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PROCESO PARA LA SEPARACION DE GASES

La invencion se refiere a un aparato especifico, mas en particular, a una cadena
de moédulos de membrana de separacion de gases, para la separacion de mezclas
gaseosas en dos fracciones cada una de mayor pureza.

Por medio de una membrana de separacion de gases, es posible separar
mezclas gaseosas sobre la base de diferentes permeabilidades (= tasa de flujo por
unidad de tiempo, unidad de superficie, presion diferencial y espesor de capa) de los
gases individuales en un polimero. Los polimeros se procesan en general para dar
fibras huecas o membranas planas. Las membranas se destacan por una capa de
separacion muy delgada en la superficie de la membrana, de modo que la permeacion
(tasa de flujo por unidad de tiempo, unidad de superficie y presién diferencial) de la
membrana esté al maximo.

El resultado de separacion que se puede lograr con una membrana en un paso
unico depende no sélo de la selectividad de la membrana sino también de la relacion
de presion entre el lado de alta presion y de baja presion de la membrana. Cuanto
mayor la relacion de presion, mejor seré el resultado maximo de separacion.

En el rango de relaciones de baja presion, las curvas para las diferentes
selectividades corren cercanas entre si (ver la figura 1). El resultado de separacion en
este rango es determinado por la relacion de presion. Por ende, este rango se
menciona como "de presion limitada". En el rango de las relaciones de alta presion, el
resultado de separacion puede ser influenciado apenas por la relacién de presion. Este
rango se menciona como "de selectividad limitada".

Una serie de disposiciones de conexion de membrana para la separacion de
gases se conoce de la literatura. En Baker, IndEngChemRes, Natural Gas Processing
with Membranes, 47 (2008), hay una lista comprehensiva de divc?rsas disposiciones de
conexion conocidas. A titulo ilustrativo, usando el ejemplo de la éeparacién de metano

(gas de retentato) y CO, (gas de permeato) con una etapa de separacion en membrana
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de una etapa de acUerdo con la Fig. 2, se pueden lograr altas purezas en la corriente
de producto (98% de CH,). Sin embargo, la calidad de la corriente de gas de escape
del lado del permeato no puede ser influida y es de baja pureza (44% de CO,). Hay
correspondientemente un gran desplazamiento, es decir, pérdida de metano.

En el caso de una disposicion de conexion de una etapa con reciclado (fig. 3),
las purezas se pueden incrementar ligeramente. Sin embargo, no es posible resolver el
problema fundamental del bajo rendimiento de gas de retentato y de la calidad de gas
de permeato.

Para mayores purezas de permeato y mayores rendimientos del componente
retenido, se conocen una serie de disposiciones de conexion multietapa. En una
disposicidon de conexién con una Unica etapa de permeato, con recompresion y
reciclado del primer permeato (Fig. 4), es posible mejorar la pureza del permeato (86%)
y el rendimiento de metano.

Si el componente de mejor permeacién se produce con mayores
concentraciones (30%), una disposicion de conexién de acuerdo con la Fig. 5 puede
ser ventajosa segun la literatura. Se producen dos corrientes ricas en gas de permeato
(82% de CO», 93% de CO,) y una corriente rica en gas de retentato (82% de CHa).

Bhide (MemSci, Hibrid procesos for the removal of acid gases from natural gas,
1998) revela una operacion en tres etapas para la eliminacién de gases acidos de gas
natural (Fig. 6). La corriente gaseosa por tratar se somete a una purificacion en bruto
en una membrana corriente arriba. El gas natural prepurificado que queda en el lado de
la presion se conduce a través de otra membrana. En el lado del retentato, se forma la
corriente de producto blanco, el gas natural empobrecido en gases acidos. La corriente
enriquecida de gas acido en el lado del permeato se comprime y se suministra a una
posterior etapa de membrana. El retentato de esta etapa se comprime al nivel de la
presién de la etapa corriente arriba y se recircula corriente arriba. Este dispendio de

energia adicional e inversién financiera pretenden incrementar el rendimiento de



metano. Las desventajas de esta disposicion de -conexion son los dispendios de
compresores Y las purezas inadecuadas de la corriente enriquecida de gas acido.

Chenar (MemSci Application of Cardo-type polyimide (Pl) and polyphenylene
oxide (PPO) hollow, 2008) describe una operacién con disposicién en etapas para el
permeato con recompresion (Fig. 7). Las desventajas de esta disposicion de conexion
son las purezas severamente limitadas del gas de retentato y el expendio adicional
para la recompresioén.

El documento EPO 799 634 revela una disposicion de conexiéon de acuerdo con
la Fig. 8. Sin embargo, las desventajas son una introduccién potencial adicional de
aceite 0 agua como un sellador y_Iubricante, altos costos de capital adicional, mayor
consumo de energia resultante de una compresion adicional y mayor probabilidad de
falla como resultado de las partes moviles.

Las desventajas de los procesos antes mencionados son la recompresion
adicional y las purezas que alun son demasiado bajas de gas de retentato en la
corriente de retentato general y los rendimientos insuficientes del gas de retentato en la
corriente de retentato.

La Fig. 9 muestra una tecnologia que se propone con frecuencia y también fue
implementada en particular para el procesamiento de biogas (Air Liquide y Harasek).
Lo que se describe es una disposicion de conexién con disposicion en etapas para el
retentato con reciclado del permeato de la segunda etapa.

La Universidad Tecnoldégica de Eindhoven desarrollé una disposicion de
conexion con una disposicion en etapas interna, que permite purezas de metano de
mas del 90% (ver la Fig. 10). Una desventaja de esta disposicion de conexion es la
pureza inadecuada del gas de retentato.

El documento EP 0 603 798 revela una disposicion de conexién multietapa para
la produccion de nitrégeno. La desventaja de este proceso es la pureza insuficienté del

componente de permeacion y el uso de al menos dos compresores.



El documento EP0695574 revela una disposicion de conexién con utilizacion
parcial de una corriente de permeato como una corriente de barrido para la produccion
de un retentato de maxima pureza. Una desventaja de este proceso es la calidad
insuficiente del permeato general. -

El documento US5753011. revela un proceso en el que la combinacién de las
etapas de separacion en membrana con disposicion en etapas para el permeato y la
adsorcion por oscilaciéon de la presion, PSA, da como resultado altas purezas para dos
corrientes de producto. Una desventaja de este proceso es el uso de una PSA costosa
e inconveniente.

El documento EP1634946 revela un proceso para el procesamiento de biogas.
Se describe en la presente una utilizacién térmica del metano a partir de la corriente
empobrecida en metano. Las desventajas son los elevados costos y la pérdida del gas.

El documento EP0596268, finalmente, revela diversas disposiciones de
conexién para la produccién de tres diferentes composiciones gaseosas.

Los documentos US 6.565.626 B1 y US 6.168.649 B1 revelan cada uno
procesos de separacion en membrana con tres etapas de separacién en membrana, en
donde una corriente de retentato y una corriente de permeato de las etapas 2 y 3,
respectivamente, se reciclan en la corriente de gas crudo.

Una desventaja de los procesos conocidos del arte previo es que se puede
lograr ya sea una alta pureza del gas de permeato o una alta pureza.del gas de
retentato. Para lograr simultdneamente altas purezas de gas de permeato y gas de
retentato, de ser necesario, por ejemplo, en el procesamiento y alimentacion de biogas
en la red de gas natural como resultado de las grandes demandas de pureza de
metano y como resultado de la limitacién del desplazamiento de metano, no hay
procesos que no requieran de una unidad de recompresion u otra purificacion de la
corriente de permeato o de retentato (p.ej., poscombustién térmica de la corriente de

permeato o la adsorcién por oscilacion de presién para la corriente de retentato).



