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DESCRIPCION
Proceso para la separacion de gases con costes de mantenimiento reducidos

La invencion se refiere a un proceso especifico para la separacion de mezclas de gases con costes de mantenimiento
reducidos.

Generalmente se conoce que las mezclas de gases pueden separarse por medio de membranas de separacion de
gases debido a las diferentes permeabilidades de los gases individuales. En un modo, para producir tales membranas
de separaciéon de gases, se procesan polimeros para dar fibras huecas 0 membranas planas. Las membranas se
caracterizan por una capa de separacién muy delgada, de modo que la permeancia de la membrana sea tan grande
como sea posible.

Asi como nuevos materiales de membrana, también se han investigado diferentes modos de conectar membranas en
la técnica anterior. Una serie de interconexiones de membrana de una sola fase o de mlltiples fases para separar
gases se conocen en la bibliografia. A modo de ejemplo, en este caso pueden mencionarse como fuentes
bibliogréficas: Baker, IndEngChemRes, Natural Gas Processing with Membranes, 47 (2008); Bhide MemSci, Hybrid
processes for the removal of acid gases from natural gas, 1998; Hhenar, MemSci Application of Cardo-type polyimide
(PI) and polyphenilene oxide (PPO) hollow, 2008; documentos EP 0 603 798; EP 0 695 574; US 5.753.011; EP 1 634
946; EP 0 596 268; US 6.565.626 B1; US 6.168.649 B1 y EP 0 799 634. Los métodos especificados tienen la
desventaja de que incluyen en parte una pluralidad de etapas de recompresién o que puede conseguirse o bien solo
una alta pureza del gas permeado o solo una alta pureza del gas retenido.

Los documentos WO 2012/00727; WO 2013/098024; WO 2014/075850; KR10-1327337; KR10-1327338; US
6.565.626 B1; US 6.168.649 B1; JP 2009-242773 A; WO 2014/183977; EP 0 799 634 dan a conocer cada uno
procesos de separacion por membrana con tres fases de separacién por membrana, en los que una corriente de
retenido de la fase 3 y una corriente de permeado de las fases 2 se recirculan a la corriente de gas bruto. Los
documentos WO 2012/00727; WO 2013/098024 y WO 2014/075850 representan los mas optimizados de todos estos
procesos. En dichas patentes se describen un aparato y un proceso que estan optimizados en vista de la pureza de
producto en combinacion con el minimo consumo de energia. En otras palabras, estos procesos proporcionan dos
corrientes de producto de alta pureza de un modo optimizado para la energia.

Sin embargo, en los ultimos tiempos ha surgido un nuevo problema, que no se soluciona de una manera suficiente
mediante los aparatos y procesos de la técnica anterior. El problema es que algunas plantas de separaciéon de gases
se hacen funcionar en emplazamientos en los que la energia es muy barata. En tales ubicaciones, el foco de los
operadores de las plantas de separacion se centra en los costes de inversion y de mantenimiento en vez de en un
ahorro de energia. En la técnica anterior no se ha encontrado una solucion suficiente para este problema.

Por tanto, un objeto de la presente invencion era proporcionar procesos para la separacion y purificacion de mezclas
de gases, que tuvieran las desventajas de la técnica anterior solo en un grado reducido, si acaso. Mas particularmente,
procesos, que pudieran dar ambos, gas permeado y gases retenidos que deben proporcionarse a altas purezas.

En un objeto especifico adicional, estos procesos deben ser ventajosos en términos de costes, en particular de costes
de mantenimiento. Especialmente los costes para materiales desechables como las membranas deben ser tan bajos
como sea posible.

En un siguiente objeto especifico, debe proporcionarse un proceso que pueda usarse con una universalidad maxima
para cualquier mezcla de gases deseada. Mas particularmente, debe ser posible separar corrientes de gas 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 hidrégeno.

Un objeto especifico adicional de la presente invencion era proporcionar un proceso, que posibilitase la purificacion
de corrientes de gas bruto que contienen metano, con una emisién de metano reducida en comparacién con los
procesos de la técnica anterior al mismo rendimiento, y por tanto una contaminacién medioambiental reducida por este
gas invernadero fuerte.

Objetos adicionales, que no se exponen explicitamente, resultan evidentes a partir del contexto global de las
reivindicaciones, la descripcion, los ejemplos y las figuras, que siguen.

Ahora se ha encontrado sorprendentemente que el proceso segun la reivindicacién 1 puede dar corrientes puras de
permeado y retenido sin requerir mas de un compresor o sin una purificacién adicional de la corriente de permeado o
de retenido mediante otros métodos. Por tanto, el proceso inventivo posibilita que se consigan simultaneamente
corrientes de permeado y de retenido a alta pureza. Como se muestra en los ejemplos, el nuevo proceso, en
comparacion con los procesos de la técnica anterior, en particular el documento WO 2012/00727, puede hacerse
funcionar con una capacidad de membrana global reducida significativamente para obtener resultados de purificacion
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similares. Por tanto, los costes para las membranas, que son articulos desechables y que tienen que cambiarse de
vez en cuando, se redujeron significativamente.

Los inventores de la presente invencion encontraron sorprendentemente que, ademas del 6ptimo de energia, tal como
se da a conocer en el documento WO 2012/00727, existe un 6ptimo de coste de mantenimiento para la separacién
por membrana de tres fases. Este puede alcanzarse

- aumentando el volumen de gas total recirculado en suma con la segunda corriente de permeado (9) y la tercera
corriente de retenido (10), en combinacion con

- un aumento de la capacidad de membrana total de la fase de separacién de retenido (2) en comparacion con las
capacidades de membrana totales de la fase de separacién (1) y preferiblemente también de la fase (3), y

- un cociente especifico de las relaciones de presion de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la
fase de separacion de corriente de alimentacion (1).

Los ejemplos mas adelante muestran la mejora en los costes de inversién y de mantenimiento con respecto al
documento WO 2012/00727.

Los inventores encontraron ademas que los procesos inventivos podian producir productos de alta pureza incluso con
membranas con una selectividad menor. El proceso optimizado para la energia del documento WO 2012/00727
requiere membranas mas selectivas, que son mas caras. Por tanto, la presente invencién proporciona un proceso y
un aparato tal como se reivindican en las reivindicaciones 1 a 14, y tal como se definen en detalle en la descripcion,
los ejemplos y la figura 1 a continuacion.

Antes de describir la presente invencién en detalle, a continuacion, en el presente documento se definen algunos
términos importantes.

La capacidad de membrana tal como se usa en la presente invencién se define como el producto de la superficie de
membrana y la permeancia de la membrana a la temperatura de funcionamiento que se determina para nitrégeno
(calidad 4,8) en condiciones estandar. Condiciones estandar se describen en detalle en seccion Métodos de
medicién mas adelante. La superficie de membrana o area de membrana es la superficie externa de la membrana
que se macroscopicamente visible. Para su determinacién se asume que la membrana no tiene poros y que la
superficie externa es homogénea y lisa. En otras palabras, la superficie de membrana de una membrana plana se
calcula como el producto de la longitud y la anchura de la lamina plana y la superficie de membrana de membranas
de fibras huecas se calcula como el producto de la longitud y la circunferencia externa de la fibra hueca.

Si membranas de materiales idénticos se hacen funcionar en diferentes fases de separacion y si la temperatura de
funcionamiento es idéntica, su permeancia es idéntica. En consecuencia, la relacion de capacidades de membrana
usadas en dos fases de separacion se correlaciona con la relacién de las superficies de membrana. Si, sin embargo,
se usan membranas de diferentes materiales en diferentes fases y/o si se usan diferentes membranas en una fase y/o
si se usan diferentes temperaturas en diferentes fases, la relacion de las capacidades es habitualmente diferente de
la relacién de las superficies de membrana. Dado que tales “sistemas mixtos” estan cubiertos por la presente invencion,
también, la “capacidad de membrana” se usa como caracteristica distintiva en lugar de la “superficie de membrana”.

También es posible usar en la presente invencion mas de una membrana en una fase de separacion. Por tanto, tiene
que calcularse la capacidad de membrana total por fase, que es la suma de todas las capacidades de membrana
individuales usadas en esa fase.

La permeancia se define como el flujo de material por unidad de tiempo, area y presion diferencial a través de una
membrana. Por otro lado, la permeabilidad se define como el flujo de material por unidad de tiempo, area, presion
diferencial y grosor de capa a través de una membrana.

