® A1

MINISTERIO DE INDUSTRIA Y ENERGIA @[

Registro*de la Propiedad Industrial agietro de acu&l’d@ ES @ 496,412 |
Qonced“"{ e{ g figquran eale Pf: @ FECHA DE PRESENTAGION ‘
eon 1t " 'g yrij:“°° 28-12-1978 : |

ni3 ot jo adjunt® i

i g Y

) PATENTE DE INVENCION -

ESPANA i

!

@ PRIORIDADES: ;
@uum:no @ FECHA @ PAIS 1
865.732 29-12-1977 EE.UU, ?

CLASIFICACION INTERNAGCIONAL

Bo1D

@F!CHA DE PUBLICIDAD

’ PAT!NT! DE LA QUE ES DIVISIONARIA

>

@TITULO DE LA INVENCION

MEZCLA GASIOSA DE ALIMENTACION"

"UN PROCEDIMIENTO CONTINUO PARA SEPARAR GASES

ACIDOS DE UNA

@ SOLICITANTE (8}

UNION CARBIDE CORPORATION

(L-11847-SP)

DOMICILIO OEL SOLICITANTE

270 Park Avenue, Nueva York,

Nueva York, 10017, EE.UU.

@ INVENTOR (E8)

Kenneth Francis Butwell, Daniel John Kubek

@ TITULAR (£3)

@ REPRESENTANTE

DON O5CAR DE ELZABURU FERNANDEZ

(P.~70.728)

Jea

UNE A -4 oD, 308

UTILICESE COMO PRIMERA PAGINA DE LA MEMORIA . - ’

POOR
QUALITY



~ ' p-70.738

1

.

- 10

15

20

25

30

| 25019

Hops num :L

- Esta invencidén se refigre a uh'procedimiento de se
paracidn dé gas écido,'y nés particulazmenfe, a la separa-
cidn de CO2 gaseoso de diversos gases Gc proceso.

La separacidén de gases 4cldos por absorcidn en con
tracorriente con alcanolaminas se ha conocido en la indus—
trin durente mis de cuarenta afios., Alrededor de 1969 se des
cubrié un sistems de inhibicidén de corrosién y més tarde se
patent, en la patente de los EE.UU. ne 3,808.140, el 30 de
abril de 1974, gue eliminaba muchas limitaciones de disefio
¥ de trabajo de separacidén de I'.EEA—CO2 convencional. Desde en
tonces, se ha continuado el itrabajo vara mejorar y ophtimi-
zar el sistema de HEA-CO, con inhibidor de corrosién en tér
ninos de menor coste de capital, es decir de reduccidn del
ndmero de piezas y tamefio del aparato requerido, v én térmi-
nos de menores requerimientos de energla para goner en préc-
Fica el procedimiento.

_' Un objeto de esta invencién es proporcionar un
procedimiento mejorado para la separacién de gas 4cido, et
el que se minimiza la necesidéd de calentar y enfriar desde
fuentes exteriores. ‘

Otro objeto-es prOporcionar un procedimiento me-
jorado de corrosién inhibida para la separacién de gases
&cidos. _ .

0tros objetos se~pondrén<de manifiesto a partir
de la siguiente memoria descriptiva y los dibujos, en los
que

la Figura 1 es un diagrama de procesos esguemébi-
co. de una realizacién ilustrativa de 1a7presénte invencién,
; ,

la Figura 2 es una representacién gréfica del tan
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40 por ciento de vaporizacidn stbita de 002 en funcidn de
1z temperatura y la éarg .

In un aspecto general de la invencién, la disolu~
cién depuradora de amina rica en 4cido se enfria cerca de
la parte central a la parte inferior de la columa de absor
¢ién para reducir la presidén pércial, controlada por la tem
peratura, del gas fcido absorbido, permitiendo asi una car-
ge mayor de la que de otro modo serfa posible (Con el fin
de simplificar la descripecién, usualmente se haré referen~
cia al CO, como el gas #cido. La invencidn no se limita ne-
cesariamente a €1 como se describird més adelante). En com-
binacidén con el enfriamiento'de 1la disolucidn rica, se use
una vaporizacidén sdbita de la disolucién rica pars conSggu}r
la hasta ahora inalcanzablemente baja'carga del caldert&ldé
recalentamiento.

La energla requerida para dgsorber el 002 del di;’
solvente cargade se aporta en la columa de separacidén de
ung instalacibn de separaci&n de coé del tipo de amina. In
gistemas convencionales de MEA de separaclén de 002 no inhl-
bidos, el requernmlento de vapor para propor01onar esta ener
gla era tipicanente de 52.725 keal/kg mol de €O,y Los eiste
mas con inhibidor de corrosién como los descritos en la pa-
tente de los EE,UU. n® 3,808,140 tienen muy reducido este
réquerimiento. La presente invéncidn reduce ain més la ne-
cesidad de calentemiento y enfriamiento por fuentes exterio
res, Es sabido que cuanto menor es la carga de 002 en la

columa de separacién, menor es la aportacién de calor que

‘hay que suministrar, y, ademés, menor es el didmetro de la

columma de separacién que se requiere. Aqui reside la base

del uso en esta invencién de un depbsito de vaporizacidén st
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1 ‘bita para la eliminacién de €O, antes de la separacién real.
~Cuanto més CO, se separa exteriormente al separador de co-
Iumna, aprovechzndo la 2lita carga de sminag rica que szle del

