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PROCESAMIENTO DE GASES DE HIDROCARBUROS

MEMORIA DESCRIPTIVA

ANTECEDENTES DE LA INVENCION .
[0001]Es posible recuperar etileno, etano, propileno, propano y/o

!
{
!

I
hi!tlirocarburos mas pesados a partir de diversos gases, tales como corrientes de
gés natural, gas de refineria y gas sintético, obtenidos de otros materiales de
h;drocarburos, tales como carbén, petréleo crudo, nafta, esquisto bituminoso,
al’lrenas bituminosas y lignita. El gas natural habitualmente contiene una mayor
éroporcién de metano y de etano, es decir, el metano y etano constituyen juntos al
lfnenos 50 por ciento molar del gas. El gas también contiene cantidades
Irkelativamente menores de hidrocarburos mas pesados, tales como propano,
,f'butanos, pentanos y semejantes, asi como hidrégeno, nitrégeno, didxido de
;carbono y otros gases.
!,” [0002]La presente se relaciona en general con la recuperacion de etileno,
f etano, propileno, propano e hidrocarburos mas pesados a partir de dichas
If’ corrientes de gases. Un analisis tipico de una corriente de gas que habria de ser
1,’1 procesada de acuerdo con esta invencion arrojaria un resultado, en un porcentaje
' molar aproximado, de 90,0% de metano, 4,0% de etano y otros componentes C,
1,7% de propano y otros componentes C3, 0,3% de isobutano, 0,5% de butano
normal y 0,8% de pentanos, donde el resto estaria compuesto por nitrégeno y
dioxido de carbono. Ocasionalmente, también hay presentes gases que contienen
azufre.
[0003]Las fluctuaciones histéricamente ciclicas en los precios de los
constituyentes, tanto del gas natural como del gas natural condensado (NGL), han
reducido a veces el valor creciente del etano, del etileno, del propano, del
propileno y de los componentes mas pesados, tales como los productos liquidos.
Esto ha resultado en una demanda de procesos que puedan proveer
recuperaciones mas eficientes de estos productos y de procesos que puedan
proveer recuperaciones eficientes con una menor inversion de capital. Los
procesos disponibles para separar estos materiales incluyen los que se basan en
el enfriamiento y la refrigeracion del gas, en la absorcion de petréleo y en la
absorcion de petréleo refrigerado. Ademas, han ganado popularidad los procesos
criogénicos, debido a la disponibilidad de equipos econémicos que generan
energia mientras que simultaneamente expanden y extraen el calor del gas en

procesamiento. Dependiendo de la presion de la fuente del gas, la riqueza
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(céntenido de etano, de etileno y de hidrocarburos mas pesados) del gas y de los
|
productos finales deseados, es posible emplear uno de estos procesos o una

! . .y
combinacion de ellos.
|

‘1 [0004]En la actualidad, generalmente se prefiere el proceso de expansion

criot,génica para la recuperacion a partir de gas natural condensado, debido a que
prO\I‘(ee una simplicidad maxima, junto con facilidad de arranque, flexibilidad
opei\rativa, buena eficacia, seguridad y buena confiabilidad. En las Patentes de los
EEUU N° 3292380, 4061481, 4140504, 4157904, 4171964, 4185978, 4251249,
4272#457, 4519824, 4617039, 4687499, 4689063, 4690702, 4854955, 4869740,
4889545, 5275005, 5555748, 5566554, 5568737, 5771712, 5799507, 5881569,
589011378, 2983664, 6182469, 6578379, 6712880, 6915662, 7191617, 7219513, en
la Pé}ente de los EEUU publicada nuevamente N° 33408 y en las solicitudes
coperl?dientes N° 11/430412, 11/839693, 11/971491 y 12/206230 se describen
procesos relevantes (aunque en algunos casos, la descripcion de la presente se
basa llen condiciones de procesamiento diferentes de las que se describen en las
Patentes de los EEUU citadas).

l1l[0005]En un proceso de recuperacién tipico por expansion criogénica, se
enfria una corriente de alimentacion de gas a presion mediante el intercambio de
calor cbn otras corrientes del proceso y/o fuentes externas de refrigeracion, tales
como un sistema de compresién-refrigeracion de propano. A medida que el gas es
enfnado es posible condensar y recolectar los liquidos en uno o mas separadores
como I|qU|dos a presion elevada que contienen algunos de los componentes Co+
deseados En funcion de la riqueza del gas y de la cantidad de liquidos formados,
los Ilqu1dos a presion elevada pueden ser expandidos a una presién menor y
fracmonados La vaporizacion que tiene lugar durante la expansién de los liquidos
da como resultado un enfriamiento adicional de la corriente. Bajo determinadas
condICIones puede resultar deseable el pre-enfriamiento de los liquidos a presion
elevada antes de la expansion, con el fin de disminuir adn mas la temperatura
resultante de la expansion. La corriente expandida, que comprende una mezcla de
liquido y vapor es fraccionada en una columna de destilaciéon (desmetanizador o
desetanlzador) En dicha columna, la o las corrientes enfriadas por expansion son
destlladas\ en gases residuales para separar el metano, el nitrégeno y otros gases
volatiles como vapores de cabeza de los componentes C,, de los componentes C;
y de los componentes de hidrocarburos mas pesados deseados, como productos
liquidos de la fraccion final, o para separar el metano, los componentes C,, el

nitrégeno ¥ otros gases volatiles residuales, como vapores de la cabeza de
|
|
|
|
|
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de,lstilacién de los componentes C; deseados y de los componentes de

hidrocarburos mas pesados, como productos liquidos de la fraccion final o de la

| . .y
cola de destilacion.

1
; [0006]Si el gas de alimentacion no estd condensado totalmente
(t{ipicamente si no estd condensado en lo absoluto), el vapor remanente de la
c['ondensaci()n parcial puede ser separado en dos corrientes. Una porciéon del
v'»iapor se hace pasar a través de una maquina o un dispositivo de trabajo de
el’xpansién, por una valvula de expansion, a una presidon menor a la que se
condensan otros liquidos como resultado del enfriamiento adicional de la corriente.
I[l_a presion después de la expansion es esencialmente la misma que la presién a la
¢ual se opera la columna de destilacion. Las fases combinadas de vapor-liquido
que resultan de la expansion se suministran como alimentacion en la columna.
r’ [0007]La porcién remanente del vapor se enfria hasta obtener una
condensacion sustancial, mediante el intercambio de calor con otras corrientes del
rlproceso, por ejemplo, la fracciéon de cabeza de la torre de fraccionamiento frio. Es
;posible combinar una parte o la totalidad del liquido a presién elevada con esta
;[ porcién del vapor antes del enfriamiento. Después, la corriente enfriada resultante
II se expande a través de un dispositivo de expansion apropiado, tal como una
;' valvula de expansion, hasta alcanzar la presién a la cual se opera el
II desmetanizador. Durante la expansion, una porcion del liquido se vaporiza, lo que
,[ da como resultado el enfriamiento de la corriente total. Posteriormente, la corriente
; sometida a la expansion instantanea es suministrada como alimentacion a través
' de la parte superior del desmetanizador. Tipicamente, la porcion de vapor de la

corriente sometida a la expansion instantanea y el vapor de la cabeza del

1

|

!f desmetanizador se combinan en una seccion de separacion superior en la torre de
I’ fraccionamiento, con el fin de obtener un producto que es gas metano residual.
I’ Como alternativa, las corrientes enfriada y expandida pueden ser suministradas en
[l un separador para proveer corrientes de vapor y de liquido. El vapor se combina
!l - con la porcidn de la cabeza de la torre y el liquido es suministrado en la columna
I como alimentacién en la parte superior de la misma.