El término selectividad tal como se usa y se reivindica en la presente invencion para caracterizar membranas, en
cada caso es la selectividad de gas puro, independientemente de si se usan membranas para separar una mezcla de
dos o de mulltiples gases. La selectividad para membranas de fibras huecas se calcula como el cociente de las
permeancias de dos gases puros, y por tanto expone como de bien puede separar la membrana una mezcla de gases
con respecto a los dos componentes. Para membranas de lamina plana, la selectividad se calcula usando las
permeabilidades de dos gases puros en lugar de las permeancias.

Permeado se refiere a la corriente global obtenida en el lado de baja presion de la membrana, el médulo de membrana
o0 la etapa de separacion por membrana. Gas permeado se refiere en cada caso al/a los componente(s) enriquecido(s)
en la corriente de permeado en relacion con la respectiva corriente de alimentacién en la membrana, en el médulo
de membrana o en la etapa de separacién por membrana.
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Retenido se refiere a toda la corriente que se obtiene en el lado de alta presién de la membrana, los médulos de
membrana o la etapa de separacién por membrana, y que no pasa a través de la membrana. El gas retenido se
refiere al/a los componente(s) enriquecido(s) en cada caso en la corriente de retenido en relacién con la respectiva
corriente de alimentacién en la membrana, en el médulo de membrana o en la etapa de separacién por membrana.

Gas bruto o mezcla de gas bruto o corriente de gas bruto (17) se refieren a una mezcla de gases de dos o mas
gases 0 a una corriente de esta mezcla de gases que tienen que separarse usando el método de la presente invencién.
Los términos “gas bruto” y “gas sin procesar” se usan como sindénimos en la presente invencion.

Corriente de alimentacion (5) se refiere a una corriente de gas que se suministra a la fase de separacién de corriente
de alimentacion (1). Esta corriente puede corresponder a una corriente de gas sin procesar (17), o a la corriente de
gas sin procesar (17) comprimida por un compresor (4), al inicio del funcionamiento del proceso de la presente
invencion. En ocasiones, el gas sin procesar procede de unas fuentes que ya tiene una presion suficiente para generar
la fuerza de impulsién requerida a lo largo de las membranas sin compresion adicional o la generacién de otro modo
de fuerza de impulsiéon adicional, por ejemplo, un dispositivo de vacio en un lado de permeado de una fase de
separacion por membrana o con una corriente de gas de lavado. Sin embargo, en la mayoria de los casos los procesos
de la presente invencion se configuran de modo que un compresor, aguas arriba de la fase de separacion de corriente
de alimentacién (1), y/o al menos un dispositivo de vacio en al menos una de la corriente de permeado, se usan o
generan la fuerza de impulsion.

Tras recircular la segunda corriente de permeado (9) y/o la tercera corriente de retenido (10), la corriente de
alimentacion (5) se compone de los gases de la corriente de gas bruto (17), de la segunda corriente de permeado (9)
y de la tercera corriente de retenido (10). En este caso, la corriente de alimentacion (5) puede producirse o bien
mezclando las corrientes (9) y/o (10) con la corriente de gas bruto sin comprimir (17), o bien mezclando cada una o
ambas con la corriente de gas bruto comprimida (17) o bien mezclando una con la corriente de gas bruto sin comprimir
(17) y una con la corriente de gas bruto comprimida (17), o bien mezclando las corrientes (9) y/o (10) con la corriente
de gas bruto (17) dentro del compresor. Combinaciones y alternativas no descritas explicitamente para los
procedimientos de mezclado descritos anteriormente también estan abarcados por la presente invencion.

Corriente de alimentacion fase de separacion (1) se refiere a una fase de separacién por membrana para la
separacion de la corriente de alimentacién (5) en una primera corriente de permeado (6) y una primera corriente de
retenido (7).

Fase de separacion de retenido (2) se refiere a una fase de separacion por membrana, que puede ser de
construccion idéntica o diferente a la fase de separacion de corriente de alimentacion (1), para la separacion de la
primera corriente de retenido (7) en una segunda corriente de permeado (9) y una segunda corriente de retenido (8).

Fase de separacion de permeado (3) se refiere a una fase de separacion por membrana, que puede ser de
construccion idéntica o diferente a la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) y/o la fase de separacion de
retenido (2), para la separacion de la primera corriente de permeado (6) en una tercera corriente de permeado (11) y
una tercera corriente de retenido (10).

Las realizaciones preferidas y especificas, descritas a continuacion en el presente documento, del método segun la
presente invencién y también los disefiados preferidos y particularmente adecuados y también los dibujos y las
descripciones de dibujos se usaran ahora para proporcionar una explicacién adicional meramente ilustrativa de la
invencion; es decir, la invencién no esta limitada a estas realizaciones y usos a modo de ejemplo o a las combinaciones
particulares de caracteristicas dentro de realizaciones a modo de ejemplo individuales.

Las caracteristicas individuales indicadas y/o representadas en relacién con realizaciones a modo de ejemplo
concretas no estan restringidas a esas realizaciones a modo de ejemplo o a la combinaciéon con las otras
caracteristicas de esas realizaciones a modo de ejemplo, sino que pueden combinarse cuando sea técnicamente
posible con cualquier otra version, aunque estas no se discutan por separado en el presente documento.

Los signos de referencia idénticos en las figuras e ilustraciones individuales de los dibujos designan componentes
idénticos o similares o0 componentes que actdan de una manera idéntica o similar. Las representaciones en los dibujos
ilustran también aquellas caracteristicas sin signos de referencia, independientemente de si tales caracteristicas se
describen posteriormente o no. Por otro lado, caracteristicas, que se incluyen en la presente descripcidén pero no son
visibles 0 no se representan en los dibujos, resultan también facilmente evidentes para un experto en la técnica.

El método de la invencién es un método para separar gases, que se lleva a cabo en un aparato que comprende:

una fase de separacién de corriente de alimentacién (1), una fase de separacion de retenido (2) y una fase de
separacion de permeado (3), y

opcionalmente un compresor (4) dispuesto aguas arriba de la fase de separacion de corriente de alimentacién y/o
al menos un dispositivo de vacio, preferiblemente una bomba de vacio o soplador, (15), que no se muestra en las
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Figuras, dispuesta en al menos una corriente de permeado de la fase de separacién de corriente de alimentacion,
la fase de separacion de retenido y/o la fase de separacion de permeado. La cuestién de si se requiere un
compresor o un dispositivo de vacio puede depender de the presién de la fuente para el gas sin procesar. Si su
presion ya es suficientemente alta, para garantizar una fuerza de impulsion suficiente, es decir diferencia de presién
parcial, con respecto a las membranas, no es necesario ningin dispositivo de generacion fuerza de impulsién
adicional. En el proceso de la presente invencién, una corriente de gas de lavado, preferiblemente una corriente
de gas de lavado de lado de permeado, también puede usarse sola 0 en combinacion con los otros dispositivos
para generar la diferencia de presion parcial necesaria.

La fase de separacién de corriente de alimentacion (1) separa una corriente de alimentacion (5) que comprende al
menos dos componentes en una primera corriente de permeado (6) y una primera corriente de retenido (7). La fase
de separacion de retenido (2) separa la primera corriente de retenido (7) en una segunda corriente de permeado (9) y
una segunda corriente de retenido (8), y la fase de separacion de permeado (3) separa la primera corriente de
permeado (6) en una tercera corriente de retenido (10) y una tercera corriente de permeado (11).

El proceso de la presente invencion esté configurado de modo que la segunda corriente de retenido (8) puede retirarse
como primer producto o puede procesarse adicionalmente. También es posible desechar la segunda corriente de
retenido (8), pero solo si la tercera corriente de permeado (11) se retira como producto o se procesa adicionalmente.
De manera analoga, la tercera corriente de permeado (11) puede retirarse como segundo producto o puede procesarse
adicionalmente. Sin embargo, la tercera corriente de permeado (11) también puede desecharse, pero solo en los casos
en los que la segunda corriente de retenido (8) es el producto deseado, que se retira o se procesa adicionalmente.