Procediendo a partir de este arte previo, era un objeto de la presente invencion
proporcionar aparatos y procesos para la separacion y purificacion de mezclas
gaseosas, que tienen las desventajas de los procesos y los aparatos del arte previo
s6lo en un grado reducido, si las hay. Mas en particular, se han de proporcionar
procesos y aparatos que dan tanto gas de permeato como gas de retentato con altas
purezas. En otro objeto especifico, este proceso y este aparato han de ser ventajosos
en términos de costos de inversién y operativos y/o permiten un régimen de proceso
mas simple.

En otro objeto especifico, se ha de proporcionar un proceso/aparato util con
maxima universalidad para cualquier mezcla gaseosa deseada. Mas en particular,
deberia ser posible separar corrientes gaseosas que se obtienen en la produccion de
biogas y gas natural o que comprenden diéxido de carbono y metano en presencia de
otros gases tales como agua, hidrégeno, sulfuro de hidrogeno.

Era otro objeto especifico de la presente invencion proporcionar un proceso o
un aparato que permita la purificacion de corrientes gaseosas crudas con contenido de
metano, con menor emision de metano en comparacién con los procesos del arte
previo con el mismo rendimiento y, asi, menor polucién medioambiental por este
potente gas de efecto invernadero.

Otros objetos que no se establecen explicitamente son evidentes del contexto
generai de las reivindicaciones, la descripcion, los ejemplos y las figuras siguientes.

Se hallé que, sorprendentemente, el aparato de acuerdo con la reivindicacion 1
o una de las reivindicaciones dependientes de ella puede lograr corrientes puras de
permeato y retentato sin requerir mas de un compresor o cualquier necesidad de
purificar luego la corriente de permeato o retentato por otros métodos. El aparato asi
permite lograr simultaneamente corrientes de permeato y retentato con alta pureza.
Los costos de capital para la planta son bajos; no necesita ningin proceso de

purificacion corriente abajo adicional. Asi fue posible lograr los objetos establecidos



con un proceso de separacidon en membrana puro.

Las presentes reivindicaciones proporcionan, por ende, el aparato y el proceso
reivindicado en las reivindicaciones 1 a 12 y 13 a 18, respectivamente, y se definen en
detalle en la descripcion, los ejemplos y la figura 11.

La presente invencién se describe en detalle en la presente a continuacion. En
principio, se definen algunos términos importantes.

El cociente de las permeaciones de los gases individuales da la selectividad de
la membrana para la separacion respecto de los dos gases y, asi, establece cuan bien
la membrana puede separar una mezcla gaseosa respecto de los dos componentes.
Permeato se refiere a la corriente general obtenida en el lado de la baja presién de la
membrana, médulo de membrana o etapa de separaciéon en membrana.

Gas de permeato se refiere en cada caso a los componentes enriquecidos en
cada caso en la corriente de permeato respecto de la corriente de entrada respectiva
en la membrana, en el médulo de membrana o en la etapa de separaciéon en
membrana.

Retentato se refiere a la corriente entera que se obtiene en el lado de alta
presion de la membrana, médulos de membrana o etapa de separacién en membrana
y no pasa a través de la membrana.

| Gas de retentato se refiere a los componentes enriquecidos en cada caso en la
corriente de retentato respecto de la corriente de entrada respectiva en la membrana,
en el médulo de membrana o en la etapa de separaciéon en membrana.

Gas crudo o mezcla gaseosa cruda o corriente gaseosa cruda (17) se
refiere a una mezcla gaseosé de al menos dos gases o una corriente de esta mezcla
gaseosa que se ha de separar por medio del proceso de acuerdo con la invencién o el
aparato de la invencidn.

Corriente de alimentacion (5) se refiere a una corriente gaseosa que es

proporcionada en la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1). Esta



corriente, para el rendimiento del proceso, puede corresponderse con la corriente de
gas crudo (17) o con la corriente de gas crudo comprimida por un compresor. Después
del reciclado de la segunda corriente de permeato (9) o de la tercera corriente de
retentato (10), la corriente de alimentacién (5) se compone de los gases de la corriente
de gas crudo (17), de la segunda corriente de permeato (9) y de la tercera corriente de
retentato (10). La corriente de alimentacion (5) se puede producir ya sea mezclahdo las
corrientes (9) y (10) con la corriente gaseosa cruda no comprimida (17) o mezclando
ambas con la corriente gaseosa cruda comprimida o mezclando una con la corriente
gaseosa cruda no comprimida y una con la corriente gaseosa cruda comprimida o
mezclando las corrientes (9) y/o (10) con la corriente de gas crudo (17) en el
compresor. Las combinaciones de las variantes descritas con anterioridad también
estan comprendidas por la presente invencién.

Etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) se refiere a una
etapa de separacion en membrana para la separacion de la corriente de alimentacién
(5) en una primera corriente de permeato (6) y una primera corriente de retentato (7).

Etapa de separacion de retentato (2) se refiere a una etapa de separacion en
membrana, que puede ser de construccion idéntica o diferente a la etapa de
separacion de la corriente de alimentacién (1), para la separacién de la primera
corriente de retentato (7) en una segunda corriente de permeato (9) y una segunda
corriente de retentato (8).

Etapa de separacion del permeado (3) se refiere a una etapa de separacion
en membrana, que puede ser de construcciéon idéntica o diferente a la etapa de
separacion de la corriente de alimentacion (1) y la etapa de separacion del retentato
(2), para la separacion de la primera corriente de permeato (6) en una tercera corriente
de permeato (11) y una tercera corriente de retentato (10).

Las siguientes descripciones de formas de realizacion preferidas y especificas

del proceso de acuerdo con la invencion y las ejecuciones preferidas y particularmente



apropiadas y los dibujos y las descripciones de los dibujos ilustran la invencion en
detalle meramente a modo de ejemplo, lo cual significa que no esta restrihgida a esta
ejecucion y ejemplos de uso o a las respectivas combinaciones de caracteristicas
dentro de los ejemplos de ejecucion individuales.

Las caracteristicas Individuales que se especifican y/o se describen en
conexion con los ejemplos de ejecucion especificos no estan restringidos a estos
ejemplos de ejecucion o la combinacién de otras caracteristicas de estos ejemplos de
ejecucién; en lugar de ello, se pueden combinar, dentro del rango de posibilidades
técnicas, con cualquier otra variante, incluso si no se tratan especificamente en los
presentes documentos.

Simbolos de referencia idénticos en las figuras individuales y diagramas de los
dibujos se refieren a componentes idénticos o similares o que actdan de forma idéntica
o similar. Los diagramas en el dibujo también pueden aclarar estas caracteristicas que
no se proporcionan con numeros de referencia, sin tener en cuenta si estas
caracteristicas se describen a continuacién en la presente o no. Por otro lado, las
caracteristicas que se incluyen en la presente descripciéon pero que no son visibles o
estan representadas en el dibujo también pueden ser comprendidas de inmediato por
un experto en el arte.

El aparato de la invencion (ver, por ejemplo, la figura 11) comprende una
cadena de tres etapas de separacion en membrana. Cada etapa consiste en uno o
varios médulos fisicos de separacion de gas que estan conectados en paralelo y/o en
serie dentro de una etapa. La fuerza motriz producida para la separacién de gases en
los médulos es una presién diferencial parcial entre el lado del retentato y el lado del
permeato en las respectivas etapas de separacion en membrana. La presién diferencial
parcial se puede generar ya sea por medio de un compresor (4) dispuesto en el lado de
la alimentacion de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) y/o por

medio de al menos una, con preferencia, una o dos bombas de vacio (no mostradas en



la Fig. 11), con preferencia, en la segunda corriente de permeato (9) en el lado del
permeato de la etapa de separacion del retentato (2) y/o en la tercera corriente de
permeato (11) en el lado de la etapa de separacion del permeato (3). Opcionalmente
puede ser ventajoso, en una o en varias de las etapas de separacién en membrana,
generar o mejorar la diferencia de presion parcial por medio de una corriente de gas de
purga del lado del permeato.