aparato de contacto (por el enfrismiento de la disolucidn

-5 de }EA) diseflado en condiciones préximas al equilibrio, por
veporizacién stbita a presién cercena a la atwmosférica, me-

nor aportacidén de calor de regeneracidn se precisa. Parie

de la separacidn se consigue entonces sin coste, desde el

punto de vista de los servicios. Conceptualmente, el Gend-

10 sito de vaporizacidn s¥bite puede colocarse en cuslouier
lugar de la conduccidn de disolvente rico entre el disposi~
tivo de contacto y el separador de columnz, pero una mayor
consideracién indica que se consiguen pocas venbajas con un
dispositivo de vaporizacidn stbita inadecuadamente situado
15 Yy diseflado. Esto tiene bastante que wver cc;n la termodingmi-
ca del sistema. A medida que se evaporan sﬁbitamente 002 W
H20 de una corriente a alta presibn, el calor requerido pa-
ra conseguir la vapo:éizacidn se consume de lg fase liguida
en forma de energla térmica. Por lo tanto, si wn diSposii:i-
20 vo de vaporizacidén sUbita estd situado junto a la entrada
al separador, el calor sensible a aportar a la columa -se
auments a causa de la reducida tempera’bufa de entrada; cual
guier ventaja real 1ogfada per la reducida carga de 002 se
compensa por el efecto negativo del calor sensible. Se ne-
25 cesita, pues, recalentar las colas del dispositivo de vapo-
rizacién stbita (por medio de un cambio de calor) antes de
la separacidén. Se podria sugerir entonces la colocacién di-
rectamente aguas abajo de la extraccién de disolvente rico
del dispositivo de con‘facto, antes” del intercambio pobre[ri-
30 co, porque agul podia obtenerse un celentamiento adecuado
25019 | |




b~

10

15 -

20

25

30
25019

4

Hojs o

despuds de la vaporizacién stbita. También ésto es insatis-
[Tactorio, pero por diferente razén. Esenciélmente, cuanto
nés alta es la temperaturavde entrada ai dispositivo de
vaporizacién sdbita, mejor es la eficacia de vaporizacidn
obtenida en témminos de separacién de 00, (véase figura 2).
Iz eficacia de la vaporizacién se define como el tanto por
ciento de separacidén total de C0,, basado en la cantidad de
002 contenida en la disoluciénvrica. La carga, ademéds, jue-
ga un papel importante, A 822C, por ejemplo, puede separar-
se menos de 4 por ciento del 002 por vaporizacidn sibita a
partir de una carga de 0,50 m/m; puede separarse casi 13
por ciento a partir de 0,58 m/m.

En la presente invencién, se ha traﬁado de aumen-
tar la carga rica que sale del dispositivo de contacto déss
de un valor actualmente normal de alrededor de 0,50 m/m, Eg
to puede lograrse designando precisamente un valor muy pféQ
ximo & la carga de equilibrio en los platos inferdiores, em~
pleando &l mismo tiempo wn interenfriador sobre wno de 1los
platos inferiores para enfriar la amina semi-sometida a'ééh—
tacto, Eéte enfriamiento'disminuye la presién parcial dé~é02
en la anmina, aumentando el potencial de transferencia ée ma~
sa para el 002, permitiendo con elld gue la carga aumente
ain més por el contacto sobre los platos més inferiores reg
tantes, Sin embargo, a causa de las menores temperaturas de
la disolucidén rica que sale del dispositivo de contacto, la
operacidén unitaria de vaporizacién sibita tiene que estar
entre Hi-1 y HX-2 (véase figura 1) porque de este modo se
puede aportar una temperatura razonable de pre-vaporizacién

stibita, conservando el mismo tiempo la capacidad para reca-

lentar ls disolucidén después de la vaporizacidn y antes de
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1 1la separacidn adicional,

- Descripeidn de la reslizacién de la invencidn

Como se ha dicho, el gas de alimen 1bacién es una
mezcla de gas de proceso ¥ gas écidb, estando el gas de pro
5 ceso seleccionado del grupo que cbnsta de un hidrocarburo,
una mezcle de hidrocarburos, gas de sintesis, y una mezcla
de nitrégeno e hidrégeno. Son ejemplos de hidrocarburos qué
se procesan en el sistema etano y metano, que pueden estar
en forma de Zas natural o un sustitutivo o de gas natural
10 sintévico (@iS), etileno, etano, propileno, propano, mez-—
clas de ftales hidrocarburcs, y los efluentes previemente
purificados del cragueo de nafta o crudo o de la gasifica-
ci6n de hwlla. EL gas de sintesis se refiere 2 las mezclas
de hidrégeno y mondxido de carbono en>proporciones diver-
15 | sas, generalmente en el intervalo de alrededor de 60 a al-
rededor de 80 .por ciento en volumen de hidrdgeno, ¥ alrede-
dor de 0,1 a alrededor de 20 por c1ento en volumen de mond-
xido de Carbono, siendo el reoto, si lo hay, didxido de »@3
bono. El tanto por ciento s¢é basa en el volumen total de
20 gas de sintesis. Son mezclas tipicas la de 7,75 de Hy ¥
0,3% de CO y 22,05 de COé, v de 70% de H,, 154 de CO y 15%
de 002. La mezcla de nitrégeno e hidrégeno se usa en la fa~
bricacién de amoniaco. En geﬁeral, la mezcla contiene alre-
dedor de 20 por ciento en volumen de nity régeno y alrededor
25 de 60 por ciento en volumen de hidrégeno, basado en el vo-
lumen total de la mezcla de nitrégeno e hidrbégeno.

