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La presente.invencidn se refiere a la divi-
sién de un efluente de conversidén de hidrocarburo en fase
mixta. Més'especificamente, la invencién implica un esque~
ma concreto para dividir un efluente producto hidrocarbong
so en fase mixta, que resulta de la conversién de un mate-
rial de carga de hidrocarburo més pesado'que la gasolina,
El procedimiento de divisién de fase mix?a de la presente

invencidén es aplicable a un procedimiento de conversibn de

!

hidrocarburo que se puede clasificar como consumidor de hi
drégeno, y en el que se requiere la recirculacién de wa
|fase gaseosa, rica en hidrégeno, a una o més zonas de reag
cibn. Entre tales procedimientos consumidores de hidrégeno
se incluyen la hidrorrefinacién.d el hidrotratamiento de

fracciones de queroseno, fracciones de destilado medio, ‘gas

"loils de vacio ligeros y pesados, materiales de ciclo lige-

ros ¥ pesados, ete, con el fin primordial de reducir la con
lcentracidén de diversas influencias contaminadoras conténi-.
das en ellos. Otro procedimiento tipico de conversién que
consume hidpégeno es conocido en la técnica de :éfinado de
petrdleo como "hidrocraqueo". Basicamente, las técnicas de
hidrocraqueo se emplean para convertir un material hidrdcag
bonoso relativamente pesado en productos de hidrocarburo

que hierve més bajo, tales como gasolina, queroseno y acei

" Ive:- combustible.

Algunos desarrollos relativamente recientes

, Fn el &rea de la tecnologia del petrbleo han indicado que

Las reacciones de hidrocraqueo se pueden aplicar con éxito
/r.materiales residuales, o los llamados "aceltes negros".
Son ejemplo de tal material los productos de cola de to-

rres atmosféricas, productos de cola de torre de vacio (re
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Biduo de vacfo), residuo de crudo, aceites crudos someti-

. |dos a destilacién primaria, y aceites crudos extraidos de

arenas alquitranosas. El presente procedimiento de divi-
sibén proporciona ventajas cuando se integra en un procedi-
miento para Qonvertir aceites negros. Sin embargo, se obser

varé que la breve descripcién anterior de procedimientos de

‘ petréleo a los que el presente pfocedimiento~de divisién

. e

es'aqaptable, utiliza materiales de carga hidrocarbonosos
que hiepven por encima del intervalo de ebullicién de ia
gasolina, es decir, que tienen un punto de ebullicibn ini-
cial por encima de 204,49C, :
| Un cbjeto principal de 1la presente invén:‘

cibn es efectuar una disminucién de la pérdida de hidrége-

hidrocarburoe que consume hidrégeno. Un objétivo corolario
es proporcionar uné técnica para dividir un efluente ﬁro;'
ducto de réaccién en fase mixta, resultante de la don&éil
sidn de‘un.material hidrocafbonoso mis pesado que la gaso-
lina.

Otro objeto de la.presente invencién es pro
porcionéﬁ un procedimiento mejorado para dividir un efluen
te producto de reaccién hidrocarbonoso en fase mixta, el
cual efluente producto contiene hidrégeno, hidrocarburos
hormalmente liguidos, e hidrocarburos normalmente gaseosos.
| Por tanto, en una realizacibén amplia, la
presente invéncién se\dirige a un procedimiento para divi-.
dir un efluente produé%o de reaccién hidrocarbonoso en faQ_
se mixta, (1) resultando dicﬁo efluente producto de la con
versién de un material de carga de hidrocarburoc que hierve

bor encima de una te@peratura de 204,42C, y-(2) contenien=

no, mientras se efectGa un procedimiento de conversién de . |
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[do hidrdégeno a recircular a la zﬁna de converéién, hidro-
cé:buros normalmente 1fquidos e hidrccarburos normalmente
vapor, el cual procedimiento de éebaraéién comprende las
etapas en secuencia de: (a) divi&ir_dicho_efluente produc~
to, en una primera zona de separaciéh a_sﬁstancia;mente la
,miémg presién que dicho efluente, para proporcionar (i)
una primera fase liquida, y (ii) uﬂé primera fase vaporj
(b) enfriar dichs primera fase vapor hasta una Temperatura
comprendida entre 109C y 65,62C, y dividir la fase vapor
enfriada, en una segunda zona de séparaéién a susbtancial~
mente‘ia misma presién que dicha-primera zona-de separa-
cién, para proporcionar (i) una éeéﬁﬂda’fase vapor rica en

hidrégeno, y (ii) una segunda fase 1iquida que contiene

~ {metanoj (¢) aumentar la temperatﬁra de.dicha segunda fase

liquida, y dividir la fase.liquidé calentada, en una tércg
ra zona de:separacién a presibn éué%ancialmente reducida,
eligiéndose qichaé temperatura y presifn para proporcibnér-
(i) una tercera fase liquida, y (ii) una tercera fase ve-
por que conéiene al menos 70,0% &el metano -de dicha segun~
da fase liquida; y (d) mezclar al iionos tas porcidn dé di-
cha tercera fase liquida con dicha primefé fase vapor.