’ [0008]En la presente se emplea un medio novedoso para llevar a cabo los
, diversos pasos descriptos con anterioridad, de manera mas eficiente y mediante el
[ uso de menos piezas de equipo. Esto se logra combinando lo que hasta el
11 momento eran piezas de equipo individuales en un dispositivo comun, con lo que
,I se reduce la superficie necesaria para la planta de procesamiento y el costo de
f capital de la instalacién. Sorprendentemente, los solicitantes han descubierto que
|
r
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esta di[s;!posicién mas compacta también permite reducir significativamente el

consurdo energetico requerido para obtener un nivel de recuperacion elevado, con

lo que ée incrementa la eficiencia del proceso y se reduce el costo operativo de la

instalagv'!:ién. Ademas, con esta disposicion mas compacta también se elimina la

mayorl,’! parte de la tuberia necesaria para interconectar las piezas de equipo
individlfuales en los disefios de las instalaciones tradicionales, con lo que se
reduciria adicionalmente el costo de capital y también se eliminarian las
cone),(',iones de las tuberias de reborde asociadas. Como las tuberias de reborde
son téna fuente de pérdidas potenciales de hidrocarburos (que son compuestos
orgér’,?lmicos volatiles, VOC, que contribuyen a los gases de invernadero y que
tamdién pueden ser precursores para la formacion de ozono atmosférico), al
elim{i!narse estas tuberias de reborde se reduce el potencial de emisiones

atmf‘lasféricas que pudieran dafar el ambiente.
; [0009]De acuerdo con la presente, se ha descubierto que es posible
obt{éner recuperaciones C, superiores a 88%. De manera similar, en aquellas
ins;’ancias donde no se desea la recuperacién de los componentes C,, pueden
mall’lntenerse recuperaciones C3 superiores a 93%. Ademas, la presente posibilita
un{;’!a separacion del metano (o de los componentes C,) y de los componentes C, (o
del,'r los componentes C3) y los componentes mas pesados que esencialmente es
dé 100%, con requerimientos energéticos que son menores que los de los
afyltecedentes técnicos, mientras se mantiene el mismo nivel de recuperacion. La
pfresente, aun cuando es funcional a presiones mas bajas y a temperaturas
rlhayores, es particularmente ventajosa cuando se procesan gases de alimentacion
én un rango de valores de entre 400 y 1500 psia [entre 2758 y 10342 kPa(a)] o
mayores, bajo condiciones donde se necesitan temperaturas en la cabeza de la
;’Icolumna de recuperacion de NGL de -50°F [-46°C] o menores.
[0010]Para obtener una mejor comprension de la presente, se hara

referencia a los siguientes ejemplos y figuras. las figuras se describen a

continuacion.
[0011]La FIG. 1 es un diagrama de flujo de una planta de procesamiento de

gas natural de los antecedentes técnicos, de acuerdo con la Patente de los EEUU

i
|
|
I N°4157904.

,f [0012]La FIG. 2 es un diagrama de flujo de una planta de procesamiento de
!

i

gas natural de acuerdo con la presente.
[0013] Finalmente, las FIG. 3 a 9 son diagramas de flujo donde se ilustra el

medio alternativo de aplicacion de la presente a una corriente de gas natural.



[0014]En la explicacion de las figuras mencionadas que se proveera mas
adelante, se presentan tablas donde se resumen los caudales calculados para
condiciones de proceso representativas. En las tablas presentadas, los valores de
los caudales (en moles por hora) fueron redondeados hasta el valor entero mas
cercano por motivos de conveniencia. Los caudales totales que se detallan en las
tablas incluyen todos los componentes que no son. hidrocarburos, por lo que

generalmente son mas elevados que la suma de los caudales de los componentes

de hidrocarburos. Las temperaturas indicadas son valores aproximados

redondeados hasta el grado mas cercano. También ha de tenerse en cuenta que
los calculos del disefio del proceso efectuados con el fin de comparar los procesos

representados en las figuras se basan en la suposiciéon de que no hay pérdida de

calor desde el entorno hacia el proceso (o desde dicho proceso hacia dicho
entorno). La calidad de los materiales aislantes comerciales permite que esta sea
una suposicion muy razonable y tipicamente muy comun entre aquellos versados
en la técnica.

[0015] Por razones de conveniencia, los parametros del proceso se detallan
tanto en las unidades britanicas tradicionales como en las unidades del sistema
internacional de unidades (Sl). Los caudales molares indicados en las tablas
pueden interpretarse ya sea como libras moles por hora o como kilogramos moles

por hora. El consumo de energia detallado como caballos de fuerza (HP) y/o como
miles unidades de unidades térmicas britanicas por hora (MBTU/hora)

corresponde a los caudales molares expresados como libras moles por hora. Los
consumos de energia informados como kilovatios (kW) corresponden a los

caudales molares definidos en kilogramos moles por hora.

DESCRIPCION DE LOS ANTECEDENTES TECNICOS
[0016]La FIG. 1 es un diagrama de flujo de un proceso donde se ilustra el

disefio de una planta de procesamiento para recuperar componentes C,+ a partir
de gas natural, usando la técnica anterior de acuerdo con la Patente de los EEUU
N° 4157904. En esta simulacién del proceso, el gas de entrada ingresa en la
planta a 101°F [39°C] y 915 psia [6307 kPa(a)] como la corriente 31. Si el gas de
entrada contiene una concentracion de compuestos de azufre que pudiera impedir
que las corrientes de producto cumpliera con las especificaciones, dichos
compuestos de azufre se eliminarian mediante un pretratamiento apropiado de la
alimentacion del gas (no ilustrado). Ademas, la corriente de alimentacién
habitualmente es deshidratada para prevenir la formacion de hidrato (hielo) bajo
condiciones criogénicas. Para ello tipicamente se emplea un desecador sélido.



[0017]La corriente de alimentacion 31 se divide en dos porciones, las
corrientes 32 y 33. La corriente 32 se enfria a -31°F [-35°C] en el intercambiador
| de calor 10 por medio del intercambio de calor con el gas residual frio (corriente
41a), mientras que la corriente 33 se enfria a -37°F [-38°C] en el intercambiador de
calor 11 por medio del intercambio de calor con los liquidos del calderin en el
desmetanizador a 43°F [6°C] (corriente 43) y los liquidos del calderin colateral a
-47°F [-44°C] (corriente 42). Las corrientes 32a y 33a se recombinan para formar
la corriente 31a, que ingresa en el separador 12 a -33°F [-36°C] y a 893 psia [6155
kPa(a)], donde el vapor (la corriente 34) se separa del liquido condensado (la
corriente 35).

[0018]El vapor (la corriente 34) del separador 12 se divide en dos
corrientes, 36 y 39. La corriente 36, que contiene aproximadamente 32% del vapor
total, se combina con el liquido del separador (la corriente 35), y la corriente
combinada 38 pasa a través del intercambiador de calor 13 en una relacion de
intercambio de calor con el gas residual frio (la corriente 41), donde se la enfria a
través de una condensacion sustancial. Después, la corriente sustancialmente
condensada resultaﬁte 38a a -131°F [-90°C] se expande instantaneamente a
través de la valvula de expansion 14, bajo una presién de operacion determinada
(de aproximadamente 410 psia [2,827 kPa(a)]), en la torre de fraccionamiento 18.
Durante la expansion se vaporiza una porcion de la corriente, lo que resulta en el
enfriamiento de la corriente total. En el proceso que se ilustra en la FIG. 1, la
corriente expandida 38b que sale de la valvula de expansic’)n 14 alcanza una
temperatura de -137°F [-94°C] y se suministra en una seccion de separacion 18a
en la region superior de la torre de fraccionamiento 18. Los liquidos separados en
dicha torre se transforman en la alimentacién superior de la seccién de
desmetanizacién 18b.

[0019] El 68% restante del vapor del separador 12 (corriente 39) ingresa en
una maquina de trabajo de expansién 15, en la cual se extrae energia mecanica
de esta porcion de la alimentacion a alta presion. La maquina 15 expande el vapor
de una manera sustancialmente isentropica a la presion de operacion de la torre,
donde el trabajo de expansion enfria la corriente expandida 39a a una temperatura
de aproximadamente -36,11°C [-72°C]. Los expansores tipicos disponibles
comercialmente tienen una capacidad de recuperacion en el orden de 80-85% del
trabajo disponible tedricamente en una expansién isentropica ideal. El trabajo
recuperado a menudo se usa para hacer funcionar un compresor centrifugo (tal

como el elemento 16), que puede usarse, por ejemplo, para comprimir



%

I
1
!

!
!
!
{
/
!
!

[
nuevamente el gas residual (corriente 41b). Después, la corriente expandida
!

parcialmente condensada 39a es suministrada como alimentacién en la torre de
1
fraccionamiento 18, en un punto de alimentacién ubicado en la mitad de la

[
columna.

 [0020]E! desmetanizador en la torre 18 es una columna de destilacion
convencional que contiene una pluralidad de bandejas separadas verticalmente,

i
i
urio o mas lechos empaquetados o alguna combinacion de bandejas y
elﬁmaquetamiento. Como a menudo es el caso en las plantas de procesamiento de
gIés natural, la torre de fraccionamiento puede consistir en dos secciones. La
s,iaccién superior 18a es un separador donde la alimentacion superior parcialmente
\I(’Iaporizada se divide en las porciones de vapor y liquido respectivas, y donde el
}’/apor que asciende desde la seccion inferior de destilacién o desmetanizacion 18b
I.-'Ise combina con la porcién de vapor de la alimentacion superior para formar el
;’Ivapor de cabeza frio del desmetanizador (corriente 41), que sale por la parte
[ superior de la torre a -136°F [-93°C]. La seccion inferior de desmetanizacion 18b
!,"contiene las bandejas y/o el empaquetamiento y provee el contacto necesario
entre los liquidos que descienden y los vapores que ascienden. La seccidén de

desmetanizacion 18b también incluye calderines (tal como el calderin y el calderin

!
!
!
!

