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Esta invención se re fiere  a un procedimiento de se 

"paración de gas ácido, y más particulaim ente, a l a  separa­

ción de CÔ  gaseoso de diversos gases de proceso.

La separación de gases ácidos-por absorción en con 

tracorrien te  con a l cano lamín as se ha conocido en l a  indus­

t r i a  durante más de cuarenta años. Alrededor de 1969 se des 

cubrió un sistema de inhibición de corrosión y más tarde se 

patentó, en l a  patente de lo s  3E.UU. nB 3.808.140, el 30 de 

ab ril de 1974) que eliminaba muchas lim itaciones de diseño 

y de trabajo  de separación de lúEA-COg convencional. Desde en 

tonces, se ha continuado e l trabajo para mejorar y optimi­

zar el sistema de NEA-CO2 con inhibidor de corrosión en tér 

minos de menor coste de cap ita l, es decir de reducción del 

námeho de piezas y tamaño del aparato requerido, y en térmi­

nos de menores requerimientos de energía para poner en prác­

t ic a  el procedimiento.

Un objeto de esta  invención es proporcionar un 

procedimiento mejorado para l a  separación de gas ácido, en 

el que se minimiza l a  necesidad de calentar y en friar desde 

fuentes exteriores.

Otro objeto es proporcionar un procedimiento me­

jorado de corrosión inhibida para l a  separación de gases 

ácido s . . ,

Otros objetos se pondrán de manifiesto a p a rt ir  

de l a  siguiente memoria descrip tiva y lo s  dibujos, en lo s 

que

l a  Figura 1 es un diagrama de procesos esquemáti­

co: de una realización  ilu s tr a t iv a  de l a  presente invención,

y

l a  Figura 2 es una representación g rá fica  del tan
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to por ciento de vaporización súbita de COp en función de 

*la  temperatura y l a  carga.

En un aspecto general de l a  invención, l a  disolu­

ción depuradora de amina r ic a  en ácido se en fria cerca de 

l a  parte central a l a  parte in ferio r  de l a  columna de absor 

ción para reducir l a  presión p arc ia l, controlada por l a  tem 

peratura, del gas ácido absorbido, permitiendo a s i una car­

ga mayor de l a  que de otro modo se r ia  posible (Con el f in  

de sim p lificar l a  descripción, usualmente se hará referen­

c ia  a l COp como e l gas ácido. La invención no se lim ita  ne­

cesariamente a él como se describ irá  más adelante). En com­

binación con e l enfriamiento de l a  disolución r ica , se usa 

una vaporización súbita de l a  disolución r ic a  para conseguir 

l a  hasta ahora inalcanzablemente baja  carga del calderín Je' 

recalentamiento.

La energía requerida para desorber e l COp del d i­

solvente cargado se aporta en l a  columna de separación de 

una in stalación  de separación de COp del tipo de amina. En 

sistemas convencionales de MEA de separación de COp no inhi- 

bidos, el requerimiento de vapor para proporcionar e sta  ener 

g la  era típicamente de 52.725 kcal/kg mol de COp. Los s i s t e  

mas con inhibidor de corrosión como lo s  descritos en l a  pa­

tente de lo s  EE.UU. ns 3.808.140 tienen muy reducido este 

requerimiento. La presente invención reduce aán más l a  ne­

cesidad de calentamiento y enfriamiento por fuentes exterio 

res. Es sabido que cuanto menor es l a  carga de COp en l a  

columna de separación, menor es l a  aportación de calor que 

hay que suministrar, y, además, menor es e l diámetro de la  

columna de separación que se requiere. Aquí reside l a  base

del uso en esta  invención de un depósito de vaporización sú
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b ita  para l a  eliminación de 00^ antes de l a  separación rea l. 

"Cuanto más COp se separa exterioimente a l separador de co­

lumna, aprovechando l a  a lta  carga de amina r ic a  que sa le  del 

aparato de contacto (por el enfriamiento de l a  disolución 

de MEA) disenado en condiciones próximas a l equ ilibrio , cor 

vaporización súbita a  presión cercana a l a  atmosférica, me­

nor aportación de calor de regeneración se precisa . Parte 

de l a  separación se consigue entonces sin  coste, desde el 

punto de v is t a  de lo s serv ic io s. Conceptualmente, el depó­

s ito  de vaporización súb ita  puede colocarse en cualauier 

lugar de l a  conducción de disolvente rico entre el d isposi­

tivo de contacto y e l separador de columna, pero una mayor 

consideración indica que se consiguen pocas ventajas con un 

d ispositivo  de vaporización súbita inadecuadamente situado 

y diseñado. Esto tiene bastante que ver con l a  termodinámi­

ca del sistem a. A medida que se evaporan súbitamente CCg y 

HgO de una corriente a  a l t a  presión, el calor requerido pa­

ra  conseguir l a  vaporización se consume de l a  fa se  liqu id a 

en forma de energía térmica. Por lo tanto, s i  un d isp o s iti­

vo de vaporización súb ita  e stá  situado junto a l a  entrada 

a l separador, e l calor sensible a aportar a l a  columna se 

aumenta a  causa de l a  reducida temperatura de entrada; cual 

quier ventaja real lograda por l a  reducida carga de COp se 

compensa por el efecto negativo del calor sen sib le. Se ne­

c e s ita , pues, recalentar la s  colas del dispositivo de vapo­

rización sú b ita  (por medio de un cambio de calor) antes de 

l a  separación. Se podría sugerir entonces l a  colocación di­

rectamente aguas abajo de l a  extracción de disolvente rico 

del d ispositivo  de contacto, antes"del intercambio pobre/ri- 

co, porque aquí podía obtenerse un calentamiento adecuado
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después de l a  vaporización súbita. También ésto es in sa t is -  