En otra realizacida, dicha poreién de la
tercera fase liquida se mezcla cén &ibﬁé piimera fase va~
por, antes del enfriamiento de 14 misma. ‘

En otra realizacidnm, ia.segﬁnda fase liqui-
da se calienta hasté,qpa temperatufa coxprendida entre

121,1eC y 26090, y dicha tercera.zona ae sepéracién funcip

~

na a una bresién de 14,61 atm a 31,63 atm.
| Se observarid que el bresente procedimiento

de divisidn de fase mixta se efectla en tres o cuatro zo-
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has de separacién individuales. El efluente producto de
reaceidén se intr&duce en un separador celiente, & sustan-
cialmente la misma presién a que saie de'ia zona de reac-
cién de conversién; preferiblemente, la temperatura estd
comprendida ;ntre 3712C y 3998C. La fase vapor procedente
del separador éaliente se enfria hasta ﬁna temperatura
compiendidé entre 102C y 65,62C, y se introduce én ﬁn sé-
parador frio, a‘sustancialmenﬁe la misma presién bajonié1
que funciona el separador caliente, El material de faéé“‘
liquida procedente del separador frio se calienta hasfé'
una temperatura comprendida entre 121,19C y 2609C, y se
introduce en una zona célida de evaporacidn instantéﬁéé;“
a wna presiéh sustancialmente reducida, en el intervalo de
14,61 atm & 31,63 atm. Oudndo se utiliza la cuarta zoha
de separacidn, funciona a sustancialmente la misma téh§e~
ratura que el separador caliente, pero a una presién sus-
tancialmente reducida, comprendida entre 7,8l atm y 28,23
atm; esta cuarta zona es conocida en la técnica como una
zona caliente de evaporacidén instanténea. El procedimiénto
de separacibén de la presente invencidén se basa en la zona
célida de evaporacién instanténea. En técnicas de diyisién
similares de la técnica anterior, la fase liquida proceden
te del separador frio no se aumenta de temperatura, sino
que se introduce en una zona fria de evaporacién instanté-
nea a sustanéiélmente la misma temperatura y a una presidn
sustancialmente redu%ida. |

. Se ha ée reconocer y aceptar que la téenica
anterior esté repleta de téenicas para -efectuar la divi-
gién de un efluente producto de reaccién en fase mixta,

particularmente aquellos que estin integrados en un proce-

i
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dimiento de conversibén de aceite negro.

Fh la patente de los EE.UU, ne 3,364,134 se
describe un procedimiento de conversién de aceité negro
que implica cuatro zonas de separacidén (una de las cuales
separa inicialmente el material de carga de alimentacién
fresco) y dos recipientes de reaccién. Se iﬁdica gue la
invencién comprende un méfodo pbr el que el material as-
f4ltico del material de carge se mantiene en estado dis—
persado dentro de una fase liquida que es rica en hidréég
no, El material de carga de alimentacidn de nueva apoifé—
cibn se divide inicialmente en la primera zona de separé-
c¢ibén (columna de evaporacidén instanténea atmosférica);“z
proporcionando una fraceidén ligera que tiene un puﬁto'de
ebullicién final de 343,390 a- aproximadanente 454,420, ¥
una fraccidn pesada que tiene un'bunto de ebullicién ini-
¢ial por encima de aproximadamente 343,390, Ia fraccibn
pesada se mezcla con una aportacién y todo el hidrbdgeno.
recirculado, y se hace reaccionar en una primera zona de
reaccién cuyo efluente se introduce en un separador calien
te que funciona a una temperatura de aprOxiﬁqdamente
371,12C a 399°C y a sustancialmente la misma presidn, EL
‘liquido del separador calierte se introduce en una zona
de separacién por evaporacidn instanténea, calienfe, a una
presién sustancialmente reducida, menox qué aproximadamen-

