, licuada y reciclada a dicha
zona mezcladora por lo menos como parte del extractante.

Ia cantidad total de fraccién liquida ligera proce-
dente de la zona de destilacidén que se introduce en el decan-
tador, en las realizaciones en una o dos fases, puede ser
alrededor de 0,05 a 20 partes en peso de fraccidn liquida li-
gera por part; en peso de corriente centrifugada dilufda que
comprende la dispersidn de carbono en extractante. En la ope-
racién en el decantador en dos fases, pfeferiblemente se in=-
troduce toda la corriente centrifugada diluida en el decan~
tador en la segunda fase. Sin embargo, una pequefia parte, es
decir hasta el 25 % en peso de la cantidad total de corrien-
te centrifugads diluida, puede ser introducida ademds en la
zons mezcladora en la primera fase junto con la citada frac-
cién 1liquida ligera. Sin embargo, la corriente centrifugada
dilufda puede ser introducida solamente en la primera fase
en otra realizacidn. '

Cuando el extractante orgdnico liguido cémprendé di-
cho combustible hidrocarbonado lfquido ligero, entonces la
suspensién de colas de carbono, 1iquida y bombeable, proce-
dente de la citada zona de destilacidén contiene carbono en
particulas procedente de la dispersién de carbono en extrac-
tante y la porcién no vaporizada de dicho_comﬁustible hidro-
carbonado liquidopesado. Esta suspensién de carbono puede ser
introducida en el generador de gas de sintesis congtituyendo

por lo menos parte de la alimentacidn.
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Alternativamente, cuando el extractante orgénico 1i-
quido estd constitufdo por una mezcla de subproductos orgi-
nicos liguidos procedentes de un proceso O0xo u 0Oxilo, enton-
ces la suspensién de colas de carbono, liguida y bombeable,
procedente de dicha zona de destilacidn comprende carbono en
particulasg, la poreidn no vaporizada de dicho combustible hi
drocarbonado liquido denso y la porcidn no vaporizada de di-
ches subproductos orgdnicos 1{quidos procedentes del proceso
Oxo u Oxilo. Esta suspensién de carbono puede ser introduci-
da en el generador de gas de sintesis constituyendo por lo
menos parte de la alimentacidn.

Tos combustibles hidrocarﬁonados 1{quidos pesados ade-
cuados para uso en el procedimientc son, por ejemplo, desti-
lados pesédos, fuel-oil residual, fuel-oil de bunker, fuel-
0il n? 6 y mezclas de los mismos. El contenido en carbono
de dichs suspensidn de colas es del orden de 0,5 a 25 % en
peso. Ventajosamente se mezcla con dicha suspensién de colas
una. mezcla de subproductos orgénicos 1{quidos procedente de
un proceso Oxo u Oxilo en una proporcidn de alrededor de 1
a 99 % del peso de la mezela asi producida. Esta mezcla pue-
de ser alimentada al generador de gas de sintesis como co-
rriente de alimentacién. Altemativamente, 1la mezcla puede
ser quemada como combustible en un horno. El agua clarifica-
da procedente de la zona de separacidn es opcionalmente puri-
ficada y reciclada a dicha zona lavadora de gas para lavar
1a corriente gaseosa efluente del generador de gas.

Ias impurezas gaseosas de la corriente gaseosa efluen
te del generador de gas de sintesis pueden ser separadas de
una. forma que serd descrita con més detalle para producir

gas de sintegis, es decir, mezclas de Hy mds CO con una rela-
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¢ién molar H2/CO comprendida entre 0,9 y 2,0 moles de H2 por
mol de CO. Puede producirse gas de sintesis con una relacidn
molar especifica HE/CO para su introduccidén en dicho proce-

so Oxo u Oxilo,.

En una realizacidén de la invencidén, se utilizan las
mezclas de mondéxido de carbono e hidrdgeno producidas en el
generador de gas de sintesis como alimentécidn del conocido
proceso catalitico Oxo u Oxilo., Ios subproductos orgdnicos
1fquidos procedentes del proceso Oxo u Oxilo pueden ser uti-
lizados entonces como extractante orgdnico liquido anterior-
mente descriéo. Ademds, estos subproductos orgdnicos liqui-
dos pueden ser introducidos en dicho generador de gas de sin-
tesis como parte del combustible, E1 gas de sintesis producid
do por el procedimiento de esta invencidn, con una relacidn
molar H2/CO comprendida aproximadamente entre 1 y 2 moles de
H2 por mol de CO, se introduce en el proceso 0xo, en el que
ge adiciona monéxido de carbono e hidrégeno a una olefina en
presencig de un catalizador de cobalto, por ejemplo a unz tem
peratura comprendida entre 100 y 200°C aproximadamente y a
ung presidén comprendida entre 65 y 300 atmdsferas aproximada~
mente, para producir un aldehido que contiené un dtomo de
carbono mgs que la olefina original. Asi, puede.adicionarse
un 4tomo de hidrégeno y un grupo formilo sobre el doble en-
lace de una olefina, como indican las ecuaciones (1) y (2):

RCH=CH, + CO + Hy——» RCH,CH,CHO (1)

RCH=CH, + €0 + Hy, — RGH(CHO)CH3 ‘ (2)

Opcionalmente, pueden producirse-alcoholes normales a
partir de los aldehidos normales por hidrogenacién, como in-
dica la ecuwacidn (3): '

RCH20H20HO + H2—~f—a-RCH20H20H20H (3)
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Ia reaccién Oxo es homogéneamente catalizada por carbg
ﬁilos de los metales del grupo VIII, hierro, cobalto, niquel,
rutenio, rodio, paladio, osmio, iridio ¥ platin_o. Sin embar-
go, el cobalto es el ¥Ynico metal cuyos catalizadores carboni-
licos son de importancia industrial, v.g. C°2(CO)8’ HCO(CO)4
y 004(00)12.

Tos tiempos de reaccidn varian entre unos 5y60 minu-
tos. Ia alimentacidn de zas de sintesis al proceso Oxo u Oxi-
10 contiene 1-2 moles de hidrégeno por mol de mondxido de
carbono.

Diversas materias primas olefinicas contienen etileno

para producir propianaldehido, propileno para producir buti~
raldehido y pentilenos, heptilenos, nonilenos y dodecilenos
para producir alcoholes OXo superiores., Pueden utilizarse
d{meros y trimeros de isobutilenos. Los productos de cadena
lineal se prefieren a los prbductos de cadena ramificada.
Por ejemplo, el butiraldehido normal puede ser convertido en
butenol o 2-etil-1-hexanol pero el isobutiraldehido no puede
ger convertido en estos compuestos. Ias temperaturas mds ba-
jas y las presiones mds altas de mondxido de carbono favore-
cen al isémero de cadena lineal.

Las etapas de transformacidn requeridas para obtener
un producto Oxo econdémicamente son: (1) hidroformilacidn o
reacceidn Oxo en un reactor Oxo a una temperatura comprendida
aproximadamente entre 100 ¥ 200°¢ y una presién de 65-500
atmésferas aproximademente; (2) separacidén del catalizador
de la mezcla de reaccidn (descobaltacién); (3) recuperacidn
del catalizador de cobalto ¥y transformacién para ser utili-
zgdo de nuevé; (4) refinado del aldehido. producido Y, opcio-

nalmente (5) hidrogenacién a una temperatura comprendida en—
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- geno, a una temperatura comprendida aproximadamente entre
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tre 50 y 250°C aproximadamente y a una presidén de unas 50-
3500 psi (3,5 a 246 atmésferas) para producir alcoholes y
(6) refinado del alcohol. lLos productos Oxo, tanto aldehidos
como alcoholes, son refinados en un equipo de destilacidn
convencional. Puede utilizarse un tratamiento quimico para
eliminar las trazas de impurezas.

El proceso Oxilo definido aqul es un método para la
produceidén de una mezcla de compuestos orgénicos bxigenados

por reduccidn catalitica de monéxido de carbono con hidrdé-

175 v 450°C y'a wna presién de unas 10 a 200 atmésferas. Ia
relacidén H2/CO puede estar comprendida entre 0,9 ¥ 2 moles
aproximadamente de H, por mol de CO. Ias velocidedes espacia-
les pueden oscilar entre 100 ¥ 500 volimenes de alimentacidn
seca por volumen de catalizador y por hora o mds, calculadas
sobre la alimentacidén limpia. Pueden utilizarse catalizadores
de hierro fundido y precipitado. El catalizador de hierro
puede contener cobre, éxido cdleico, diatomita y puede es-—
tar impregnado con hidréxido potdsico. Pueden utilizarse ca-
talizadores de nifruro de hierro.