El proceso de la presente invencion esta caracterizado tal como sigue:

la segunda corriente de permeado (9) y la tercera corriente de retenido (10) se alimentan a la corriente de
alimentacion (5),

la primera corriente de permeado (6) preferiblemente no se somete a una recompresién,

la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), la fase de separacién de retenido (2) y la fase de separacion
de permeado (2) son fases de separacién por membrana,

el proceso esta configurado de modo que el volumen de gas recirculado en la segunda corriente de permeado (9)
y en la tercera corriente de retenido (10) asciende en suma a del 60 al 100% en volumen de la corriente de gas
bruto (17),

el proceso esta configurado de modo que la capacidad de membrana, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en
condiciones estandar tal como se definen en la seccion de Métodos de medicién mas adelante, usada en la fase
de separacion de retenido (2) es en total mayor que la capacidad de membrana total, medida para nitrégeno de
calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se definen en la seccién de Métodos de medicién mas adelante,
usada en la fase de separacion de corriente de alimentacion (1), y

el proceso esta configurado de modo que el cociente de la relacidon de presién a lo largo de la fase de separacién
de permeado (3) con respecto a la relacion de presion de la fase de separacién de corriente de alimentacién (1)
esté en un intervalo de desde 0,5 hasta 8.

En este contexto, la relacion de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) se define como la
presién de gas en el lado de retenido dividida entre la presién de gas en la abertura de salida de permeado de la fase
de separacion de permeado (3). La relacion de presion a lo largo de la separacion de corriente de alimentacion
(1) se define como la presién de gas en el lado de retenido dividida entre el gas en la abertura de salida de permeado
de la fase de separacién de corriente de alimentacion (1).

El proceso de la invencion permite producir simultdneamente corrientes de gas retenido y una de gas permeado, con
alta pureza. Sin embargo, también proporciona la flexibilidad para aislar solo una corriente de gas con alta pureza, si
se desea. En comparacion con el mejor proceso de la técnica anterior segin el documento WO 2012/000727, sin
embargo, el proceso de la presente invencion permite reducir las capacidades de membrana, requeridas en suma para
todas las fases de separacion en el proceso. Por tanto, los costes de inversién y en particular los costes de
mantenimiento pueden reducirse significativamente.

Hay que reconocer que la reduccion conseguida de las capacidades de membrana totales esta abarcada por un
volumen aumentado del gas recirculado en las corrientes (9) y (10), lo que aumenta los costes de funcionamiento. Por
tanto, el proceso de la presente invencion esta disefado especialmente para emplazamientos de plantas, en los que
la energia, es decir los costes de funcionamiento, es muy barata y en los que los costes de inversion y los costes de
mantenimiento son la cuestién critica.
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Tal como se ha mencionado anteriormente, el proceso de la presente invencién esta configurado de modo que se
aplica una tasa de recirculacion especial de las corrientes (9) y (10). Para limitar el aumento descrito anteriormente en
los costes de funcionamiento, el volumen de gas recirculado en la segunda corriente de permeado (9) y en la tercera
corriente de retenido (10) asciende preferiblemente a del 62 al 100% en volumen, mas preferiblemente a del 63 al 85%
en volumen y lo mas preferiblemente a del 65 al 85% en volumen.

Para la presente invencién es importante que se aplique una tasa de recirculacion especial en combinacion con una
capacidad de membrana total en la fase de separacion de retenido (2), que sea mayor que la de la fase de separacion
de corriente de alimentacién (1), o preferiblemente también mayor que la de la fase de separacién de permeado (3).
Esto difiere del documento WO 2012/000727, en el que todas las fases de separacion tienen capacidades de
membrana idénticas. Se prefiere que la relacion de la capacidad total, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en
condiciones estandar tal como se definen en la descripcion, de las membranas usadas en la fase de separacién de
retenido (2) con respecto a la capacidad total, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como
se definen en la descripcion, de las membranas usadas en la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) esté
en un intervalo de desde 1,05 hasta 10, de manera particularmente preferible de desde 1,1 hasta 8, mas
preferiblemente de desde 1,2y 7 y lo mas preferiblemente de desde 1,5 hasta 6.

Se prefiere ademas que la relacion de la capacidad total, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar
tal como se definen en la descripcion, de las membranas usadas en la fase de separacion de retenido (2) con respecto
a la capacidad total, medida para nitrogeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se definen en la
descripcion, de las membranas usadas en la fase de separacién de permeado (3), esté también en un intervalo de
desde 1,05 hasta 10, de manera particularmente preferible de desde 1,1 hasta 8, mas preferiblemente de desde 1,2y
7 y lo mas preferiblemente de desde 1,5 hasta 6.

Se prefiere ademas que la fase de separacién de corriente de alimentacion (1) y la fase de separacion de permeado
(3) tengan capacidades de membrana totales, en cada caso, medidas para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones
estandar tal como se definen en la seccion de Métodos de medicién mas adelante, que no difieran demasiado.
Preferiblemente, el cociente de la capacidad total de las membranas usadas en la fase de separacién de permeado
(3) con respecto a la capacidad total de las membranas usadas en la fase de separacion de corriente de alimentacion
(1) esta en un intervalo de desde 0,5 hasta 3, de manera particular preferible de desde 0,6 hasta 2, de manera
especialmente preferible de desde 0,7 y 1,8, mas preferiblemente de desde 0,8 hasta 1,2 y lo mas preferiblemente de
desde 0,8 hasta 1.

Tal como se ha mencionado anteriormente, pueden conseguirse resultados muy buenos con respecto a la capacidad
de membrana global requerida, si el proceso de la presente invencion esta configurado de modo que la relacién de la
relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la relacion de presion a lo largo
de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) esta en un intervalo de desde 0,6 hasta 7, preferiblemente
de desde 0,7 hasta 6, de manera particularmente preferible de desde 0,9 hasta 5, de manera especialmente preferible
de desde 1 hasta 5, mas preferiblemente de desde 1,05 hasta 4 y lo mas preferiblemente de desde 1 hasta 3.

Ahora se describira mas detalladamente el aparato usado en el proceso de la presente invencion.

El aparato, véase la Figura 1 a modo de ejemplo, comprende una interconexién de tres fases de separacion por
membrana al menos. Cada fase consiste en uno o mas médulos de separacion de gas fisica, que estan conectados
directa o indirectamente en paralelo y/o en serie dentro de una fase. La fuerza de impulsién para la separacion de
gases en los médulos es una diferencia de presién parcial del gas permeado creado entre los lados de retenido y de
permeado en la respectiva fase de separacién por membrana. Tal como se ha mencionado anteriormente, la fuerza
de impulsién puede generarse mediante la propia corriente de gas sin procesar (17) o la corriente de alimentacién (5),
es decir corriente de gas sin procesar combinada (17) y corrientes de recirculacion (9) y/o (10), si la corriente de gas
sin procesar (17) tiene una presion suficiente. Sin embargo, en la mayoria de los casos el diferencial de presion parcial
se generard o bien por medio de un compresor (4) dispuesto aguas arriba de la fase de separacion de corriente de
alimentacion, es decir en el lado de alimentacion de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) y/o bien
por medio de al menos uno, preferiblemente uno o dos, dispositivo(s) de vacio (15) (no mostrados en la Fig. 1),
dispuestos en al menos una corriente de permeado de la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), la fase
de separacion de retenido (2) y/o la fase de separacion de permeado (3). Preferiblemente, los dispositivos de vacio
(15) estan ubicados en la segunda corriente de permeado (9) en el lado de permeado de la fase de separacion de
retenido (2) y/o en la tercera corriente de permeado (11) en la fase de separacion de permeado de lado de permeado
(3). Opcionalmente puede ser ventajoso, en una o0 mas de las fases de separacion por membrana, generar o potenciar
la diferencia de presion parcial por medio de una corriente de gas de purga, preferiblemente una corriente de gas de
purga de lado de permeado.

En una configuracion preferida, un compresor (4) lleva la corriente de gas bruto (17) o una mezcla de la corriente de
gas bruto (17) y de la segunda corriente de permeado (9), en su totalidad o en parte, y/o la tercera corriente de retenido
(10), en su totalidad o en parte, hasta la presion deseada en el intervalo de desde 5 hasta 100 bar, pero preferiblemente
hasta una presion de 9 a 75 bar. La corriente comprimida representa la corriente de alimentacién (5) o se combina



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2875062 T3

aguas abajo del compresor (4) con la totalidad o parte de la segunda corriente de permeado (9) y/o la tercera corriente
de retenido (10) para formar la corriente de alimentacion (5).