El gas de glimentacidn contiene taﬁbién un gas 4ei
do seleccionado del grupo que consta de diéxido de earbono,

sulfuro de hidrégeno, y sus mezclas en cantidades de alre-
30 dedor de 5 a alrededor de €60 por ciento en volumen basado en

25019
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1 ‘el volumen total del gas de alimentacién. E1 "volumen to-
—tal de gas de alimentacidén" incluye el gas de proceso como
se ha definido y el gas 4cido como se ha definido, perc ex- é ;%ff
cluye el vapor de agua y las impurezas que se describen a ; g
5 continuacién, La cantidad de gas 4Acido contenida usualmen- | |

te en el gas de alimentacidn estd en el intervelo de alre-
dedor de 15 a alrededor de 30 por ciento en volumen.

Puede haber agua presente, y usualmente lo est4,
en mezcla con todos los componentes del gas de proceso, en
10 forma de vapor de agua o gotitas, en cantidades que van de
0ala Saiuracién, v preferiblemente estd saturado., La sa-
turacidén minimiza la evaporacidn de agua en el fondo de la

o

zong de absorcién. Puede usarse un gas de alimentacién en-

Y
-

hidro, pero es muy raro.

15 - Tas impurezas, tal como se definen agqui, estég re-
presentadas por (a) cualquier gas no definido anteriormente
como gas de proceso, gas de &cido o vapor de aguz, ¥ (b)

partfculas s6lidas o gotitas de 1fquido (excluyendo las "~~~

gotitas de agua) en el gas de alimentacidén. Pueden estar .-
20 presentes en cantidades de hasta airededor de 3 por ciénté
en péso, basado en el peéo total del gas de alimentacibn;}
y ﬁreferiblemente 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 las impurezas gasecosas el didxido
25 de azufre, sulfurc de carbonilo, y disulfuro de carbono,

Son ejemplos de las impurezas sélidas o liguidas el sulfu-

ro de hierro,‘dxido de hierro, hidrocarburos de alto peso
molecular, y polimeros., Cualgquier olefina que tenga més de
un doble enlace, hidrocarburos con- triple enlace, y, por
30 regla general, cualgquier materigl que polimerice o reaccio~

25019
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ne- in situ, es una impureza indeseable.
- EL absorbente es una disolucién de una alcanolami~
na que tiene 1 a 3 radicales aloanol, teniendo cada radicel
alcanol de 1 a 3 4fomos de carbono, y agua. Son ejemplos .
de las alcanolaminas la ménoetanolamina (I'B4), dietanolami-
na (DEA) y trietanolamina (TEA), siendo la NEA el absorben
te a elegir. Otras alcanolaminas adecuadas son la dilisopropg
nolamina, monoisopropanolamina, monopropenolamina, dipropa-
nolamina, tripropanoclemina, y triisopropanolamina. Aunque
pueden usarse mezclas de slcanolaminas, no se prefieren,
Pueden vsarse mezclas de sminas y compuestos orgénicos o
inorgénicos inertes que tienen una alta solubilidad para
los contaminantes a eliminar. Tales compuestos pueden sus-
$ituir al agua. Puede usarse, por ejemplo, una disolucidn
de tratamiento tal como glicol-amina-agua, como se descri-
be por Hutchinson en la patente de los EE.UU. 2.177.068.°
La disolucidn acuosa de I'EA introducida en el sis-
tema es generélmente de alrededor de 15:por ciento a alré—
dedor de 70 por ciento en peso de MEA, basado en el peSd'de
la disolﬁcidn. Si se usa DEA, el amplio intervalo en la di-
solucién inicial es de alrededor de 25 por ciento a alrede-
dor de 90 por ciento en peso, y si ée usa TEA, el amplio
intervalo es de alredéddr_de 40 por ciento.a alrededor der
95 por ciento en peso. Son ejemplos de disoluciones tipi-
cas, con tantos por ciento en peso, que pueden usarse en

este sistema, las siguientes:

- Ebanolaming Aousg
- WEA 355 65¢%
DEA 50% 504

TEA  70% - 309
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to de corrosién. I caso contrario, las ventajas logradas