El proceso Oxilo para lg produccidén de alcoholes pue-
de ser ilustrado por la ecuacidn (4):

on H, + nC0 —= C H, (OH + (n-1)H,0 (4)

Los alcoholes pueden ser posteriormente convertidos
en olefinas y parafinas.

Esencialmente, el proceso Oxilo es un proceso Fischery
Tropsch ; modificado que produce preferentemenfe compuestos
oxigenados constituidos principalmente por alcoholes., Ademds
de los alcoholes de cadena lineal que predominan y algunos

éateres de cadena secundaria que aparecen como subproductos,
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pueden producirse otros compuestos oxigenados, parafinas e
hidrocarburos olefinicos. las olefinas pueden ser tratadas
por el proceso Oxo (hidroformilacidn seguida de hidrogenacidn
para aumentar el rendimiento de alcoholes.

Por ejemplo, puede producirse una mezcla de compuestos

oxigenados alifdticos gque contiene aproximadamente un 30 %

' de alcoholes ademds de 4cidos, aldehidos, olefinas y ésteres,

convirtiendo mezclas gaseosas de H2 + CO sobre limaduras de
nierro alcalinizadas, a una presién de 150 atmésferas y a una
temperatura de 400-450°C.

Otro proceso Oxilo opera a una presién comprendida en-
tre unas 10 y 50 atmésferas y a una temperatura de 175-230°C
aproximadamente. Se utilizan catalizadores de hierro fundi-
do del tipo convencional en 1a sintesis de amoniaco y grandes
velocidades espaciales. Puede emplearse gas reciclado para
gumentar la duracidén del catalizador: 7-20 volimenes de gas
reciclado por volumen de gas de sintesis limpio. Mediante es-
te proceso pueden producirse alcoholes de cadena lineal, por
ejemplo hasta 012,

Ios subproductos agui descritos son co-productos orgi-
nicos normalmente liquidos, formados en la hidroforﬁilacidn
o en el proceso Oxilo ¥y estdn constitufdos por materiales
orgénicos liquidos del grupo formado por alcoholes, aldehi-
dos, ésteres, cetonas, éteres, 4cidos, olefinas, hidrocarbu-
ros saturados y mezclas de los mismos.

Una ventaja especial de esta invencidn es que el gas d
sintesis puede ser producido en un generador de gas de sinte-
gis a una presién adecuada para uso en el proceso Oxo u Oxilo

De esta forme puede eliminarse un costoso compresor de gas.

Asimismo, la mezcla de subproductos orgénicos liquidos proce-
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dente del proceso Oxo u Oxilo, que anteriormente puede haber
presentado un problema de eliminacién de residuos, puede ser
ghora econdémicamente mezclada con la ‘suspensidn de colas de
carbono en hidrocarburo 1iquido pesado procedente de la zona
de destilacidén y quemada en el generador de gas como combus -
tible para producir mds gas de sintesis. Ia composicién espe-
cifica de la mezcla de subproductos orgdnicos liquidos proce-
dente del proceso Oxo u Oxilo dependerd de las condiciones de
reaccién, del tipo de sustanciss reaccionantes y del procedi-
miento utilizado para refinar el producto. Ia cantidad de
cada constitﬁyente en la mezcla puede tomarse de los interva-
los indicados en la Tabla I, Esta incluye muestras completas,
fracciones y el refinado después de la extraccidn con agua.
Si hay presente un grupo, puede haber més de un compuesto
de ese grupo en él extractante. Si, por ejeﬁplo, la mezZcla
contiene 65 % en peso de alcoholes normales e isoalcoholes
y 5 % en peso de ésteres, el total de los restantes consti-
tuyentes en la mezcla no puede pasar del 30 % en peso. El
término "subproductos" incluye por definicién los productos
orgdnicos liquidos de desecho del proceso Oxo u Oxilo que

4ienen la composicidén indicada en las Tablas I y II. -
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.TABLA T

ingredientes en los subproductos orgdnicos lfouidos del pro--

ceso Oxo u 0Oxilo

Grupo Intervalo de carbonos % en_peso
alcoholes 03 a 016 2aT5
ésteres 06 a 028 7 . 5aT0
aldehidos C3 a C16 0a?2s
cetonas C3 a 015 0a?2b
éteres | C6 a 028 0 a 50
4dcidos 03 a 016 0a 10
olefinas 05 a 015 0 a 30
hidrocarburos

saturados C5 a C28 0 a 50
agua 0a 15

El andlisis final de los subproductos orgdnicos ligui-
dog del proceso Oxo u Oxilo estd indicado en la Tabla II. Ios
elementos pueden tomarse dentro de los intervalos indicados
gsiempre que el porcentaje en pesd total sea 100,

| TABLA IT

Anéiisis final de los subproductos orgdnicos 1fquidos del pro

ceso Oxo u Oxilo

% en peso
carbono ' alrededor de 55 a 90
hidrdégeno alrededor de 5 a 17
oxigeno alrededor de 3 a 40

Ia concentracién mdxima preferida de cido orgénico
presente en la mezcla es inferior al 5 % en peso, por ejemplo
1-2 % en peso. ILos dsteres orgédnicos s&n los productos de
reaccidn de alcoholes saturados primarios y dcidos orgénicos

saturados de bajo peso molecular.
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% en peso
ésteres 56
éteres ' 20
aldehidos 5
cetonas 5
dcidos 4 5 y menos
hidrocarburos saturados 1 y menos
olefinas 1 yvmenos
'alcohol 5
agua 2

i

Ia composicidn de una mezcla orgénica lfquida tipica,
producida por ejemplo por el procedimiento deserito en

Hydrocarbon Processing, pdg. 211, Noviembre 1969, Gulf Publisf’
hing Co., Houston, Texas, que comprende los subproductos orgd
nicos 1iquidps de un proceso Oxo estd indicada en la Tabla III,
TABLA III

Compogicién de una mezcla tipica que contiene subproductos

orgdnicos lfquidos procedentes del proceso Oxo

Ios ésteres de la mezcla anterior contienen un mimero
medio de carbonos igual a 12 y estdn formados por reaccidn
de alcoholes 04 a C9 y dcidos 03 a C8' Los éteres estdn muy
remificados y tienen un mimerc medio de carbonoé igual a 12.
Tos alcoholes incluyen butanol normal e isobutanol y alcohol
igopropilico. El andlisis final de esta mezcla tipica estd
indicado en la Table IV.

TABLA IV

Andlisis final de una mezcla tipica gue_.comprende subproduc-

hidrdgeno 12,0

tos orgdnicos liquidos procedente del proceso 0xo

: % en pPeso
carbono Gg,g

Iloxigeno 18,8

3
1
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Otras propiedades de esta mezcla tipica se encuentran |
en la Tabla V.
TABLA V

Propiedades de una mezecla tipica que comprende subproductos

orgénicos liguidos procedente del proceso 0xo

Peso espeficico API 29,2
Dengidad 0,87
viscosidad Centistokes
68°F (20°C) 4y1
122°F (50°¢C) 2,0
Destilacién  Volumen, %  ASIM °r (%)
P.e. inicial 290 (143,3)
10 326 (163,3)
20 344 (173,3)
30 360 (182,2)
40 - 376 (191,1)
50 . 396 (202,2)
60 422 (217,0)
70 450 (232,2)
80 484 (251,1)
90 526 (274,4)
95 532 (277,7)
P.e. 564 (295,5)

te procedimiento estd constitufdo por una vasija de acero fo-
rrads de refractario, a presidn, no catalitica, de paso libre
compacta y sin relleno, del tipo descrito en la solicitud de
! patente estadounidense coasignada n? 2.809.104, concedida a

D.M. Strasser y colaboradores, patente que se incorpora aqui

por referencia.
il
3,

Preferiblemente, el generador de gas de sintesis en es+ °
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Fl gas conteniendo oxigeno libre puede seleccionarse
entre el grupo formado por aire, aire enriquecido en oxigeno
(22 moles por ciento de O, ¥ mds) y preferiblemente oxigeno
pricticamente puro (95 moles por ciento de 0o ¥ mds) .

El precalentamiento de las sustancias reaccionantes
es opcional pero muy conveniente. Por ejemplo, el aceite hi-
drocarbonado y el vapor de agua pueden ser precalentados a
wna temperatura comprendida entre wnos 100 y 700°F (38 ¥
371°C) y el oxigeno puede ser precalentado a una temperatura
comprendida entre unos 100 y 750°F (38 ¥ 399%¢).