T actorio , pero por diferente razón. Esencialmente, cuanto 

más a l ta  es l a  temperatura de entrada a l d ispositivo  de 

vaporización súbita, mejor es l a  e fic ac ia  de vaporización 

obtenida en términos de separación de COg (véase figu ra  2). 

La e ficac ia  de l a  vaporización se define como el tanto por 

ciento de separación to ta l de COg, basado en l a  cantidad de 

COg contenida en l a  disolución r ic a . La carga, además, jue­

ga un papel importante. A 82SC, por ejemplo, puede separar­

se menos de 4 por ciento del COg por vaporización súb ita  a 

p a r t ir  de una carga de 0,50 ia/m; puede separarse ca si 13 

por ciento a p a r t ir  de 0,58 m/m.

En l a  presente invención, se ha tratado de aumen­

ta r  í a  carga r ic a  que sale  del dispositivo de contacto des­

de un valor actualmente noimal de alrededor de 0,50 m/m. Es 

to puede lograrse designando precisamente un valor muy pró­

ximo.a l a  carga de equilibrio  en lo s p latos in ferio re s, em­

pleando al mismo tiempo un interenfriador sobre uno de lo s  

p latos in feriores para en friar l a  amina semi-sometida a con­

tacto . Este enfriamiento disminuye l a  presión p arc ia l de COg 

en l a  amina, aumentando e l potencial de transferencia de ma­

sa  para el COg, permitiendo con ello  que l a  carga aumente 

aún más por el contacto sobre lo s  p latos más in ferio res res 

tan tes. Sin embargo, a causa de la s  menores temperaturas de 

l a  disolución r ic a  que sa le  del d ispositivo de contacto, l a  

operación u n itaria  de vaporización súb ita  tiene que e star  

entre HX-1 y HX-2 (véase figu ra  1) porque de este modo se 

puede aportar una temperatura razonable de pre-vaporización 

súbita, conservando al mismo tiempo l a  capacidad para reca­

len tar  l a  disolución después de l a  vaporización y antes de
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l a  separación adicional.

Descripción de l a  realización  de l a  invención

Como se ha dicho, el gas de alimentación es una 

mezcla de gas de proceso y gas ácido, estando e l gas de pro 

ceso seleccionado del grupo que consta de un hidrocarburo, 

una mezcla de hidrocarburos, gas de s ín te s is ,  y una mezcla 

de nitrógeno e hidrógeno. Son ejemplos de hidrocarburos que 

se procesan en el sistem a etano y metano, que pueden e star 

en forma de gas natural o un su stitu tivo  o de gas natural 

sin té tico  (GUS), etileno, etano, propileno, propano, mez­

c la s  de ta le s  hidrocarburos, y lo s  efluentes previamente 

purificados del craqueo de n afta  o crudo o de l a  g a s if ic a ­

ción de h u lla. El gas de s ín te s is  se re fie re  a la s  mezclas 

de hidrógeno y monóxido. de carbono en proporciones diver­

sa s , generalmente en e l intervalo de alrededor de 60 a a l­

rededor de 80 ,por ciento en volumen de hidrógeno, y alrede­

dor de 0,1 a alrededor de 20 por ciento en volumen de monó- 

xido de carbono, siendo e l resto , s*i lo hay, dióxido de car 

bono. El tanto por ciento se basa en e l volumen to ta l de 

gas de s ín te s is .  Son mezclas típ ic a s  l a  de 77,7% de Hp y 

0,3% de CO y 22,0% de CÔ , y de 70% de H ,̂ 15% de CO y 15% 

de COg. La mezcla de nitrógeno e hidrógeno se usa en l a  fa ­

bricación de amoniaco. En general, l a  mezcla contiene a lre­

dedor de 20 por ciento en volumen de nitrógeno y alrededor 

de 60 por ciento en volumen de hidrógeno, basado en el vo­

lumen to ta l  de l a  mezcla de nitrógeno e hidrógeno.

El gas de alimentación contiene también un gas áci 

do seleccionado del grupo que consta de dióxido de carbono, 

sulfuro de hidrógeno, y sus mezclas en cantidades de a lre ­

dedor de 5 a. alrededor de 60 por ciento en volumen basado en
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el volumen to ta l del gas de alimentación. El "volumen to- 

"ta l de gas de alimentación" incluye el gas de proceso como 

se ha definido y el gas ácido como se ha definido, pero ex­

cluye el vapor de agua y la s  impurezas que se describen a 

continuación. La cantidad de gas ácido contenida usualmen­

te en el gas de alimentación e stá  en el intervalo de a lre­

dedor de 15 a alrededor de 30 por ciento en volumen.