'calen'bamien't:o, filtros, tuberlas, turbinas, bombas, depdsi-

Heopn num 8

Se prefiere que el sistema esté esencialmente exen

por el procedimiento de la invencidén se perderin en una apli
cacidén comercial por la pérdida de produccidén debida senci-
1lamente al tiempo muerto causado por el aparato corro:[do.A
Esto puede lograrse en un sistéma de diéxido de carbono,
por ejemplo, usando los inhibidores de corrosidén descritos
en las reivindicaciones de la patente de los Estados Unidos
3..808.140, o usando wn aparato hecho de diversas aleaciones
de titanio, o diversos aceros inoxidables o aceros al carbo
no resistentes a la corrosidn, 0 usando un aparato revesti-
do con vidrio. En cualquier 4caso, se suglere usar algin sig
tema anticorrosidén en un sistema de diéxido de carbono. . AJ._.
usar los compuestos de antimonio y vanadio de la paten't;e “de
los Estados Unidos 3.808,140, los compuestos respectivos se
mezclan de tal modo que haya una proporcién de desde alfé: |
dedor de 1 a 9 partes en peso de compuesto de emtimonio, a
alrededor de 9 a alrededor de 1 partes en peso de compues-—
to de vanadio. Las pronorczones preferidas son de alreuedbr
de 4 a 6 partes a alrededor de 6-4 parbes, siendo lo mé.s»
preferido usar partes iguales. La combinacién de compues:
tos de antimonio y de vanadio se aflade en una cantidad de
alrededor de 0,01 a alrededof de 2,0 por ciento en peso,
bésado en el peso de las disoiuciones acuosas de alcancla-
minas, incluyendo el peso del agua ¥y la alcanolamina.

El aparato usade en el procedimiento de absorcién,

separacién y enfriamiento, asi como los calderines de re-

tos de vaporizacién, etc., son de disefio convencional. Una

columna de absorcién tipica usada en el sistema puede des-
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-1 cribirse como un dispositivo de contacto de platos perfora-
[dos con 15 a 35 platos perforados que tienen una separacién
enffe platos de 0,6 metros o su equivalente en relleno. Una
columa de destilacién tipica usada en el sistema puede des
i 7 5 cribirse como una vorre de plétos perforados cue tiene de

';f.‘, 15 a 20 platos reales, o .su equivalente de relleno. Ll alam-
bigque contiene en su base, o en una caldera exberior, un elg

nento tubular calentador o calderdn de recalentamiento, ¥

en la parte superior, y exterior gl alambicue, hay unos con
densadores ¥y un separador de agua ( que no se muestran en el
dibujo).

Haciendo réferencia al dibujo:

El gas de alimentacidn se introduce por la conduc-
cibn 1 en el absorbedor 2 (aparzto de contacto) en el pl.a'—'
to del fondo, o cerca de €1, siendo usualmente la Tempera-
tura de entrada (To) al abscorbedor de gas ;de alimentacién
de entre slrededor de 60°C y alrededor de 87,7¢C. Sin em~
'bargo, para méjorar la transferencia de masa, la tempe‘ra-;‘
tura del gas que enbtra en contacto con la disolucidn hé'"éé
ser preferiblemente de wnos 2,8¢C superior a la temperaiv-
ra de la disolucién saliente, para evitar la evaporaci'én,ﬁe
agua de la disoluciénr a gas. Le evaporacidén hace que se for
me una pelicula de evaporacidn que perturba la buena trans-
ferencia de masa de gas a liguido. Por consiguiente, se re-
duce lz buena transferencia de masa. EL gas de alimenta-
cic_Sn fluye hacia arriba a través del aparabo de absorcidn,
encontrando en contracorriente a la disolucidn acuossg, de
alcanolamina citada como disolucidn pobre, que se introdu-
ce en el plato superior, o cerca del mismo, del absorbedor

2 por la conduccidn 4.
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La presidén en el absorbedor 2 puede estar en el
~intervalo de alrededor de 1,03 kg/cm2 abs. a alrededor de
105 kg/cm2 abs., Yy usualmente estéd en el intervalo de al-
rededor de 17,% ke/cm® ebs. & alrededor de 56 ke/em® abs.,

La disolucidn pobre entra en el aparato de absor—
cién 2 a una temperatura (Tl) en el intervalo de alrededor
de 40,52C a alrededor de 72,290, ¥ usualmente es de alrede-
dor de 40,52 a 51,62C.

El gas de alimentacidén, del que se ha absorbido la
mayor parte de su gas 4cido, ascienée por la colurmea de ab-
gorcidén y sale en forma de gas de escape por la conduccidn
3, & una temperatura en el intervalo de alrededor de 40,5
¢C a alrededor de 72,2¢C, y usualmente de alrededor de;40&5
9C a 51,69C, El gas de escape (o gas de proceso) puede*csé

tener hasta alrededor de 18.000 ppm He'gaé fcido, siendo el
objetivo, naturalmente, cumplir con los réquerimientos:ééﬂ
esPepificacién del gas de proceso, qﬁe a veces son de sélo
5 ppm de gas dcido. El presente procedimiento puede cﬁhé@ir
con estos amplios requerimientos sin dificultad. *if