Una am;;lia variedad de combustibles hidrocarbonados
gon adecuados como materiales de alimentacién para el proce-
so de oxidacidén parcial ya sean solos, en combinaciones entre
a{ o adecuadamente en combinaciones con la suspensidn de car-
bono en combustible hidrocarbonado ligquido pesado proéedente
de la zona de destilacidn. Preferiblemente, pueden mezclarse
alrededor de 0,01 a 99 partes en peso de mezcla limpia de

subproductos orgdnicos 1{quidos procedentes de un proceso Oxo

u Oxilo con cada parte en peso del producto de colas proceden

te de la zona de destilacidén fraccionada, que serd descrito

més adelante.

Tos combustibles hidrocarbonados incluyen-los combusti

bles hidrocarbonados liquidos pesados ¥ ligeros. Estdn inclui

dos los destilados y residuos de petréleo, gas-oil, fuel resi
dual, crudo reducido, fuel-oil, crudo completo, aceite de ale-
quitrdn de hulla, aceite de pizarra, aceite de arenas alqui-
tranosas y mezclas de los mismos. '

Ias suspensiones bombeables de materiales de alimenta-
cidn carbonosos sélidos, es decir, lignita, hullas bitumino-

sas y antracitas en agua o en dichos combustibles hidrocarbo-
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Il preferible dejar alrededor del 2 al 3 % en peso del carbono
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nados liquidos estdn inclufdas aqui como comprendidas dentro
de los 1{mites de la definicién de combustibles hidrocarbona-
dos que pueden ser alimentados al generador de gas. Andloga~
mente, las suspensiones bombeables de hollin de carbonb en
particulas en un vehiculo del grupo formado por qombustible
hidrocarbonadorliquido 0 residuos del mismo, subproductoé
orgénicos liquidos de un proceso Oxo u Oxilo o residuos del
mismo y mezelas de éstos también son por definicidn combusti-
bles hidrocarbonados que pueden ser alimentados al generador
de gas.

El extractante combustible hidrocarbonado liguido li-
gero utilizado aqui tiene las siguientes caracteristicas: pun|
to de ebullicidn atmosférico compfendidb entre unos 100 y
500°F (38 y 260°C), grados API entre mds de 20 y alrededor
de 100 y un nimero de dtomos de carbono de 5 a 16 aproximada-
mente.

Ios combustibles hidrocarbonados liéuidos pesados
aqui utilizados tienen una densidad en grados API comprendida
entre =20 y 20 aproximadamente.

Es normal producir a partir de los combustibles hidro-
carbonados, por oxidacién parcial, alrededor de 0,5 a 207%
en peso de carbono libre en forma de hollin (basado en el car-
bono del combustible hidrocarbonado). El- carbono libre en for
ma de hollin es producido en la zZona de reaccién del genera~-
dor de gas, por ejemplo por craqueo de combustibles hidrocar-
bonados. El carbono en forma de hollin evita los dafios causa-
dos al forro refractario en el generado? por los constituyen-—
tes que estdn presentes como componentes de cenizas en los

aceites residuales. Con el crudo pesado o los fuel-oils, es
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en la alimentacidén en forma de carbono libre como hollin en
el producto gaseoso. Con 1o0s aceites destilados mds ligeros,
se toman rendimientos de carbono en forma de hollin progre-
sivamente menores.

Ia cantidad de hollin en el gas de sintesis producido
puede ser controlada fundamentalmente regulando 15 relacién
de oxigeno a carbono (0/C 4tomo/4tomo) entre 0,7 ¥ 1,5 dto-
mos de oxigeno por dtomo de carbono en el combustible y has-
ta cierto punto regulando la relacién ponderal de H20 a com-
bustible hidrocarbonado en el intervalo de 0,15 a 3,0 libras
(kg) de HYO éor libra (kg) de combustible. En la relacidn
anterior, la relacidn 0/C se basa en (1) el total de dtomos
de oxfgeno 1libre en la corriente oxidante mds dtomos de ox{-
geno combinado en las moléculas de alimentacidén de combusti~
ble hidrocarbonado ¥y (2) el total de los 4tomos de carbono
en la alimentacién de combustible hidrocarbonado mis los dto-
mog de carbono en el carbln en particulas reciclado (hollin).
Como los subproductos Oxo ¥ Oxilo contienen dtomos de‘oxigeno
combinado, el oxigeno libre requerido para la gasificacidn es
menos del requerido para los hidrocarburos ordinarios. De he-
ého, se produce un efecto ginérgico que conduce a un consumo
de oxigeno todavia menor gque el que podria espérarse de acuer
do con la proporcionalidad directa. El agua es introducida
principalmente en la zona de reaccién para contribuir a con-—
trolar la temperatura de reaccidn, para actuar como dispersan
te de la alimentacidn de combustible hidrocarbonado en la 20+
ne de reaccidén y para servir como sustancia feaccionante que
aumenta la cantidad relativa de hidrégeno producida. Otros

moderadores de la temperatura son el gas rico en COp, UNa

porcidn enfriada del gas producido, gases secundarics enfria-
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dos procedentes de una zona de reduceidn de mena integrada,
nitrégeno y mezclas de ellos.

En el procedimiento de esta invencién se consiguen mu-
chas ventajas mediante la adicién de un material hidrocafbonan
do que contenga oxigeno, como el encontrado en el subproducito

orgdnico liquido del proceso Oxo u Oxilo, como parte de la

para un nivel dado de produccién de hollin, la cantidad de oxi]
geno libre suministrada a la zona de reaccidn del generador de

gas de sintesis y la relacién ponderal de vapor de agua a

shorros de coste.
El carbono libre en forma de hollfn que sale de la zo-
na de reaccidn, arrastrado en 1a corriente de gas de sintesis
producido, presenta algunas propledades ﬁnmcas. Es hidrofilico
Yy oleofilico JBb ficilmente dlspersado en agus y tiene una gran
superficie especifica. Por ejemplo, la superficie especifica
del carbono libre en forma de holiin, detemminada por absor-
cién de nitrdgeno, oscila entre 100 y 1200 m?/g. El Indice de
absorcidén de aceite, que es una medida de la cantidad de acei-
te de linaza requerida para humedécer un peso dado de carbono
en formz de hollfn, oscila entre 1,5 ¥ 5 cc de acelte por gra-
mo de carbono. Para mds informacién relativa al método de en-
sayo para la determinaéidn del indice de absorcidn de aceite
véase la norma ASTM Método D-281.

El carbono libre en forma de hollin, también denomina-
do aqui carbono en particulas, producido en este procedimien-
t0, tiene un tamafio de particula comprendido aproximadamente

entre 0,01 y 0,5 micras y cominmente el didmetro de particula’

es de unas 77 milimicras. El carbono libre en forma de hollin
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comprende alrededor de 92 a 94 % en peso de carbono, 0,1 a
4 % en peso de azufre y 3a 5 % en peso de cenizas. Al ser
formado a altas temperaturas, estd esencialmente exento de
materia voldtil,

En una realizacidn de esta invencidn, el efluente ga-
seoso caliente de la zona de reaccidn del generador dé ga.s
de sintesis puede ser rdpidamente enfriado por debajo de la
temperatura de reaccidn, a una temperatura comprendida entre
180 y 700°F (82 y 371°C) por enfriamiento directo en agua en
una zona de contacto o enfriamiento de gas-liquido. Por ejem—
plo, el agus fefrigerante puede encontrarse en una vasija en-
friadora de carbén-acero o cdmara situada inmediatamente a
continuacidn de la zona de reaccidn de dicho generador de gas
Un conducto sumergido de gran didmetro, que comienza en el ex+
tremo inferior de la Zona de reaccidn y descarga debajo del
nivel del agua de la cdmara enfriadora, sirve como conducto
interconectador entre la zona de readcidn y la zona de en-
friamiento a través del cual pasan los gases calientes produ-
cidos. Este paso también sirve esencialmente para igualar la
presién en las dos zonas. Un tubo de aspiracién concéntrico,
abierto por ambos extremos, puede circundar a dicho conducto
sumergido y crear una corona circular a través dé la cual
asciende vigorosamente la mezcla de gas enfriado y agua y sal+
pica contra la placa de soporte del piso del reactor. El agua
y el gas se separan entonces en la cdmara enfriadora en el
espacio situado fuera del tubo de aspiracidén. Ia circulacidn
de agua a través del sistema de tubo de.aspiraéidn mantiene
a todo el sistema enfriador prdcticamente a la misma tempera—'
tura del agua que sale de la vasija enfriadora, que es tambi éx

la temperatura del vapor de agua saturado en la zona de enfrig
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miento.

. El agua reciclada de la zona de lavado de carbono, que
serd descrita mds adelante, es normalmente introducida a tra-
vés de un anillo de enfriamiento situado en la parte superior
del conducto sumergido para enfriar el metal en ese punto.

En la vasija enfriadora se generan grandes cantidades de va-
por de agua y la cdmara de enfriamiento puede ser conectada a
una caldera a presidén de gran produccidn.