En una configuracién preferida de la presente invencién, un compresor (4) lleva
a la mezcla gaseosa cruda o la mezcla gaseosa de la corriente de gas crudo (17) y la
segunda corriente de permeato (9) y/o la tercera corriente de retentato (10) a la presion
deseada en el rango de 5 a 100 bar, pero, con preferencia, a una presién de 9 a
75 bar. La corriente de alimentaciéon (5) resultante se introduce en la etapa de
separacion de la corriente de alimentaciéon (1). En la etapa de separaciéon de la
corriente de alimentacion (1), se obtiene una preseparacién de la mezcla gaseosa
cruda en componentes de mas facil permeacion (gas de permeato), que pasa
principalmente al permeato de la primera etapa y los componentes que permean
menos rapidamente (gas de retentato), que son retenidos predominantemente por la
membrana y se enriquecen en el retentato.

El proceso de acuerdo con la invencion o el aparato de la invencion se destaca
en que se configura de modo tal que la concentracion de al menos un gas de permeato
de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1), después del reciclado de
la segunda corriente de permeato (9) y de la tercera corriente de retentato (10), se
incremente en la corriente de alimentacion (5), con preferencia, en al menos el 2%, con
mayor preferencia, en al menos el 3% y con maxima preferencia, en el 3 al 40%, en
cada caso en comparacién con la concentracién en la corriente de gas crudo .(17). El
aumento puede depender de la composicidn de la corriente de gas crudo (17) y esta
particularmente marcado en el caso de bajas concentraciones de un gas de permeato

(10 al 20%). En general, el incremento de la concentracién de uno de los gases de
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permeato esta entre el 2 'y el 15%, con mayor preferencia, entre el 3 y el 8%, cuando el
contenido del gas de permeato en la corriente de gas crudo (17) esta entre el 30 y el
70%. Esto es porque los inventores hallaron que el rendimiento del gas de retentato en
el proceso general aumenta y, por ende, la pérdida del gas de retentato decrece
cuando la concentracion del gas de permeato en la etapa de separacion de la corriente
de alimentacién (1) aumenta. En el mismo corte en la etapa de separacién (= relacién
de corriente de permeato a corriente de alimentacion en la etapa en cuestién), mucho
menos gas de permeato pasa al permeato de la etapa de separacion de la corriente de
alimentacion (1) cuando la concentracion de al menos un componente A que permea
con relativa facilidad en la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) o de
un gas de permeato (A) se incrementa en corriente de alimentacion (5). Andlogamente,
se hallé una disminucién cuando la concentracion del componente A o de un gas de
permeato A en la corriente de alimentacién (5) por purificar se reduce. Por ejemplo, el
corte en la etapa de separacion para una concentraciéon del 50% de un componente A
o de un gas de permeato A en la corriente de alimentacion (5) por purificar estéa entre el
10 y el 60%, con preferencia, entre el 15 y el 55% y con mayor preferencia, entre el 20
y el 50%. En una forma de realizacion de particular preferencia de la presente
invencién, el proceso de acuerdo con la invencidon o el aparato de la invencion se
configura por ello de modo tal que el contenido de gases de permeato de la etapa de
separacion de la corriente de alimentacion (1) en corriente de alimentacion (5) sea
mayor o igual al 40% en volumen, con preferencia, mas del 50% en volumen y muy en
particular, mas del 55% en volumen, en base al volumen de la corriente de
alimentacion (5), después del reciclado de la segunda corriente de permeato (9) y de la
tercera corriente de retentato (10).

Este aumento de la concentracion de los gases de permeato en la corriente de
alimentacion (5), tal como se explicé recién, incrementa la eficiencia de la etapa de

separacion de la corriente de alimentacién (1), que, a su vez, tiene el resultado de que

It
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menos gas de retentato B pasa a la primera corriente de permeato (6). Esto, a su vez,
aumenta la eficiencia de la etapa de separacion del permeato (3) y también asegura
aqui que menos gas de retentato no deseado pase a la tercera corriente de permeato
(10). En especial en el case de separacion de gases crudos que contienen metano,
esto lleva a la ventaja de que las emisiones no deseadas de metano, que son nocivas
para el clima, se redujeran de modo significativo.

En general, se puede establecer que, en la etapa de separacion de la corriente
de alimentacion (1), con preferencia, 20 al 100%, con mayor preferencia, 40 al 70% de
componente A o de un gas de permeato A se transfieran de la corriente de
alimentacion (5) al‘permeato.

El retentato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1),
opcionalmente con reduccion de la presiéon por una valvula reductora de la presion (12)
opcionalmente presente o con un aumento de la presion, se proporciona por medio de
la primera corriente de retentato (7) a la etapa de separacién del retentato (2) en la que
se efectta la purificacion fina. Del lado del retentato de la etapa de separacién del
retentato (2), es decir, en la segunda corriente de retentato (8), hay con preferencia
una valvula reductora de la presion (13), por medio de la cual la presion en el sistema
se puede mantener y dejar constante. El contenido de los componentes de permeacion
menos facil o de un gas de retentato B se incrementa también en la etapa de
separacion del retentato (2), de modo tal que el cdntenido de componente B o de un
gas de retentato B en la segunda corriente de retentato (8) es de mas del 90%, con
preferencia, mas del 95% y con mayor preferencia, mas del 97%. En una variante de
particular preferencia, el proceso de acuerdo con la invenciéon o el aparato de la
invencion se destaca asi en que al menos el 95%, con preferencia, al menos el 97%,
con mayor preferencia, al menos el 99% y con maxima preferencia, al menos el 99,5%
del componente del retentato de la etapa de separacién de la corriente de alimentacion

(1) que se introdujo en el aparato con la corriente de gas crudo (17) se descarga por
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medio de la segunda corriente de retentato (8).

_EI corte en la etapa de separacion de la tapa de separacién del retentato (2), en
una concentracion de componente A o de un gas de permeato A del 50% en la primera
corriente de retentato (7), es de entre el 10 y el 60%, con preferencia, entre el 20 y el
50%.

El permeato de la etapa de separacion del retentato (2) se recicla por medio de
la segunda corriente de permeato (9), proporcionado a la corriente de alimentacion (5)
y se reprocesa. Esto se puede efectuar, tal como ya se explicd con anterioridad en la
definiciéon de la expresion "corriente de alimentacion”, de diferentes modos segun se
use un compresor (4) o incluso un compresor multietapa (4). En el caso de un
compresor de una etapa (4), la segunda corriente de permeato (9) se proporciona con
preferencia al lado de succion del compresor (4) (ver la Fig. 11). Si se usa un
compresor multietapa, es preferible que la segunda corriente de permeato (9) se
introduzca en el compresor entre dos etapas de compresion.