te 7,81 atm, y a una temperatura de aproximadamente 287,82C

a aproximadamenter48g,290. El liquido de evaporacidén ins-

tanténea caliente se retira del procedimiento como residuo,
mientras que los vapores de evaporacidn instanténea calien
te se mezclan con los vepores del separador caliente y la

fraccién ligera de evaporacidn instanténea-atmosférica, y
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Be hacen reaccionar en la segunda zona de reaccién., El
efluente producto de la segunda zona de reaécién 8e intfo-.
duce en un separador frio, a sustancialmente la misma pre-
8ibén y a una temperatura de aproxmmadamente 15,690 a apro-
x1madamente 54 400. 8e retira una fase vapor rica en hidrd
geno del separador frlo, y se reclrcula a la prlmera zona

ra como producto del procedimiento. . -
o Un separador caliente, separador frio y zo-
na de evaporaclén 1nstanténea caliente se utlllzan conaun—
tamente con una columna de vacio en la patente de los EE.
UU., n? 3,371, 030. El efluente producto de reaccidn se 1n-
troduce en el separador caliente, cuya fase vapor se con—
densa e 1ntroduce en el separddor frio, el liquido del se-
parador ca;lente se introduce en la zona de evaporac16n

instan#énea caiiante, por debajo de un entramado contenido

ciona a uné temperatura sustancialmente iguai que el sepa-
rador calienté, pero a una presibn reducida, menor que
aproximadamenfe 14;61 atm, Este recipiente sirve para con-
centrar loé hidrocarburos que hierven por encima de 204,420,
en una fase liquida que, a su vez, se introduce en la co~
lumna de vacio. Una porcién del gasoil de vacio pesado re-
cgperado se vuelve a introducir en la zona de evaporacidén
instanténea caliente, por encima del entramado, para que
funcione como aceite\ge lavado. El liquido del séparador
frio se mezcla con-lo; vapores de evaporacidn instanténea
caliente, ¥y ée recupera como producto del procedimiento.
El procedimiento descrito en la patente de

loé EE,UU. no 3,575.189 es similar al de la patente de los_
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EE.ﬁU. ne 3,364,134 antes resumido, Siﬁ,émbargo, aqui los
vapores del separador caliente y los vapofes de evapora-
cibén instantinea caliente procedentes del efluente de una
primera zona de reaccidén se reunen y se hacen reaccionar
en una segunda zona de reaccibén. Il efluente de esta filti-
ma se introduce en un sepafador frib; cuyos vapores ricos
en hidrégeno se recmrculan a la primera zona de reaccmén.
Los componentes del liquido del separador frio se fracnlo~
nan, proporcionando una fraccién que hierve por encima de
204,490, que se hace reaccionar en una tercera zona de
reaccidn, cuyo efluente producto se introduce en un segun-
do Separador frio. Ta fase 1liquida procedente de este Glti

mo se fracciona en mezcla con la fase liquida procedente

|del primer separador frio.

La patente de los En UU. ne 3,402,122 expo-
ne una téenica de separacién para recuperar un medio de'
absorcidén a partir de un efluente producto de reaccin’ de
aceite negro, Se utilizan un separador caliente, un sepa-
rador frio, una zona de evaporaclén instantanea caliente y
una. zonakde evapora01on 1nstanténea rrla. Lntre 1as carac-
teristicas selientes se incluyen la recuperécién del medio
de absorcidn éé vapores de evapo:acién caliente condensa-
dos, ¥ también la introduccidn de 1iquido de evaporacidn
instanténea fria en el separador frio.

' Una técnica de separacién algo similar esté
présentada en la bategte de los EBE.UU. ﬁQ %¢371.029. De
nuevo estén impiica@as cuatro.zonaé de separacidn: un sepa
rador calienfe, evaporacidn instanténes caliente, separa-
dbr frio;y evaporacién instanténea fria. Los vapores del