El estado turbulento en la cdmara de enfriamiento,
causado por el gran volumen de gases que borbotean a través
del espacio anular citado, ayuda al agua a lavar una gran pam
te de los sélidos del gas efluente para formar una dispersidn
de carbono en particulas no convertido y agua de enfriamiento
Ademds, el vapor de agua requerido para cualquier etapa de
conversidén por desplazamiento subsiguiente es recogido por el
gas de sintesis efluente durante el enfriamiento. Para una de
cripcidén detallada de la cémara de enfriamiento, remitimos a
1la solicitud de patente estadouniéense coasignada n? 2.896.921
concedida a R.E. Nagle y colaboradores, que se incoréora aqui
por referencia. Cualquier sélido residual en el gas de sinte-
gis efluente, enfriado y lavado, que sale de la cdmara de en-
friamiento puede ser separado mediante un venturi convencio-
nal o lavedor de chorro, como el descrito en Perry's Chemical
Engineers' Handbook, cuarta edicién, McGraw-Hill Co., 1963,
pdgs. 18-55 a 56.

Altemativamente, la corriente de gas efluente calien-
te procedente de la zona de reaccidn del .generador de gas de
gintesis puede ser enfriada a una temperatura . comprendida en-

tre unos 240 y unos 700°F (115 y 371%¢) por intercambio indi-

”
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las sélidas arrastradas pueden ser degpués lavadas del gas de
sintesis efluente por contacto y nuevo enfriamiento de la co-
rriente efluente de gas de sintesis con agua de enfriamiento
en un aparato de contacto de gas-liquido, por ejemplo, un sis;
tema de conductos sumergido enfriador, una torre de atomiza-
cién, wn venturi o un lavador de chorro, un contactor de pla-
to de burbujas, una columna rellena o una combinacidn de esto
equipos. Para una descripeidn detallada del enfriamiento de
gas de sintesis mediante una caldera de calor perdido y una
torre lavadora, remitimos a la patente estadounidense coasig~
nada n? 2.999.741, concedida a R.M. Dille ¥ colaboradores e
incorporada aqui por referencia.

Es conveniente mantener la concentracidén de carbono en
particulas en las corrientes de agua enfriadora y lavadora de
gas en una proporcién comprendida aproximadamente entre 0,5
y 3 % en peso y preferiblemente inferior a alrededor del
1,5 % en peso. De esta forma, 1g dispersidén de carbono en agu
ge mantiene suficientemente fluida para ser bombeada fdcil-
mente a través de las conducciones y para el procesado pos-—
terior.

Ia temperatura en la zona lavadora estd comprendida
aproximadamente entre 180 y 700°F (82 y 371°C) y preferible-
mente entre unos 250 ¥y 550°F (121 ¥ 288°¢). Ia presidn en la
zona lavadora estd comprendido entre 1 ¥y 250 atmésferas y
preferiblemente es de 25 atmésferas como minimo. Adecuadamen-
te, la presidén en la zona lavadora es aproximademente igual a
la reinante en el generador de gas menos 1a cafda de presidn
ordinaria en la linea.

Con respecto a la economia del proceso, es importante

que el carbono en particulas sea separado de la dispersidn de

=T
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carbono en agua y el agua clara resultante sea reciclada y
‘reutilizada para enfriar y lavar carbono en particulas adi-
cional procedente del gas de sintesis. En una realizacidn en
una sola etapa de este procedimiento; toda la fraccidn liqui-
da ligera anteriormmente descrita procedente de la zona de des
tilacidn en mezela con la totalidad de dicha corriente de cen
trifuga'diiuida puede ser mezclada con 1la dispersidn de carbo
0 en agua de una sola vez. De esta forma es resuelta la dis-
persidn de carbono en agua y el carbono se separa del agua.
En esta realizacidn, la cantidad en peso de dicha mezcla de
fraccidn 1lfquida ligera y corriente centrifugada diluida que
se mezcla con la dispersidn de carbono en agua en una Zona
mezcladora estd comprendida aproximadamente entre 10 y 200
veces y preferiblémente entre 20 y 100 veces el peso del car-
bono en particulas en la dispersidén de carbono en agua. Esta
cantidad es suficiente para que todo el carbono en particulas
se vuelva hidrdfobo ¥y resolver la dispersidén de carbono en
agua. El agua clarificada se sepéra del carbono en pérticulas
y se produce una dispersién de carbono-extractante. Esta es
una dispersidén bombeable de carbono en particulas en extrac-
tante conteniendo alrededor de 0,5 a 5 % en peso de carbono
y preferiblemente alrededor de 0,5 a 3 % en peso de carbono.
Ia dispersién mencionada de carbono en agua puede po-
nerse en contacto con dicho extractante liquido por cualquien
medio, por ejemplo mediante una vdlvula mezcladora, un mezcla
dor estdtico, un mezclador de tabiques, una bomba, un orifi-
cio, una boquilla, un mezclador propulsor o un mezclador de
turbina. Una presidén elevada hace posible el uso de un extrag

tante con un punto de ebullicidn mds bajo. La temperatura ele

vada facilita la separacidén de fases.
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Ia corriente mezclada se pasa a una zona de separacidn
de fases, por ejemplo un decantador o tanque que proporciona
ung Zona de sedimentacién relativamente quieta. En la zona
de separacidén, también conocida como decantador, el agua cla-

rificada cae al fondo por la accién de la gravedad. Sobre el

T

agua clarificada puede flotar una dispersidn de carbono en di
cho extractante liquido ligero. El volumen del tanque de se-
dimentacidn debe ser suficiente para permitir un tiempo de
permanencia adecuado, preferiblemente de 2 minutos como mini-
mo y habitualmente comprendido entre 5 y 15 minutos aproxima-

damente. '

Ia presidén en la zona de sedimentacién o decantador
debe ser suficiente para mantener el extractante y el agua
en fase liquida, v.g. 1 a 200 atmésferas, segin la tempera-
turs. Ia temperatura en el decantador serd igual o inferior
a la de la dispersidén de carbono en agua que abandona la zo-
na lavadora, por ejemplo entre la ambiente y 700°F (371°C) ¥
preferiblemente entre unos 200 y 550°F (93 ¥ 288°¢c).

El agua clarificada se saca del decantador'y por lo mes+
nos una parie en mezcla con agua limpia puede ser reciclada a
1a zona de lavado. Opcionalmente, por lo menos una parte de
los constituyentes solubles en agua, disueltos, procedentes
del extractante puede ser separada del agua clarificada por
medios convencibnales antes de que el agua sea reciclada a la

zona de lavado.

Por ejemplo, 1la corriente de agua clarificada puede
ger introducida en una zona de separacidn de gas-liquido don-
de la presidén cae stbitamente. Se evapora instantdneamente
une fraceidn gaseosa ligera que se enfria por debajo del pun-

to de rocfo para separar gases ligeros no condensados, agua ¥
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compuestos hidrocarbonados liquidos solublés en agua. El agua
ciarificada se saca de la zona de separacidén y se recicla a
la zona de lavado. |

Como se ha mencionado anteriormente, otra realizacidn
de la invencién implica dos adiciones simultdneas de extrac-
tante en dos fases. Asi, en la primera fase, la dispersidén
de carbono en agua antes citada se resuelve en una capa de
agua clarificada y un carbono en polvo seco que flota sobre
el agua clarificada. Esto puede conseguirse agregando el ex~
tractante liguido a la dispersidén de carbono en agua en can-

tidad exactamente suficiente para que todo el mrbono se vuel~

de carbono en extractante en esta fase. Como resultado de es-

ta menor cantidad de extractante, el carbono se separa répida-

mente y prédcticamente por completo del agua y flota en la su-
perficie de la capa de agua clarificada en forma de hollin
no aglomerado de aspecto seco.

El extractante ligquido intéoducido en la zona de mez-
clado en la primera fase comprende una parte de la fraccién
1fquida ligera mencionada obtenida posteriormente en la zona
de destilacidn. Sin embargo, la fraccidn liquida ligera puede
ser mezclada con 0 a 25 % en peso de la corriente centrifuga-
da dilufds. Ademds, en este momento, puede introducirse opcios
nalmente en la zona mezcladora extractante suplementario 11~
quido procedente de una fuente externa.

Ia cantidad de extractante liquido a agregar puede ob-

tenerse experimentalmente mediante ensayo adecuado. Se agrega

en agua hasta que el carbono se separa répidamente y flota so-
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acuosa es clara y el carbono es "seco" y esponjoso, la can-
tidad de extractante es dptima. Ia cantidad de extractante
agregada en la primera fase es alrededor de 1 a 3 veces el
Indice de absorcidn de aceite del carbono en particulas en
la dispersidn de carbono en agua. Esta puede oscilar aproxima+
damente entre 1,5 y 10 libras (kg) de extractante por libra
(kg) de carbono o mds probablemente entre 1,5 y menos de 5.