] Una vez gue la gisolucidn pobre absorbe todo éT:
gas fcido citado, salvo la pequefia fraccién indicada, P
denomina disolucién rica, es decir una mezcle de disolucién
pobre, gas &cido absorbido, agua adicional absorbida del
gas de alimentacidén, y algunas impurezas. La "ca:ga de la
disolucidén rica', que es la relacién de moles de gas 4cido
a moles de alcanolamina en la disolucidn rica, estd 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 0,67.Cuendo la di

solucidn que contiene gas &cido alcanza una temperatura en

el intervalo de alrededor de 57,2¢C a 852C, preferiblemen-
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'te.élrededor de 68,39C, la disolucién se hace pasar a tro-
vés de wna zona 5 de enfriamiento para disminuir la tenpe-
ratura de la disolucidn, y7después la corriente enfriads se
hace pasar a través de la zona de absorcién para aumentar
la carga molar de gas Acido en la disolucidn, de modd que
la temperatura T, de la disolucién rica que sale de la zona
de absorcidn nunca exceda de 852C., De 57,29C a 852C es el
in%ervalo preferido para la absorcidn de 002 por medio de
disoluciones de liEA. Esto esté basado en la transferencua
dé masas, que es funcidén de la cinébica y del potencial de
transferéncia del sistema. Por encima y por debajo de este
intervalo de temperatura, se obstaculiza la transferencia
de masa de 002 a la disolucidén de IiEA. Por ejemplo, las
températuras inferiores a 57,2°C causazn wna ﬁenor veloci-
dad de reaccidén, porque la cinética del sistema se reduce

a nenores ﬁemperéturés. Las temperaturas suveriores a 85eC
afectan g la fuerza de transferencia entre el C0, en la fa-
se gaseosa ¥ el 0, absorbido. Por 1o tanto, se prefiere',
efectuar la mayor parte de la absorcién en este in%ervalq:
de tempe}atﬁra. Sin embargo, se entiende que la adicﬁén,de
unidades de transferenciérde masa (platos) en columas ab-
sorbedoras permite trabajar a tempefaturas superiores e in-
feriores de absorcién a un mayor coste de capital, lo que,
naturalmente, es indeseable, La disolucidén rica muy carsza-
da sale del absorbedor 2 por el plato inferior o cerca de
61 a través de la conduccidén 8, a una temperatura de sali-
da del aparato de absorcibn (Tz) en el intervalo de alrede-
dor de 57,29C a alrededor de 852C, y normelmente estéd en
el intervalo de alrededor de 62,72C a alrededor de 68,39C,

¥ preferiblemente la temperatura de salida del absorbedor de
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'1a disolucidn rica es menor que la temperatura de entradé
~del gas de alimentacidn.

| La disclucidn rica pasa del fondo de la columma de
absorcién 2 g va primer cambiador de calor 10, donde la di-
solucién rica pasa en relacién de cambio de calor con una
disolucién de alcanolamina regenerada de recirculacién, pa-
ra aumentar la temperatura de la disolucién hasta la tem-
peratura T3. La disolucién rica calentada se hace pasar, a
temperaturas en el intervalo de desde 76,6 a 90,5¢C a tra~
vés de la conduccidn 9, g un recipiente 12 de vaporizacidén
stbite donde se evapora (0, stiblitamente de la disolucién
rica, a través de la conduccidén 7, a presiones de entre O
e 4,2 ke/on? absolutos, y preferiblemente 0,52 a 1,17 kg{cy
abs, Como se ha dicho anteriormente y como puede verse"af’a
la Pigura 2, la cantidad de vaporizacidn éepende de la temf
peratura de vaporizacién stbita y de la cérga de gas ééi&g.
Cuanto més alta es la temperatura, mayor es la vaporizacién
y cuanto més alta es la carga de 4cido, mayor és la vapbff-
zacién, La vaporizacién stibita reduce la temperatura déclé
corriente que sale del depsito 12 de vaporizacién stibitar
a una temperatura T, en el intervalo de 68,3 a 82,190.k?oi
consiguiente, la corriente se bombea por medio de la bomba
2 a través de la conduccién 13 & un segundo cambiador. de
calor 14, donde la temperatura se aumenta a valores en el
intervalo de 93,20C a 115,5¢C para minimizar la aportacidn
de calor de los calderines 23 de recalentamiento para des-
prender el CO, de la disolucién, La disolucién se hace pa-
sar por la conduccidén 22 al dispositivo de separacién 19.

La disolucién pobre sale del dispositivo separador 19 & wma

temperatura T, en el intervalo de desde 115,5¢C a 137,62C,
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'y se recircula a los cambiadores de calor 14 y 10 a través

“de las conducciones 16 y 17, y desyués por la conduccibn 18

a wn enfriador 21 de la disolucidén pobre. La disolucién po-
bre enfriada se introduce después en la parte superior de
la columa de contacto 2 por medio de la bomba 24, y se re-
pite el ciclo. .

Las ventajas de la presente invencidn se yonen
claramente de menifiesto nor medio de los sigulentes ejen~
plos especificos y datos comparativos, que se aporian para
ayudar a los expertos en la téenica en la prictica de esta
invencidén.