La corriente de gas sin procesar (17) al inicio del funcionamiento del proceso de la invencién o la corriente de
alimentacion (5) puede introducirse en la fase de separacion de corriente de alimentacion (1). Sin embargo, el proceso
de la presente invencion también puede estar configurado de modo que la corriente de gas sin procesar (17) y/o la
corriente de alimentacién (5) y/o una corriente en una fase intermedia entre la corriente de gas sin procesar (17) y la
corriente de alimentacion final (5) se someta a un pretratamiento aguas arriba de la fase de separacion de corriente
de alimentacion (1). Una etapa de pretratamiento preferida puede ser una etapa de purificacion; de manera
particularmente preferible una etapa de deshumidificacion o una etapa de desulfurizacion. Otra etapa de
pretratamiento preferida puede ser una etapa de ajuste de temperatura de la corriente de gas. Varias opciones para
etapas de pretratamiento aguas arriba de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) se conocen en la
técnica y pueden anadirse facilmente al proceso o aparato por un experto en la técnica. Por ejemplo, en el documento
KR10-1327337 y en el documento KR10-1327338 se describen tales etapas. Las dos patentes coreanas también
describen variantes adicionales de un proceso de separacién por membrana de tres fases, en el que la energia o el
calor generado, por ejemplo, en la fase de compresion se usa en tales etapas de pretratamiento o etapas de
procesamiento adicionales de las corrientes (8) y/o (11). También son posibles modificaciones analogas del proceso
de la presente invencion. Por tanto, estos documentos se incorporan mediante referencia en su totalidad.

En la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) se obtiene una separacion previa de la mezcla de gases de
la corriente de alimentacién (5) en componentes que permean mas facilmente (gas permeado A), que pasan
principalmente al permeado de la primera fase, y componentes que permean menos rapidamente (gas retenido B),
que se retienen predominantemente por la membrana y se enriquecen en el retenido.

El proceso segun la invencion es notable porque esta configurado preferiblemente de modo que la concentracion de
al menos un gas permeado de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1), tras recircular la segunda
corriente de permeado (9) y la tercera corriente de retenido (10), se aumenta en la corriente de alimentacion (5),
preferiblemente en al menos 2 puntos porcentuales, de manera particularmente preferible en de 2 a 40 puntos
porcentuales, mas preferiblemente en de 2 a 30 puntos porcentuales y lo mas preferiblemente en de 3 a 25 puntos
porcentuales, en cada caso en comparacion con la concentracion en la corriente de gas bruto (17). El aumento puede
depender de la composicion de la corriente de gas bruto (17) y es particularmente alto en el caso de bajas
concentraciones de un gas permeado (del 10 al 20% en volumen). Preferiblemente, el aumento en la concentracion
de uno de los gases permeados es de entre 2 y 40 puntos porcentuales, mas preferiblemente entre 4 y 25 puntos
porcentuales, cuando el contenido del gas permeado en la corriente de gas bruto (17) esta entre el 25y el 75% en
volumen o entre 9 y 25 puntos porcentuales si el contenido del gas permeado en la corriente de gas bruto (17) esta
entre el 25y el 55% en volumen. Esto se debe a que los inventores han encontrado que el rendimiento de gas retenido
en el proceso global aumenta y por tanto la pérdida de gas retenido disminuye cuando se aumenta la concentracion
del gas permeado en la fase de separacién de corriente de alimentacién (1).

El corte en la fase de separacion para una concentracion del 50% de un componente A o de un gas permeado A en
la corriente de alimentacion (5) que debe purificarse esta entre el 10 y el 60%, preferiblemente entre el 15y el 55% y
mas preferiblemente entre el 10 y el 50%. En una realizacién particularmente preferida de la presente invencion, el
proceso segun la invencion esta configurado por tanto de modo que el contenido de gas(es) permeado(s) de la fase
de separacion de corriente de alimentacién (1) en la corriente de alimentacién (5) es mayor que o igual al 40% en
volumen, preferiblemente mas del 45% en volumen y muy particularmente mas del 50% en volumen, basandose en el
volumen de la corriente de alimentacion (5), tras recircular la segunda corriente de permeado (9) y la tercera corriente
de retenido (10).

Este aumento en la concentracion de los gases permeados en la corriente de alimentacion (5), como ya se ha
explicado, aumenta la eficiencia de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1), lo que a su vez tiene el
resultado de que pasa menos gas retenido B a la primera corriente de permeado (6). Esto aumenta a su vez la
eficiencia de la fase de separacion de permeado (3) y garantiza que menos gas retenido no deseado pase a la tercera
corriente de permeado (10) también en este caso. Especialmente en el caso de separacién de gases brutos que
contienen metano, esto conduce a la ventaja de que las emisiones no deseadas de metano, que es perjudicial para el
clima, se reducian significativamente.

En general, puede establecerse que, en la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), preferiblemente del 20
al 100%, mas preferiblemente del 40 al 70%, del componente A o de un gas permeado A se transfiere de la corriente
de alimentacion (5) al permeado.

El retenido de la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), opcionalmente con reduccion de presion
mediante una valvula de reduccién de presién opcionalmente presente (12), o con un aumento de presién, se
suministra por medio de la primera corriente de retenido (7) a la fase de separacion de retenido (2), en la que se
efectla la purificacion fina. En el lado de retenido de la fase de separacion de retenido (2), es decir en la segunda
corriente de retenido (8), hay preferiblemente una véalvula de reduccion de presion (13), por medio de la que la presién
principal en el sistema (presion de funcionamiento de las fases de separacion (1) y (2) = presién de retenido de las
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fases (1) y (2)) puede mantenerse y conservarse constante. El contenido de los componentes que permean menos
facilmente o de un gas retenido B se aumenta adicionalmente en la fase de separacion de retenido (2), de modo que
el contenido de componente B o de un gas retenido B en la segunda corriente de retenido (8) puede ser de mas del
90%, preferiblemente mas del 95% y mas preferiblemente mas del 97%. En una variante particularmente preferida, el
proceso segun la invencidn es por tanto notable porque al menos el 95%, preferiblemente al menos el 97%, mas
preferiblemente al menos el 99% y lo mas preferiblemente al menos el 99,5% del componente retenido de la fase de
separacion de corriente de alimentacion (1) que se ha introducido en el aparato con la corriente de gas bruto (17) se
obtiene en la segunda corriente de retenido (8).

Tal como se ha mencionado anteriormente, es posible que la segunda corriente de retenido (8) puede procesarse
adicionalmente, por ejemplo, purificarse adicionalmente o modificarse o mezclarse con otros gases o licuarse. Tales
tecnologias se conocen ampliamente en la técnica y la combinacién de tales tecnologias con el proceso de la presente
invencion forman parte de esta invencion también.

El corte de fase de la fase de separacién de retenido (2) esta preferiblemente entre el 10 y el 80% y mas
preferiblemente entre el 30 y el 70% para una mezcla de gases que consiste en el 50% en volumen de componente A
y el 50% en volumen de componente B en la corriente de gas sin procesar (17).

El permeado de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) que se ha enriquecido enormemente con el
componente A o un gas permeado A se suministra por medio de la primera corriente de permeado (6) a la fase de
separacion de permeado (3). Si es necesario, es posible por medio de una valvula de reduccién de presién (14) en la
corriente de retenido (10) de la fase de separacion de permeado (3), es decir la tercera corriente de retenido (10),
impedir que la presion del permeado de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) disminuya hasta la
presién ambiental (véase la fig. 1). El cociente de la relacion de presién a lo largo de la fase de separacién de permeado
(1) con respecto a la relacion de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (3) se ajusta
preferiblemente mediante una véalvula de reduccion de presion (14) en la corriente de retenido (10). Valores preferidos
para dicha relacion de presion se facilitan anteriormente.

De este modo puede mantenerse la fuerza de impulsion para la fase de separacion de permeado (3). La fase de
separacion de permeado (3) produce preferiblemente un permeado con un contenido de componente A o de un gas
retenido A de mas del 95%, preferiblemente mas del 97% y mas preferiblemente mas del 99%. El gas permeado
enriquecido en la tercera corriente de permeado (11) puede retirarse como producto del proceso de la invencién.
Alternativamente puede procesarse adicionalmente, por ejemplo, purificarse adicionalmente o modificarse o mezclarse
con otros gases o licuarse. Tales tecnologias se conocen ampliamente en la técnica y la combinacion de tales
tecnologias con el proceso de la presente invencion forman parte de esta invencion también. Por ejemplo, en los
documentos KR10-1327337; KR10-1327338 y JP 2009-242773 A se dan a conocer procesos para el tratamiento
adicional de la tercera corriente de permeado (11), que puede combinarse con el proceso de la invencién.