En la segunda fase, el carbono en particulas se hace
flotar en la superficie de la capa de agua clarificada intro-
duciendo en el citado decantador una corriente horizontal de
extractante liquido que comprende por lo menos una parte de
dicha corriente centrifugada diluida opcionalmente en mezcla
con una parte de dicha fraccién liquida ligera procedente de
la zona de destilacidn, en la interfase entre la capa de agua
clarificada y el carbono en particulas. Ia accidn de barrido
a lo largo de la interfase también dispersa al carbono en la
fraccién liquida ligera.

Is ventaja principal de la adicidn en dos fases del ex-
tractante 1lfquido reside en que se evita la formacidén de emul-
siones. En la primera fase, se resuelve la dispersidn de car-
bono en agua y el carbono flota en la superficie del agua con
la adicidn de una cantidad minima de extractante'liquido. En
la segunda fase, el extractante secundario se agrega en can-
tidades mucho mayores con un minimo de accidén mezcladora con
el agua de forma que se evita la formacidn de emulsiones incly
so aunque haya presentes agentes emulsionantes,

Ia cantidad de extractante lIguido que'se introduce en
la segunda fase es suficiente para formar una dispersidn de

en peso de carbono. Esta cantidad puede ser alrededor de 10 vg
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ces la cantidad de extractante utilizade en 1z primera fase.
El agua clarificada se retira del decantador en la forma des-|
crita anteriormente.

Como ya se ha dicho, 1a dispersién de carbono en ex—
tractante que se saca'por la parte superior del decantador
pueae ger concentrada por separacién centrifuga ¥ dividida
en una corriente espesa de dispersién de carbono en extrac-
tante y wna corriente relativamente diluida de dispersidn
de carbono en extractante. Ia corriente espesa puede tener
un contenido en carbono comprendidoraproximadamente entre 1
y 10 % en peso ¥ adecuadamente entre 4 ¥ 7 % en peso. la co-
rriente diluida tiene un contenido en carbono comprendido
aproximadamente entre 0,02 ¥ 1,0 % en peso ¥ adecuadamente
entre 0,1 y 0,5 % en peso. la corriente espesa de carbono en
extractante se pasa después a la columna de destilacidén en
mezcla con combustible hidrocarbonado 1iquido pesado limpio
como se ha descrito anteriommente. Esta mezcla bombeable pue-—
de contener alrededor de 0,02 a'40 y preferiblemente de 0,1
e 10 libras (kg) de combustible hidrocarbonado liguido pesado
limpio por libra (kg) de extractante en 1a corriente centri-—
fugada espesa.

Antes de reciclar a 1s zona de mezcla ¥ gseparacidn, la

corriente cgntrifugada relativamente diluida de carbono en exy

tractante puede ser pasada a un separador de gas-liquido don-
de se elimina cualquier gas secundario.
Ta temperatura ¥ la presién en el decantador y en la

zona de geparacidn centrifuga son de ppeferencia egencialmen-

Del decantador se saca una dispersidn bombeable de car-

bono en particulas en extractante conteniendo alrededor de
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0,5 a 5 % en peso de carbono y preferiblemente alrededor de

0,02 a 40 libras y preferiblemente alrededor de 0,1 a 10 li-
bras (kg) de un combustible hidrocarbonado liquido pesado
limpio con cada libra (kg) de extractante en dicha disper-
sidn de carbono en extractante.

Ia cantidad de combustible hidrocarbonado liguido
pesado limpio, como se ha descrito anteriormente, se mantiene
en un valor minimo. Esta cantidad debe ser solamente suficie¥
te para formar una suspensidn bombeable de colas con el car-
bono en particulas de dicha dispersién de carbono en extrac-—
tante en una 2zona de destilacidn fraccionada subsiguiente.
la suspensidn bombeable de colas citada puede tener un con-
tenido en carbono de alfededor de 0,5 a 25 % en peso y pre-
feriblemente de 4 a 8 % en peso.

Opcionalmente, puede introducirse en el sistema alre-
dedor de 0 a 0,25 libras (kg) de extractante lfquido comple
mentario y mezeclarse con cada libra (kg) de dispersidn de
carbono en extractante mds combustible hidrocarbonado liqui-
do pesado. Ia mezcla de flufdos es preferiblemente preca-
lentada a una temperatura comprendida aproximadamente entre
200 y 600°F (93 ¥ 31600) e introducida en una columna de des
tilacidén fraccionada. Por la parte superior de la torre de
destilacién se saca una fraccidn de extractante liquido li-
gero con un punto de ebullicién atmosférico comprendido
aproximadamente entre 100 y T00°F (38 y 371°C), por ejemplo
entre unos 150 y 600°F (66 y 316°C). '

Una presién adecuada en la torre de destilacidn pue-
de estar comprendids aproximadamente entre 14,7 y 100 psig

(1y 6,8 atmésferas). Normalmente, las condiciones de tempe-
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que prdcticamente no tiene lugar fraccionamiento alguno del
combustible hidrocarbonado 1fquido pesado limpio. En este
caso, la fraccidn ligera de caobezas de la columna de destila-
cién estd constituida esencialmente por dicho combustible
hidrocarbonado lfquido ligero o dicha mezcla de subproductos
orgénicos liquidos del proceso Oxo u 0xilo gue entonces com-—
prende exclusivamente el extractante orgénico liguido. Sin
embargo, en otras reglizaciones, la columna-de destilacidn
puede ser operada de forma que la fraccidn de cabezas conten-—
ga de 0,1 a 25 % en peso de combustible hidrocarbonado liqui~
do ligero, siendo el resto una mezcla de subproductos orgé-—
nicos 1fquidos del proceso Oxo u Oxilo. El combustible hidro
carbonado 1fquido ligero esté conatituido por combustibles
hidrocarbonados liquidos con densidades de 20° API y mayores,
por ejemplo butanos, pentanos, hexanos, benzol, toluol, gaso-
lina natural, sasolina, nafta, gas-oil, sus mezclas ¥ simi-
lares. Altermativamente, la fraccidn liquida ligera que es
reciclada a dicha zona de mezcla como extractante orgénico
ifquido previamente descrito puede tener la composicidén in-
dicada en las Tablas I y II.

la fraccién orgénica liquida ligera se saca de la co-
1umna de destilacidén fraccionada convencional o torre de frag

cionamiento, se enfria, se lictda y se recicla a dicha zona

de mezela, decantador o ambos en forma de dicha fraccidén 1i-
quida ligera extractante, como se ha descrito previamente.
Ia torre de destilacién o fraccionamiento opera bajo
condiciones adecuzdas para separar el carbono de dicha co-
rriente qentrifugada espesa y producir la fraccidén liquida

ligera extractante esencialmente exenta de carbono. TPambi én
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se produce una suspensidn bombeable residual que comprende
el carbono en particulas y las porclones no vaporizadas de
dicho combustible hidrocarbonado liquido pesado ¥ dicho ex~-
tractante. Esta suspensidn residual contiene alrededor de 0,5
a 25 % en peso de carbono y se saca del fondo de la columna
de destilacidn. Puede pasarse en intercambio de calor indi-
recto con la alimentacién entrante ¥y después introducirse en
dicho generador de gas de sintesis por oxidacién parcial como
por lo menos una parte de la alimentacién. las mezclas com-
bustibles que comprenden alrededor de 1 a 99 % en peso y pre-
feriblemente alrededor de 5 a 50 % en peso de dicha mezcla
de subproductos orgdnicos liquidos procedentes del proceso
Oxo u Oxilo y el resto constituido por la suspensidén de colas
procedente de la columna de destilacidén son las preferidas
para su introduccién en el generador de gas de sintesis como
alimentacién. Pueden ser introducidas en el generador de gas
en fase liquida o fase de vapor y pueden estar mezcladas con
agua. Alternativamente, dichs mezcla combustible puede ser
quemada en un horno, por ejemplo para producir vapor de agua.

Aunque el procedimiento de la invencidn es especialmenty
te adecuado para separar pricticamente la totalidad del car-
bono en particulas disperso de una dispersidén de carbono en
agua producida por lavado con agua de la corriente gaseosa
efluente del proceso de oxidacidn parcial, puede ser andloga~
mente utilizado en otros muchos procesos de gasificacidn de
hidrocarburos.