Puede haber agua presente, y usualmente lo e stá , 

en mezcla con todos lo s  componentes del gas de proceso, en 

foima de vapor de agua o g o tita s , en cantidades que van de

0 a l a  saturación, y preferiblemente e stá  saturado. La sa­

turación minimiza l a  evaporación de agua en el fondo de l a  

zona de absorción. Puede usarse un gas de alimentación an­

hidro, pero es muy raro.

Las impurezas, t a l  como se definen aquí, están re­

presentadas por (a) cualquier gas no definido anterioxnente 

como gas de proceso, gas de ácido o vapor de agua, y (b) 

p artícu las só lid as o g o tita s  de líquido (excluyendo la s * * * ' 

g o tita s  de agua) en e l gas de alimentación. Pueden e s t a r . '  

presentes en cantidades de hasta alrededor de 3 por cientó 

en peso, basado en el peso to ta l del gas de alimentación,; 

y preferiblemente en cantidades no mayores de alrededor de

1 por ciento en peso, y, en muchos casos, menor de 0,01 por 

ciento. Son ejemplos de l a s  impurezas gaseosas e l dióxido 

de azufre, sulfuro de carbonilo, y disulfuro de carbono.

Son ejemplos de la s  impurezas só lid as o liq u id as e l su lfu­

ro de hierro, óxido de hierro, hidrocarburos de alto  peso 

molecular, y polímeros. Cualquier d e f in a  que tenga más de 

un doble enlace, hidrocarburos con tr ip le  enlace, y, por

regia  general, cualquier material que polimerice o reaccio-
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n e in  s itu , es una impureza indeseable.

El absorbente es una disolución de una alcanolami- 

na que tiene 1 a 3 rad ica les alcanol, teniendo cada radical 

alcanol de 1 a 3 átomos de carbono, y agua. Son ejemplos 

de la s  alcanolsminas l a  monoetanolamina (MEA), dietanolami- 

na (DEA) y trietanolam ina (TEA), siendo l a  I.IEA el absorben 

te  a e leg ir . Otras alcanolaminas adecuadas son l a  diisopropa 

nolamina, monoisopropanolamina, monopropsnolamina, diproea- 

nolamina, tripropanolamina, y triisopropanolamina. Aunque 

pueden usarse mezclas de alcanolaminas, no se prefieren. 

Pueden usarse mezclas de aminas y compuestos orgánicos o 

inorgánicos in ertes que tienen una a lta  solubilidad para 

lo s  contaminantes a eliminar. Tales compuestos pueden sus­

t i t u i r  a l agua. Puede usarse, por ejemplo, una disolución 

de tratamiento t a l  como glicol-amina-agua, como se descri­

be por Hutchinson en l a  patente de lo s  EE.UU. 2.177.068.

La disolución acuosa de KEA introducida en el s i s ­

tema es generalmente de alrededor de 15 por ciento a a lre­

dedor de 70 por ciento en peso de MEA, basado en el peso de 

l a  disolución. S i se usa DEA, el amplio intervalo en l a  di­

solución in ic ia l  es de alrededor de 25 por ciento a alrede­

dor de 90 por ciento en peso, y s i  se usa TEA, e l amplio 

intervalo es de alrededor de 40 por ciento -a alrededor de 

95 por ciento en peso. Son ejemplos de disoluciones t íp i­

cas, con tantos por ciento en peso, que pueden usarse en 

este sistem a, la s  sigu ien tes:

Etanolamina Agua

MEA 35% 65%

DEA 50% 50%

TEA 70% 30%
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Se prefiere  que e l sistema esté esencialmente exen 

"to de corrosión. En caso contrario, la s  ventajas logradas 

por el procedimiento de l a  invención se perderán en una ap li 

cación comercial por l a  pérdida de producción debida senci­

llamente a l tiempo muerto causado por el aparato corroído. 

Esto puede lograrse en un sistema de dióxido de carbono, 

por ejemplo, usando lo s  inhibidores de corrosión descritos 

en la s  reivindicaciones de l a  pa.tente de lo s  Estados Unidos 

3.808.140, o usando un aparato hecho de diversas aleaciones 

de t itan io , o diversos aceros inoxidables o aceros a l  carbo 

no resisten tes a l a  corrosión, o usando un aparato rev esti­

do con v id rio . En cualquier caso, se sugiere usar algdn s i s  

tema anticorrosión en un sistema de dióxido de carbono". Al 

usar lo s  compuestos de antimonio y vanadio de l a  patente de 

lo s  Estados Unidos 3.808.140, lo s  compuestos respectivos se 

mezclan de t a l  modo que haya una proporción de desde a lre ­

dedor de 1 a 9 partes en peso de compuesto de antimonio, a 

alrededor de 9 a alrededor de 1 partes en peso de compues­

to de vanadio. Las proporciones preferidas son de alrededbr 

de 4 a 6 partes a alrededor de 6-4 p artes, siendo lo más*- 

preferido usar partes igu ales. La combinación dé compues^" 

to s de antimonio y de vanadio se añade en una cantidad de 

alrededor de 0,01 a alrededor de 2,0 por ciento en peso, 

basado en el peso de la s  disoluciones acuosas de alcanola- 

minas, incluyendo el peso del agua y l a  alcanolamina.