separador caliente se condensan e introducen en el separa-
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[Qor frio, mientras que la fase liquida del separador ca-
liente pasa a la zéna de‘evaporacién instanténea caliente.
Los vaporés de la zona de evaporacidn instentfnea caliente
se .condensan, se mezclan con la fase liquida del separador
frio, y se introducen en la zona de evaporacidén instanté-
nea fria, a una temperatura de 40,690 y presién menor que
éproximadamente 14,61 atm. Una porcidn de iﬁ'faselliquidg
de evaporacién instanténea fria se reciicula al separédéé
caliente, mezcléndose el resto con la fase liqui@a de eﬁéw
poracidn instanténea caliente, y siendo fraécionado pafé
la deseada recuperacién de producto. | o
Le presente invencién implica una serie d;
etapas integradas para la divisién de un efluente producto
de reagcién en fase mixta, de manera reiativamente siﬁplé
y econdmica. La;préseﬁte téenica de separacidn es adaﬁ£a~
ble de manera sin igual a procedimientos disefiados para'y
destinados a la conversidn de aceites negros hidrocarbono-
sos. Sin embargo; se reconocerd que el nuevo procedimiento
de separacibén es igualmente aplicable a las diversas co-
rrientes efluentes de producto de reaccidén que se pueden
obtener de fuentes distintas que la conversidén de tales
aceites negros ﬁidrocarbonosos. Para continuar la desérip~
cién de la presente técnica de divisién de fase mixta, se
utilizard la conversién ilustrativa de los aceites negros
antes descritos. Con la conversidén de aceites negros se
pretenden conseguir\primordialmente dos objetos: primero,
desulfurar el materiai de alimentacidén en la magnitud im-
puesta por el producto finél deseado, ya sea maximizando
el aceite combustible o los hidrocarburos que hierven en

el intervalo. de la gasolina; segundo, estéd destinado a pro
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ducir "hidrocarburos destilables", que son aquellos hidro-
carburos normalmente liquidos que tienen puﬁtosde ebulli-
¢ién normales por debajo de 565,620, .

La presente téenica de divisidén no depende
de ias condiciones précisas utilizadas en las zonas de con
Ver516n catalltlca, son adecuadas las condﬂclones utiliza~
das en los procedlmlentos de la técnica anterior. En breve,
las condiciones de conversién incluyen temperaturas pox en
cima de 371,19C, con un limite superior de 426 7°G, segun
se mide en la entrada al lecho flao de partlculas de cata-
lizador dispuestas dentro de la zona de reaccibén, Dado que
la mayor parte de las reacciones que se efectlian son dé'ﬂg
turaleza exotérmica, el efluente de la zona de reaccidnm
presentari una temperatura mayor. Para que se conserve la
estabilidad del catalizador, se pfefiere controlar la tem-
peratura de entrada a un nivel tal que la temperatura del
efluente producto de reaccién no exceda de 482,29C. Sc'mez
cla hidrégeno con el material de daéga de écei%e negro, en
cantidad usualmente menor de 1.778 métros cibicos normales
por metro cibico, a la presidén de tfébéjo seleccionada; el
hidrégeno esti presente en la fase géseosa recirculada en
cantidad de 80,8% en volumen o méds, Un intervalo preferido
para la cantidad de hidrégeno que se mezcla con el material
de carga de aceite negro es 533 a 1.067 metros ctbicos nor-
males por metro clibico. Ia conversidn del aceite negro re-
quiere presiones que generalmente exceden de 69,07 atm, y
que generalmente estéﬁ comprendidas entre 103,11 atm y
205,22 atm. El aceite negro se introduce en la zona de reac

cién catalitica a una velocidad espacial horaria de liqui

do (definida como vollmenes de carga de hidrocarburo liqui
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do por hora por volumen de catalizador dispuesto dentro de
la zona de reaccidén) de 0,25 a 2,0 n L,

Segfn la técnica de la presente inveneidn,
el efluente producto de reaccidén de aceite negro se intro-
duce en ﬁna primera zona de separacién, el separador ca-
liente, a esencialmente la misma presién a que sale de la
zona 6 zonéé'de reaccién; asi, el separador caliente fuﬁ-
ciona a una presmén de 69,07 atm a 205,22 atm. Preferlble—
mente, la temperatura del efluente producto de reaccidn no
es susuanclalmente mayor que 39990..Atempera$uras mayores,
los hldrocarburos normalmente liquidos més pesados tlenden
raturas por debajo de aproximadamente 371,12C las sales
aménicgs gue sé forman como resultado de la conversi6ﬁ‘@é
compuestos nitrogenados tenderin a caer a la fase liqﬁidé.
8i se requiere una reduccidén de la temperatura del efluen-
te de reacéién, se puede mezclar con ella una corrieﬁté:&e_
enfriamientp’iﬁsfénténeo, procedente de una zona de separa
cibén subsiguiénte més fria; como se indica en el dibujo ad
junto, esta corriente de enfriamiento instanténeo se sumi-
nistra preferlblemente como una porcidén de la fase 11qu1da
retirada de la zona de evaporacidén instanténea célida.