En una realizacion particularmente preferida, el aparato esta configurado de modo que no mas del 5%, preferiblemente
no mas del 3%, mas preferiblemente no méas del 1% y lo mas preferiblemente no mas del 0,5% del componente
retenido B de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) introducido en el aparato con la corriente de gas
bruto (17) esté comprendido en la tercera corriente de permeado (11).

El corte de fase para la fase de separacion de permeado (3) esta preferiblemente entre el 60 y el 97% y de manera
especialmente preferible entre el 70 y el 95% para una mezcla 50:50 de componentes A y B en la corriente de gas sin
procesar (17).

La segunda corriente de permeado (9) y la tercera corriente de retenido (10) se recirculan, se suministran a la corriente
de alimentacién (5) y vuelven a procesarse. Esto puede efectuarse, como ya se ha explicado anteriormente, de
diferentes modos y puede depender, por ejemplo, de si se usa un compresor (4) o incluso un compresor de multiples
fases (4). En el caso de un compresor de una fase (4), las corrientes (9) y (10) se suministran preferiblemente al lado
de succién del compresor (4) (véase la fig. 1). Si se usa un compresor de multiples fases, es preferible que las
corrientes (9) y (10) se introduzcan en el compresor entre dos fases de compresion. En una realizacion preferida, las
corrientes (9) y (10) se recirculan sin descompresién total en una fase de compresién elevada del compresor (4) y/o
el permeado de la segunda fase se recircular a una fase de compresion elevada del compresor (4).

Como ya se ha explicado, es particularmente ventajoso que se use un compresor de multiples fases (4). Esto se debe
a que es posible, en este caso, prescindir de una descompresién completa del retenido de la fase de separacion de
permeado (3), dado que el retenido de la fase de separacion de permeado (3) puede alimentarse entre dos fases de
compresor del compresor (4).

Dado que la fase de separacion de retenido (2), en el caso de descompresion hasta la presion de alimentacion, se
haria funcionar generalmente en el intervalo limitado por selectividad, puede ser recomendable descomprimir la
segunda corriente de permeado (9) meramente hasta un nivel de presién mayor de una unidad de aumento de presion
de multiples fases, es decir de un compresor de multiples fases (4), dado que esto reduce los costes de funcionamiento
para la unidad de compresién sin empeorar perceptiblemente el desenlace de la separacion. Por tanto, en una
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realizacién particularmente preferida de la presente invencion se usa un compresor de multiples fases (4) y las
corrientes de gas (9) y (10) se suministran a este compresor en cada caso entre dos fases de compresién.

El proceso segun la invencién es notable particularmente porque esta configurado de modo que el volumen de gas
recirculado en la segunda corriente de permeado (9) y en la tercera corriente de retenido (10) asciende a del 60 al
100% en volumen del volumen de la corriente de gas bruto (17). Intervalos preferidos se facilitan anteriormente. El
control del volumen de las corrientes de gas que deben recircularse puede controlarse, por ejemplo, a través de la
seleccién de los respectivos modulos de membrana en las fases de separacién por membrana (1) a (3) o mediante
las presiones en el sistema o mediante los flujos.

La primera corriente de permeado (6) se conduce preferiblemente de modo que la presion de alimentacién de la fase
de separacién de permeado (3), preferiblemente por medio de una valvula de reduccién de presion (14) en el lado de
retenido de la fase de separacién de permeado (3), esté entre 1 y 30 bar, preferiblemente entre 2 y 20 bar y mas
preferiblemente 2 y 15 bar.

Como ya se ha mencionado, el aparato puede comprender una o mas valvulas de reduccion de presion (12), (13) o
(14). En una realizacion preferida, preferiblemente por medio de una vélvula de reduccién de presion (14), se garantiza
que la caida de presion a lo largo de la fase de separacién de corriente de alimentacién (1) esté restringida a entre 1
y 30 bar, preferiblemente entre 2 y 20 bar, mas preferiblemente entre 2 y 10 bar.

Simultanea o alternativamente, preferiblemente por medio de una valvula de reduccion de presion (13), se garantiza
que la caida de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) y la fase de separacion de
retenido (2), esté restringida a entre 1y 100 bar, preferiblemente entre 5y 80 bar y mas preferiblemente entre 10 y 70
bar.

El aparato o el proceso segun la invencion puede implementarse en principio con todas las membranas que sean
capaces de separar mezclas de gases binarias 0 mezclas de multiples gases. Los materiales de membrana usados
son preferiblemente, pero no exclusivamente, polimeros. Polimeros Utiles en la capa activa de separacién son mas
preferiblemente poliimidas, polieterimidas, poliaramidas, polibenzoxazoles, polibenzotiazoles, polibencimidazoles,
poliamidas, polisulfonas, acetatos de celulosa y derivados, poli(6xidos de fenileno), polisiloxanos, polimeros con
microporosidad intrinseca, membranas de matriz mixta, membranas de transporte facilitado, poli(6xidos de etileno),
poli(éxidos de propileno), membranas de carbono o zeolitas, 0 mezclas de los mismos.

Las membranas particularmente preferidas incluyen como materiales para la capa activa de separacién, o como
material para la membrana completa, una poliimida que consiste en las unidades monoméricas Ay B, en las que
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Es particularmente preferible que se use un polimero en el que x=0,Y =1y R es el 64% en moles de L2, el 16% en
moles de L3 y el 20% en moles de L4. Este polimero esta disponible de Evonik Fibres GmbH con el nombre P84 o
P84 tipo 70 (numeros CAS 9046-51-9). Otro polimero con preferencia especifica es un polimero que tiene la
composicién x = 0,4,y = 0,6 y siendo R el 80% en moles de L2 y el 20% en moles de L3. Este polimero esta disponible
de Evonik Fibres GmbH con el nombre P84HT o P84 HT 325 (nimeros CAS 134119-41-8). De manera similar, es
preferible usar mezclas de dichas poliimidas.

Membranas hechas de las poliimidas preferidas estan disponibles de Evonik Fibres GmbH con el nombre Sepuran.
Un proceso para producir estas membranas preferidas se da a conocer en el documento WO 2011/009919 A1. Las
membranas dadas a conocer en esta publicacién para informacién de solicitud de patente pueden usarse siempre con
preferencia en el método de la presente invencién. Para evitar una mera repeticion, el contenido de esta solicitud de
patente se incorpora por la presente en su totalidad en el presente documento mediante referencia. Se encontr6é que
estas membranas dieron desenlaces de separacion muy buenos.

Las membranas se usan preferiblemente en forma de membranas de fibras huecas y/o membranas planas. Las
membranas se ensamblan en médulos, que se usan entonces en la tarea de separacion. Los médulos usados pueden
ser todos los modulos de separacion de gas conocidos en la técnica anterior, por ejemplo, pero no exclusivamente,
médulos de separacion de gas de fibras huecas, mddulos de separacion de gas enrollados en espiral, médulos de
separacion de gas elasticos o0 médulos de separacion de gas de haces de tubos.

Preferiblemente, los médulos de membrana de separacién de gas tienen una selectividad de gas puro para CO2/CH4
de al menos 10, preferiblemente al menos 15, mas preferiblemente al menos 20, de manera especialmente preferible
de 20 a 100, incluso mas preferiblemente de al menos 20 a 80 y lo mas preferiblemente de 40 a 70. En comparacion
con el proceso de la técnica anterior segun el documento WO 2012/000727, que se hace funcionar en condiciones
optimizadas para la energia, el proceso de la presente invencién esta previsto para su uso bajo aspectos de inversién
y de coste de mantenimiento minimizados. Por tanto, en la presente invencién se prefiere usar membranas con
selectividades menores en comparacion con el documento WO 2012/000727. Los ejemplos 1.1 y 1.2 més adelante
muestran que este concepto funciona bien. No obstante, también es posible usar membranas con selectividades
mayores en el proceso de la presente invencion que las mostradas en los otros ejemplos.