El aparato usado en e l procedimiento de absorción, 

separación y enfriamiento, a s í como lo s  calderines de re­

calentamiento, f i l t r o s ,  tuberías, turbinas, bombas, depósi­

tos de vaporización, e tc ., son de diseño convencional. Una 

columna de absorción t íp ic a  usada en el sistema puede des-30
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crib irse  como un d ispositivo  de contacto de p latos perfora­

dos con 15 a 35 p latos perforados que tienen una separación 

entre p lato s de 0 ,6  metros o su equivalente en relleno. Una 

columna de destilación  t ín ic a  usada en el sistema nuede des

cr ib irse  como una torre de p latos perforados que tiene de 

15 a 20 p latos rea le s, o .su equivalente de relleno. El alam­

bique contiene en su base, o en una caldera exterior, un el^ 

mentó tubular calentador o calderin de recal entapíente, y 

en l a  parte superior, y exterior a l alambique, h ^  unos con 

densadores y un separador de agua ( que no se muestran en el 

dibujo).

Haciendo referencia a l dibujo':

El gas de alimentación se introduce por l a  conduc­

ción 1 en e l absorbedor 2 (aparato de contacto) en e l pla­

to del fondo, o cerca de é l, siendo usualmente l a  tempera­

tura de entrada (T^) a l absorbedor de gas de alimentación 

de entre alrededor de 60BC y alrededor de 87,7^0. Sin em­

bargo, para mejorar l a  transferencia de masa, l a  tempera-' 

tu ra  del gas que entra en contacto con l a  disolución ha de 

se r  preferiblemente de unos 2,SsC superior a l a  temperatu­

ra  de l a  disolución sa lien te , para ev itar l a  evaporación de 

agua de l a  disolución a gas. La evaporación hace que se fo r  

me una p e lícu la  de evaporación que perturba l a  buena trans­

ferencia de masa de gas a líquido. Por consiguiente, se re­

duce l a  buena transferencia de m asa.. El gas de alimenta­

ción fluye hacia arrib a  a través del aparato de absorción, 

encontrando en contracorriente a l a  disolución acuosa de 

alcanolamina citada como disolución pobre, que se introdu­

ce en el plato superior, o cerca del mismo, del absorbedor 

2 por l a  conducción 4.
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La presión en el absorbedor 2 puede estar en el 

"intervalo de alrededor de 1,03 kg/cm^ abs. a alrededor de 

105 kg/cm^ a b s ., y usualmente está, en el intervalo de a l­

rededor de 17)5 kg/cm^ abs. a alrededor de 56 kg/cm^ abs.

La disolución pobre entra en e l aparato de absor­

ción 2 a una temperatura (T^) en e l intervalo de alrededor 

de 40,5SC a alrededor de 72,2BC, y usualmente es de alrede­

dor de 40,5^ a 51,6sc.

El gas de alimentación, del que se ha absorbido l a  

mayor parte de su gas ácido, asciende por l a  columna de ab­

sorción y sa le  en forma de gas de escape por l a  conducción 

3, a una temperatura en el intervalo de alrededor de 40,5 

ec a alrededor de 72,2SC, y usualmente de alrededor de 40,5 

se a 51,6sc. El gas de escape (o gas de proceso) puede con 

tener hasta alrededor de 18.000 ppm de gas ácido, siendo el 

objetivo, naturalmente, cumplir con lo s  requerimientos dé 

especificación del gas de proceso, que a veces son de sólo 

5 ppm de gas ácido. El presente procedimiento puede cumplir 

con estos amplios requerimientos sin  d ificu ltad .

Una vez que l a  disolución pobre absorbe todo el'^ 

gas ácido citado, salvo l a  pequeña fracción indicada, se 

denomina disolución r ica , es decir una mezcla de disolución 

pobre, gas ácido absorbido, agua adicional absorbida del 

gas de alimentación, y algunas impurezas. La "carga de l a  

disolución r ic a " , que es l a  relación de moles de gas ácido 

a moles de alcanolamina en l a  disolución r ic a , e stá  en el 

intervalo de alrededor de 0,1 a alrededor de 1,0 y usualmen 

te es de alrededor de 0,50 a alrededor de 0 ,6 7 .Cuando l a  di 

solución que contiene gas ácido alcanza una temperatura en 

e l intervalo de alrededor de 57,2SC a 85SC, preferiblemen-
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te- alrededor de 68,3BC, l a  disolucidn se hace pasar a tra ­

svés de una zona 5 de enfriamiento para disminuir l a  tempe­

ratu ra de l a  disolucidn, y- después l a  corriente enfriaba se 

hace pasar a través de l a  zona de absorción para aumentar 

l a  carga molar de gas ácido en l a  disolucidn, de modo que 

l a  temperatura de l a  disolucidn r ic a  que sa le  de l a  zona 

de absorcidn nunca exceda de 85sc. De 57,290 a 85sc es el 

intervalo preferido para l a  absorcidn de 00^ por medio de 

disoluciones de I1EA. Esto e stá  basado en l a  transferencua 

dé masas, que es función de l a  c in ética y del potencial de 

tran sferen cia del sistem a. Por encima y por debajo de este 

intervalo de temperatura, se obstaculiza l a  transferencia 

de masa de 00^ a  l a  disolucidn de HEA. Por ejemplo, la s  

temperaturas in ferio res a 57,290 causan una menor veloci­

dad de reacción, porque l a  c in ética del sistema se reduce 

a  menores temperaturas. Las temperaturas superiores a  8590 

afectan a l a  fuerza de transferencia entre el COg en l a  fa ­

se gaseosa y e l 00 g absorbido. Por lo tanto, se prefiero . 