_ La fase vapor del separador caliente se en-
fria y condensa.a una temperatura comprendida entre-lo,OQC
Yy 65,62C, y se iﬁtroduce en una segunda zona de separacidn,
el separador-frid,:a\gustancialmente la misma presidén., Una
fase vapdf rica en hi&régeno se recupera y utiliza, al me-
nos en parte; como hidrégeno recirculado a la zona de reac
cibn de conversidén. Sin embargo, generalmente, la fase va-

por se trata primero para eliminar sulfuroc de hidrégeno.
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La temperatura del 1iquido del séparador frio se aumenta
hasta un intexrvalo de 121,19C a ééOQC, y se introduce en
una tercera zona de separacidn, la zona de evaporacidn
instanténea célida, a una presibn reducida coﬁpreﬁdida en-
tre 14,61 atm y 31,63 atm. Se reco#dafé que esta técnica
es contraria a la que se practica en la téenica anterior,
previamente descrita, donde esta téréera zona de separa—

N
cién es una zona de evaporacidn 1nstanténea fria que tra-
baja & sustancialmente la temperafura del separador frlo
v a una presidén por debajo de 14y 61 atm, Tiplcamente, una
zZona de evaporacidén instanténea fria se mantiene a una bem
peratura de 51,620 y presidn de aprox1madamente 4,40 atm.
Por comparacibn, la temperatura ¥ presmép mayores favore-
cen la“retencién de hidrégeno y expuls;on de métano. Los’
componentes de la fase liquida de'évépoiacién instenténea
chlida se aumentan de presibén, y en péite se recirculén*yg
ra cambiailos con los vapores dei separador caiiente,?éﬁl
tes de su condensacidén, usando el fes%o para enfriar ins-
tanténeamente el efluente de la sona de reacéién que se
1ntroduce prlmero en el separador callente. LOo componen-
tes 11qu1doo del separador callente ae 1ntroducen en una
cuarta zona de separacidn, la zona de evapora01on instan~
tanea callente, a sustancialmente 1a mlsma temperatura y
a una preslon reducida, comprendlda entre 7,81 atm y 28,23
atm. Los vapores de la zona de evaporacl6n 1nstantanea ca-

liente se 1nvroducen generalmente en una instalacién ade-

cuada de recuperacién de hldrégeno, la Fase llqulda se pue

~

de’frac01onar para recuperacidn de producto no;malmente 1i
quido, o'seguir convirtiendo en zonas de reaccién adicio-

nales. ' . o .
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- La ventaja principal de la presente inven-
cién sobre las técnicas de la téonica anterior es una re-
duccibn de la pérdida de solucién de hidrdgeno. A titulo
dedilustracién del significado de esta ventaja, se haré
una ébmparacién entre (1) las técnicas de la téenica ante-
rior que empiean una zona de evaporacidén instanténea fria
en la fase liqulda del separador frio, y (2) el presente
esquema, en el que el liguido del separador frio se 1ﬁ%§6