[

,’

| lateral descriptos previamente) donde se calienta y se vaporiza una porcion de los

!
!
!
I

!
i liquidos que fluyen hacia abajo en la columna, con lo que se suministran los

I

1
!
!
!
!
!
!

vapores de agotamiento o de arrastre, que fluyen ascendiendo por la columna
para eliminar el metano y los componentes mas livianos en el producto liquido, la
corriente 44.
[0021]La corriente de! producto liquido 44 sale del fondo de la torre a 65°F
[19°C], sobre la base de las especificaciones tipicas, que incluyen una relacién
entre el metano y el etano de 0,010:1 en masa en el producto en el fondo. El gas
residual (la corriente de vapor de la cabeza del desmetanizador 41) pasa en
direccion contraria a la corriente del gas de alimentacidn que ingresa en el
intercambiador de calor 13, donde se lo calienta a -44°F [-42°C] (corriente 41a), y
en el intercambiador de calor 10, donde se lo calienta a 96°F [36°C] (corriente
41b). A continuacion, el gas residual se comprime nuevamente en dos etapas. La
primera etapa comprende el compresor 16, accionado por la maquina de
expansion 15. La segunda etapa comprende el compresor 20, accionado por una
fuente de energia suplementaria que comprime el gas residual (corriente 41d) a la
presion de la linea para ventas. Después de enfriarlo a 120°F [49°C] en el
enfriador de descarga 21, el producto de gas residual (corriente 41e) fluye hacia la
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tuperia de gas para venta a 915 psia [6,307 kPa(a)], suficiente para cumplir con

-Iors requerimientos de la tuberia (habitualmente en el orden de la presion de

entrada).

I
!l [0022]En la siguiente tabla se presenta un resumen de los caudales y del

consumo de energia para el proceso que se ilustra en la FIG.

1

Tabla |
|

(FIG. 1)

Rfesumen de caudales: Lb. moles/hora [kg moles/hora]

¢orriente Metano

31 12,359

(;’:2 8,404

1333 3,955

134 12,117

35 242

![36 3,829

1138 4,071

39 8,288
41 12,350

44 9

!

!

Il Recuperaciones*

Il Etano

[l Propano

| Butanos+

[11 Energia

1

!

Etano
546
371
175
493
53
156
209
337
62
484

Compresién del gas residual

Propano Butanos+
233 229
159 155
74 74
172 70
61 159
54 22
115 181
118 48
5 1
228 228
88,54%
97,70%
99,65%
5174 HP  [8,506 KW]

*Basadas en valores de caudal no redondeados

DESCRIPCION DE LA INVENCION
[0023]En la FIG. 2 se ilustra un diagrama de flujo de un proceso de

Total
13,726
9,334
4,392
13,196
530
4,170
4,700
9,026
12,620
1,106

acuerdo con la presente. La composicion del gas de alimentacion y las

condiciones consideradas en el proceso que se presenta en la FIG. 2 son iguales

el proceso de la FIG. 1 para ilustrar las ventajas de la presente.

!

|

!

!

! alos delaFIG. 1. Por consiguiente, el proceso de la FIG. 2 puede compararse con
1

1

!

[0024]En la simulacién del proceso de la FIG. 2, el gas de entrada ingresa
en la planta como la corriente 31 y se divide en dos porciones, las corrientes 32 y



3!3. La primera porcién, la corriente 32, ingresa en un medio intercambiador de
c‘ialor en la region superior de la secciéon de enfriamiento de la alimentacion 118a
dentro del conjunto de procesamiento 118. Este medio intercambiador de calor
puede estar compuesto por un intercambiador de calor del tipo de aleta y tubo, un
in‘;tercambiador de calor del tipo de placa, un intercambiador de calor del tipo de
aI\uminio soldado u otro tipo de dispositivo para transferir calor, incluyendo
intercambiadores de calor de pasaje multiple y/o de servicio multiple. El medio
intercambiador de calor esta configurado para proveer una corriente de
in;tercambio de calor 32, que fluye desde un pasaje del medio intercambiador de
calor, y una corriente de vapor de destilacién, que surge de la seccion de
se}paracién 118b dentro del conjunto de calentamiento 118, que ha sido calentado
er‘y el medio intercambiador de calor en la regién mas larga de la secciéon de
en;friamiento de la alimentacion 118a. La corriente 32 se enfria mientras la
corriente de vapor de destilacion se calienta en mayor medida, de modo que la
co]rriente 32a sale del medio intercambiador de calor a -26°F [-32°C].

’ [0025]La segunda porcion, la corriente 33, ingresa en un medio de
transferencia de calor y de masa en la seccion de desmetanizacion 118d, dentro
del conjunto de calentamiento 118. Este medio de transferencia de calor y de
masa también puede estar compuesto por un intercambiador de calor del tipo de
aie';ta y tubo, un intercambiador de calor del tipo de placa, un intercambiador de
calbr del tipo de aluminio soldado u otro tipo de dispositivo para transferir calor,
incluyendo intercambiadores de calor de pasaje multiple y/o de servicio multiple. El
medio de transferencia de calor y de masa esta configurado para proveer una
coririente de intercambio de calor 33, que fluye desde un pasaje del medio de
transferencia de calor y de masa, y una corriente de liquido de destilacién, que
fluye hacia abajo desde la seccién de absorcién 118c dentro del conjunto de
caléntamiento 118, de modo que corriente 33 se enfria mientras se calienta la
corriente de liquido de destilacion, lo que resulta en el enfriamiento de la corriente
33a a -38°F [-39°C] antes de que salga del medio de transferencia de calor y de
masa. A medida que se calienta la corriente de liquido de destilacién, una porcion
de lella se vaporiza para formar los vapores de separacion, que asciendan a
medida que contintia fluyendo hacia abajo el liquido remanente a través del medio
de transferencia de calor y de masa. El medio de transferencia de calor y de masa
provee un contacto continuo entre los vapores de separacion y la corriente de
quui;do de destilacion, de modo que también funciona para proveer la transferencia

de masa entre las fases de vapor y de liquido, de modo que se separan el metano

L
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y los componentes mas livianos de la corriente del producto liquido 44.

l [0026]Las corrientes 32a y 33a se recombinan para formar la corriente 31a,
qufe ingresa en la seccién de separacion 118e dentro del conjunto de
calentamiento 118 a -30°F [-34°C] y a 898 psia [6,189 kPa(a)], después de lo cual
sel separa el vapor (corriente 34) del liquido condensado (corriente 35). La seccion
del’ separacion 118e tiene una cabeza interna u otro medio para separarla de la

seccion de desmetanizacion 118d, de modo que dos secciones dentro del

co’njunto de calentamiento 118 pueden operar a presiones diferentes.

| [0027]El vapor (la corriente 34) de la seccion de separacién 118e se divide
em’ dos corrientes, 36 y 39. La corriente 36, que contiene aproximadamente 32%
de’:‘I vapor total, se combina con el liquido separado (la corriente 35, a través de la
cc’arriente 37), y la corriente combinada 38 ingresa en un medio intercambiador de
c;’alor en la region de enfriamiento de la alimentacion 118a, que se halla en la
chrcién inferior del conjunto de calentamiento 118. Del mismo modo, este medio
in[tercambiador de calor puede estar compuesto por un intercambiador de calor del
ti;‘)O de aleta y tubo, un intercambiador de calor del tipo de placa, un
inltercambiador de calor del tipo de aluminio soldado u otro tipo de dispositivo para
transferir calor, incluyendo intercambiadores de calor de pasaje mdultiple y/o de
srervicio multiple. El medio intercambiador de calor esta configurado para proveer
el intercambio de calor entre la corriente 38, que fluye desde un pasaje del medio
intercambiador de calor, y la corriente de vapor de destilacién, que proviene de la
seccion de separacion 118b, de modo que la corriente 38 se enfria hasta obtener
una condensacion sustancial, mientras que la corriente de vapor de destilacién se
calienta.

[0028] Posteriormente, la corriente sustancialmente condensada 38a se
expande instantaneamente a -130°F [-90°C] a través de la valvula de expansién
14, a la presion de operacion (aproximadamente 415 psia [2861 kPa(a)]) de la
seccion de absorcién 118¢, dentro del conjunto de calentamiento 118. Durante la
ejexpansic'm se vaporiza una porcién de la corriente, lo que resulta en el
enfriamiento de la corriente total. En el proceso que se ilustra en la FIG. 2, la
corriente expandida 38b que sale de la valvula de expansién 14 alcanza una
temperatura de -136°F [-94°C] y se suministra en la seccién de separacién 118b
dentro del conjunto de calentamiento 118. Los liquidos separados en dicha

eccion son dirigidos a la seccidén de absorcion 118c, mientras dque los vapores
remanentes son combinados con los vapores que provienen de la seccién de

absorcion 118¢ para formar la- corriente de vapor de destilacién, gue es calentada

|
|
|
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" en la seccion de enfriamiento 118a.

[0029]El 68% remanente del vapor de la seccion de separacién 118e (la
corriente 39) ingresa en una maquina de trabajo de expansion 15, donde se extrae
la energia mecanica de esta porcion de la alimentacion a alta presion. La maquina
15 expande el vapor de una manera sustancialmente isentrdpica a la presién de
. operacion de la seccion de absorcion 118¢, donde el trabajo de expansién enfria
| la corriente expandida 39a a una temperatura de aproximadamente -94°F [-70°C].
Después, la corriente expandida parcialmente condensada 39a se suministra
como alimentacion en la region inferior de la seccion de absorcion 118c del
conjunto de calentamiento 118.