efectuar l a  mayor parte de l a  absorcidn en este  intervalo; 

de temperatura. Sin embargo, se entiende que l a  adición ,de 

unidades de transferencia de masa (p latos) en coluanas ab- 

sorbedoras permite trab a ja r  a  temperaturas superiores e in­

fe r io re s de absorcidn a un mayor coste de cap ita l, lo que, 

naturalmente, es indeseable. La disolucidn r ic a  muy carga­

da sa le  del absorbedor 2 por e l plato in ferio r  o cerca de 

é l a través de l a  conduccidn 8, a una temperatura de s a l i ­

da del aparato de absorcidn (Tg) en el intervalo de alrede­

dor de 57,290 a alrededor de 859C, y normalmente e stá  en 

e l intervalo de alrededor de 62,790 a alrededor de 68,39C, 

y preferiblemente l a  temperatura de sa lid a  del absorbedor de
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l a  disolución r ic a  es menor que l a  temperatura de entrada 

"del gas de alimentación.

La disolución r ic a  pasa del fondo de l a  columna de 

absorción 2 a un primer cambiador de calor 10, donde l a  di­

solución r ic a  pasa en relación de cambio de calor con una 

disolución de alcanolamina regenerada de recirculación , pa­

ra  aumentar l a  temperatura de l a  disolución hasta l a  tem­

peratura Ty La disolución r ic a  calentada se hace pasar, a 

temperaturas en el intervalo de desde 76,6 a 90,5^0 a tr a ­

vés de l a  conducción 9, a un recipiente 12 de vaporización 

súbita donde se evapora COg súbitamente de l a  disolución 

r ica , a través de l a  conducción 7, a presiones de entre 0 

a 4,2 kg/cm^ absolutos, y preferiblemente 0,52 a 1,17 kg/cm^ 

abs. Como se ha dicho anteriormente y como puede verse en^ 

l a  Figura 2, l a  cantidad de vaporización depende de l a  tem­

peratura de vaporización sú b ita  y de l a  carga de gas ácido. 

Cuanto más a l ta  es l a  temperatura, mayor es l a  vaporización 

y cuanto más a lta  es l a  carga de ácido, mayor es l a  vapori- 

zación. La vaporización súbita reduce l a  temperatura de* Ira 

corriente que sa le  del depósito 12 de vaporización sú b ita  

a una temperatura en e l intervalo de 68,3 a 82,130. Torr 

consiguiente, l a  corriente se bombea por medio de l a  bomba 

2 a través de l a  conducción 13 a un segundo cambiador de 

calor 14, donde l a  temperatura se aumenta a valores en el 

intervalo de 93,230 a 115,530 para minimizar l a  aportación 

de calor de lo s calderines 23 de recalentamiento para des­

prender el COg de l a  disolución. La disolución se hace pa­

sa r  por l a  conducción 22 a l d ispositivo de separación 19.

La disolución pobre sa le  del d ispositivo  separador 19 a una

temperatura Tg en el intervalo de desde 115,530 a 137y6sc,
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y se rec ircu la  a lo s  cambiadores 3e calor 14 y 10 a través 

'de l a s  conducciones 16 y 17, y después por l a  conducción 18 

a un enfriador 21 de l a  disolución pobre. La disolución po­

bre enfriada se introduce después en l a  parte superior de 

l a  columna de contacto 2 por medio de l a  bomba 24, y se re­

p ite  el c ic lo .

Las ventajas de l a  presente invención se ponen 

claramente de manifiesto por medio de lo s  siguientes ejem­

plos específicos y datos comparativos, que se aportan para 

ayudar a lo s  expertos en l a  técnica en l a  práctica  de esta 

invención.

EL concepto de la  invención se rea liz a  en un s i s ­

tema del tipo descrito antes, con una disolución de 35 por 

ciento en peso de MEA eomo absorbente. El caudal de l a  co­

rrien te de gas de entrada es de 6.138 lcg moles/h, de lo s  

que 1.090 kg moles/h son COg, y entra en e l aparato de con­

tacto  a una temperatura de 65,590. La corriente de gas de 

entrada e stá  saturada con agua; l a  presión de contacto' es 

de 26,6 kg/cm^ manométricos. Para f a c i l i t a r  l a  comparación 

de l a  presente invención con lo s  otros diversos sistem as : 

en una base equivalente, l a  aproximación de l a  carga derla 

corriente o de disolvente r ic a  a l  equilibrio se mantuvo 

constante en aproximadamente 87 por ciento. El caudal de 

l a  disolución era de 2.300 g. por minuto (gpm) y se intro­

dujo en e l aparato de contacto a una temperatura de 40,5BC 

y una carga pobre de 0,21 moles de COg/mol de amina. La di­

solución de MEA parcialmente cargada con COg se hizo pasar 

a través de un in terenfriador 5 a  una temperatura de a lre­

dedor de 71BC, y después se hizo pasar de nuevo a través 

del aparato de contacto, donde l a  disolución r ic a  se enri­
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queció hasta 0,56 moles áe COg/mol áe amina. La temperatu­

r a  áe l a  disolución que s a l ía  del aparato de contacto era 

de 57,280, y el COg en el gas de escape e. l a  atmósfera se 

redujo a ICO ppm. El interenfriador requería 11,87 1.11 Kcal/h 

a un caudal de agua de enfriamiento de 3.124 gpm para en friar 

l a  disolución de I.1EA parcialmente cargada.