El concepto de la invencién se reeliza en un sis-
tema del ;bipo descrito antes, con ung disolucién de 35 por
ciento en peso de HEA como absorbente. Zl caudal de 1avc§~
rriente de gas de entrada es de 6,138 kg moles/h, de los
gue 1.090 kg moies/h son 002,7 ¥ entr_a en el aparaio de 60;1-—
tacto a una temperatura de 65,5¢C. Lia corriente de gas de
entrada esté .éaturada con agua; 1a,'presidn de contacto” e%
de 26,6 kgfcm2 manométricos. Para facilitar la c014parabj"&1i
de la presen’ce iﬁveﬁéidn coﬁ los otros diversos sistemas
en una base equivelente, la aproximacidn de la carga de: ‘1
corriente 0 de disolvente rica al equilibrio se mantuvo
constsn’ce en aproximadamente 87 por ciento, El caudal de
1a disolucibn era de 2.300 g, por minuto (gpm) ¥y se intro-

dujo en el aparato de contacto a una temperatura de 40,52C

¥ una carga pobre de 0,21 moles de 002/m01 de emina, Ie di-

solucidén de IIEA parcialmente cargada con CO2 se hizo pasar

a través de wn interenfriador 5 a wna temperatura de alre-

dedor de T1eC, y después se hizo pasar de nuevo a trévés

del aparato de contacto, donde la disolucidn rica se enri-




P- o | . -
1 -qugcid hasta 0,56 moles de COz/mol de amina. La temperatu~

| ra. de la disolucién que salfa del aparato de contacto era

de 57,2¢C, y el 002 en el gas de escape z la atmésfera se

redujo a 100 ppm. Il interenfriador requeria 11,87 11i Keal/h

5 a.un caudal de agua de enfriamiento de 3.124 gpm para‘enfriar

la disolucién de IEA parcialmente cargada.

La disolucidén de amina rica se hizo pasar al cambig
dér de calor 10 a una temperatura de 57,29C y sale s 80¢C.
La disolucidén de amina pobre de recirculacidén entraba a
10 86,69C y salia a 64,42C. Ia disolucidén se hizo pasar des-
|pués al depdsito de vaporizacidn stbita y se vaporizdé hasta
wa presién a de 0,0 kg/cm2 manométricos., La temperatura
de la disolucién rica se redujo a 802C a 73,82C por medio de
la vaporizacidén, y se separaron por ésta 168 kg moles/ﬂﬂaéi
13, C02. EL contenido de,CO2 de la disolucién rica se redujo asi
de 1743 a 1575 kg moles/h. » BN

La disolucién se hizo pasar después a 73,890 al se-
gundo cambiador de calor 14, donde la disolucién de amina,
rica se calenté a 1108C recirculando amina pobre que eﬁgﬁér

-
-

20 ba a 1212C y salia a 86,62C. Lt

L]

La disolucién rica se hizo pasar después al dispd-

sitivo separador a 11092C. Aqui, se requerian 23,7 N Kecal/kg
mol de 002 pera hacer pasar la corriente de amina rica en

00, de 1575 a 654 kg moles/h de 00,5

25 B este punto, es deseable comparar el procedimien

to de la presente invencidn con otros procedimientos. Ia
Tabla I muestra varios sislemas de tratamiento. Es de impor
teancia fundamental el requerimiento de energfa/mol de 002

para cada proceso, ya que ésto indica la aportacién se ser-

30 vicios real para el tratamiento. No hay que olvidar, sin

25019
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.embargo ,. que varias de las alternativas pueéen requerir una
| mayor inversién de capital para cozsesuir un coste de servi
clos reducido; estasrsituaciones se describen por medio de
un segundo Indice de comparacidén, el Indice Cperativo, que

se deriva de un coste de explotacidn que combina el coste
anual de servicios con una amorvizacidn anuzl de inversidn
de capital para el esquema particular., El Indicc operativo
se toma entonces con referencia al caso bésico de lz técni-
ca anterior, con valor 1,0.

Cuanco se trats de mejorar el disefio bésico de la
téenica anterior (Columna 1) vpara lograr un mejor requerinmie:
to de encrzia, se puede emnlear el concepto de veporizaciln
subita para reducir la carga de 002 en la columms de separa-
cién. Bl efecto se muestra en la columna 2. Una difigul'tafi
primaria con esta altemativae es que la carga de la disolu-
cidn rica estd limitada a 0,5 m/m poi' consideraciones de,
equilibrio gue limitan el grado de vaporizacién obtenible
(Véase Figura-2). Se puede, ademds, tratar de reducir la-de-

manda de entalpfa de reaccidn y vaporizacién de la columna

M

de 's‘eparacidn elevando la carga de la disolucién pobre de
0,15 a 0,21 m/m (Columna'3). Desgracizdamente, el bene:‘fi';i':o
potencial se compensa por el aumento de demanda de calo;:r}'"'se_r_l_
sible asociado al alto caudal de disolucién consecuente éon
la mayor carga de la disolucién pobre cuando la carga derla
disolucién rica se fija por el acercamiento al equilibrio,
Como puede verse, se puede oblener entonces alguna mejora,
tanto en la demanda de servicios como en el coste de explota
cidén (de 30,5 11 Kcal/kg mnol de 002' ¥ un Indice Operativo (I0
= 1,0 a 25,5 H Keal/lg mol de €O, y wa I0 = 0,94). Un camino
diferente que podia haberse seguido seriarint'en’car elevar la

carge de la disolucidn rica usando wn interenfriador. Es de~

1154
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Hoyn num 16

‘cir, a menor temperatura de la disolucién rica se pueden to-

mismas aproximaciones al equilibrio. E1l efecto puede zumen-
tarse més elevando las cargas de la disolucién pobre, y,
como resultado, mejorando la termodinfmica de la columna de
separacién, También aqui los resultados demuestran wa me-
jora (de 30,5 M Kcal/kg mol de €0, a I0 = 1,0, a 26,5 11 dé
Keal/kg mol de o, e I0 = 0,93) (Colume 4). Se obtuvo wna
mejora muy importante por medio de un diseflo adecuado en el
que se incorporaron aspectos de ambos méitodos. Lag caracte-
risticas de diseiio deseadas sélo pueden obtenerse por con-
sideracidn del efecto sinérgico derivado de tal combinacidn.