[0030]La seccién de absorcion 118c contiene una pluralidad de bandejas
separadas verticalmente, uno o mas lechos empaquetados o alguna combinacién
de bandejas y empaquetamiento. Las bandejas y/o el empaquetamiento en la
seccion de absorcion 118c proveen el contacto necesario entre los vapores que
ascienden y el liquido frio que desciende. La porcion liquida de la corriente
expandida 39a se combina con los liquidos que descienden desde la seccion de
absorcion 118c, y el liquido combinado sigue descendiendo hacia la seccion de
desmetanizacion 118d. Los vapores de separacion que provienen de la seccion de
?desmetanizacién 118d se combinan con la porcién de vapor de la corriente
expandida 39a y ascienden a través de la seccion de absorciéon 118¢ para tomar
contacto con el liquido descendiente, para condensar y absorber los componentes
Cz, los componentes C3 y los componentes mas pesados de estos vapores.

[0031]Se ha separado el metano y los componentes mas livianos del
liquido de destilacion que fluye hacia abajo desde el medio de transferencia de
calor y de masa en la secciéon de desmetanizacion 118d dentro del conjunto de
ccalentamiento 118. El producto liquido resultante (la corriente 44) sale de la regién
inferior de la seccion de desmetanizacion 118d y abandona el conjunto de
calentamiento 118 a 67°F [20°C]. La corriente de vapor de destilacién que surge
de la seccion de separacion 118b se calienta en la seccion de enfriamiento de la
alimentacion 118a, con lo que se les provee enfriamiento a las corrientes 32 y 38,
‘como se describié con anterioridad, y la corriente de gas residual resultante 41
sale del conjunto de calentamiento 118 a 96°F [36°C]. Posteriormente, el gas
residual se comprime nuevamente en dos etapas, el compresor 16, operado por la
maquina de expansion 15, y el compresor 20, operado por una fuente de energia

suplementaria. Una vez que la corriente 41b se enfria a 120°F [49°C] en el

enfriador de descarga 21, el producto de gas residual (la corriente 41c) fluye a
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través de la tuberia del gas para ventas a 915 psia [6307 kPa(a)].
[0032]En la siguiente tabla se presenta un resumen de los caudales y del

consumo de,fenergia para el proceso ilustrado en la FIG. 2.

Tabla Il ;"
FIG.2) |
Resumen dl'le caudales: Lb. moles/hora [kg moles/hora]
Corriente lfl\/letano Etano Propano Butanos+ Total
31 ;’12,359 546 233 229 13,726
32 ;'8,651 382 163 160 9,608
33 /3,708 164 70 69 4,118
34 12,139 498 176 74 13,234
35 220 48 57 155 492
36 I," 3,860 158 56 24 4,208
37 220 48 57 155 492
38 f 4,080 206 113 179 4,700
39 ’;, 8,279 340 120 50 9,026
41 ,f' 12,350 62 5 1 12,625
a4 | 9 484 228 228 1,101
Recupéraciones*
Etano | 88,58%
Propano 97,67%
Butanos+ 99,64%
Energ(’lia

Coméresién del gas residual 4829 HP  [7,939 kW]

i
*Basadas en valores de caudal no redondeados
i

f [0033]Al compararse las tablas | y Il, se observa que con la presente se

|
[

maq’tienen esencialmente las mismas recuperaciones que con los antecedentes
técnicos. Sin embargo, al continuar con la comparacién entre las tablas | y i, se
derrf;uestra que los rendimientos del producto se obtuvieron usando
siglr’llificativamente menos energia que con los antecedentes técnicos. En términos
de/" la eficiencia de la recuperacion (definida a partir de la cantidad de etano
recréuperado por unidad de energia), la presente representa una mejora de
pr,‘élcticamente 7% en comparacién con el proceso de los antecedentes técnicos,
qt!ﬂ!e se representa en la FIG. 1. |

; [0034]La mejora en la eficiencia de la recuperacion provista por la presente

i

i
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en comparacion con el proceso de los antecedentes técnicos, que se representa
en la F|¢5. 1, se debe primariamente a dos factores. Primero, la disposicion
compacta? del medio intercambiador de calor en la seccion de enfriamiento de la
alimentacion 118a y el medio de transferencia de calor y de masa en la seccién de
desmetanizacién 118d en el conjunto de calentamiento 118 permiten eliminar Ia
caida de]presic’m que provoca la tuberia de interconexion que hay en las plantas
de proce(‘samiento convencionales. El resultado es que la porcion del gas de
alimentacion que fluye a la maquina de expansion 15 se halla a una presidn mayor

para la presente en comparacion con los antecedentes técnicos, lo que permite

que la maquina de expansion 15 en la presente produzca la misma cantidad de
energia <iion una mayor presion de salida que la que podria producir la maquina de
expansion 15 de los antecedentes técnicos con una presién de salida menor. Por
consiguiente, la seccién de absorcion 118c en el conjunto de calentamiento 118
de la p’resente puede operar a una presion mayor que la columna de
fracciona"miento 18 de los antecedentes técnicos, al tiempo que se mantiene el
mismo nivel de recuperacion. Esta mayor presién de operacion, mas la reduccion
en la caida de presion para el gas residual, debido a la eliminacion de la tuberia de
interconexion, resulta en una presion significativamente mas elevada para el gas
residual.que ingresa en el compresor 20, con lo que se reduce la energia
necesaria de acuerdo con la presente para restaurar la presion del gas residual
hasta alc‘:anzar la de la tuberia.

[0035] Segundo, mediante el uso del medio de transferencia de calor y de
masa erﬁ la secciéon de desmetanizacion 118d para calentar simultaneamente el
liquido ?e destilacién que sale de la seccién de absorcion 118c mientras se
permite que los vapores resultantes tomen contacto con el liquido, con el fin de
separar 'sus componentes volatiles, se obtiene una mayor eficiencia que al usar
una cdlumna de destilacion convencional con calderines externos. Los
componFntes volatiles se separan del liquido de manera continua, con lo que se
reduce Ela concentracién de los componentes volatiles en los vapores de
separacion con mayor velocidad y se mejora la eficiencia de la separacién para la
present(lz.

[(;)036] La presente presenta dos ventajas adicionales en comparaciéon con
los antecedentes técnicos, ademas del incremento en la eficiencia del
procesamiento. Primero, la disposicion compacta del conjunto de calentamiento
118 de[ la presente permite reemplazar las cinco piezas de equipo de los
anteced;entes técnicos (los intercambiadores de calor 10, 11 y 13; el separador 12

|

|

/
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y la .torre de fraccionamiento 18 en la FIG. 1) por una sola pieza (el conjunto de
cale‘ntamiento 118 en la FIG. 2). De esta manera se reducen los requerimientos de
espacio y se elimina la tuberia de interconexién, con io que se reduciria el costo
de capital de una planta de procesamiento donde se empleara la presente, en
comparacion con los antecedentes técnicos. Segundo, la eliminacién de la tuberia
de interconexién resultaria en la presencia de menos conexiones soldadas en una
planta de procesamiento donde se empleara la presehte, en comparacion con los
antecedentes técnicos, de modo tal que se reduciria la cantidad de fuentes de
pérdidas potenciales en la planta. Los hidrocarburos son compuestos organicos
voléi’tiles (VOC), algunos de los cuales estan clasificados como gases de
invernaderos, y algunos de los cuales pueden ser precursores para la formacion
de 'ozono atmosférico, por lo que la presente permite reducir el potencial de
eménaciones atmosféricas que puedan dafar el ambiente.