La disolución de amina r ic a  se hizo pasar a l cambia 

dor de calor 10 a una temperatura de 57,280 y sa le  a 80SC.

La disolución de amina pobre de recirculación entraba a 

86,6sc y s a l ía  a 64,4SC. La disolución se hizo pasar des­

pués a l depósito de vaporización súb ita  y se vaporizó hasta 

una presión a de 0,0 kg/cm^ manométricos. La temperatura 

de la  disolución r ic a  se redujo a 8080 a 73,880 por medio de 

l a  vaporización, y se separaron por é sta  168 kg moles/h Sa' 

COg. El contenido de COg de l a  disolución r ic a  se redujo a s í 

de 1743 a 1575 kg moles/h.

La disolución se hizo pasar después a 7 3 , 8 s c  a l se­

gundo cambiador de calor 14, donde l a  disolución de amina,!- 

r ic a  se calentó a 110BC recirculando amina pobre que entra­

ba a 12180 y s a l ía  a 86,680.

La disolución r ica  se hizo pasar después a l  dispo­

sitiv o  separador a 110SC. Aquí, se requerían 23,7 N Kcal/kg 

mol de COg para hacer pasar l a  corriente de amina r ic a  en 

COg de 1575 a 654 kg moles/h de COg.

Bi este punto, es deseable comparar el procedimien 

to de l a  presente invención con otros procedimientos. La 

Tabla I muestra varios sistem as de tratamiento. Es de impor 
tancia fundamental e l requerimiento de energla/mol de COg 

para cada proceso, ya que ésto indica la  aportación se se r­

v ic io s real para el tratamiento. No hay que o lvidar, sin
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embargo, que varias de la s  altern ativas pueden requerir una 

mayor inversión de cap ita l para conseguir un coste de serví 

cios reducido; estas situaciones se describen por medio de 

u^ segundo índice de comparación, el Indice Operativo, que 

se deriva de un coste de explotación que combina el coste 

anual de serv ic io s con una amortización anual de inversión 

de cap ita l para el esquema particu lar. El Indice operativo 

se toma entonces con referencia a l caso básico de l a  técni­

ca anterior, con valor 1 ,0 .

Cuando se t r a t a  de mejorar el diseño básico de l a  

técn ica anterior (Columna 1) para lograr un mejor requerimien 

to de energía, se puede emplear e l concepto de vaporización 

sú b ita  para reducir l a  carga de CO2 en l a  columna de separa­

ción. El efecto se muestra en l a  columna 2. Una d ificu ltad  

prim aria con e sta  a ltern ativa  es que l a  carga de la  disolu­

ción r ic a  está .lim itad a a 0 ,5  m/m por consideraciones de, 

equilibrio  que lim itan el grado de vaporización obtenible 

(Véase Figura 2 ). Se puede, además, tr a ta r  de reducir la-de­

manda de entalp ia de reacción y vaporización de l a  columna 

de separación elevando l a  carga de l a  disolución pobre de 

0,15 "a 0,21 m/m (Columna'3). Desgraciadamente, el beneficio 

potencial se compensa por e l aumento de demanda de calor sen 

s ib le  asociado a l alto  caudal de disolución consecuente con 

l a  mayor carga de l a  disolución pobre cuando l a  carga de la  

disolución r ic a  se f i j a  por el acercamiento a l equ ilibrio . 

Como puede verse, se puede obtener entonces alguna mejora, 

tanto en l a  demanda de serv ic io s como en el coste de explota 

ción (de 30,5 1.1 Kcal/kg mol de COg y un Indice Operativo (10 

= 1,0 a 25?5 H Kcal/kg mol de CÔ  y un 10 = 0 ,94). Un camino 

diferente que podía haberse seguido se r ía  intentar elevar l a  

carga de l a  disolución r ic a  usando un interenfriador. Es de-
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c ir , a menor temperatura de l a  disolución r ic a  se pueden to­

l e r a r  mayores cargas de l a  disolución r ic a  para conseguir lab 

mismas aproximaciones a l equ ilib rio . El efecto puede aumen­

tarse  más elevando la s  cargas de l a  disolución pobre, y, 

como resultado, mejorando l a  termodinámica de l a  columna de 

separación. También aquí lo s  resultados demuestran una me­

jo ra  (de 30,5 M Kcal/kg mol de COg a 10 = 1 ,0 , a 26,5 M dé 

Kcal/kg mol de COg e 10 = 0,93) (Columna 4 ). Se obtuvo una 

mejora muy importante por medio de un diseño adecuado en el 

que se incorporaron aspectos de ambos métodos. Las caracte­

r ís t ic a s  de diseño deseadas sólo pueden obtenerse por con­

sideración del efecto sinérgico derivado de ta l  combinación. 