duce en una zona de evaporacmén instaenténea caliente. Fh

base a una carga dé 7,949 ms/dia a la secciédn de reacci%h

~~~~~

cibén instanténea fria a 4,40 atm y 51,72C, experimenta una
pérdlda de solucidn de hidrdgeno de aproximadamente dO b
5N/m de carga. En una unidad en la que se ha integrado

le instelacién de divisién de producto que incorpora l& zo

de carga.

Se hard una descripcién adicional de la preé
sente invencidn con referencia al dibujo adjunto, que se
presenta con el exclusivo propdsito de ilustracidn, y no
con la intencidén de limitarla més allé del &mbito y espiri
tu de las reivindicaciones adjuntas. EL dibujo se presenta
como un diagrama de procesos esquemltico simplificado en
el que los detalles lees.como bombag, instrumentacién y
controles, sistemas dé enfriamiento instanténeo, circuitos
de intercambio de calor y recuperacidn de calor, valvule-
ria, tuberias para puesta en marcha y equipos similares

han sido o eliminados o reducidos en nbmero, como no esen-

quema de la téenica anterior, usando una zona de evapbfa; ‘

na de evaporacidn instanténea cédlida a 21,42 atm y 183;990,
la pérdida de solucién de hidrégeno se reduce a 18,2 m5N/m5
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ﬁiales para el entendimiento de las técnicas implicadas.

El uso de tales elementos para modificar el procedimiento
ilustrado serd evidente para aqugllos Que poseen la habili
dad requerida en la técnica de la tecnologia de la refina-
do de petrdéleo.

Con referencia especifica ahora al dibujo,
se describird éste en relacién a una unidad comercial di-
sefiada para tratar aproximadamente 331,2\m3/h de un acéite
negro que tiene una densidad API de 16,3 y un peso moiécum
lar medio de aproximadamente 430, El efluente productorde
reaccién se retira de la seccién de reaccién por la tube~
ria 1, a una temperatura de aproximadaﬁenfe 426,72C y'p¢e~'
sién que se aproxima a 153,48 atm, y en cantiqad de aprbxg
madamegte 486,444 kg/h, El eflueﬁte se mezcla con 79,056 .
kg/h de una corriente liquida de enfriamiento instanténeb
de la tubexia 2, que tieﬁe una temperabura de aproximada- -
mente 82,250. La mezcla resultante continfa por el conduc- .|

to 1, y se introduce en el separador 3 caliente a una tem-

{peratura de aproximadamente %98,92C y presidn de aproxima-

demente 153,48 atm. El separador- 3 caliente sirve para pTO
porcionar una fase liquida en la tuberia 4 y una fase va=-
por‘rica en hidrégeno en la tuberia 8., Como se ilustra, la
primera se puede introducir por la tuberia 4 en la zona 4
de evaporacién instanténea caliente, a sustancialmente la
misma temperatura, 396,12C, pero a una presidén reducida
de 17,68 atm. Tos ané}isi§~de componentes de la alimenta-
cién total al sepafad;r 3 caliente, fase vapor de la tube-
ria 8 y fase liquida de la tuberia 4 se presentan en la si

guiente Tabla I, en la que las cantidades de cada componen

te se expresan en kilomoles/h.
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TABLA I: Andlisis de corriente del separador caliente

Alimentacién

Componente total Tuberia 4 Tuberia 8
Agua-: 9573 98 bl 9575 98
Sulfuro de hidrbgeno 407,83 15,13 392,70
Hidrégeno 15970, 48 442 0% 15528, 45
Metano 2744.,19 85,02 2659,17_
Etano 224,00 13,68 210,32
Propano 103,58 6,68 96,90
Butanos | 58,13 4,44 53,69
Pentanos 27,78 2,60 25,18
Hexanos 25,11 2,80 22,31
Heptano-204,42C 273,63 46,23 227,40
204,49C~343, 320 371,79 206,82 164,97
343,320-565,69C 606, 14 576, Ok 30,10
565,620-nés 72,19 72,19 -

La zona 5 de evaporacién instanténea caliente proporciona’
una fase vapor rica en hidrdgeno, en la tuberia 6, y vna
fase principalmente liquida en la tuberfa 7, destinada es-
ta 0ltima a contener sustancialmente todo el material sin
convertir que hierve por encima de 5652C, El hidrdgeno se
recupera de la'fasé vapor de la tuberia 6 (que no se ilus~
tra aqui), mientras que la fase ligquida de la tuberia 7 se
somete a conversién catalitica adicional (que no se ilus-
tra agqui). Los anélisis de componentes de las dos corrien-
tes de las zonas de evaporacién instanténea caliente se dan
en la siguiente Tablﬁ‘II; de nuevo, los valores numéricos

estédn en kilomoles/h,

.
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TABLA TI: Anflisis de corrientes de las zonas de evapo-

racién instantinea caliente

Componente Tuberia 6
Agua -
Sulfuro de hidrégeno 13,69
Hidrégeno 411,47
Metano 78,94
Etano 11,52
Propano 5,48
Butanos 3,46