Otras realizaciones

l [0037]Algunas circunstancias pueden favorecer el suministro de la corriente
de ﬂiquido 35 directamente en la region inferior de la seccion de absorcion 118¢ a
tra\:/és de la corriente 40, como se ilustra en las FIG. 2, 4, 6 y 8. En estos casos, se
usa? un dispositivo de expansioén apropiado (tal como la valvula de expansién 17)
par.a expandir el liquido hasta alcanzar la presién de operacion de la seccién de
ab?orcic')n 118c y se suministra la corriente de liquido expandido resultante 40a
como alimentacion en la region inferior de la seccion de absorcion 118¢ (como se
ilustra con lineas punteadas). Algunas circunstancias pueden favorecer la
combinacion de una porciéon de la corriente de liquido 35 (corriente 37) con el
vapor en la corriente 36 (FIG. 2 y 6) o con la segunda porcién enfriada 33a (FIG. 4
y 8) para formar la corriente combinada 38, y el direccionamiento de la porcion de
la corriente de liquido resultante 35 hacia la regién inferior de la seccion de
absorcion 118c a través de las corrientes 40/40a. Algunas circunstancias pueden
favorecer la combinacién de la corriente de liquido expandido 40a con la corriente

expandlda 39a (FIG. 2 y 6) o la corriente expandida 34a (FIG. 4 y 8), para luego

SU,

ministrar la corriente combinada en la regién inferior de la seccidon de absorcién
11[8c COmMo una unica alimentacion.

i [0038]Si el gas de alimentacion es mas rico, la cantidad de liquido
se:parado en la corriente 35 puede ser suficientemente grande para colocar una
zq'na de transferencia de masa adicional en la seccidon de desmetanizacion 11 8d,
erptre la corriente expandida 39a y la corriente de liquido expandido 40a, como se

ilq‘stra en las FIG. 3y 7, o entre la corriente expandida 34a y la corriente de liquido

|
|
|
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I:lexpandido 40a, como se ilustra en las FIG. 5 y 9. En estos casos, el medio de
transferencia de calor y de masa en la seccion de desmetanizacion 118d puede
fconfigurarse en partes superiores e inferiores, de modo que la corriente de liquido

:II expandido 40a pueda suministrarse entre las dos partes. Como se ilustra con
 lineas punteadas, algunas circunstancias pueden favorecer la combinacién de una
,!1 porcion de la corriente de liquido 35 (la corriente 37) con el vapor en la corriente
| 36 (FIG. 3y 7) o con la segunda porcién enfriada 33a (FIG. 5 y 9) para formar la
,’I corriente combinada 38, mientras que la porcién de la corriente de liquido
| remanente 35 (la corriente 40) se expande a una presion menor y se suministra
entre las partes superiores e inferiores del medio de transferencia de calor y de
masa en la seccion de desmetanizacion 118d como la corriente 40a.

[0039] Algunas circunstancias pueden favorecer no combinar la primera y la
segunda porcién combinada (las corrientes 32a y 33a), como se ilustra en FIG. 4,
9, 8y 9. En estos casos, solamente la primera porcion enfriada 32a se dirige a la
| seccion de separacion 118e del conjunto de calentamiento 118 (FIG. 4 y 5) o al
,‘[ separador 12 (FIG. 8 y 9), donde el vapor (la corriente 34) se separa del liquido
I!I condensado (corriente 35). La corriente de vapor 34 ingresa en la maquina de
! trabajo de expansion 15 y se expande de una manera sustancialmente isentropica
I’! a la presion de operacion de la seccion de absorcion 118c, después de lo cual la
Irl corriente expandida 34a se suministra como alimentacion en la regién inferior de la
. seccion de absorcion 118¢ del conjunto de calentamiento 118. La segunda porcion
jl enfriada 33a se combina con el liquido separado (la corriente 35, a través de la
!r corriente 37) y la corriente combinada 38 se dirige al medio intercambiador de

calor en la seccién de la region de enfriamiento de la alimentacion inferior 118a

dentro del conjunto de calentamiento 118 y se enfria hasta obtener una

condensacion sustancial. La corriente sustancialmente condensada 38a se
expande instantdneamente a través de la valvula de expansiéon 14 hasta alcanzar

la presion de operacion de la seccion de absorcion 118¢, después de lo cual la

|
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! corriente expandida 38b se suministra en la seccion de separacién 118b del
III conjunto de calentamiento 118. Algunas circunstancias pueden favorecer Ia
11! combinacién de tan solo una porcion (la corriente 37) de la corriente de liquido 35
| con la segunda porcién enfriada 33a, donde la porciéon remanente (la corriente 40)
’( se suministra en la regién inferior de la seccion de absorcion 118¢ a través de la

de la totalidad de la corriente de liquido 35 a la region inferior de la seccién de

absorcion 118c a través de la valvula de expansion 17.

valvula de expansiéon 17. Otras circunstancias pueden favorecer la transferencia
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' [0040]JEn algunas circunstancias, puede resultar ventajoso usar un
recipiente separador externo para separar la corriente de alimentacion enfriada
31,[a o la primera porcion enfriada 32a, en vez de incluir la seccion de separacion
11;8e en el conjunto de calentamiento 118. Como se ilustra en las FIG. 6 y 7, el
se;parador 12 puede usarse para separar la corriente de alimentacion enfriada 31a
en la corriente de vapor 34 y la corriente de liquido 35. Del mismo modo, como se
ilulstra en las FIG. 8 y 9, el separador 12 puede usarse para separar la primera
plércién enfriada 32a en la corriente de vapor 34 y la corriente de liquido 35.
[1 [0041] Dependiendo de la cantidad de hidrocarburos pesados en el gas de
alimentacion y de la presion del gas de alimentacién, la corriente de alimentacion
e,‘lnfriada 31a que ingresa en la seccién de separacion 118e en las FIG. 2y 3 o en
efl separador 12 en las FIG. 6 y 7 (o la primera porcion enfriada 32a que ingresa en
Iz;a seccion de separacion 118e en las FIG. 4 y 5 o en el separador 12 en las FIG. 8
y 9) puede no contener liquido alguno (debido a que se halle a una temperatura
s,luperior a su punto de rocio o debido a que la presion sea demasiado elevada).
ifEn estos casos, no hay liquido en las corrientes 35 y 37 (lo que se representa con
I’ineas punteadas), de modo que solamente el vapor de la seccién de separacion
118e en la corriente 36 (FIG. 2 y 3), el vapor del separador 12 en la corriente 36
(FIG 6 y 7) o la segunda porcion enfriada 33a (FIG. 4, 5, 8 y 9) fluyen a la
fcornente 38 para convertirse en la corriente expandida sustancialmente
j’condensada 38b, la cual se suministra en la seccién de separacién 118b en el
'conjunto de calentamiento 118. En estas circunstancias, puede no ser necesaria la
lsecmon de separacién 118e en el conjunto de calentamiento 118 (FIG. 2 a 5) o0 en
Iel separador 12 (FIG. 6 a 9).
1, [0042] A partir de las condiciones del gas de alimentacion, el tamafio de la
Il planta, el equipo disponible u otros factores puede determinarse la factibilidad de
'la eliminacion de la maquina de trabajo de expansion 15 o su reemplazo por un
.l’ dispositivo de expansion alternativo (tal como una valvula de expansion). Aunque
se representa |la expansion de corrientes individuales en dispositivos de expansion
particulares, podran emplearse medios de expansion alternativos cuando sea
| apropiado. Por ejemplo, las condiciones pueden garantizar el trabajo de expansion

de la porcién sustancialmente condensada de la corriente de alimentacion (la

[0043] De acuerdo con la presente, puede recurrirse al uso de refrigeracion
externa para proveerle el enfriamiento disponible al gas de entrada desde el vapor

(
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[l corriente 38a).
|

|

I
| de destilacion y la corriente de liquidos, particularmente en el caso de un gas de
I
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entrada rico. En estos casos, puede incluirse un medio de transferencia de calor y
de masa en la ,,/'seccién de separacion 118e (o un medio de recoleccion de gas en
los casos donhe la corriente de alimentacion enfriada 31a o la primera porcién
enfriada 32a r,u"o contengan liquidos), como se ilustra con lineas punteadas en las
FIG. 2 a 5, ol,r"puede incluirse un medio de transferencia de calor y de masa en el
separador 12;’: como se ilustra con lineas punteadas en las FIG. 6 a 9. Este medio
de transferer{cia de calor y de masa puede estar compuesto por un intercambiador
de calor dell,f'tipo de aleta y tubo, un intercambiador de calor del tipo de placa, un
intercambiador de calor del tipo de aluminio soldado u otro tipo de dispositivo para
transferir cz#lor, incluyendo intercambiadores de calor de pasaje muiltiple y/o de
servicio mu"lltiple. El medio de transferencia de calor y de masa esta configurado
para prove%er el intercambio de calor entre una corriente de refrigerante (por
ejemplo, g’ropano), que fluye a través de uno o mas pasajes desde el medio de
transfereny,é:ia de calor y de masa, y la porcién de la corriente vapor 31a (FIG. 2, 3,
6y7)o Ié corriente 32a (FIG. 4, 5, 8 y 9), que fluye hacia arriba, de modo que el

!
!

refrigerante enfrie en mayor medida el vapor y condense mas liquido, el cual
descendéré para formar parte del liquido eliminado en la corriente 35. Como
alternati\‘;}a, podrian usarse uno o mas enfriadores de gas convencionales para
enfriar lé corriente 32a, la corriente 33a y/o la corriente 31a con el refrigerante,
antes dé que la corriente 31a ingresara en la seccion de separacién 118e (FIG. 2 y
3)o en}r”el separador 12 (FIG. 6 y 7), o antes de que la corriente 32a ingresara en
la seccﬁén de separacion 118e (FIG. 4 y 5) o en el separador 12 (FIG. 8 y 9).
;':[0044] Dependiendo de la temperatura y la riqueza del gas de alimentacion
y de Ié cantidad de los componentes C, que se deseara recuperar en la corriente
del pr}i:ducto liquido 44, podria no haber suficiente calor disponible en la corriente
33 pq’lra provocar la salida del liquido de la seccién de desmetanizacién 118d para
cumélir con las especificaciones del producto. En estos casos, el medio de
tranéferencia de calor y de masa en la secciéon de desmetanizacién 118d puede
incllrj‘ir provisiones para proveer un calentamiento adicional — donde el medio de
cale;"ntamiento esta representado por las lineas punteadas en las FIG. 2 a 9. Como
altq"rnativa, podria incluirse otro medio de transferencia de calor y de masa en la
regfién inferior de la seccién de desmetanizacion 118d para proveer un
cafI’entamiento adicional, o podria calentarse la corriente 33 con el medio de
ca"’lentamiento antes de suministrarla en el medio de transferencia de calor y de
j

masa en la seccion de desmetanizacion 118d.
/ [0045] Dependiendo del tipo de dispositivos de transferencia de calor