La vaporización súbita es deseable por su capacidad para re­

ducir l a  carga de COg por separación térmica; l a  termodinár- 

mica de l a  operación de vaporización indica que l a  e fic ac ia  

de l a  vaporización es función de l a  carga de entrada. Por" 

lo tanto, se desean cargas de disolución r ic a  de entrada a 

l a  vaporización tan a lta s  como sean posib les, dentro de lá s  

lim itaciones de equ ilibrio . No podemos obtener el tipo der 

e ficac ia  de l a  vaporización requerida para lograr una a lta  

economía de serv ic io s con cargas convencionales. El uso -dé 

un interenfriador ayuda a lograr una mejor e fic ac ia  de l a  

vaporización a l reducir la s  lim itaciones de equilibrio  f i ­

n ales, pennitiendo mayores cargas de sa lid a  del aparato de 

absorción. El uso. de un interenfriador es también útilísim o 

por o tra  razón importante. El uso de una mayor carga de l a  

disolución pobre en el diseño de l a  columna de separación 

sólo puede ser plenamente beneficioso s i  no se peimite que 

l a  carga de calor sensible aumente a l aumentar e l caudal de

disolución. Por medio del interenfriamiento se puede, ade-
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más, elevar la s  cargas de l a  disolución r ic a  para alcanzar 

-una carga neta equivalente, y recoger a s í lo s  beneficios 

de un mejor diseco teimodinámico tanto de l a  columna de se­

paración como del absorbedor. Es esta  interacción entre lo s 

componentes inoi vidual es c.el diseno l a  que crea una combi­

nación óptima de efectos que contribuye a que l a  demanda de 

energía neta para e l sistema combinado de esta  invención sea 

menor que cualquiera de lo s componentes individuales toma­

dos por separado. El objeto de esta  invención sólo puede al 

canzarse por colocación óptima del interenfriador y el aca­

rato de vaporiza.ción súbita, y selección cuidadosa de todos 

lo s  parámetros de diseño para conseguir un diseño bien equi 

lün*ado del sistem a. Como puede verse por lo s datos (Columna 

5), por medio del procedimiento de esta  invención se obtie-
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ne .una aportación energética a l a  columna de separación muy 

reducida, de 23,7 H de Kcal/kg mol de CO2 y un Indice Occ-- 

rativo de 0,89 en conjunto. La reducción en l a  energía ne­

cesaria  para l a  separación se r e f le ja  en un ahorro notable 

del coste de serv ic io s (Indice de U tilidad 0 ,77). Este aho­

rro notable de serv ic io s compensa sobradamente l a  mayor in­

versión de cap ita l, como r e f le ja  e l Indice Operativo gLobal 

de 0,87.

Habiendo descrito l a  invención con relación a c ier­

ta s  realizaciones preferidas, ha de entenderse que pueden 

hacerse c ie rta s  modificaciones en l a  misma sin  apartarse del 

e sp ír itu  y objeto de l a  misma.

y
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Los puntos de invención propia y nueva que se pre­

sentan para que sean objeto de e sta  so lic itu d  de Patente de 

Invención en España, por VEINTE anos, son lo s  que se recogen 

en la s  reivindicaciones sigu ien tes:

i s . -  Un procedimiento continuo para separar gases 

ácidos de una mezcla gaseosa de alimentación poniendo en con 

tacto  l a  mezcla gaseosa de alimentación con una disolución 

acuosa de alcanolamina, teniendo l a  alcanolamina de 1 a 3 ra 

d ica les alcanol, y teniendo cada rad ical 2 ó 3 átomos de car 

bono, que comprende (a) introducir en una zona de absorción 

una mezcla gaseosa de alimentación de gas de proceso y gas 

ácido que comprende un gas de proceso seleccionado del grupo 

que consta de un hidrocarburo, una mezcla de hidrocarburo*, 

gas de s ín te s is  y una mezcla de nitrógeno e hidrógeno, y a l­

rededor de 5 a  alrededor de 60 por ciento en volumen de un 

gas ácido seleccionado del grupo que consta de dióxido de car 

bono, sulfuro de hidrógeno y sus mezclas, donde el tanto por 

ciento en volumen se basa.en e l volumen to ta l de l a  mezcla 

de gas de proceso y gas ácido introducida en l a  zona de ab­

sorción, a  una temperatura de entrada en l a  zona de absor­

ción (10), de l a  mezcla gaseosa de alimentación, en e l Ín ter 

valo de 60-87,7SC; (b) poner en contacto en contracorriente 

l a  mezcla gaseosa de alimentación en l a  zona de absorción 

con una mezcla de una disolución acuosa de al.ceno 1 anina, te­

niendo dicha disolución acuosa de alcanolamina una concentra
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ción de desde 15 a 95 por ciento en peso de alcanolamina, y 