Pentanos 1,89
Hexanos 1,91
Heptano-204,49C 25,95
204, 42C-343, 390 37,08
343,320-565,62C 14,67
565,620-nés -

presidn.

Tuberia 7
30456

6,08
2,16
1,20

0,98

0,71
0,89

20,28
169,74
561,37

72419

Los vapores del separador caliente de 1a‘ﬁg
beria 8 se mezclan con 1.152,98 kilomoles/hora de un ligui
do de enriquecimiento de la tuberia 9, cuya fuente se des-
cribe mis adelante. El liquido de enriquecimiento se sumi-
nistra a una temperatura de aproximadaméﬁte 82,29C y pre~-
sién de aproximadamente 157,57 atm. La mezcla resultante,
a una temperatura de 282,22C y presién de aproximadamente
150,76 atm, se introduce en el enfriador/condensador 10,
donde la temperatura se disminuye hasta un nivel de apro-
ximadamente 54,42C, Los vapores asi enfriados se introdu-

cen, por la tuberia 11, en el separador 12 frio, a alta

Principalmente, la funcién del separador 12
frio es proporcionar una fase vapor rica en hidrdégeno, que,

tras eliminacién de la mayor proporcidn de sulfuro de hi-
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[drdégeno, se recircula, al menos en parte, al sistema de la
zona de reaccién,‘y ademds separar agua de los hidrocarbu-
ros normalmente liquidos. Los vapores del-separador frio
se recuperan por el conducto 13 y comprenden aproximadamen
te 82,8 por ciento en volumen de hidrégeno; éste aumenta a
aproximadamente 84,3% en base a estar exento de sulfuro de
hidrégeno. De los 957,98 kilomoles/hora de agua que entran
en el separador 12 frio, aproximadamente 939,32 kilomoles
(98,1%) se retiran por el conducto 14, La fase principal-
mente liquida se retira'por el conducto 15, y se introduce
por &L en el intercambiador 16 de calor. Por uso de un me-
dio adecuado de intercambio de calor en la tuberia 17, tal
como una corriente de procedimiento caliente o vapor de
agua, }a temperatura de dicha fase ligquida del separador
frio sé eleva hasta un nivel de aproximadamente 183,92C;
el medio de intercambio de calor enfriado se retira de'lé
instalacién de separacibén por el conducto 18.; Los endiisis
de las corrientes del separador frio, en kilomoles/hora,

se presentan en la siguiente Tabla III,

N
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[~ TABLA ITT: Andlisis de corrientes del separador frio

Componente Tuberfa 13  Tuberfa 15
Agua 18,68 -
Sulfuro de hidrégeno 319,46 98,01
Hidrégeno 15340, 46 202,88
etano 2533%,3%3 145,60
\itano 183,84 36439
Propano 73,41 37,59 ...
{Butanos 7)2,4? 59970
Pentanos X 9,9% 53,63
Hexanos 5,48 41,79
Heptano-204, 49C 8,07 710,40
204, 42C~343, 500, 0,01 601,71
543 ] 3’0‘0"565 9 69eC - 109599
565 ,69C-nis . - -

La fase liquida del separador frio calenia-

da se introduce, por el conducto 19, en una zona 20 de eva

poracidén instanténea cilida, a una presidn reducida de
aproximadamente 21,42 atm, Como se ha indicado antes, las
condiciones de la zona de evaporacidén instantinea célida,
en comparacién con las de la zona de'evéborécién instanté-
mea fria de los procedimientos de separacién de ia técnica
anterior, favorecen la retencién de hidrégeno y expulsidn
de metano, siendo el objetivo una separacidén de al menos
70,0% de metano, de manera que no haya necesidad de reti-
rar una corriente de purga de liquido de evaporacibén ins-
tanténea célida por la tuberia 22. Los vapores de la zona
de evaporacién instanténea c&lida se recuperan por el con-
ducto 21, mientras que la fase liquida se retira por la tu-
peria 2. Como se ilustra por los anilisis de las corrientes

de la zona de evaporacién instanténea célida, en la Tabla
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IV, el 81,3% del metano de la fase liquida del separador
frio, tuberia 19, se retira del procedimienﬁo por la. tube~
ria 21. Por tento, no hay nccesidsd de retirar una corrien
te de purga por el conducto ?2.

| PABLA IV: Anélisis de las corrientes de la zona de eva-

poracidén instanténea cidlida

Componente Tuberia 21 Tuberia 2
Agua - -
Sulfuro de hidrégeno 63,90 34,11
Hidrégeno 182,38 20,50
Metano 118,38 27,22
Etano 22,74 13,65
Propano 18,18 19,41
Butanos © 14,27 25,43
Pentanos , 8,31 25,32
Hexanos 7,42 34,37
Heptano~-204,42C 3h, 24 | 676,16
204, 40C~343 , 30C 0,40 601,31
343,320-565,62C - 109,99
565 ,69C-nés - -

Los componentes de la fase liquida de la zo
na de evaporacidn instanténea cdlida se retiran por el con
ducto 2, en cantidad de sproximadamente 1587,48 kilomoles/-
~hora, y se introducen en el lado de aspiracibén de una bom