El permeato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacién (1) que
se enriquecié ampliamente con componente A o un gas de permeato A se proporciona
por medio de la primera corriente de permeato (6) a la etapa de separacién del
permeato (3). De ser necesario, es posible por medio de una valvula reductora de la
presion (14) en la corriente de reten;(ato de la etapa de separacién del permeato (3), es
decir, la tercera corriente de retentato (10), evitar que la presion del permeato de la
etapa de separacion de la corriente de alimentacién (1) baje a presion ambiente (ver la
Fig. 11). De esta manera, se puede mantener la fuerza motriz para la etapa de
separacion del permeato (3). La etapa de separacién del permeato (3) produce un
permeato con un contenido de bomponente B o de un gas de retentato B de més del
95%, con preferencia, mas del 97% y con mayor preferencia, mas del 99%, que se
descarga del aparato por medio de la tercera corriente de permeato (11). En una forma

de realizacion de particular preferencia, el aparato de la invencion se configura de
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modo tal que no se descargue mas del 5%, con preferencia, no mas del 3%, con mayor
preferencia, no mas del 1% y con maxima preferencia, no mas del 0,5% del
componente del retentato de la etapa de separacién de la corriente de alimentacion (1)
introducido en el aparato con la corriente de gas crudo (17) por medio de la tercera
corriente de permeato (11).

El corte en la etapa de separaciéon de la etapa de separacion del permeato (3)
es de entre el 50 y el 95%, con preferencia, entre el 70 y el 93%.

La tercera corriente de retentato (10) se recicla, se suministra a la corriente de
alimentacion (5) y se reprocesa. Tal como yav se explicd con anterioridad, esto se
puede efectuar de diferentes maneras y puede depender, por ejemplo, del uso de un
compresor (4) o incluso de un compresor multietapa (4). En el caso de un compresor
de una etapa (4), la tercera corriente de retentato (10) se suministra, con preferencia, al
lado de succién del compresor (4) (ver la Fig. 11). Si se usa un compresor multietapa,
es preferible que la tercera corriente de retentato (10) se introduzca en el compresor
entre dos etapas de compresion. En una forma de realizacion preferida, el retentato de
la etapa de separacion del permeado (3) se recicla sin una descompresién total en una
etapa de compresion elevada del compresor (4) y/o el permeado de la segunda etapa
se recicla en una etapa de compresion elevada del compresor (4).

El proceso de acuerdo con la invencién o el aparato de la invencién se destaca
en particular en que se configura de modo tal qué el volumen de gas reciclado en la
segunda corriente de permeato (9) y en la tercera corriente de retentato (10) dé menos
del 60% en volumen, con preferencia, del 10 al 50% en volumen, con maxima
preferencia, del 20 al 40% en volumen, del volumen de la corriente de gas crudo (17).
El control de la cantidad de las corrientes gaseosas de retentato por reciclar se puede
realizar, por ejemplo, por seleccion de los respectivos mddulos de membrana en las
etapas de separacion en membrana (1) a (3) o por las presiones en el sistema o los

flujos. El proceso de acuerdo con la invencién o el aparato se destaca porque, a pesar
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de las corrientes de retorno muy bajas, se asegura el aumento en la concentracion del
componente de permeato en la corriente de alimentaciéon (5), que ya se explicé en
detalle con anterioridad. Esto aumenta de modo diferente la eficiencia del proceso
general.

La primera corriente de permeato (6) se lleva a cabo, con preferencia, de modo
tal que la presion de alimentacion de la etapa de separacion del permeato (3), con
preferencia, por medio de una vélvula reductora de la presién (14) en el lado del
retentato de la etapa de_ separacion del permeato (3), sea de entre 1 y 30 bar, con
preferencia, de entre 2 y 20 bar y con mayor preferencia, de entre 3 y 10 bar.

Tal como ya se explicd, es particularmente ventajoso cuando se usa un
compresor multietapa (4). Esto se debe a que es posible en este caso prescindir de
una completa descompresion del retentato de la etapa de separacion del permeato (3),
dado que el retentato de la etapa de separacién del permeato (3) se puede alimentar
en dos etapas de compresor del compresor (4).

Como la etapa de separacioén del retentato (2), en el caso de la descompresién
a la presion de alimentacion, se operaria en general en el rango de selectividad
limitada, puede ser aconsejable descomprimir la segunda corriente de permeato (9)
meramente a un nivel de presidn superior de una unidad de aumento de presién
multietapa, es decir, de un compresor multietapa (4), dado que esto reduce los costos
operativos para la unidad de compresion sin empeorar distintivamente el resultado de
separacion. En una forma de realizacion de particular preferencia de la presente
invencién, en consecuencia, se usa un compresor multietapa (4) y las corrientes
gaseosas (9) y (10) se suministran a este compresor en cada caso entre dos etapas de
compresion.

Tal como ya se menciond, el aparato de la invencién puede comprender una o
varias valvulas reductoras de la presion (12), (13) o (14). En una forma de realizacion

preferida, con preferencia, por medio de una valvula reductora de la presion (14), se
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asegura que la caida de la presiéon en la etapa de separacion de la corriente de
alimentacion (1) se restrinja entre 1 y 30 bar, con preferencia, entre 2 y 20 bar y con

mayor preferencia, entre 3 y 10 bar. De modo simultaneo o alternativo, con preferencia,

por medio de una valvula reductora de la presion (13), se asegura que la caida de la -

presién en la etapa de separacidén de la corriente de alimentaciéon (1) y la etapa de
separacion del retentato (2), se restrinja entre 1 y 100 bar, con preferencia, entre 5 y
80 bar y con mayor preferencia, entre 10y 70 bar.

El aparato de la invencion o el proceso de acuerdo con la invencién se pueden
implementar en principio con todas las membranas que son capaces de separar
mezclas gaseosas binarias 0 mezclas de multigases. Los materiales de membrana
usados son, con preferencia pero no exclusivamenté, polimeros. Los polimeros de
utilidad en la capa activa de separacidn son, con mayor preferencia, poliimidas,
poliamidas, polisulfonas, acetatos celulésicos y derivados, 6xidos de polifenileno,
polisiloxanos, polimeros con microporosidad intrinseca, membranas de matriz mixta,
membranas que facilitan el transporte, 6xidos de polietileno, éxidos de polipropileno,
membranas de carbono o zeolitas, 0 mezclas de ellos.

Las membranas de particular preferencia comprenden, como materiales para la
capa activa de separacién o como un material para la membrana completa, una

poliimida de la formula general
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CHy CHs
, s 4 CH,
HiC cHy CHy

X, y: fracciéon molar donde 0 <x< 0,5y 1>y >0,5.

Estas membranas se pueden obtener de Evonik Fibres GmbH bajo los nombres
de Polyimid P84 y Polyimid P84 HT. Un proceso para producir estas membranas
preferidas se revela en el documento WO 2011/009919 A1. Todas las membranas
reveladas en esta publicacion se pueden usar con preferencia en el proceso de
acuerdo con la invencién. Para evitar una repeticion directa, aqui se hace referencia
por completo al contenido de esta solicitud de patente. Se hallé que estas membranas
pueden lograr los mejores resultados de separacion.

Las membranas se usan con preferencia en forma de membranas de fibras
huecas y/o membranas planas. Las membranas se disponen en moédulos, que luego se
usan en la tarea de separacion. Los moédulos usados pueden ser todos médulos de
separacién de gases conocidos en el arte previo, por ejemplo pero no exclusivamente,
modulos de separacion de gases de fibras huecas, médulos de separacion de gases
en espiral, médulos de separacion de gases en almohadén o médulos de separacion
de gases de haces de tubos.