!
1
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seleccio',nados para el medio intercambiador de calor en las regiones superiores e
inferiores de la seccién de enfriamiento de la alimentaciéon 118a, podria ser posible
combin'lar estos medios intercambiadores de calor en un solo dispositivo
intercarilnbiador de calor de pasaje multiple y/o de servicio multiple. En estos casos,
el disp!tI)sitivo intercambiador de calor de pasaje muiltiple y/o de servicio multiple
incluiri'[c‘l medios apropiados para distribuir, segregar y recolectar la corriente 32, la
corrienlfte 38 y la corriente de vapor de destilacion, con el fin de efectuar el
enfriarlhiento y el calentamiento deseados.

J1[0046]Algunas circunstancias pueden favorecer proveer una transferencia
de mal‘sa adicional en la regién superior de la seccion de desmetanizacién 118d.
En es[tos casos, puede haber un medio de transferencia de masa localizado en un
puntol!debajo del ingreso de la corriente expandida 39a (FIG. 2, 3,6y 7) o de la
corriel'nte expandida 34a (FIG. 4, 5, 8 y 9), en la region inferior de la seccion de
absorlici()n 118c, y sobre la salida de la segunda porcion enfriada 33a del medio de
transﬁerencia de calor y de masa en la seccion de desmetanizacién 118d.

!, [0047]Una opcién menos preferida para las realizaciones de las FIG. 2, 3, 6
y 7 c?e la presente comprende proveer un recipiente separador para la primera
porcil'()n enfriada 32a, un recipiente separador para la segunda porcién enfriada
33a, [lcombinar las corrientes de vapor separadas para formar la corriente de vapor
34 yI combinar las corrientes de liquido separadas para formar la corriente de
quui(;io 35. Otra opcién menos preferida para la presente comprende enfriar la
corri;?ente 37 en un medio intercambiador de calor separado dentro de la seccion
enfr?’amiento de la alimentacién 118a (en vez de combinar la corriente 37 con la
corrﬁente 36 o con la corriente 33a, para formar la corriente combinada 38),
exp?ndir la corriente enfriada en un dispositivo de expansion separado y
sun[ﬁinistrar la corriente expandida en una regién intermedia en la seccion de
abs{’orcién 118c¢.

: [0048]Ha de comprenderse que la cantidad relativa de alimentacion en
caq'a rama de la alimentacién de vapor dividida dependera de varios factores,
incliuyendo la presion del gas, la composicion del gas de alimentacion, la cantidad
de!’calor que pueda extraerse en forma rentable de la alimentacion y la cantidad de
enlérgia disponible. Una alimentacién mayor sobre la secciéon de absorcién 118c
puf’ede incrementar la recuperacion y reducir la energia recuperada del expansor,
pa[’ra incrementar los requerimientos energéticos de la recompresion. El
in?remento de la alimentacion debajo de la seccion de absorcion 118¢ permite

refducir el consumo de energia, pero también permite reducir la recuperacién del
|
!
x
|
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producto.
[0049]1En la presente se provee una recuperacion mejorada de los

|
componentes C,, de los componentes C; y de los componentes de hidrocarburos
més{l pesados o de componentes C3, y de los componentes de hidrocarburos mas
pesados, respecto de la cantidad de consumo de utilidades necesario para operar
el 6roceso. Una mejora en el consumo de utilidades necesario para operar el
proceso puede darse en forma de requerimientos energéticos reducidos para la
compresion o la recompresion, requerimientos energéticos reducidos para la
refr’igeracién externa, requerimientos energéticos reducidos para el calentamiento
adicional o una combinaci6n de los anteriores.
| [0050]Si bien 'se ha descripto lo que se considera como realizaciones
prejferidas de la invencién, aquellos \)ersados en la técnica han de comprender que
es [posible efectuar otras modificaciones y modificaciones adicionales, por ejemplo,
pa’ra adaptar la invencion a distintas condiciones, tipos de alimentacién u otros

requerimientos, sin apartarse del espiritu de la presente, que se define en las

J o . . ,
reivindicaciones mas adelante.

2L



REIVINDICACIONES MODIFICADAS

1. Un proceso para la separacién de una corriente de gas que contiene

metano, componentes C,, componentes C; y componentes de hidrocarburos mas

pesados en una fraccion de gas residual volatil y una fraccion relativamente

menos volatil que contiene una porcion mayor de dichos componentes C,,

componentes C3 y componentes de hidrocarburos mas pesados, o de dichos

componentes C3 y componentes de hidrocarburos mas pesados, en donde:

(1)

porcion;

()

(3)

()

(6)

dicha corriente de gas se divide en una primera y una segunda

dicha primera porcién se enfria para formar una primera porcién
enfriada y posteriormente, opcionalmente, se expande hasta una

presion disminuida;

dicha primera porcién enfriada, opcionalmente expandida, se
suministra como al menos una primera alimentacion inferior a un

medio de absorcién alojado en un conjunto de procesamiento;

dicha segunda porcién se enfria para, opcionalmente, condensaria
de manera sustancialmente completa, formando una segunda
porcidn enfriada y posteriormente, opcionalmente, se expande a

dicha presion disminuida con lo que se enfria en mayor medida;

dicha segunda porcién enfriada y expandida se suministra como una

alimentacién superior a dicho medio de absorcion;

una corriente de vapor de destilacion se recolecta de la region
superior de dicho medio absorbente y se calienta en uno o mas
medios intercambiadores de calor alojados en dicho conjunto de
procesamiento, de manera de proveer al menos una porcién del
enfriamiento de la etapa (2) y opcionalmente del enfriamiento de la
etapa (4), y luego descargar dicha corriente de vapor de destilacién
caliente de dicho conjunto de procesamiento como dicha fracciéon de

gas residual volatil;



una corriente de liquido de destilacién se recolecta de la region
inferior de dicho medio absorbente y se calienta en un medio de
transferencia de calor y de masa alojado en dicho conjunto de

procesamiento, de manera de proveer al menos una porciéon del
enfriamiento de la etapa (4), mientras que simultaneamente se

(7)

separan los componentes mas volatiles de dicha corriente de liquido
de destilacion, y luego descargar dicha corriente de liquido de
destilacion caliente y separada de dicho conjunto de procesamiento

como dicha fraccién relativamente menos volatil; y

(8) las cantidades y las temperaturas de dichas corrientes de
alimentacion para dicho medio absorbente son efectivas para

mantener la temperatura de dicha region superior de dicho medio

absorbente en una temperatura a la cual es posible recuperar las

porciones mayores de los componentes en dicha fraccion

relativamente menos volatil.

2. El proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde dicha primera
porcion enfriada se combina con dicha segunda porcion enfriada para formar una
corriente de gas enfriado; dicha corriente de gas enfriado se divide opcionalmente
en una primera y en una segunda corrientes; dicha primera corriente se enfria
para condensar sustancialmente la totalidad de la misma y posteriormente se
expande hasta una presién reducida con lo que se enfria aun mas; dicha primera
corriente enfriada y expandida se suministra como dicha alimentacion superior a
dicho medio de absorcion; dicha segunda corriente se expande a dicha presion
reducida y se suministra como dicha al menos primera alimentacién inferior a
dicho medio de absorcién; y dicho calentamiento de dicha corriente de vapor de
destilacion suministra al menos una porciéon del enfriamiento de dicha primera

porcion y dicha primera corriente.

3. El proceso de acuerdo con la reivindicaciéon 1, en donde dicha primera

porcion se enfria suficientemente para condensarla parcialmente, se suministra a
un medio de separacion, y se separa alli para proporcionar una corriente de vapor
y al menos una corriente liquida; dicha corriente de vapor se expande hasta dicha

presién reducida y se suministra como dicha al menos primera alimentacién



inferior a dicho medio de absorcion; y al menos una porcion de dicha al menos una
corriente liquida se expanda hasta dicha presion reducida y se suministra como

una segunda alimentacion inferior a dicho medio de absorcion.