Puede adquirirse una comprensién mis completa de la

invencidn mediante los sigulentes dibujos esquendticos que

acompafian a esta memoria que, en la Figura 1, muestra el pro-

cedimiento anteriormente descrito con detalle. Ias cantidades
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han sido asignadas a las diversas corrientes sobre una base
ﬂoraria de forma que la siguiente descripeidén del Ejemplo 1
también puede servir como ejemplo de estarinvencidn.
EIBPIO 1

En esta realizacién del procedimiento continuo, el de-
cantador opera en una sola fase. Ademds, el extractante uti-
lizado para resolver la dispersidn de carbono en agua es un
combustible hidrocarbonado liguido ligero. Refiriéndonos a. lg

Figura 1 del dibujo, sobre una base horaria, se pasan por el

conducto 1 alrededor de 14.400 libras (6538 kg) de una disper
gidn de carbono en particulas en agua, a una temperatura de
unos 250°F (121°C) y conteniendo alrededor de 144 libras (65

kg) de carbono en particulas procedente de la zona de lava-

do de gas de un proceso para la fabricacidn de gas de sinte-
sis por oxidacidn parcial de wn combuétible hidrocarbonado
que serd descrito mds adelante, para introducirla en la val-
vula mezcladora 2 donde dicha dispersidén de carbono en agua
se mezela con unas 10.727 libraé (4870 kg) de un extractante
combustible hidrocarbonado liguido ligero procedente del con-
ducto 3. El extractante 1Iquido del conducto 3 comprende
2880 libras (1307 kg) de fraccidn combustible hidrocarbonada
ligera procedente de los conductoé 4 y5, que es producida
posteriormente en el proceso en 1a columna de destilacidn
fraccionada 6, que serd descrita mds adelante, en mezcla con
7847 libras (3572 kg) de una corriente centrifugada diluida
que es bombeada por la bomba 7 desde el tanque de almacena-

miento 8 por los conductos 9 y 10. En este ejemplo, el com-

,bustlble hidrocarbonado liquido ligero es nafta ASTH D288. Ia
l
’corrlente centrifugada diluida comprende una dispersidn de

1carbono en dicho extractante combustible hldrocarbonado liqui~
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do ligero que contiene carbono en particulas y serd descrita
més adelante. -

Ia mezcla de extractante combustible hidrocarboredoli-
quido ligero y carbono en agua pasa por el conducto 14 al de-
cantador 15. Se cbnsigue un volumen relativamente quieto en
la zona de sedimentacidn a una presidén de unas 25 atmésferas.
Por la accidn de la gravedad se sedimenta agua esencialmente
transparente, que prdcticamente no contiene disuelto ningun
constituyente soluble en agua procedente de dicho extractante
de fraccidn combustible hidrocarbonada lfquida ligera, cayen-
do al fondo del decantador 15 y siendo retirada por el conduc+
to 16. Si es necesario, el agua del conducto 16 puede ser pu-
rificada por métodos convencionales y después reciclada a la
zona de enfriamiento y lavado del gas. Una parte puede ser
descargada del sistema y sustituida por agua limpia. Cerca
de la parte superior del decantador 15, a través del conducto
17, se sacan 10.727 libras (4870 kg) de dicho extractante com
pustible hidrocarbonado liguido ligero en una dispersidn de
no menos de 144 libras (65 kg) de carbono en particulas jun-
to con cualquier agua arrastrada y se introducen en un sepa-
rador 18 del tipo de centrifuga de disco. 1a velocidad de
centrifugacién corrésponde a unas 9.500 revoluciones por
minuto. '

De 1la centrifuga 18 se sacan alrededor de 7.847 li-
bras (3562 kg) de una corriente centrifugada diluida de di-
cho extractante combustible hidrocarbonado liquido ligero con
teniendo carbono en particulas, a través del conducto 19 y
se introduce en el tanque de almacenamiento 8. El gas resi-
dual se descarga a una antorcha por el conducto 20. Opcional~

mente, puede introducirse combustible hidrocarbonado liguido
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ligero complementario procedente de una fuente externa, metié$
dolo en el sistema por el conducto 21, la vdlvula 22 y el con
ducto 23.

De la centrifuga 18, a través del conducto 24, se sa-
can alrededor de 3024 libras (1373 kg) de una corriente cen-

trifugada espesa de carbono en particulas en extréctante, que

culas., Ia corriente centrifugada espesa se mezcla en el con-
ducto 25 con unas 8172 libras (3710 kg) de una alimentacidn
de combustible hidroéarbonado 1{quido pesado limpio proceden-
te del conducto 26. EL combustible hidrocarbonado pesado es
un fuel-o0il pesado con las siguientes caracter{sticas: Opp1 .
1916, poder calorifice bruto, 17.814 BTU/1ibra (9.896 Kbal/kg)r
y andlisis final, % en peso: C, 81,23 H, 11,45 N, 0,5; 3, 3,33
0, 3,5 y cenizas, 0,2. Ta mezcla del conducto 25 se introduce
en la torre de destilacién fraccionada 6.

Ias condiciones de operacidén de la columna de destila-
cidn 6 en este ejemplo son tales ﬁue précticamente nada del
combustible hidrocarbonado 1iquido pesado en la mezcla del
conducto 25 se retira como parte de 1la fraccidn hidrocarbona-
da ligera que sale de la columna por el conducto 27. En otras
palabras, prédcticamente la totalidad de dicha alimentacidn
de combustible hidrocarbonado liguido pesado sale del fondo
de la columna por el conducto 28 como suspensién bombeable
de carbonc que éontiene 144 libras (65 kg) de carbono en par-
ticulas. Ia presidn en la columna de destilacién es alrededor
de 15 psia (1 atmésfera).

El extractante combustible hidrocarbonado 1fguido lige-

i
iro de la corriente centrifugada diluida cargada a la columna
ﬁde destilacidn 6 es vaporizado y se pasan 3606 libras (1637 kg
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como cabezas, en forma de corriente exenta de carbono, por el
conducto 27. BEsta corriente se enfria después y se condensa
en el cambiador de calor 29. ILa corriente se pasa por el con-
ducto 30 al separador 31 de liquido-liquido. Cualquier agua
posible se saca por el conducto 32. El extractante combustible
hidrocarbonado liquido ligero se bombea mediante la bomba 33
a través del conducto 34 hasta el conducto 35. Alrededor de
2880 libras (1307 kg) del extractante combustible hidrocarbo-
nado lIquido ligero pasan por los conductos 35, 4, 5y 3 a la
zona, de mezcla 2, como se ha descrito anteriormente, como par-
te dedicho extréctante 1fquido de una sola fase. El resto de la
corriente 1lfquida del conducto 35, es decir 726 libras (330
kg) es reciclado por el conducto 36 a la columna de fraccio-
namiento 6. Ia relacidn de reflujo para la columna de destila-
cidén 6 puede oscilar.entre 0,05 y 0,5 libras (kg) de reflujo
en el conducto 36 por libra (kg) de extractante en la alimen-
tacidn a la columna en el conducto 25.

Por el conducto 40 se saca de la columna 6 una corrien-
te secundaria y se pasa por el rehervidor 41 donde se eleva

la temperatura hasta el valor deseado para vaporizar la frac-

Ia suspensidén de colas de carbono en aceite en el con-
ducto 28, que comprende 8172 libras (3710 kg) de fuel-oil hi-
drocarbonado liquido pesado y 144 libras (65 kg) de carbono
en particulas, se bombea mediante la bomba 43 a la zZona de
reaccidn de un generador de gas de sintesis (no mostrado) co-
mo parte del combustible. Asi, la suspensién de colas puede
ser bombeada por el conducto 44-46, vdlvula 47 y conducto 48

al generador de gas de sintesis (no mostrado).




10

18

20

25

30

~38 -

Ventajosamente, una parte de lg mezecla limpia de sub-
pfoductos orginicos liguidos de un proceso Oxo u Oxilo en el
conducto 53, que serd descrita mds adelante, se pasa por la
vdlvula 54 v el conducto 55 hasta el conducto 45 donde se
mezcla con dicha suspensién de carbono en aceite proéedente
del conducto 44. Esta mezcla combustible liquida mejoréda se
pasa después por los conductos 46 y 48 a dicho generador de
gas de sintesis constituyendo por lo menos parte de la ali-
mentacidn. Opcionalmente, una parte de la mezcla de fluidos
en el conducto 45 puede ser jintroducida en un horno (no mos-
trado) como combustible, a través del conducto 56, vdlvula
57 y conducto 58.

Asi, en este procedimiento, se mezclan alrededor de
1794 libras (814 kg) de subproductos orginicos liquidos pro-
cedentes de un proceso Oxo para la produceién de n-butiralde-
hido, procedentes del conducto 53, en el conducto 45, con
8.316-1ibras (3775 kg) de suspensidn de carbono en fuel-oil
pesado procedente del conducto 44. Esta mezcla ée introduce
después en el generador de gas de sintesis como combustible

hidrocarbonado y se hace reaccionar con 10.183 libras (4623

ke) de oxigeno (99,5 moles por ciento de 02) y 4395 libras

(1995 kg) de vapor de agua.