La vaporizacién stibita es deseable por su capacidad para re-

3 ~ -

duecir la carga de 002 por separacidn férmica; la termodinéﬁ
mica de la operacién de vaporizacidn irvidica que la efiqac%a
de la vaporizacidén es funcién de la carga de entrada. o~
lo tanto, se desean cargas de diéoluéidn rica de entrada a
la vaporizacidén tan altas cdmo seen posibles, dentro de ‘1s
limitaciones de equilibrio., No podemos obtener el tipoid;;
eficacia de la véporizacién requerida para lograr una alté
economla de servicios con cargas convencionales. El us&déé
un interenfriador ayuda a lograr una mejor eficacia de la
vaporizacibén al reducir las limitaciones de equilibrio fi-
néles, permitiendo mayores caréas de selida del aparato de
absorcidn. El uso de un interenfriador es también utilisimo
por otra razdén importente. EL uso de una mayor carga de la

disolucién pobre en el disefio de la columa de separacidn

la carga de calor sensible aumente al aumentar el caudal de

disolucién, Por medio del interenfriamiento se puede, ade-

—lerar mayores cargas de la disolueidn rica para conseguir lap
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més, elevar las cargas de la disolucidn rica para alcanzar
-una carge neta equivalente, y recoger asf los beneficios
de 'wn mejor di=efio tenzodindmico tanto de la columna de se-
paracién como del absorbedor., Es esta interaccidn entre los
compdnentes individuales del disefio la que crea una combi-
nacibn dotima de cfectos que contribuye a que la demanda de
energla neta para el sistema combinado de esta invencién sea
menor que cualauiera de los componentes individuales foma-
dos por separado. EL objeto de esta invencién sélo puede al
canzarse por colocacidn dptima del interenfriador ¥ el apa~
rato de vaporizacién stbita, y seleccidn cuidadosa de todos
los parimetros de'diseﬁo para consegulr un disefo bien equi
librado del sistema. Como puede verse por los datos (Colurma
5), por medio del procedimienio de esta invencidn se obtie-
ne wa arortacidn energética a la columna de separacién muy
reducida, de 23,7 If de Koel/kg mol de 00, 7 un Indice Opow
rativo de 0,89 en conjunto. La reduccidn en 1z enerzia ne-
cesafia para la separacién se refleja en wn shorro notadle
del coste de servicios (Iﬁdice de Utilidad 0,77). Este ahc-
rro notable de servicios compensa sbbradamente la mayor in-
versién de capital, como'refleja el Indice Operativo global
de b,87. '

Habiendo descrito la invencidn con relacidn a cier-
tas realizaciones-preferidas, ha de entenderse que pueden
hacerse ciertas modificaciones en la misme sin apartarse del

espiritu y objeto de la misma.
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B REIVIEDICACIONES

lécidos de una mezcla gaseosa de alimentacidn poniendo en con

valo de 60-87,72C; (b) poner en contacto en contracorriente

19

Hojs nam

Los puntos de invencidén propia y nueva gue se pre-
sentan pare que sean objeto de esta solicitud de Patente de
Invencién en Bsvafla, por VEIITE zfios, son los que se recogen
en las reivindicaciones siguientes:

12.- Un procedimiento continuc pare separar gases

tacto la memclz gaseosa de slimentacidén con una disoluciédn
acuosa de alcanolamina, teniendo la alcanolemina de 1 a 3 rz
dicales alcenol, y teniendo cada radical 2 6 3 &tomos de car
bono, que comprende (az) introducir en una zona de a‘osorcién
una mezcla gaseosé. de alimentacién de gas de proceso y'gas
4cido que comprende un gas de proceso seleccionado del gruwo
que consta de“un hidrocarburo, ung mezcla de hidrocarburo.’,
gas de sintesis y wna mezcla de nitrégeno e hidrégeno, y' a4l
rededor de 5 a alrededor de 60 por ciento en volumen de wn
gasré.cido seleccionado dc;l grupo que consta de dibxido c‘té: ca
bono, sulfuro de hidrdgeno y sus mez'clas, donde el tanto por
ciento en volumen se basa.en el volumen total de la ;rxezcla
de gazs de proceso y gas 4cido introducida en la zona de ab-

sorcibn, a una temperatura de entrada en la zona de absor-

cién (To), de la mezcla gaseosa de alimentacién, en el inter

la mezcla gaseosa de alimentacidén en la zona de absorcidn
con wne mezcla de una disolucidn acuoss de alcenolamina, te-

niendo dicha disolucidn acuosa de alcanclamina una concentre

—

(R0
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‘cidn de desde 15 a 95 por ciento en peso de alcanolemina, ¥y
runa temperatura (Ti) de desde 40,5 g 72,1¢C para absorber
el gas 4cido de la mezcla gaseosa de elimentacidn; (¢) ha-