4. . El proceso de acuerdo con la reivindicacion 3, en el que dicha segunda
porcion enfriada se combina con al menos una porcion de dicha al menos una
corriLnte liquida para formar una corriente combinada; dicha corriente combinada
se enfria para condensar sustancialmente la totalidad de la misma y se expande
posteriormente a dicha presién reducida mediante lo cual se enfria ain mas; dicha
corriente combinada enfriada y expandida se suministra como dicha alimentacién
superior a dicho medio absorbente; cualquier porcion restante de dicha al menos
una corriente liquida que se expande a dicha presion reducida y se suministra a
dicha segunda alimentacién inferior a dicho medio absorbente, y dicho
calentamiento de dicha corriente de vapor de destilacién suministra al menos una

porcion del enfriamiento de dicha primera parte y dicha corriente combinada.

5. : El proceso de acuerdo con la reivindicacién 2, en donde dicha primera

porcion enfriada y dicha segunda porcién enfriada se combinan para formar una
corriente de gas parcialmente condensado, después de lo cual dicha corriente de
gas parcialmente condensado se suministra a un medio de separacién y se separa
en e’l mismo para proporcionar una corriente de vapor y al menos una corriente
liquida; dicha corriente de vapor se divide en dichas primera y segunda corrientes,
y al;menos una porcién de dicha al menos una corriente liquida se expande a
dicha presion reducida y se suministra como una segunda alimentacion inferior a

dichL medio de absorcion.

6. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 5, en donde antes de enfriar
dicha primera corriente se combina con al menos una porcién de dicha al menos

una; corriente liquida para formar una corriente combinada; dicha corriente

combinada se enfria para condensar sustancialmente la totalidad de la misma y
posteriormente es expandida a dicha presién reducida por el cual se enfria adn

mas; dicho corriente combinada enfriada y expandida se suministra como dicha

aIim‘entacién superior a dicho medio de absorcion; cualquier porcién restante de
dicha al menos una corriente liquida se expande a dicha presién reducida y se
suministra como dicha segunda alimentacion inferior a dicho medio de absorcién,

y di’cho calentamiento de dicho vapor de destilacion suministra al menos una

L
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po'Fcién del enfriamiento de dicha primera porcién y dicha corriente combinada.

El proceso de acuerdo con la reivindicacion 3, 4, 5 o0 6 en donde:

(1)

(2)

dicho medio de transferencia calor y de masa esta dispuesto en las

regiones superior e inferior; y

dicha al menos una porcion expandida de dicha al menos una
corriente liquida o dicho cualquier porcién restante expandida de
dicha al menos una corriente liquida que se suministra a dicho
conjunto de procesamiento para entrar entre dichas regiones superior

e inferior de dicho medio de transferencia de calor y masa.

El proceso de acuerdo con la reivindicacion 3, 4, 5, 6 o 7 en el que dicho

edio de separacion esta alojado en dicho conjunto de procesamiento.

El proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde

(1)

(4)

El

un medio de recoleccidén de gas esta alojado en dicho conjunto de

procesamiento;

un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye
dentro de dicho medio de recoleccion de gas, dicho medio de
transferencia de calor y de masa adicional incluyendo uno o mas

pasos para un medio de refrigeracion externa;

dicha primera porcion enfriada se suministra a dicho medio de
recoleccion de gas y se dirige a dicho medio de transferencia de

calor y de masa adicional para ser enfriada adicionalmente por dicho

medio de refrigeracion externa, y

dicha primera porcién adicionalmente enfriada se expande a dicha
presion reducida y después se suministra como dicha alimentacion

inferior a dicho medio absorbentes.

proceso de acuerdo con la reivindicacién 2 en donde



(1)

(@)

(3)

(4)

-—— -
-—

(1)

(2)

3)

|

un medio de recoleccion de gas esta alojado en dicho conjunto de

procesamiento;

un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye
dentro de dicho medio de recoleccion de gas, dicho medio de
transferencia de calor y de masa adicional incluyendo uno o mas

pasos para un medio de refrigeracion externa;

dicha corriente de gas enfriado se suministra a dicho medio de
recoleccion de gas y se dirige a dicho medio de transferencia de
calor y de masa adicional para ser enfriada adicionalmente por dicho

medio de refrigeracion externa, y

dicha primera porcién adicionalmente enfriada se divide en dichas
primera y segunda corrientes.

El proceso de acuerdo con la reivindicacién 3, 4, 5, 6, 7 o0 8 en el que:

un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye
dentro de dicho medio de separacién, dicho medio de transferencia
de calor y de masa adicional incluyendo uno o mas pasos para un

medio de refrigeracién externa;

dicha corriente de vapor se dirige a dicho medio de transferencia de
calor y de masa adicional para ser enfriada adicionalmente por dicho

medio de refrigeracion externa para formar un condensado adicional,
y

dicho condensado se hace parte de dicha al menos una corriente

liquida separada alli mismo.

12I El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones precedentes

en donde dicho medio de transferencia de calor y de masa incluye uno o mas

pasos para un medio de calentamiento externo, para complementar el

calentamiento provisto por dicho gas de alimentacién, para la separacién de los

|
|
|



componentes mas volatiles de dicha corriente liquida de destilacion

|
13. U’n aparato para separar una corriente de gas que contiene metano,

compon|entes C2, componentes C3; y componentes de hidrocarburos mas pesados

| « 7 . ra . L - : ra .
en una fraccion de gas residual volatil y una fraccion relativamente menos volatil

que contiene una porcion mayor de dichos componentes C,, componentes Cj y

componentes de hidrocarburos mas pesados, o de dichos componentes C; y

compon?ntes de hidrocarburos mas pesados, caracterizado porque comprende:

(1)

()

(4)

()

©)

al menos un primer medio de division para dividir dicha corriente de

gas en una primera y una segunda porcion;

un primer medio intercambiador de calor alojado en un conjunto de
procesamiento y conectado con dicho primer medio de division para
recibir dicha primera porcién y enfriarla para formar una primera

porcién enfriada;

un medio de transferencia de calor y de masa alojado en dicho
conjunto de procesamiento y conectado con dicho primer medio de
division para recibir dicha segunda porcion y enfriarla para formar

una segunda porcién enfriada;

un segundo medio intercambiador de calor alojado en dicho conjunto
de procesamiento y conectado con dicho medio de transferencia de
calor y de masa para recibir opcionalmente dicha segunda porcion
enfriada y enfriarla édicionalmente de manera suficiente para

condensarla sustancialmente;

un primer medio de expansion conectado con dicho segundo medio
intercambiador de calor para recibir opcionalmente dicha segunda
porcion sustancialmente condensada y expandirla a una presion

menor;

un medio de absorcién alojado en dicho conjunto de procesamiento y
conectado con dicho primer medio de expansion para recibir dicha

segunda porcién enfriada y opcionalmente expandida como una



(7)

(8)

(9)

(10)

(11)

(12)

alimentacién superior;

un segundo medio de expansién conectado con dicho primer medio
intercambiador de calor para recibir opcionalmente dicha primera
porcion enfriada y expandirla a dicha presién menor, donde dicho
segundo medio de expansiéon también estd conectado con dicho
medio absorbente para proveer dicha primera porcién enfriada y
opcionalmente expandida como al menos una primera alimentacién

inferior;

un medio de recoleccién de vapor alojado en dicho conjunto de
procesamiento y conectado con dicho medio de absorcién para
recibir una corriente de vapor de destilacion de una regién superior

de dicho medio de absorcion;

dicho segundo medio intercambiador de calor también esta
conectado con dicho medio de recoleccion de vapor para recibir
dicha corriente de vapor de destilacién y calentarla, de manera de
proveer opcionalmente al menos una porcién del enfriamiento del

paso (4);

dicho primer medio intercambiador de calor también esta conectado
con dicho segundo medio intercambiador de calor para recibir dicha
corriente de vapor de destilacion caliente y calentarla en mayor
medida, de manera de proveer al menos una porcién del enfriamiento
del paso (2), para luego descargar dicha corriente de vapor de
destilacion sometida a un calentamiento adicional proveniente de
dicho conjunto de procesamiento como dicha fraccion de gas residual

volatil;

un medio de recoleccion de liquido alojado en dicho conjunto de
procesamiento y conectado con dicho medio de absorcién para
recibir una corriente de liquido de destilacion de una region inferior

de dicho medio de absorcién;

dicho medio de transferencia de calor y de masa también esta



conectado con dicho medio de recoleccién de liquido para recibir
dicha corriente de liquido de destilacion y calentarla, de manera de
proveer al menos una porcion del enfriamiento del paso (3), mientras
que simultaneamente se separan los componentes mas volatiles de
dicha corriente de liquido de destilacion, para luego descargar dicha
corriente de liquido de destilacion caliente y separada de dicho
conjunto de procesamiento como dicha fraccién relativamente menos

volatil; y

(13) un medio de control adaptado para regular las cantidades y las
temperaturas de dichas corrientes de alimentacion en dicho medio de
absorcion, para mantener la temperatura de dicha region superior de
dicho medio de absorcién a una temperatura a la cual es posible

recuperar las porciones mayores de los componentes en dicha

fraccion relativamente menos volatil.