Se producen alrededor de 497.000 pies3 standard
(14.060 m3) (en seco) de gas de sintesis en un generador de
gas no catalitico de paso libre, 2 una temperatura de unos
2400°F (1316°C) y una presidén de unas 37 atmésferas por oxi-
dacidén parcial de dicho combustible hidrocarbonado de alimen-—
tacidn. Ia composicidn del gas de sintesis en moles por cien-

to es la siguiente: CO, 41,00; H2, 42,22; 002, 4,39; H20,11£b
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CH4, 0,21; A, 0,115 Noy 0,12; st, 0,66 y C0s, 0,03. Después
de la purificacién, como se ha descrito previamente, la mez-
cla de H2 y CO se comprime e introduce en dicho proceso Oxo
para la produccidn de n-butiraldehido.

EJEMPIO 2

En esta realizacidén de la invencidn, el extractante
orgédnico 1liquido comprende una mezcla de subproductos orga-
nicos liguidos de un proceso Oxo w Oxilo. Ademds, el extrac-
tante orgdnico lfquido se introduce en una sola fase. Ia com
posicién del extractante orgdnico liguido esta indicada en
la Tabla III.y el andlisis final estd indicado en la Tabla
IV, habiéndose separado précticamente la totalidad de los
compuestos solubles en agua. El gas de sintesis producido
tiene la siguiente composicidn en porcentaje en moles: CO,
41,005 Ho, 42,225 C0,, 4,39; H20, 11,263 CH,, 0,21; A, 0,113
No» 0,12; HZS’ 0,66 y C0s, 0,03. Después de purificar como
se ha descrito anteriomente para separar los gases deidos
y el carbono en particulas, el gas de sintesis es comprimido
e introducido en un proceso 0X0 (no mostrado), por ejemplo,
para producir n-butiraldehido por hidroformilacién de propi-
leno en presencia de catalizador de cobalto, a una temperatu-
ra comprendida entre unos 130 ¥ 175°¢ y a una presidn de unas
200 atmdésferas.

Con referencia a la Figura 2 de los dibujos, sobre una
base horaria se pasan por el conducto 1 unas 14,400 libras
(6538 kg) de una dispersién de carbono en particulas en agua
a una temperatura de unos 250°F (121°C), conteniendo alrede-
dor de 144 libras (65 kg) de carbono en particulas proceden-
te de la zona de lavado de gas anteriormente descrita del

proceso de fabricacién de gas de sintesis por oxidacidn par-
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cial de un combustible hidrocarbonado como Sé€ ha descrito en

el Ejemplo 1 hasta una vdlvula mezcladora 2 donde se mezclan
con 10.727 libras (4870 kg) de dicho extractante orgénico 1i-
quido procedente del conducto 3. Con las védlvulas T4 ¥ T7 ce-

rradas y las vdlwulas 71 ¥ 69 abiertas, dicho extractante org

I nico 1fquido del conducto 14 comprende 7.847 libras (3562 kgl

de corriente centrifugada diluida procedente del tanque de
almacenamiento 8, conducto 9, bomba 7 y conductos 10, 70, T2
y 68 en mezcla con 5880 libras (1307 kg) de la fraccidn de
cabezas ligera de la columna de destilacidn 6 que comprende
una mezcla de subproductos orgdnicos liquidos de dicho proce-
so Oxo que es suministrada por los conductos 4, 67 y 68.

Ia mezcla de extractante y carbono en agud se pasa por|
el conducto 14 a la zona de separacién de fases, es decir, al
decantador 15. En la zona de sedimentacidn se proporciona un
volumen relativamente quieto, a wa presidn de unas 25 atmds-
feras. Por la accidn de la gravedad, se sedimenta en el fondo
del decéntador 15 un agua esencialmente transparente que con-
tiene disuelto cualquier constituyente soluble en agua de di-
cho extractante orginico 1iquido, que se retira por el con-
ducto 16. Preferiblemente, el agua del conducto 16 puede ser
purificada por medios convencionales para separar del extrac-
tante cualquier constituyente disuelto de los solubles en agu
y después se recicla a 1a zona de enfriamiento ¥ lavado de ga
de sintesis. Una parte de este agua puede ser descargada del
sistema y sustituida por agua limpia. De esta foma pueden

retirarse del decantador, a través del conducto 17, 10.727 1i

libras (65 kg) de hollin. Esta corriente se carga en una cen-—

trifuga 18 convencional. la velocidad de centrifugacidn co-

T8~

T
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rresponde a unas 9500 revoluciones por minuto.

Alrededor de 7817 libras (3562 kg) de dicho extrac’ua.n-r
te orgdnico liquido en la corriente centrifugada diluida se
sacan de la centrifuga 18 por el conducto 19 y se introducen
en el tanque de almacenamiento 8. El gas secundario se descal
ga del sistema por el conducto 20 hasta la antorcha. Ia dis-
persidén de carbono en particulas y extractante se saca por
el conducto 9 y se bombea mediante la bomba 7 en el mezclador
2 como parte de dicho extractante orgdnico liquido, como se
ha descrito anteriormente.

De la’ centrifuga 18 se saca por el conducto 24 una
corriente de suspensidn centrifugada espesa que comprende
alrededor de 144 libras (65 kg) de carbono en particulas y
alrededor de 2880 libras (1307 kg) de dicho extractante orgi-
nico liguido. Esta corriente de guspensidén puede ser mezcla-
da con una mezcla limpia de subproductos orgdnicos 1{quidos
de dicho proceso Oxo como Se ha descrito previamente, que
ge introduce en el sistema por los conductos 60, 64, vdlvula
65 y conducto 66. Esta mezcla se combina después en el con-
ducto 25 con 8172 libras (3710 kg) de material de alimenta-
cidn combustible hidrocarbonado liguido limpio, V.8. fuel—oil
pesado como se ha deserito anteriormente, que se introduce en
el sistema por el conducto 26 y después se pasa a la columna

de destilacién 6.

Ias condiciones de operacién de la columa de destila-

1z alimentacién de combustible hidrocarbonado 1{quido pesado
del conducto 26 que se carga en la columna como parte de la
alimentacién es sacada como porcidn de la fraccidn ligera de

cabezas. Por lo tanto, précticamente la totalidad de dicho
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combustible hidrocarbonado ligquido pesado sale por el fondo
de la columna 6 como suspensidn bombeable de carbono, a tra-
vés del conducto 28, conteniendo 144 libras (65 kg) de car-
bono y précticamente nada de residuc no vaporizado de dicha
mezcla de subproductos orgénicos liquidos del proceso 0xo.

Ia presidén en la columna de destilacidn es alrededor de 1 at-

mésfera.

Alrededor de 3606 libras (1637 kg) de extractante orgd
nico lfquido en la columna de destilacidn 6 son vaporizadas ¥
pasadas a las cabezas como corriente de vapor exenta de car-
bono por el conducto 27. Esta corriente se desvia después Yy
se condensa en el cambiador de calor 29 y se pasa por el con-

ducto 30 al separador 31 de 1fquido-1fquido. Cualquier agua

que pueda haber sido arrastrada al conducto 32 y el extractan

te orgdnico liguido se bombean mediante la bomba 33 al conduc
to 35. Se pasan alrededor de 2880 libraé (1307 kg) del extrag]
tante organico lfquido a través de- los conductos 4, 67, 68
¥y 3ala vdlvula mezcladora 2 como se ha descrito previamentel
Fl resto de la corriente 1iquida del conducto 35 se recicla

por el conducto 36 a la columna de fraccionamiento 6. Ia re-—
lacidn de reflujo para la columna de destilacién 6 puede osci|
lar, por ejemplo, entre 0,05 y 0,5 partes en peso de reflu-~

jo por parte en peso de alimentacién de la columna.

De la columna 6 se saca una corriente secundaria a tra
véa del conducto 40 y se pasa por el rehervidor 41 donde la .
temperatura se eleva hasta el valor deseado para vaporizar
la fraccidn de cabezas y después se r601cla a la columna 6
por el conducto 42.

Alrededor de 8316 libras (3775 kg) de la suspensidn

de colas de carbono en aceite del conducto 28, conteniendo
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alrededor de 144 libras (65 kg) de carbbno, pueden ser bom-—
beadas mediante la bomba 43 a la zona de reaccién de dicho
generador de gas de afntesis formando por lo menos una parte
de la alimentacidn.

Opcionalmente, una parte de la mezcla de fluidos del
conducto 45 puede ser introducida en un horno (no mostrado)
como combustible, a través del conducto 56, vdlvula 57 y con
ducto 58.