De acuerdo con la invencién, los médulos de membrana de separaciéon de
gases tienen una selectividad por gases mixtos de componentes A y B (= relacién de la
corriente A a la corriente B a través de la membrana) de al menos 30, con preferencia,
de al menos 35, con mayor preferencia, de al menos 40, con mayor preferencia aun, de
al menos 45 y con preferencia especial, de al menos 45 a 80. Las membranas de
mayor selectividad tienen la ventaja de que la separacidén se vuelve mas efectiva y se
debe reciclar menos permeato de la etapa de separacién del retentato (2) o menos
retentato de la etapa de separacion del permeato (3). Asi, en especial en el caso de

usar un compresor de una etapa (4), es necesario comprimir menos gas dos veces, lo
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que conlleva ventajas econémicas en la operaciéon de la planta. En el caso de médulos
de membrana muy selectivos que tienen una selectividad de 45, s6lo aproximadamente
el 35% del gas introducido en la etapa de separacién de la corriente de alimentacién
(1) como gas crudo necesita ser comprimido dos veces; con un médulo de membrana
con una selectividad de sélo 10, puede ser el caso de que la doble compresion sea de
hasta el 300%. Los nﬂméros del 35% y del 300% se basan en experimentos en los que
se aplico una mezcla gaseosa con cantidades equimolares de los componentes A y B
(= alimentacién), con el 98,5% de componente B presente en el gas de retentato de la
etapa (2) y 99% de componente B en la corriente de permeato de la etapa (3).

Es evidente que la operacion de la invencion se puede llevar a cabo en una
manera mucho mas econémicamente viable con membranas mas selectivas y el
tamanfo necesario del compresor y se puede reducir la energia requerida.

El proceso de acuerdo con la invencion / el aparato de acuerdo con la invencion
tiene las ventajas particulares de que es un proceso en membrana pura y no necesita
ninguna purificacién adicional de las corrientes de permeato y/o retentato (11) u (8)
para muchas aplicaciones. Por ejemplo, en el caso de la purificacién de biogas o gés
natural (= eliminacién de diéxido de carbono del metano), ya no hay necesidad de una
adsorcién por oscilacién de presion o depuracién de amina por purificacién fina del
retentato y asi se puede alimentar a la red de gas natural.

Ademas, con el proceso de acuerdo con la invencion / el aparato de acuerdo
con la invencién, es posible al mismo tiempo producir una corriente de retentato puro
(8) y una corriente de permeato puro (11) en el biogas y purificacién de gas natural. Por
ello, se puede liberar a la atmésfera sin ninguna pérdida grande de metano y sin
ninguna gran alteracién del medio ambiente, sin necesidad de otro tratamiento del gas
por medio de una poscombustion catalitica o utilizacién en una planta combinada de
calor y energia. En consecuencia, no hay necesidad de una inversion en otras partes

de plantas, que lleva a un proceso de purificacién econémicamente mas viable para
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biogas y gas natural.

Se considera que otra ventaja es que el proceso de acuerdo con la invencion /
el aparato de acuerdo con la invencién necesitan un nivel mucho menor de complejidad
de los aparatos y dispendio de energia que los procesos conocidos del arte previo.

Especialmente mediante la combinacién de las caracteristicas de la invencion
de la selectividad por gases mixtos, el control de la cantidad de las corrientes de
retentato recicladas y el auménto en el componente del permeato en la corriente de
alimentacion (5), se pueden proporcionar un aparato o un proceso muy superiores a los
procesos del arte previo.

El aparato de acuerdo con la invencion o el proceso de acuerdo con la
invenciéon se pueden usar en especial para la separacién de mezclas gaseosas que
comprenden al menos dos gases, siendo la mezcla gaseosa separada, con méxima
preferencia, una mezcla de predominante pero no exclusivamente, didxido de carbono
y metano o predominante pero no exclusivamente, hidrégeno y metano o predominante
pero no exclusivamente, monéxido de carbono e hidrégeno o biogas crudo o gas
natural crudo.

Los ejemplos siguientes pretenden ilustrar y describir la presente invencion en
detalle, pero no la limitan de modo alguno.

En los siguientes ejemplos, se mostré que, de acuerdo con la disposiciéon de
conexion de los médulos de la invencidn y la aplicacion de presiones particulares, era
posible producir simultdneamente metano con una pureza de mas del 96% y diéxido de
carbono con una pureza de mas del 97% de una mezcla de diéxido de carbono y
metano en una relacién de 50 a 50.

El comparativo 1: Separacion de una mezcla de metano y dioxido de carbono
con una relacion de mezcla de 50 a 50 con una membrana de poliimida
moderadamente selectiva

Se usd la disposicion de conexion mostrada en la Fig. 11. Cada etapa consistia
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en un mddulo de membrana de fibras huecas que consistia en fibras huecas de
poliimida de UBE (tipo NM B01 A). Se introducen 1,78 m%h de una mezcla de gases
crudos de 50% de metano y 50% de diéxido de carbono, que corresponde
aproximadamente a una mezcla gaseosa de biogas, en una camara de mezcla (no
mostrada en la Fig. 11) y luego se comprime a 25 bar junto con gas reciclado
compuesto por corrientes gaseosas (9) y (10). El gas que se habia descomprimido y
enfriado hasta 20 °C se aplica a la etapa de separacién de la corriente de alimentacién
(1). El retentato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) se pasa
luego a través de la primera corriente de retentato (7) a la etapa de separacion del
retentato (2). Una valvula de reduccion (13) en el lado del retentato de la etapa de
separacion del retentato (2) se regula a 18,2 bara y, asi, determina la fuerza motriz a
través de la membrana de las etapas de separacién en membrana (1) y (2). El
retentato de la etapa de separaciéon del retentato (2) tiene un contenido del 98,5% de
metano y del 1,5% de didxido de carbono. 0,895 m°/h de esta mezcla dejan la etapa de
separacion del retentato (2). El permeato de la etapa de separaciéon del retentato (2)
tiene una tasa de flujo volumétrico de 0,743 m*h con un contenido de metano del
34,5% y un contenido de didxido de carbono del 65,5% y se recicla por medio de la
segunda corriente de permeato (9) en la camara de mezcla y vuelve a ser comprimida
por el compresor (4).

El permeato de la etapa de separacién de la corriente de alimentacién (1) tiene
una tasa de flujo volumétrico de 1,67 m*h con un contenido de diéxido de carbono del
91,0% y un contenido de metano del 9,0% y se pasa a través de la primera corriente de
permeato (6) cuando se alimenta a la etapa de separacién del permeato (3). La caida
de la presién en la membrana de la etapa (1) no se extiende a presiéon ambiente, pero
estd limitada a 4,2 bara por una valvula de reduccién (14) en el lado del retentato de la
etapa de separacion del permeato (3). Esto da una tercera corriente de permeato (11)

de la etapa de separacion del permeato (3) de 0,885 m*h con una composicién del
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99,0% de diéxido de carbono y sélo el 1,0% de metano. La tercera corriente de
retentato (10) de la etapa de separacion del permeato (3) es de 0,801 m*h con una
composicion del 17,9% de metano y 82,1% de diéxido de carbono y se recicla en la
camara de mezcla y se vuelve a comprimir. La suma de las corrientes gaseosas
recicladas (9) y (10) es, en consecuencia, de 1,544 m%h o 86,7% en base a la cantidad
de gas por separar suministrada. Las corrientes de producto puro se obtienen con una
tasa de compresion doble relativamente alta. Las membranas usadas exhiben una
selectividad moderada de gases mixtos por diéxido de carbono respecto de metano de
20.
Ejemplo 1: Separacién de una mezcla de metano y didéxido de carbono con una
relacion de mezcla de 50 a 50 con una membrana de poliimida de alta selectividad