El proceso segun la invencion tiene las ventajas particulares de que no hay necesidad de ninguna purificacion adicional
de las corrientes de permeado y/o de retenido (11) o (8) para muchas aplicaciones. Por ejemplo, en el caso de la
purificacién de biogas o gas natural (= eliminacion de diéxido de carbono de metano), ya no hay ninguna necesidad
de una adsorcion de oscilacién de presion o un lavado de amina para la purificacion fina del retenido, y puede
alimentarse asi a la red de gas natural. No obstante, tal como se mencion6 anteriormente, etapas de purificacién
adicional o de procesamiento adicional pueden seguir después del proceso de la presente invencién. Tal como se ha
mencionado anteriormente, el hecho de que no haya necesidad de un tratamiento adicional de las corrientes (8) y (11)
no excluye tales etapas del alcance de la presente invencion.

El método de la presente invencién puede usarse para producir, al mismo tiempo, una corriente de retenido puro (8) y
una corriente de permeado puro (11) en la purificacion de biogas y gas natural. Por tanto, puede liberarse COz2 a la
atmasfera sin grandes pérdidas de metano y sin el perjuicio grave del medio ambiente, sin ninguna necesidad de un
tratamiento adicional del gas mediante un agente catalitico o térmico tras la combustion o utilizaciéon en una planta de
cogeneracion. Por consiguiente, no se requiere un gasto de capital en instalaciones de plantas adicionales, lo que
conduce a un proceso de purificacion mas econémico para biogas y gas natural.

Se considera que es una ventaja adicional que el proceso segun la invencion necesita un nivel mucho menor de
complejidad de aparatos y gasto de energia que los procesos de la técnica anterior conocidos. Especialmente a través
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de la combinacion de las caracteristicas inventivas de control del volumen de las corrientes recirculadas (9) y (10), la
capacidad de membrana aumentada en la fase de separacién de retenido (2) en comparacién con la de la fase de
separacion de corriente de alimentacion (1) y preferiblemente también con la de la fase de separacién de permeado
(3) y del cociente de la caida de presion a lo largo de la fase de separacién de permeado (3) con respecto a la caida
de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) puede proporcionarse un proceso muy
superior con respecto a los costes de inversion y en particular de mantenimiento, en comparacion con los procesos
de la técnica anterior.

El proceso segun la invencion puede usarse especialmente para la separacion de biogases o gas naturales o aire u
otras mezclas de gases que comprenden: didxido de carbono y metano, hidrégeno y metano, monéxido de carbono y
metano, helio y metano, helio y nitrégeno, hidrogeno y mondxido de carbono, gas permanente que tiene un punto de
ebullicién menor de 110 Kelvin a 1 atm y gas no permanente que tiene un punto de ebullicion por encima de o igual a
110 Kelvin a 1 atm, diéxido de carbono e hidrocarburo o nitrégeno e hidrocarburo.

Métodos de medicién:

Selectividad de las membranas

Las permeabilidades de gas se notifican en barrers (107 cm3-cm2.cm.s'.cmHg). Las permeancias de las
membranas de fibras huecas a gases se notifican en UPG (unidad de permeacion de gas, 106 cm3-cm2.s".cmHg™).

Membranas planas

Para la determinacion de la selectividad de membranas planas, las permeabilidades a gases puros se miden mediante
el método de aumento de presién. A una pelicula de lamina plana de entre 10 y 70 um de grosor se le aplica un gas
puro desde un lado. En el otro lado, el lado de permeado, hay un vacio (aproximadamente 10-2 mbar) al inicio de la
prueba. Entonces se registra el aumento de presion en el lado de permeado a lo largo del tiempo.

La permeabilidad del polimero puede calcularse mediante la siguiente formula:

Vseto MW il dp

P= —.10"
p.RTANp dt

P ... Permeabilidad en barrers (10-'° cm3-cm2.cm.s™'.cmHg™")

Vmuerto ... Volumen del lado de permeado en cm?

MWygas ... Masa molar del gas en g.mol!

| ... Grosor de la pelicula en cm

p ... Densidad del gas en g.cm?

R ... Constante de gas en cm3.cmHg.K'.mol"!

T ... Temperatura en Kelvin (temperatura ambiente, ~23°C)

A ... Area de la pelicula en cm? (~12 cm?)

Ap ... Diferencia de presién entre el lado de alimentacion y de permeado en cmHg
dp/dt . Aumento de presidn por tiempo en el lado de permeado en cmHg.s™!

La selectividad de la membrana plana segun la presente invencion para diversos pares de gases es una selectividad
de gas puro. Se calcula a partir de la relacion de permeabilidades de los gases puros tal como sigue:

s-4
£y

S ... selectividad de gas puro
P1 ... permeabilidad de gas 1
P2 ... permeabilidad de gas 2

Membranas de fibras huecas

La permeancia de las fibras huecas se mide usando un método de aumento de volumen. Para esto se mide el flujo (a
temperatura estandar y presion estandar) en el lado de permeado a presion constante.

Para las fibras huecas es necesario medir la permeancia P/l, dado que se desconoce el grosor de la capa de
separacion. La permeancia se calcula mediante la siguiente formula:

11



10

15

20

25

30

35

40

45

ES 2875062 T3

pr1=LBTP) e
Ap

P/l ... permeancia en UPG (unidades de permeacion de gas. 106 cmé-.cm2.s'.cmHg")

Q ... flujo de gas del lado de permeado en cm® (STP)/s

R ... constante de gas en cm3.cmHg.K'.mol"!

T ... temperatura en Kelvin (temperatura ambiente, ~23°C)

A ... superficie de membrana, es decir area externa tal como se definié anteriormente, de fibra hueca en cm? (entre
60y 80 cm?)

Ap ... diferencia de presion entre el lado de alimentacion y de permeado en cmHg

La selectividad de la membrana de fibras huecas segun la presente invencion para diversos pares de gases es una
selectividad de gas puro. Se calcula a partir de las permeancias de los gases puros tal como sigue:

s b
PZ

S ... selectividad de gas puro
P1 ... permeancia de gas 1
P2 ... permeancia de gas 2

Los ejemplos que siguen pretenden ilustrar y describir la presente invencion en detalle, pero no la restringen de modo
alguno.

Capacidad de membrana

El método de calculo, asi como el gas de referencia y the condiciones estandar se describen a continuacion.

Membranas de fibras huecas:

La capacidad de membrana de la membrana de fibras huecas (HFM, hollow fiber membrane) se calcula tal como
sigue:

Capacidad+Fw) = Permeancia (HFm) * Superficie(HFm)

sometiéndose a prueba la permeanciarm) en las siguientes condiciones estandar:

Gas de |Nitrégeno, calidad 4,8
referencia:

Temperatura: |en lugar de la temperatura ambiente aplicada anteriormente para la medicion de la permeancia
para calcular las selectividades; para el calculo de la capacidad, la permeancia se determina a la
temperatura de funcionamiento promedio de la membrana, que es habitualmente la temperatura de
funcionamiento de la fase de separacion

Presién de |11 bara
retenido:

Presion de |1,1 bara
permeado:

y la superficienrm) se correlaciona con la superficie de membrana externa tal como se define en la seccion de
definiciones en esta divulgacion.

Membranas planas:

La capacidad de membrana de las membranas planas (FM, flat membranes) se calcula tal como sigue:

Capacidad (/) = Permeancia¢w * Superficie Fv

sometiéndose a prueba la permeabilidadrw) en las siguientes condiciones estandar:

12



10

15

20

25

30

35

40

45

50

ES 2875062 T3

Gas de [Nitrégeno, Grade 4,8
referencia:

Temperatura: |en lugar de la temperatura ambiente aplicada anteriormente para la medicion de permeabilidad
para calcular las selectividades; para el calculo de la capacidad, la permeabilidad se determina a
la temperatura de funcionamiento promedio de la membrana, que es habitualmente la temperatura
de funcionamiento de la fase de separacion

Presién de |11 bara
retenido:

Presion de (1,1 bara
permeado:

La permeancia se calcula entonces dividiendo la permeabilidad entre el grosor de the FM. La superficierm) se
correlaciona con la superficie de membrana externa tal como se define en la seccién de definiciones en esta
divulgacion.

Los ejemplos proporcionados a continuacion pretenden ilustrar la invencibn mas detalladamente para una
comprensién mas profunda.

Ejemplos:

En todos los ejemplos y ejemplos de referencia, la capacidad de membrana se refiere a nitrégeno (calidad 4,8) y se
midieron en the condiciones estandar descritas anteriormente.