ba 23 de enriquecimiento que ti?ne una presidn de descarga
de aproximadamente 157,57 étm. Aproximadamente 1152,98 ki-
lomoles/hora, o aproximadamente 72,6%, se desvian por la

tuberia 9 como medio &e enfriamiento instanténeo de enri-

quecimiento de los vapores del separador caliente, de la

tuberfa 8., El resto continfia por la tuberia 2, para combi=-

narlo con el efluente producto de reaccién de la tuberia 1,
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disminuyendo asi su fYemperatura a aproximademente 298,99C,
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B REIVINDICACIONES

Los puntos de invencidn propia y nueva, que
se presentan para que sean objeto de esta solicitud de Pa-
tente de Invencibén en Espafa, por VEINTE afios, son los que
se recogen en las reivindicaciones siguientes: .

la,- Procedimiento para dividir un efluen#e
producto de reaccidén hidrocarbonoso en fase-mixta, (1) fe—
sultando dicho efluente producto de la conversidén de ﬁﬁ.ﬁg
terial de carga de hidrocarburo que hierve por encima de
una temperatura de 204,49C, y (2) conteniendo hidrégeno a
recircular a la zona de conversidn, hidrocarburos normal4
mente liquidos e hidrocarburos normalmente vapor, el cusl
procedimiento de separacién comprende las etapas en secuen
cia de: (a) dividir dicho efluente producto, en una primé—
ra zona de separacién a sustancialmente la misma presidén
que dicho efluente, para proporcionar (i) una primera fase
liquida, y (ii) una primera fase vapor; (b) enfriar dicha
primera fase vapor hasta una temperatura comprendida entre
10eC y 65,69C, y dividir la fase vapor enfriada, en una sg
gunda zona de separacifén a sustancialmente la misma pre-
gién que dicha primers zona de separacién, proporcionando
(i) una segunda fase vapor rica en hidrégeno, y (ii) una
segunda fase liquida que contiene metano; (c) sumentar la
temperatura de dicha ;egunda fase liquida, y dividir la fa
se liquida calentada, en una tercera zona de separacidn a
una presién sustancialmente reducida, eligiéndose dichas

temperatura y presidén para proporcionar (i) una tercera fa




10

15

20

25

30

01109

Hoja nam, 21

Be liquida, y (ii) una tercera fase vapor que contiene al
meﬁqs aproximadamente 70,0% del metano de dicha segunda fa
se liquida; v (d) mezelar al menos una porciéﬁ de dicha
tercera fase liquida con dicha primera fase vapor.

2a,- Procedimiento seglin la reivindicacién
Ilé, donde la porcibén de dicha tercers fase liqﬁida se mez~-
cla con dicha primera fase vapor antes de su enfriamientq.

32, - Procedimiente segin ia reivindicaciéﬁ'
l2 ¢ éé, donde dicha segunda faserliquida se calienta hés-

.

ta una temperatura comprendida entre 121,12C y 2602C, y

|dicha tercera zona de separacibén trabaja a una presién de

14,61 atm & 31,63 atm,

4a,- Procedimiento seglin cualquiera de las
reivindicaciones 12 a 38, donde una segunda porcibén de di-
cha tercera fase liquida se mezcla con dicho efluentefprb—
ducto de rgaccién hidrocarbonoso.

52,- Procedimiento segﬁnvcualquiera de lag
reivindicaciones 12 a 42, donde al menos una porcién de di
cha primera fase liquida se divide, en una cuarta zona de
separacidén a sustaﬁcialmente la misma temperatura que di-
cha primera zona de separacidén, bajo una breéién sustan-
cialmente reducida, proporcionando (i) una cuvarta fase 1li-
quida, y (ii) una cuarta fase vapor.

6&,~ Procedimiento segin cualquiera de las
reivindicaciones 12 a 52, donde dicho efluente producto se
‘divide eﬁ dicha primq?a zona de separacién a una presidn

N

de 69,07 atm a 205,22 atm,

- 78,- Procedimiento segin cualquiera de las

-

reivindicaciones 12 a 62, donde dicho efluente producto se

divide en dicha primera zona de separacidn a una temperatu
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[Pa. que no excede sustancialmente de 3992C,

, 82,- Procedimiento segin la reivindicacién
52, donde dicha presibén reducida, en dicha cuarta zona de
separacién, est& comprendida entre 7,81 y 28,23 atm,

92,- "PROCEDIMIENTO PARA DIVIDIR UN EFLUEN-
TE PRODUCTO DE REACCION HIDROCARRONOSO EN FASE MIXTA".

Tal y como se ha descrito en la Memoria que
antecede, representado en los dibujos qué se acompafian ¥
para los fines que se han especificado.

Esta Memoria consta de veintidds hojas es-
critas a miquina por una sola cara. o

| Madrid,
P, A,

14.NOV1979

. Fern de Elzabury
Por Pode
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