Se usd una disposicion de conexion mostrada en la Fig. 11. Cada etapa
consistia en un médulo de membrana de fibras huecas que consistia en fibras huecas
de polimida altamente selectivas con wuna superficie de separacién de
aproximadamente 5 m? por médulo. Estas fibras huecas de poliimida se produjeron de
acuerdo con el Ejemplo 19 de la solicitud de patente austriaca A1164/2009, excepto
porque se trabaj6é con una temperatura del bafo de precipitaciéon de 40 °C mas que 10
°C. 1m*h de una mezcla de gas crudo del 50% de metano y 50% de didxido de
carbono, que corresponde aproximadamente a una mezcla gaseosa de biogas, se
introduce en una camara de mezcla y luego se comprime hasta 25 bar junto con gas
reciclado compuesto por las corrientes gaseosas (9) y (10). El gas que se habia
comprimido y enfriado hasta 20 °C se aplica a la etapa de separacién de la corriente de
alimentacién (1). El retentato de esta etapa se pasa a través de la primera corriente de
retentato (7) a la etapa de separacion del retentato (2). Una valvula de reduccién (13)
en el lado del retentato de la etaba de separacién del retentato (2) se regula en
18,4 bara y, asi, determina la fuerza motriz a través de la membrana de las etapas de

separacion en membrana (1) y (2). El retentato de la etapa de separacién del retentato
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(2) tiene un contenido del 98,5% de metano y 1,5% de diéxido de carbono. 0,503 m*/h
de esta mezcla deja la etapa de separacion del retentato (2). El permeato de la etapa
de separacion del retentato (2) tiene una tasa de flujo volumétrico de 0,262 m*/h con un
contenido de metano del 24,6% y un contenido de didéxido de carbono del 75,4% y se
recicla por medio de la segunda corriente de permeato (9) en la camara de mezcla y se
vuelve a comprimir por el compresor (4).

El permeato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) tiene
una tasa de flujo volumétrico de 0,547 m®h con un contenido de dioxido de carbono del
92,4% y un contenido de metano del 7,6% y se pasa a través de la primera corriente de
permeato (6) cuando se alimenta a la etapa de separacién del permeato (3). La caida
de la presién en la membrana de la etapa (1) no se extiende a la presién ambiente,
pero esta limitada a 5,0 bara por una valvula de reduccion (14) en el lado del retentato
de la etapa de separacién del permeato (3). Esto da una tercera corriente de permeato
(11) de la etapa de separacion del permeato (3) de 0,497 m%h con una composicién
del 99,0% de dioxido de carbono y sélo el 1,0% de metano. La tercera corriente de
retentato (10) de la etapa de separacion del permeato (3) es de 0,050 m*/h. La suma
de las corrientes gaseosas recicladas (9) y (10) es, en consecuencia, de 0,312 m%h o
del 31,2% en base a la cantidad de gas por separar suministrada. Las corrientes de
producto puro se obtienen con una tasa de compresion doble moderada. Las
membranas usadas exhiben una elevada selectividad de gases mixtos por diéxido de
carbono respecto de metano de 45. La elevada selectividad de 45 en comparacion con
20 en el ejemplo comparativo permite, por ende, un proceso econémicamente mas
favorable por una menor recompresion del 31,2% mas que del 86,7%.

Ejemplo 2: Separacién de una mezcla de metano y diéxido de carbono con una
relacion de mezcla de 50 a 50 con una membrana de poliimida altamente selectiva con
un contenido de metano en la corriente de permeato de menos del 0,5%

A fin de satisfacer a diversos legisladores, es necesario minimizar la pérdida de
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metano en la atmosfera. Se usé la disposicién de conexién mostrada en la Fig. 11 para
reducir la concentracion de métano en la tercera corriente de permeato (11) a menos
del 0,5% en volumen. Cada etapa consistia en un médulo de membrana de fibras
huecas que consistia en poliimida altamente selectiva con una superficie de separacioén
de aproximadamente 5 m? por médulo. Estas fibras huecas de poliimida se produjeron
de acuerdo con el Ejemplo 19 de la solicitud de patente austriaca A1164/2009, excepto
porque se trabaj6é con una temperatura del bafio de precipitacion de 40 °C mas que 10
°C. 1 m’h de una mezcla gaseosa cruda de 50% de metano y 50% de diéxido de
carbono, que corresponde aproximadamente a una mezcla gaseosa de biogas, se
introduce en una camara de mezcla y luego se comprime hasta 25 bar junto con gas
reciclado compuesto por las corrientes gaseosas (9) y (10). El gas que se habia
comprimido y enfriado hasta 20 °C se aplica a la etapa de separacion de la corriente de
alimentacion (1). El retentato de esta etapa se pasa a través de la primera corriente de
retentato (7) a la etapa de separacion del retentato (2). Una valvula de reduccién (13)
en el lado del retentato de la etapa de separacion del retentato (2) se regula a
18,1 bara y, asi, determina la fuerza motriz a través de la membrana de las etapas de
separacion en la membrana (1) y (2). El retentato de la etapa de separacién del
retentato (2) tiene un contenido del 98,5% de metano y 1,5% de diéxido de carbono.
0,505 m*h de esta mezcla dejan una etapa de separacién del retentato (2). El
permeato de la etapa de separacion del retentato (2) tiene una tasa de flujo volumétrico
de 0,244 m%h con un contenido de metano del 26,1% y un contenido de diéxido de
carbono del 73,9% y se recicla por medio de la segunda corriente de permeato (9) en
la camara de mezcla y se vuelve a comprimir por el compresor (4).

El permeato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1) tiene
una tasa de fiujo volumétrico de 0,607 m*/h con un contenido de diéxido de carbono del
93,1% y un contenido de metano del 6,9% y se pasa a través de la primera corriente de

permeato (6) cuando se alimenta a la etapa de separacién del permeato (3). La caida
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de la presidon en la membrana de la etapa (1) no se extiende a la presién ambiente,
pero esta limitada a 4,4 bara por una valvula de reduccion (14) en el lado del retentato
de la etapa de separacion del permeato (3). Esfo da una tercera corriente de permeato
(11) de la etapa de separacién del permeato (3) de 0,495 m%h con una composicion
del 99,5% de diéxido de carbono y sélo del 0,5% de metano. La tercera corriente de
retentato (10) de la etapa de separacion del permeato (3) es de 0,112 m%h y tiene una
composicion del 35% de metano y 65% de dioxido de carbono y se recicla en la
camara de mezcla y se vuelve a comprimir. La suma de las corrientes recicladas (9) y
(10) es, por ende, de 0,356 m%h o del 35,6% en base a la cantidad de gas por separar
suministrada. Las corrientes de producto puro se obtienen con una tasa de compresién
doble moderada. Las membranas usadas exhiben una elevada selectividad de gases
mixtos por diéxido de carbono respecto de metano de 45.
Ejemplo 3: Separacién de una mezcla de metano y diéxido de carbono con una
relacién de mezcla de 50 a 50 con una membrana de poliimida altamente selectiva con
un contenido de metano en la corriente de permeato de menos del 0,5% con la ayuda
de una bomba de vacio para el permeato de la etapa 2