"una temperatura (Ti) de desde 40,5 a 72,160 para absorber 

e l gas ácido de l a  mezcla gaseosa de alimentación; (c) ha­

cer pasar a l menos l a  mayor parte de l a  disolución descen­

dente de alcanolamina que contiene gas ácido a través de una* 

zona de enfriamiento cuando l a  disolución ha alcanzado una 

temperatura de desde 57,2BC a 8560 para disminuir l a  tempe­

ratura de l a  disolución, y después hacer pasar la  disolución 

enfriada que contiene gas ácido a través de l a  zona de ab­

sorción para aumentar l a  carga molar de gas ácido en l a  di­

solución, de ta l  modo que l a  temperatura (Tp) de l a  disolu­

ción r ic a  que sale  de l a  zona de absorción nunca exceda de 

85SC; (d) separar l a  disolución r ic a  en gas ácido que tiene 

una carga de gas ácido de 0,50 m/m. a 0,67 m/7.i desde el fon­

do o parte in ferio r de l a  zona de absorción, y hacer pasar 

t a l  disolución en relación de cambio de calor con una diso­

lución de alcanolamina regenerada de recirculación , para 

aumentar l a  temperatura de l a  disolución r ic a  (T^) en e l 

intervalo de desde 76,6ec a 90,5SC; (e) hacer pasar l a  di­

solución r ic a  calentada de l a  operación (d) a una zona do- 

vaporización súbita para separar más parte de l a  carga de * 

gas ácido de l a  disolución de alcanolamina que s i  l a  corrien 

te  no se calentase, reduciendo t a l  vaporización sú b ita  l a  

temperatura de l a  disolución a una temperatura (T^) en el 

intervalo de desde 68,360 a 82,260; ( f )  hacer pasar l a  co­

rriente que contiene menos gas ácido de l a  operación (e) 

en relación de cambio de calor con l a  disolución de alcano­

lamina regenerada de recirculación para aumentar l a  tempera­

tura hasta un valor (T^) en el intervalo de desde 93,2SC a 

115,560; (g) introducir l a  disolución calentada de la  ope-
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ración (f)  en una zona de separación de modo que se requie­

re añadir a l sistem a un calor sensible reducido para sena- 

ra r  gas ácido de l a  disolución; (h) sepairar l a  mezcla ce 

gas ácido y una pequeña proporción de agua de l a  disolución 

introducida en el separador, estando el agua separada en 

fom a de vapor, y separar dicha mezcla en forma de cabezas 

de l a  zona de separación; ( i )  separar el resto de l a  diso­

lución de l a  operación (h) del fondo de l a  zona de separa­

ción a una temperatura (Tg) en el intervalo de 115,5sc a 

137,6sC; ( j )  hacer pasar l a  disolución regenerada caliente 

de l a  operación ( i)  en relación de cambio de calor con la s  

disoluciones de la s  operaciones (d) y ( f )  y después a una 

zona de enfriamiento donde l a  temperatura (T^) se reduce 

a  40,580 a 72,18C; (k) y después recircu lar l a  disolución 

de l a  operación ( j)  a l a  zona de absorción.

23.- Un procedimiento según l a  reivindicación 13, 

en e l que l a  alcanolamina es MEA.

33.- Un procedimiento según l a  reivindicación l s ,  

en e l que e l gas ácido es COg.

48. -  Un procedimiento según l a  reivindicación 13, 

en e l que l a  disolución de alcanolamina es una disolución de 

MEA que tiene una concentración de entre 15 y 70% en peso.

58 .- Un procedimiento según l a  reivindicación 43, 

en el que l a  concentración de MEA es 35% en peso.

63.- Un "procedimiento según l a  reivindicación 13, 

en el que l a  temperatura Tg e stá  en e l intervalo de 57,280 

a 8580.

30

25019

78.- Un procedimiento según l a  reivindicación 63, 

en e l que l a  temperatura Tp está  en el intervalo de 62,78C 

a  68 , 380 .

q., ' . -
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8s . -  Un procedimiento segdn l a  reivindicación 1&, 

"en e l que la  disolución acuosa de alcanolamina contiene, co 

mo inhibidores de corrosión, compuestos de antimonio y de 

vanadio mezclados de modo que hay una proporción de desde 

alrededor de 1 a 9 partes en peco de compuesto de antimonio 

a alrededor de 9 a alrededor de 1  partes en peso de compues 

to de vanadio.

9a .-  Un procedimiento segdn l a  reivindicación 8s , 

en el que l a  proporción de antimonio a vanadio es de a lre­

dedor de 4-6 partes a alrededor de 6-4 partes.

IOS.- un procedimiento segdn l a  reivindicación H , 

en e l que l a  disolución de alcanolamina contiene un compues 

to orgánico inerte.

l i s . -  Un procedimiento segdn l a  reivindicación l a , ' 

en el que l a  carga de gas ácido es de alrededor de 0,56 m/m.

* 12S.- Un procedimiento continuo para separar gases 

ácidos de una mezcla gaseosa de alimentación.

Tal y como se ha descrito en l a  Memoria que antece­

de, representado en lo s  dibujos que se acompañan y con lo s  

fin es que se han especificado. -

Esta Memoria consta de VEINTIDOS hojas e scrita s 'a -"  

máquina por una so la  cara.

30
25019
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