cer pasar al menos la meyor parte de la disolucién descen—

zona de enfriamiento cuando la disolucidn ha alcanzado una
tewperatura de desde 57,22C a 85¢C para disminuir la temve-
ratura de la disolucién, y después hacer pasar la disolucién
enfriada que contiene gas &cido a través de la zona de ab-
sorcién para avmentar la carge molar de gas 4cido en la di-
solucidn, de tal modo que la temperatura (Tz) de la disolu-
cién rica que sale de la zona de absorcién nunca exceda de
85¢0; (d) separar la disolucibén rica en gas 4cido aque tlene
una carga de gas 4cido de 0,50 m/m. a 0,67 m/u desde ol fon—
do o parte inferior de la zona de absofci&n, ¥ hacer pasar
$al disolucién en relacién de cambio de calor con una diso;
luciqn de alcanolaming regeneréda de recirculacidn, para
aunentar la temperatura de la disolucidén rica (T3) en §1 f
intervalo de desde 76,6¢C a 90,5¢C; (e).hacer pasar la di-
solucién rica calentada de la operacién (d) a wa zonagﬁel
vapofizacidn stibita para'separar més parte de la cargaidé}
gaé fcido de la disolucién de alcanolamina que si la corrien
te no se calentase, reduciendo tal vaporizacién stbits la
temperatura de la disqlucién a una temperziura (T4) en el
intervalo de desde 68,39C a 82,200; (f) hacer pasar la co-
rriente que contiene menos gas fcido de la operacidn (e)

en relacidén de cambio de calor con la disolucién de alcano-

tura hasta wm valor (T5) en el intervalo de desde 93,29C 2

115,5¢C; (g) introducir la disolucién calentada de la ope-

dente de alcanolanming gue contiene gas 4cido a través de unal-

laming regenerads de recirculacidn para aumentar la tempera-

.....
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.racién (£f) en una zona de separacibén de mo;io gue se requice-
| re afiadir gl sistema un calor sensible reducido para sepe~
rar gas 4cido de la disoluéidn; (h) separar la mezcla de
gas 4cido y una pequefia p?o;worcidn de —ag-:u.a de la disolucién
introducida en el separador, estando el agua separzda en
forma de vapor, y separar dicha mezcla en forma de cabezas
de la zona de separacibn; (i) separar el resto de la diso-
lucién de la opefacidn (h) del fondo de la zona de separa-
cién a wna temperaturs (Tg) en el intervalo de 115,5¢C a
137,62C; (j) hacer pasar la disolucidn regenerads caliente
de la operacién (i) en relacidn de cambio de czlor con las
disoluciones de las operaciones (d) y (£) y después a wna
zona de enfriamiento donde la temperatura (Tl) ge reducn
a 40;590 a 7?,190; (k) ¥y después recircular la disolucidén
de la operacién (j) a la zona de gbsorcidn.

28,~ Un procedimiento segin la reivindicacién 12,
en el que la alcénolamina es MEA. 7 _

3§.; Un procedimiento segin la reivindicacidn lsg,
en el que el gas 4cido es 0, e

42,~ Un procedimiento segin la reivindicacién 1s,
en el gque la disolucidn de alcanolamina es wna disolucidn de
MEA que tiene una concentracién de entre 15 ¥ 70% en peso.

58, Un prbdédimiento'segﬁn la reivindicacidén 42,
en el que la concentracién de MEA es 35% en peso.

62,~ Un procedimiento segin la reivindicacién 1z,
en el que la temperatura I, estd en el intervalo de 57,296
a 85¢eC.

£.~ Un procedimiento segin la reivindicacién 62,

en el que la temperatura Té estd en el intervale de 62,79C

a 68,390,
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82,~ Un procediniento semin la reivindiecazecidn 1&
en el que la disolucidrn acuosa de alcanolamina contiene, co
mo inhibidores de corrosidn, compuestos de antimonio Yy de
venadio mezclados de modo que hoy una provorcidén de desde
alrédedor de 1 a 9 partes en pesb de comﬁuesto de antimonio
a glrededor de 9 a =alrededor dérl partes en neso de compues
to de vanadio, )
9&,~ Un procediniento segin la reivindicacidén 82

en el gque la proporcidn de antigonio a vanadio es de alre-
dedor de 4-6 partes a alrededor de 6-4 partes.

108,~ Un procediniento segin la reivindicacién 1¢,
en el gque la disolucidn de aicanolamina contiene un compueg

to orgémico inerte.

- . -

1le,~ Un procediniento segin la reivindicacién 12,
en el que la carga de zas Acido es de alrededor de 0,56 m/m.
- 128,~ Un procedinmiento continuo para separar gaséé-
4cidos de una mezcla gaseosa de alimentacidn.
Tal y como se ha descrito en la Kemoria que antécé;
de, representado en los dlbugos que se acompaﬁan ¥ con log

s

fines que se¢ han espe01;1cado. : : T~

an

Esta lNemoria consta de VEINTIDOS hojas escritas-a -

méquina .por una sola cara.

wadria, 02FEB.197

P, A.
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