A fin de satisfacer a varios legisladores, es necesario minimizar la pérdida de
metano a la atmoésfera. La disposicién de conexion mostrada en la Fig. 11,
suplementada con una bomba de vacio no mostrada en la Fig. 11, se us6 para reducir
la concentracion de metano en la tercera corriente de permeato (11) a menos del 0,5%
en volumen. Cada etapa consistia en un médulo de membrana de fibras huecas
consistente en fibras huecas de poliimida altamente selectivas con una superficie de
separacién de aproximadamente 5 m? por médulo. Estas fibras huecas de poliimida se
produjeron de acuerdo con el Ejemplo 19 de la solicitud de patente austriaca
A1164/2009, excepto porque se trabajé con una temperatura del bafio de precipitacion
de 40 °C mas que 10 °C. 1 m*h de una mezcla gaseosa cruda del 50% de metano y

del 50% de diéxido de carbono, que corresponde aproximadamente a una mezcla
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gaseosa de biogas, se introduce en una cdmara de mezcla y luego se comprime hasta
25 bar junto con gas reciclado compuesto por las corrientes gaseosas (9) y (10). El gas
que se habia comprimido y enfriado hasta 20 °C se aplica a la etapa de separacion de
la corriente de alimentaciéon (1). El retentato de esta etapa se pasa a través de la
primera corriente de retentato (7) a la etapa de separacidén del retentato (2). Una
valvula de reduccién (13) en el lado del retentato de la etapa de separacién del
retentato (2) se regula a 14,5 bara y, asi, determina la fuerza motriz a través de la
membrana de las etapas de separacion en membrana (1) y (2). El retentato de la etapa
de separacion del retentato (2) tiene un contenido del 98,5% de metano y 1,5% de
diéxido de carbono. 0,505 m*h de esta mezcla dejan la etapa de separacion del
retentato (2). El permeato de la etapa de separacion del retentato (2) tiene una presion
de 0,2 bara, establecida por una bomba de vacio y tiene una tasa de flujo volumétrico
de 0,371 m%h con un contenido de metano del 13,3% y un contenido de diéxido de
carbono del 86,7%. La corriente gaseosa se recicla del lado de la presion de la bomba
de vacio a través de la segunda corriente de permeato (9) en la camara de mezcla y se
vuelve a comprimir por el compresor (4).

El permeato de la etapa de separacién de la corriente de alimentacion (1) tiene
una tasa de flujo volumétrico de 0,542 m®h con un contenido de diéxido de carbono del
94,8% y un contenido de metano del 5,2% y se pasa a través de la primera corriente de
permeato (6) cuando se alimenta a la etapa de separacion del permeato (3). La caida
de la presion en la membrana de la etapa (1) no se extiende a la presién ambiente,
pero esta limitada a 4,4 bara por una valvula de reduccion (14) en el lado del retentato
de la etapa de separacion del permeato (3). Esto da una tercera corriente de permeato
(11) de la etapa de separacion del permeato (3) de 0,495 m*h con una composicion
del 99,5% de diéxido de carbono y sélo del 0,5% de metano. La tercera corriente de
retentato (10) de la etapa de separacion del permeato (3) es de 0,047 m%h y tiene una

composicion del 54,9% de metano y 45,1% de diéxido de carbono y se recicla en la
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camara de mezcla y se vuelve a comprimir. La suma de las corrientes recicladas (9) y
(10) es, por ende, de 0,417 m°h o del 41,7% en base a la cantidad de gas por separar
suministrada. Las corrientes de producto puro se obtienen con una tasa de compresién
doble moderada. Las membranas usadas exhiben una elevada selectividad de gases
mixtos por diéxido de carbono respecto de metano de 45. Contrariamente al Ejemplo 2
anterior, se requiere menos presion (14,5 bar de mas que 18,1 bar = 80,1% de la
presion) y sélo el 6,1% de mas compresion doble, que lleva a un ahorro de trabajo de
compresion.

Ejemplo 4: Separacion de una mezcla de metano y diéxido de carbono con una
relacién de mezcla de 50 a 50 con una membrana de poliimida altamente selectiva con
un contenido de metano en la corriente de permeato de menos del 0,5% con la ayuda
de una bomba de vacio para el permeato de la etapa 2 y mejor pureza del retentato

A fin de satisfacer a varios legisladores, es necesario minimizar la pérdida de
metano a la atmdsfera.

La disposicion de conexion mostrada en la Fig. 11, suplementada con una
bomba de vacio no mostrada en la Fig. 11, se usé para aumentar la concentraciéon de
metano en la segunda corriente de retentato (8). El vacio mejora la relacién de presion
en la etapa de separacién del retentato (2) al reducir la presién en la segunda corriente
de permeato (9), de modo que la fuerza motriz se incrementa y se pueden lograr
mayores purezas en la segunda corriente de retentato (8).

Cada etapa consistia en una superficie de separacion de aproximadamenfe
5 m? por médulo. Estas fibras huecas de poliimida se produjeron de acuerdo con el
Ejemplo 19 de la solicitud de patente austriaca A1164/2009, exdepto porque se trabajo
con una temperatura del bafio de precipitacion de 40 °C mas que 10 °C. 1 m*h de una
mezcla gaseosa cruda del 50% de metano y del 50% de diéxido de carbono, que
corresponde aproximadamente a una mezcla gaseosa de biogas, se introduce en una

camara de mezcla y luego se comprime hasta 25 bar junto con gas reciclado com-
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puesto por las corrientes gaseosas (9) y (10). El gas que se habia comprimido y en-
friado hasta 20 °C se aplica a la etapa de separacién de la corriente de alimentacion
(1). E! retentato de esta etapa se pasa a través de la primera corriente de retentato (7)
a la etapa de separacion del retentato (2). Una valvula de reduccion (13) en el lado del
retentato de la etapa de separacion del retentato (2) se regula a 18,1 bara vy, asi,
determina la fuerza motriz a través de la membrana de etapas de separacién en
membrana (1) y (2). El retentato de la etapa de separacion del retentato (2) tiene un
contenido del 99,7% de metano y 0,3% de didxido de carbono. 0,499 m*h de esta
mezcla dejan la etapa de separacion del retentato (2). El permeato de la etapa de se-
paracion del retentato (2) tiene una presiéon de 0,2 bara, establecida por una bomba de
vacio y tiene una tasa de flujo volumétrico de 0,258 m*h con un contenido de metano
del 25,8% y un contenido de dioxido de carbono del 74,2%. La corriente gaseosa se
recicla del lado de la presidn de la bomba de vacio a través de la segunda corriente de
permeato (9) en la cdmara de mezcla y se vuelve a comprimir por el compresor (4).

El permeato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacién (1) tiene
una tasa de flujo volumétrico de 0,608 m®h con un contenido de diéxido de carbono del
93,2% y un contenido de metano del 6,8% y se pasa a través de la primera corriente de
permeato (6) cuando se alimenta a la etapa de separacion del permeato (3). La caida
de la presiéon en la membrana de la etapa (1) no se extiende a la presion ambiente,
pero esta limitada a 4,4 bara por una valvula de reduccién (14) en el lado del retentato
de la etapa de separacion del permeato (3). Esto da una tercera corriente de perméato
(11) de la etapa de separacién del permeato (3) de 0,501 m*h con una composicion
del 99,5% de diéxido de carbono y sélo del 0,5% de metano. La tercera corriente de
retentato (10) de la etapa de separacién del permeato (3) es de 0,107 m%h y tiene una
composicion del 36,2% de metano y del 63,8% de diéxido de carbono y se recicla en la
camara de mezcla y se vuelve a comprimir. La suma de las corrientes recicladas (9) y

(10) es, por ende, de 0,366 m*h o del 36,6% en base a la cantidad de gas por separar
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suministrada. Las corrientes de producto puro se obtienen con una tasa de compresion

doble moderada. Las membranas usadas exhiben una elevada selectividad de gases

mixtos por diéxido de carbono respecto de metano de 45. Contrariamente al Ejemplo 3

anterior, el uso de una bomba de vacio en el lado del permeato de la etapa de

separacion del retentato (2) da un retentato mucho mas limpio con el mismo

rendimiento del compresor (99,7% de metano mas que 98,5%).
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: tercera corriente de retentato
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REIVINDICACIONES