Descripcion general de la simulacién:

La simulacion se basa en las siguientes suposiciones:

- estado estacionario

- gas ideal

- contracorriente ideal en el médulo de membrana

- sin efectos de viscosidad (sin caida de presion en el flujo de retenido o de permeado)
- sin gas de barrido

- temperatura constante dentro de cada fase de separacion. A menos que se establezca lo contrario, todas las
fases de separacion en los ejemplos se hacen funcionar a temperaturas idénticas.

La simulacion se realiza tal como sigue:

El siguiente esquema de dos canales de flujo separados por una membrana (linea discontinua doble) se us6 para
derivar las ecuaciones necesarias para la simulacion. NFi es un flujo molar del componente i en el lado de alta presion
de la membrana. NPi es un flujo molar del componente i en el lado de baja presion de la membrana. En cuanto a este
esquema, una alimentacién que entra en la membrana es la suma de todos los flujos de componente molares NFi
(z=0) que entran en la membrana. Por consiguiente, el flujo de retenido que sale la membrana es la suma de todos
los flujos de componente molares NFi (z=L). El flujo de permeado que sale de la membrana es la suma de todos los
flujos de componente molares NPi (z=0). Como no hay ningun flujo de barrido que entre en la membrana en el lado
opuesto de la salida de permeado, estos flujos de componente molares NPi (z=L) se fijan a cero.

Ptz =0y=N? Noiz=1)
Trrrr——— E——
— .

Nelz=0) Nplz=L)=0

El flujo molar local de un componente i a través de la membrana es su permeancia molar Pi por el area de membrana
Udz por su fuerza de impulsion local, la diferencia local en la presién parcial entre el lado de alimentacién y de
permeado. pF y pP son la presion de alimentacién y de permeado. La concentracion molar local del componente i en
el lado de alimentacion o de permeado puede derivarse dividiendo el flujo de alimentacién o de retenido molar local
del componente i entre la suma de todos los flujos de componente molares locales. De esto puede derivarse el
siguiente conjunto de ecuaciones.
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N, N, N,
=P U = p: - Po
dz | Z NF; Z N‘:‘
aN. N N. ;
— = P = P- - e o ;
dz f‘ ZN >N |

Incluyendo las condiciones de limite descritas anteriormente, las ecuaciones se resolvieron en software Aspen Custom
Modeler (ACM), sin embargo también pueden usarse otros softwares como MATLAB, , MathCad.

Ejemplo de referencia 1:

Se reprodujo el ejemplo comparativo del documento WO 2012/000727 A1. Las caracteristicas de este ejemplo son:
- Un volumen de gas recirculado en suma del 86,7%

- Capacidades de membrana idénticas en las tres fases de separacion

- Un cociente de la relacién de presién a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la
relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) de 1,0.

- Selectividad de membrana para CO2/CH4 = 20 en todas las fases de separacion

Por tanto, el ejemplo de referencia difiere de la presente invencion porque las capacidades de membrana son idénticas
en las tres fases.

Ejemplo 1.1:

Se adoptd el ejemplo de referencia 1 de una manera inventiva, es decir se aumentaron la “tasa de recirculacion”, la
“capacidad de membrana” de la fase de separacion de retenido (2) y el “cociente de las relaciones de presion de fase
de separacion (3) a lo largo de la fase de separacion (1)”. Sin embargo, la tasa de recirculacion y las purezas de las
corrientes de producto (8) y (11) se eligieron idénticas o practicamente idénticas a

En detalle:

Una mezcla de gas bruto del 50% en volumen de metano y del 50% en volumen de didéxido de carbono, que
corresponde aproximadamente a una mezcla de biogas, se introdujo en una camara de mezclado (no mostrada en la
FIG. 1), se alimenté por medio de la corriente (17) al compresor (4) y se comprimié. Tras un primer ciclo, la corriente
(17) se combind con las corrientes de gas recirculadas (9) y (10), se alimentd al compresor (4) y se comprimié. Tras
haber alcanzado el estado estacionario, la corriente de gas comprimida (5), que tiene una temperatura de 20°C, se
aplicé a la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) a una tasa de flujo de 3,53 m3/h. La tasa de recirculacion
por medio de corrientes (9) y (10) en suma era del 98% en volumen de la corriente de gas bruto (17). La presion de
funcionamiento del sistema era de 18,2 bara.

La capacidad de membrana de la fase de separacion de retenido (2) era 2,29 veces mayor que la de la fase de
separacion de corriente de alimentacion (1) y 2,19 veces mayor que la de la fase de separacion de permeado (3). El
cociente de la relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la relacion de
presién a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) era de 2,2.

Estos parametros conducen a un retenido (8) de la fase de separacion de retenido (2) que tiene un contenido del
98,5% en volumen de metano y del 1,5% en volumen de diéxido de carbono, anélogo al ejemplo de referencia 1. 0,892
m3/h de esta mezcla abandona la fase de separacion de retenido (2) por medio de la corriente (8). El permeado (9) de
la fase de separacion de retenido (2) tenia una tasa de flujo volumétrico de 1,631 m3/h con un contenido de metano
del 19,7% en volumen y un contenido de diéxido de carbono del 80,3% en volumen, y se recirculd por medio de la
segunda corriente de permeado (9) a la camara de mezclado y se comprimié de nuevo mediante el compresor (4).

El retenido (7) de la fase de separacidn de corriente de alimentacion (1) tenia una tasa de flujo volumétrico de 2,52 m3/h
con un contenido de diéxido de carbono del 52,4% en volumen y un contenido de metano del 47,6% en volumen, y se
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aliment6 por medio de la primera corriente de retenido (7) a la fase de separacion de retenido (2). El permeado (6) de
la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) tenia una tasa de flujo volumétrico de 1,00 m3/h con un contenido
de didxido de carbono del 93,1% en volumen y un contenido de metano del 6,9% en volumen, y se aliment6 por medio
de la primera corriente de permeado (6) a la fase de separacién de permeado (3).

La caida de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) no se extendié hasta la presion
ambiental, sino que se limité a 6,4 bara mediante una vélvula reductora (14) en el lado de retenido de fase de
separacion de permeado (3). Por tanto, se obtuvo una tercera corriente de permeado (11) que tiene una tasa de flujo
volumétrico de 0,888 m3/h, con una composicion del 98,7% en volumen de didxido de carbono y solo del 1,3% en
volumen de metano. La composicién de corriente de permeado (11) es practicamente idéntica a la del ejemplo de
referencia 1, en la que el contenido de di6xido de carbono es del 99% en volumen. La tercera corriente de retenido
(10) de la fase de separacion de permeado (3) tenia una tasa de flujo volumétrico de 0,113 m3h con una composicién
del 51,3%% en volumen de metano y del 48,7% en volumen de diéxido de carbono y se recircul6.

Tal como se menciond anteriormente, el ejemplo 1.1 difiere del ejemplo de referencia 1 porque se aumentaron la “tasa
de recirculacion”, la “relacion de capacidad de membrana de la fase (2) a la fase (1) o de la fase (2) a la fase (3)” y el
“cociente de la presion ratio”. El efecto fue que la capacidad de membrana total, en suma para las tres fases de
separacion, del ejemplo 1.1 era un 14,9% menor que en el ejemplo de referencia 1. En otras palabras, en la
configuracién inventiva del proceso, pudo reducirse el coste de inversidn porque pudo reducirse la capacidad de
membrana total requerida.

Ejemplo 1.2

Se reprodujo de nuevo el ejemplo de referencia 1, sin embargo, en el ejemplo 1.2 solo se aumentaron los parametros
“relacion de capacidad de membrana de la fase (2) a la fase (1) o de la fase (2) a la fase (3)” y el “cociente de la
relacién de presion”. A diferencia del ejemplo 1.1, la “tasa de recirculacion” se eligio idéntica a la del ejemplo de
referencia 1 con el fin de mostrar qué ocurre si solo se modifican de una manera inventiva dos parametros.