EJEMP IO

En esta realizacidén de la jinvencidn, el decantador 15
se hace funéionar en dos fases para me jorar su comportamiento
Aparte de esta variacién, el resto del proceso es esencialmen
te igual al descrito anteriormente en ei Ejemplo 2.

Haciendo referencia a la Figura 2 del dibujo, sobre
una base horaria, en la primera fase de la operacidén del de-
cantador en dos fases con la vdlvula 71 cerrada y las vdlvu~-
las 69, 77 & 74 abiertas, se introducen en la vdlvula mez-
cladora 2, a través de los conductos 4, 67, 68 y 3, unas 432
libras (196 kg) de la mezcla de subproductos orgdnicos liqui-
dos exentos de carbono procedente de dicho proceso Oxo obteni
da como parte de la fraccidn de cabezas de la columna. de des-
tilacién 6, junto con 14.400 libras (6538 kg) de dispersidn
de carbono en agua conteniendo 144 libras (65 kg) de carbo-
no en particulas procedente del conducto 1. Esta cantidad de
extractante liquido es suficiente para que el carbono en par
t{culas se vuelva hidréfobo y liberar carbono en polvo esen-
cialmente seco. En la segunda fase de la operacién continua
del decantador, se introducen simultdneamente en el mismo,

cerca de la interfase carbono/agua, alrededor de 10,295 li-

| bras (4674 kg) de una dispersién de carbono en extractante

{4
‘
i
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procedente del conducto 75 para hacer flotar las particulas
de carbono y formar la dispersidn de carbono en extractante
orgénico 1lIquido que es retirada por el conducto 17. El ex-
tractante liquido del conducto 75 comprende 2880 libras

(1307 kg) de dicha mezcla de subproductos orgdnicos liquidos

cidén 6, por los conductos 4, 76, v4lvula 77, conducto 78 y 73
v vélvula T4 y alrededor de 7847 libras (3562 kg) de la co-
rriente centrifugada dilufda que contiene carbono, proceden-
te del conducto 9, bomba 7, conductos 10 ¥ 73 y vélvula T74.
Opcionalmente, pueden introducirse en la, primera fase, en 1a
segunda fase 0 en ambas, formando por lo menos una parte de
dicho extractante orgdnico 1{quido, o bien la corriente cen-
trifugada dilufda 10 o bien la fraccidn liquida ligera del
conducto 4 procedente de la columna de destilacién 6, con o
gin mezcla con la otra corriente.

Evidentemente, pueden introducirse diversas modifica-
ciones de la invencién tal como ﬁa sido aqui descrita sin apal
tarse del espiritu y alcance de la misma, ¥y, por lo tanto, SO
lamente son vdlidas 1asrlimitaciones indicadas en las reivin-
dicaciones del apéndice.

En resumen, la Patente de Invencidén que se solicita de+
berd recaer sobre las siguientes:

REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para 1la produccidn de mezclas ga-
seosas que comprenden H2 y CO, cuyo procedimiento consiste ens

(1) oxidar parcialmente un combustible hidrocarbonado

lcon un gas que contlene oxigeno libre en un generador de gas

:de sintesis no catalitico, de paso libre, a wma temperatura
icomprendlda aproximadamente entre 1300 ¥ 3500°F (704 y 1926°¢)

!
‘l
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y a una presién comprendida entre 1 y 300 atmésferas aproxi-

adamente, en presencia de un moderador de temperatura, para

»r resolver la dispersién de carbono en agua y S€ separa en una
2

producir una corriente gaseosa efluente que comprende H2, co,
005 H,0 ¥ carbono en particulas arrastrado;

(2) enfriar y lavar dicha corriente gaseosa efluente
produciendo asi una dispersidén de carbono en agua ¥

(3) separar las impurezas gaseosas de la corriente ga-

seosa que sale de (2), produciendo asi una corriente gaseosa

de producto que comprende H2 y CO, caracterizado porque:

(4) dicha dispersién de carbono én agua se pone en con-
tacto en una zona mezcladora con un extractante orgdnico liqui)
do, en cantidad suficiente para hacer hidréfobas a todas las

particulas de carbono de dicha dispersidén de carbono en agua

ona de separacidn una corriente de agua clarificada y una co-
rriente distinta de dispersidn de carbono en extractante;

(5) se centrifuga dicha dispersién de carbono en extrag
tante para formar una corriente centrifugada espesa de disper-
gién de carbono én extractante. con un contenido en carbono com
prendido aproximadamente entre 1 y 10 % en peso y una corrient
centrifugada dilufda de dispersién de carbono en extractante
con'un contenido en carbono comprendido aproximadamente entre
0,05 y 1,0 % en peso y se introduce en una zona de destila-
cién fraccionada dicha corriente espesa, en mezcla con combusti
ble hidrocarbonado liquido pesado limpio;

(6) se separan independientemente una fraccidn liquida
ligera y una suspensién bombeable de carbono ‘de dicha zona de
!destilacidn y la corriente centrifugada diluilda obtenida en la
ﬂetapa (5) o la fraccidén liquida ligera obtenida en la etapa

(6) o ambas son recicladas a la zona de mezclado en la etapa
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(4) como totalidad o como parte del extractante orgdnico
1fquido.
2. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 1, carac-

terizado porque el agua clarificada de la etapa (4) es reci-

clada para enfriar y lavar la corriente zaseosa de la etapa

(2).

3. Un procedimiento segin las Reivindicaciones 1 o 2,
caracterizado porque por lo menos una parte de la suspensidn
de carbono procedente de la etapa (6) se introduce en el ge-
nerador de gas de sintesis en la etapa (1) formando por 1o
menos parte del combustible hidrocarbonado.

4, Un procedimiento'segdn las Reivindicaciones 1 a
3, caracterizado porque 1a totalidad del extractante orgéni-~
co lfquido es introducido en 1a zona de mezclado en la eta-
pa (4) en una sola fase.

5. Un procedimiento segin lss Reivindicaciones 1 a 3,
caracterizado porque el extractante orgénico 1liquido es in-
troducido en la zona de mezclado en la etapa (4) en dos fases
que comprenden una primera fase en la que la dispersidn de
carbono en agua se mezcla con extractante orgdnico liguido
suficiente para hacer hidréfobas a todas las particulas de
carbono y liberar carbono en polvd seco de dicha dispersidn
de carbono en agua para que flote sobre la superficie de la
capa clafificada de agua y una segunda fase en la que se in-
troduce una corriente de extractante orgdnico liguido junto
a la superficie del agua para separar por flotacidn dicho
carbono de la superficie del agua clarificada y wna disper=-

sidn de carbono en extractante que contiene alrededor de 0,5

13 5 % en peso de carbono.
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6. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 5, ca-
racterizado porque el extractante orgdnico liquido de la pri-
mera fase comprende la fraccidn liquida ligera en mezcla con
alrededor de 0 a 25 % en peso de la corriente centrifugada
diluida y el extractante orgdnico liguido de la segunda fase
comprende por lo menos una parte de la corriente centrifuga-
da dilufda, sola o en mezcla con una parte de la fraccidn
liquida ligera.

7. Un procedimiento segin las Reivindicaciones 1 a 6,
caracterizado por expandir y hacer descender la presidn del
agua clarifitada de la etapa (4), evaporar instantdneamente
la fraccidn gaseosa ligera, dejando una corriente de agua
esencialmente transparente que se emplea para lavar la co-
rriente gaseosa efluente de la etapa (2), enfriar la fraccidy
gaseosa ligera y separar de la misma los gases ligeros no
condensados, el agua y parcialmente los hidrocarburos liqui-
dos solubles en agua,.

8. Un procedimiento segin las Reivindicaciones 1 a
7, caracterizado por mezclar extractante liquido ligero su-
plementario con el extractante orgdnico liquido en la etapa
(4).

9. Un procedimiento segun las Reivindicaciones 1 a
8, caracterizado porque el producto gaseoso de la etapa (3)
gse introduce en un proceso Oxo u Oxilo para la produceidn
catalitica de aldehidoé o alcoholes, se separa del mismo una
mezcla de subproductos orgdnicos liquidos y una parte de la
misma se utiliza en la etapa (4) como extractante orgdnico
liquido. |

10. BSe reivindica por Ultimo como objeto sobre el

que ha de recaer la Patente de Invencidén que se solicita poj:

.
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UN PROCEDIMIENTO PARA LA PRODUCCION DE MEZCLASVGASEOSAS

. QUE COMPRENDEN Hy, ¥ COo.

Todo conforme queds descrito y reivindicado en la
presente Memoria descriptiva que consta de cuarenta y

ocho piginas mecanografiadas y dibujos ad juntos.

Madrid, 22 de Dicjembre de 1975
BERNARDO UNGRL

D.-P.
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