14. El aparato de acuerdo a la reivindicacion 13, que adicionalmente
comprende un medio de combinacién conectado a dicho primer medio
intercambiador de calor y dicho medio de transferencia de calor y de masa para
recibir dicha primera porcion enfriada y dicha segunda porcion enfriada y formar
una corriente de gas enfriado; un segundo medio de division opcionalmente
conectado a dicho medio de combinacién para recibir dicha corriente de gas
enfriado y dividirla en una primera y segunda corrientes; dicho segundo medio
intercambiador de calor opcionalmente conectado a dicho segundo medio de
division para recibir dicha primera corriente y, opcionalmente, enfriarla lo suficiente
para condensarla sustancialmente; dicho primer medio de expansién conectado a
dicho segundo medio intercambiador de calor para recibir opcionalmente dicha
primera corriente enfriada y sustancialmente condensada y expandirla a dicha
presion menor; dicho medio de absorcién conectado a dicho primer medio de
expansion para recibir dicha primera corriente enfriada y expandida como dicha
alimentacion superior; y dicho segundo medio de expansion conectado a dicho
segundo medio de division para recibir dicha segunda corriente y expandirla a
dicha presién menor, dicho segundo medio de expansion conectado ademas a
dicho medio de absorciéon para suministrar dicha segunda corriente expandida

como dicha al menos primera alimentacién inferior.



15.  El aparato de acuerdo a la reivindicacion 13 en donde dicho primer medio
intercambiador de calor esta adaptado para enfriar suficientemente dicha primera
porcién para condensarla parcialmente, y que comprende adicionalmente medios
de separacion conectados a dicho primer medio intercambiador de calor para
recibir dicha primera porcién enfriada y parcialmente condensada y para separarla
en una corriente de vapor y al menos una corriente liquida; dicho segundo medio
de expansion conectado a dichos medios de separacion para recibir dicha
corriente de vapor y expandirla a dicha presion menor, dicho segundo medio de
-expansion esta ademas conectado a dichos medio de absorcidn para suministrar
dicha corriente de vapor expandido como dicha por lo menos primera alimentacion
inferior; y tercer medio de expansion conectado a dichos medios de separacion
para recibir al menos una porcién de dicha al menos una corriente liquida y
expandirla a dicha presién menor, dicho tercer medio de expansiéon conectado
ademas a dicho medio de absorciéon para suministrar dicha corriente liquida

expandida como una segunda alimentacién inferior.

16. El aparato de acuerdo a la reivindicacion 15, que adicionalmente
comprende al menos un primer medio de combinacién conectado a dicho medio
transferencia de calor y de masa y dichos medios de separacion para recibir dicha
segunda porcidon enfriada y al menos una porciéon de dicha al menos una corriente
liquida y formar una corriente combinada; dicho segundo medio intercambiador de
calor conectado a dicho medio de combinacion para recibir dicha corriente

combinada y enfriarla lo suficiente para condensarla sustancialmente, dicho primer

‘medio de expansion conectado a dicho segundo medio intercambiador de calor

I para recibir dicha corriente combinada sustancialmente condensada y expandirla

a dicha presion menor; dicho medio de absorcién de conectado a dicho primer

- medio de expansion para recibir dicha corriente combinada enfriada y expandida

como dicha alimentacion superior, y dicho tercer medio de expansién conectado a
dicho medio de separacion para recibir cualquier porcion restante de dicha al

menos una corriente liquida y expandirla a dicha presion menor.

:17. El aparato de acuerdo a la reivindicaciéon 14, en donde dicha primera

porcion enfriada y dicha segunda porcion enfriada se combinan en dicho medio de

combinacion para formar una corriente de gas enfriado parcialmente condensado,

y que comprende ademas medios de separacion conectados a dicho medio de

combinacion para recibir dicha corriente de gas enfriado parcialmente condensado




y separarla en una corriente de vapor y al menos una corriente liquida; dicho
seguhdo medio de division conectado a dichos medios de separacion para recibir
dicha" corriente de vapor y dividirla en dichas primera y segunda corrientes; y un
tercefr medio de expansién conectado a dichos medios de separacion para recibir
al ménos una porcion de dicha al menos una corriente liquida y expandirla a dicha
presiL’)n menor, dicho tercer medio de expansion conectado ademas a dicho medio
de absorciéon para suministrar dicha corriente de liquido expandido como una

! . e
segunda alimentacién inferior.

18. , El aparato de acuerdo a la reivindicacion 17, que comprende ademas un
segulndo medio de combinacién conectado a dicho segundo medio de divisién y
dichos medios de separacion para recibir dicha primera corriente y al menos una
porcion de dicha al menos una corriente liquida y formar una corriente combinada:
dicho segundo medio intercambiador de calor conectado a dicho segundo medio
de ci)mbinacién para recibir dicha corriente combinada y enfriarla suficientemente
para ,condensarla sustancialmente; dicho primer medio de expansion conectado a
dicho segundo medio intercambiador de calor para recibir dicha corriente
combinada sustancialmente condensada y expandirla a dicha presién menor;
dicho medio de absorcién conectado a dicho primer medio de expansion para

|

superior; y dicho tercer medio de expansién conectado a dichos medios de

recibir dicha corriente combinada enfriada y expandida como dicha alimentacion
separacion para recibir cualquier porcion restante de dicha al menos una corriente

liqui ‘ a y expandirla a dicha presion menor.

19. | El aparato de acuerdo con la reivindicacion 15, 16, 17 o 18, en donde

(1) dicho medio de transferencia de calor y de masa esta dispuesto en

regiones superiores e inferiores; y

(2)  dicho conjunto de procesamiento esta conectado con dicho tercer
medio de expansion para recibir dicha al menos una porcion de dicha
al menos una corriente liquida expandida o dicha porcién restante de
dicha al menos una corriente liquida expandida y dirigirla entre
dichas regiones superiores e inferiores de dicho medio de

transferencia de calor y de masa.
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20.
dicho medifo de separacion esta alojado en dicho conjunto de procesamiento.

21.

22.

!
l
r
|
!
|
!
!
1
!
|

|
!

El abarato de acuerdo con la reivindicacion 15, 16, 17, 18, o 19 en donde

1
El a{’parato de acuerdo con la reivindicacion 14, en donde

!

|
O

un medio de recoleccion de gas se aloja en dicho conjunto de

procesamiento;

un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye en
dicho medio de recoleccion de gas, dicho medio de transferencia de

calor y de masa adicional incluye uno o mas pasos para un medio de

refrigeracion externo;

dicho medio de recoleccién de gas esta conectado con dicho medio
de combinacion para recibir dicha corriente de gas enfriado y dirigirla
a dicho medio de transferencia de calor y de masa adicional para que
sea enfriada adicionalmente por dicho medio de refrigeracion

~ externo; y

dicho segundo medio de division esta adaptado para ser conectado
con dicho medio de recoleccién para recibir dicha corriente de gas
enfriado adicional y dividirla en dicha primera y dicha segunda

corrientes.

{
i‘EI aparato de acuerdo con la reivindicacion 13, en donde

|
|
)
|

!
!

|
(2)

|

un medio de recoleccion de gas se aloja en dicho conjunto de

procesamiento;

un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye en

(3)

dicho medio de recoleccidn de gas, dicho medio de transferencia de
calor y de masa adicional incluye uno o mas pasos para un medio de

refrigeracién externo;

dicho medio de recoleccion de gas esta conectado con dicho primer

medio intercambiador de calor para recibir dicha primera porcién



2,

enfriada y dirigirla a dicho medio de transferencia de calor y de masa
adicional para que sea enfriada adicionalmente por dicho medio de

refrigeracién externo; y

(

I

[‘ (4) dicho segundo medio de expansion estd adaptado para ser
II conectado con dicho medio de recoleccién para recibir dicha primera
| porcion enfriada adicional y expandirla a dicha presién menor, donde
| y

I dicho segundo medio de expansién también estd conectado con
! dicho medio de absorcién para suministrar dicha primera porcion
!

enfriada y expandida adicional como dicha alimentacién superior.

l

|
2?. El aparato de acuerdo con la reivindicacion 15, 16, 17, 18, 19 o 20, en
dpnde
!
I (1) un medio de transferencia de calor y de masa adicional se incluye en

dichos medios de separacion, dicho medio de transferencia de calor

|
y de masa adicional incluye uno o mas pasos para un medio de

refrigeracion externo;

! (2)  dicha corriente de vapor se dirige a dicho medio de transferencia de

| calor y de masa adicional para que sea enfriada por dicho medio de

refrigeracion externo para formar un condensado adicional; y

(3) dicho condensado pasa a formar parte de dicha al menos una

!

!
corriente liquida separada.

24.
[I 21, 22 0 23 en donde dicho medio de transferencia de calor y de masa incluye uno
[’o mas pasos para un medio de calentamiento externo para complementar el
' calentamiento provisto por dicha segunda porcién, para la separacion de los

componentes mas volatiles de dicha corriente de liquido de destilacion.

1
I
|

,l El aparato de acuerdo con la reivindicacion 13, 14, 15, 16, 17, 18, 19, 20,

!