1. Un aparato para separar gases, que comprende las etapas de
separacion en membrana (1) a (3), al menos un compresor (4) y/o al menos una, con
preferencia, una o dos bombas de vacio (15), en donde la etapa de separacion de la
corriente de alimentacién (1) separa una corriente de alimentacién (5) que consiste en
al menos dos componentes en una primera corriente de permeato (6) y una primera
corriente de retentato (7), donde la etapa de separacién del retentato (2) divide la

primera corriente de retentato (7) en una segunda corriente de permeato (9) que se

suministra a la corriente de alimentacién (5) y una segunda corriente de retentato (8)

que se extrae como producto y la etapa de separacion del permeato (3) que divide la
primera corriente de permeato (6) en una tercera corriente de retentato (10) que se
suministra a la corriente de alimentacion (5) y una tercera corriente de permeato (11)
que se extrae como producto, caracterizado porque

- la primera corriente de permeato (6) no se somete a ninguna recompresion,

al menos en la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1), pero,

con preferencia, en las tres etapas de separacion en membrana (1) a (3), se usan
modulos de membrana de separacion de gases que tienen una selectividad por gases
mixtos de al menos 30,

- el aparato se configura de modo tal que el volumen de gas reciclado en la
segunda corriente de permeato (9) y en la tercera corriente de retentato (10) suma
menos del 60% en volumen del volumen de la corriente de gas crudo (17),

- la concentracion de al menos un gas de permeato de la etapa de separacion de
la corriente de alimentacién (1), después del reciclado de la segunda corriente de
permeato (9) y de la tercera corriente de retentato (10), se incrementa en la corriente
de alimentacioén (5), con preferencia, se incrementa en al menos el 2%, con mayor
preferencia, en al menos el 3% y con mayor preferencia, en el 3 al 40%, en cada caso

en comparacion con la concentracion en la corriente de gas crudo (17).
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2. El aparato de acuerdo con la reivindicaciéon 1, caracterizado porque la
segunda corriente de permeato (9) y la tercera corriente de retentato (10) se pasan a lo
largo del lado de succion del compresor (4) para reprocesamiento.

3. El aparato de acuerdo con la reivindicacién 1 6 2, caracterizado porque
se usa un compresor multietapa (4).

4. El aparato de acuerdo con la reivindicaciéon 3, caracterizado porque la
segunda corriente de permeato (9) y/o la tercera corriente de retentato (10) se
introducen en el compresor (4) entre dos etapas de compresion.

5. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4,
caracterizado porque la primera corriente de retentato (7) y/o la segunda corriente de
retentato (8) y/o la tercera corriente de retentato (10) se pasan a través de una valvula
reductora de la presion.

6. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5,
caracterizado porque un médulo de membrana de separacion de gases que tiene una
selectividad por gases mixtos de al menos 35, con preferencia, de al menos 40 y con
mayor preferencia, Se al menos 45 se usa en al menos una de las etapas de
separacion en membrana (1) a (3).

7. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6,
caracterizado porque al menos una de las etapas de separacion en membrana (1) a
(3) comprende mas de un médulo de membrana de separaciéon de gases, que se
conectan en paralelo y/o en serie.

8. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7,
caracterizado porque los médulos de membrana de separacién de gases consisten en
membranas de fibras huecas y/o membranas planas.

9. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8,
caracterizado porque los materiales usados para la capa activa de separacién de las

membranas son polimeros amorfos o semicristalinos, por ejemplo, pero no

3/
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exclusivamente, poliimidas, poliamidas, polisulfonas, acetatos celuldsicos y derivados,
o6xidos de polifenileno, polisiloxanos, polimeros con microporosidad intrinseca,
membranas de matriz mixta, membranas que facilitan el transporte, &xidos de
polietileno, éxidos de polipropileno o mezclas de ellos.

10. El aparato de acuerdo con la reivindicacién 9, caracterizado porque el
material usado para la capa activa de separacion de las membranas es una poliimida

de la férmula general
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X, y: fraccion molar donde 0 <x< 0,5y 1>y >0,5.

11. El aparéto de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10,
caracterizado porque al menos el 95%, con preferencia, al menos el 97%, con mayor
preferencia, al menos el 99% y con maxima preferencia, al menos el 99,5% del
componente del retentato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacién (1)
que se introdujo en el aparato con la corriente de gas crudo (17) se descarga por
medio de la segunda corriente de retentato (8).

12. El aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 11,
caracterizado porque no mas del 5%, con preferencia, no mas del 3%, con mayor
preferencia, no mas del 1% y con méaxima preferencia, no mas del 0.5% del

componente del retentato de la etapa de separacion de la corriente de alimentacion (1)
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introducida en el aparato con la corriente de gas crudo (17) se descarga por medio de
la tercera corriente de permeato (11).

13. Un proceso para separar mezclas gaseosas, caracterizado porque se
usa un aparato de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12.

14. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 13, caracterizado porque
la mezcla gaseosa usada es una mezcla de predominante pero no exclusivamente
dioxido de carbono y metano o predominante pero no exclusivamente, hidrégeno y
metano o predominante pero no exclusivamente, monodxido de carbono e hidrégeno o
biogas crudo o gas natural crudo.

15. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 13 y 14,
caracterizado porque la presién en el lado del permeato (6) de la etapa de separacion
de la corriente de alimentacion (1) se ajusta, con preferencia, por medio de una valvula
reductora de la presiéon (14) en el lado del retentato de la etapa de separacion del
permeato (3), de 1 a 30 bar, con preferencia, de 2 a 20 bar y con mayor preferencia, de
3 a 10 bar.

16. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 13 a 15,
caracterizado porque la presién de la primera y la segunda corriente de retentato (7) y
(8) se ajusta, con preferencia, por medio de a valvula reductora de la presion (13) en la
segunda corriente de retentato (8), de 1 a 100 bar, con preferencia, de 5 a 80 bar y con

mayor preferencia, de 10 a 70 bar.

17. El proceso de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 13 a 16, -

caracterizado porque la fuerza motriz usado para la tarea de separacion es una
presion diferencial parcial entre el lado del retentato y el lado del permeato en las
respectivas etapas de separacion en membrana, generando la presion diferencial
parcial por medio de un compresor en la corriente de alimentacion (5) y/o una bomba
de vacio (15) en la segunda y/o la tercera corriente de permeato (9) y/o (11) y/o por

una corriente de gas de purga del lado del permeato.
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18. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 16 6 17, caracferizado
porque la presion del permeato de la etapa de separacion de la corriente de
alimentacion (1) es la misma o estd incrementada respecto de la presion ambiente, de
modo tal que aun existe una presion diferencial parcial entre el retentato y el permeato
de la etapa de separaciéon del permeato (3) y, por ende, hay una fuerza mqtriz en el
caso de que el permeato de la etapa de separaciéon del permeato (3) esté a presion

ambiente o se aplique presién reducida.
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RESUMEN
La invencion se refiere a un aparato especifico, mas en particular, a una cadena
de modulos de membrana de separaciéon de gases, para la separacion de mezclas

gaseosas en dos fracciones cada una de elevada pureza.
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Fig. 2: Etapa de separacién en membrana de una etapa sin reciclado

Fig. 4: Etapa de separacién en membrana en dos etapas con recompresion y reciclado
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Fig. 5: Disposicion en etapas para el retentato y el permeato con recompresion y

reciclado en la segunda etapa del retentato corriente arriba de la primera etapa del

retentato

Fig. 6: Disposicion en etapas para el retentato y el permeato con recompresiéon y
reciclado en la segunda etapa del retentato corriente arriba de la segunda etapa del

retentato
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Fig. 8: Disposicion en etapas para el retentato con reciclado del permeato de la

segunda etapa y disposicién en etapas para el permeato con recompresion

Fig. 9: Disposicion en etapas para el retentato con reciclado del permeato de la

segunda etapa
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Fig. 10: Disposicién de conexion con disposicion interna en las etapas para el

permeato
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Fig. 11: Disposicién de conexion ilustrativa de varios médulos de membrana de

acuerdo con la invencién
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