Los parametros de proceso del ejemplo 1.2 se resumen en la tabla 1y 2 a continuacion:

Tabla 1
Numero de corriente 17 5 6 7 8 9 10 11
presion [bar] 1,01 | 18,2 6,1 18,2 | 18,2 | 1,01 6,1 1,01
flujo [m/h] 1,78 | 3,32 | 1,04 | 2,28 | 0,89 | 1,39 | 0,15 | 0,89
T [¢C] 20
CH4 [% en volumen] 50 38,2 7,9 52,1 98,5 | 22,2 | 46,6 1,4
CO:z2 [% en volumen] 50 61,8 | 92,2 | 47,9 1,5 77,8 | 53,4 | 98,7
Tabla 2
Volumen total de gas recirculado en las corrientes (9) y (10) en comparacion con el volumen de la corriente |86,7%
de gas bruto (17)
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacién con la fase (1) 1,97
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacién con la fase (3) 1,92
Relacion de presidn de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (1) 3,0
Relacion de presidn de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (3) 6,0
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase (3) a lo largo de la fase (1) 2,0
Pureza de CHas en la corriente (8) 98,5
Pureza de COz en la corriente (11) 98,7

En el ejemplo 1.2 se consigui6 un ahorro total del 14,5% de capacidad de membrana, en suma, para las tres fases de
separacion, en comparacion con el ejemplo de referencia 1.

Esto muestra que el aumento de la capacidad de membrana de la fase de separacion (2) tiene un impacto significativo
sobre la reduccion de la capacidad de membrana total necesaria. En comparacién con el ejemplo 1.1, el ejemplo 1.2
muestra que podia conseguirse una reduccién adicional de la capacidad de membrana requerida global si se
aumentaba la tasa de recirculacion también.
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Ejemplo comparativo 1:

En el ejemplo comparativo 1 se modificé el ejemplo de referencia 1 de una manera no inventiva. En particular, la “tasa
de recirculacion” se redujo hasta el 49% en volumen de la corriente de gas bruto (17). Ademas, la capacidad de
membrana de la fase de separacién de retenido (2) se redujo, es decir era menor que la de la fase de separacion de
corriente de alimentacién (1) y 1 de la fase de separacion de permeado (3). El “cociente de relaciones de presién” no
se modificd, es decir era idéntico al del ejemplo de referencia 1.

Los parametros de proceso del ejemplo comparativo 1 se resumen en la tabla 3 y 4 a continuacion:

Tabla 3
Numero de corriente 17 5 6 7 8 9 10 11
presion [bar] 1,01 | 18,2 4,2 18,2 | 18,2 | 1,01 4,2 1,01
flujo [m3/h] 1,78 | 265 | 1,33 | 1,31 | 0,88 | 0,43 | 0,44 | 0,90
T [°C] 20
CH4 [% en volumen] 50 48,6 | 16,0 | 81,7 | 98,5 | 47,4 | 43,9 2,5
COz2 [% en volumen] 50 51,4 | 84,0 | 18,3 1,5 52,6 | 56,1 | 97,5
Tabla 4
Volumen total de gas recirculado en las corrientes (9) y (10) en comparacion con el volumen de la corriente 49%
de gas bruto (17)
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (1) 1,54
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (3) 1,66
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (1) 4,3
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (3) 4,2
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase (3) a lo largo de la fase (1) 1,0
Pureza de CH4 en la corriente (8) 98,5%
Pureza de COz en la corriente (11) 97,5%

Tal como se indicd anteriormente, el ejemplo comparativo 1 representa una modificacién del ejemplo de referencia 1
en la direccion opuesta en comparacion con la presente invencién. Se encontré que la capacidad de membrana, en
suma, para las tres fases de separacion, requerida en el ejemplo comparativo 1. en comparacién con el ejemplo de
referencia 1, se aumentaba en un 7,5%. Ademas de los ejemplos 1.1 y 1.2 en los que se mostré que una configuracion
inventiva conduce a una disminucion significativa en la capacidad de membrana, el ejemplo comparativo 1 muestra
que una modificacién no inventiva de la técnica anterior incluso aumenta la capacidad de membrana requerida, es
decir provoca un aumento en los costes de mantenimiento, en lugar de ahorros.

Ejemplo de referencia 2:

Se reprodujo el ejemplo 1 del documento WO 2012/000727 A1. Las caracteristicas de este ejemplo son:
- Un volumen de gas recirculado en suma del 31,2%

- Capacidades de membrana idénticas en las tres fases de separacion

- Un cociente de la relacién de presién a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la
relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) de 1,34.

- Selectividad de membrana para CO2/CH4 = 45 en todas las fases de separacion

Ejemplo 2:

Se modifico el ejemplo de referencia 2 porque se aumento la “tasa de recirculacion” hasta el 71% y se aumentaron la
“capacidad de membrana de la fase (2)” asi como el “cociente de relaciones de presién” también. La temperatura de

funcionamiento en todas las fases de separacion era de 20°C. Detalles de los parametros de proceso se facilitan en
las tablas 5 y 6 a continuacién:
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Tabla 5
Numero de corriente 17 5 6 7 8 9 10 11
presion [bar] 1,01 | 184 5,95 18,4 18,4 1,01 5,95 1,01
flujo [m3/h] 1 1,707 | 0,536 | 1,171 | 0,506 | 0,665 | 0,042 | 0,494
T [¢C] 20
CH4 [% en volumen] 50 35,2 3,3 49,8 98,5 12,7 38,3 0,3
CO:z2 [% en volumen] 50 64,8 96,7 50,2 1,5 87,3 61,7 99,7
Tabla 6
Volumen total de gas recirculado en las corrientes (9) y (10) en comparacion con el volumen de la corriente 71%
de gas bruto (17)
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (1) 2,38
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (3) 2,23
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (1) 3.1
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (3) 5,9
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase (3) a lo largo de la fase (1) 1,9
Pureza de CH4 en la corriente (8) 98,5%
Pureza de COz en la corriente (11) 99,7%

Debido a las modificaciones inventivas, pudo reducirse la capacidad de membrana total requerida en el ejemplo 2, en
comparacién con el ejemplo de referencia 2, en un 15%.

Los ejemplos 1.1 y 1.2, con una selectividad de membrana para CO2/CH4 de 20, y el ejemplo 2 con una selectividad
para CO2/CH4 de 45 confirman que la configuracion de proceso inventiva conduce a mejoras de la capacidad de
membrana global requerida para membranas poco selectivas como para mas selectivas. En el ejemplo 5 mas adelante
se demostrara que incluso membranas con una selectividad de 70 para CO2/CHa4 pueden usarse en el proceso de la
invencion. En todos los casos se consiguieron costes de inversion y de mantenimiento reducidos en comparacion con
un proceso de separacion de tres fases no inventivo.

Ejemplo de referencia 3:

Se reprodujo el ejemplo 3 del documento WO 2012/000727 A1. Las caracteristicas de este ejemplo son:
- Un volumen de gas recirculado en suma del 41,7%
- Capacidades de membrana idénticas en las tres fases de separacion

- Un cociente de la relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la
relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) de 1,33.

- Selectividad de membrana para CO2/CH4 = 45 en todas las fases de separacion
- Se us6 una bomba de vacio en la corriente de permeado (9)
Ejemplo 3

Se modifico el ejemplo de referencia 3 porque se aumento la “tasa de recirculacion” hasta el 77% y se aumentaron la
“capacidad de membrana de la fase (2)” asi como el “cociente de relaciones de presién” también. La temperatura de
funcionamiento en todas las fases de separacion era de 20°C. Detalles de los parametros de proceso se facilitan en
las tablas 7 y 8 a continuacién:

Tabla 7
Numero de corriente 17 5 6 7 8 9 10 11
presion [bar] 1,01 | 14,5 5,15 14,5 14,5 0,2 5,15 1,01
flujo [m®/h] 1 1,772 | 0,531 | 1,241 | 0,506 | 0,735 | 0,037 | 0,494
T [°C] 20
CHa4 [% en volumen] 50 32,5 3,0 45,1 98,5 8,4 38,9 0,3
CO:2 [% en volumen] 50 67,5 97,0 54,9 1,5 91,7 61,1 99,7
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Tabla 8
Volumen total de gas recirculado en las corrientes (9) y (10) en comparacion con el volumen de la corriente 77%
de gas bruto (17)
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (1) 1,84
Relacion de capacidad de membrana en la fase (2) en comparacion con la fase (3) 1,79
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (1) 2,8
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la fase (3) 51
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase (3) a lo largo de la fase (1) 1,8
Pureza de CHas en la corriente (8) 98,5%
Pureza de CO:2 en la corriente (11) 99,7%

Provocado por las modificaciones inventivas, se consiguié un ahorro del 8% de la capacidad de membrana total en
comparacion con la referencia 3. Por tanto, el proceso de la invencién también funciona con una bomba de vacio en

una corriente de permeado.

Ejemplo 4 y ejemplo comparativo 4

El ejemplo 4 y el ejemplo comparativo 4 pretenden mostrar que el proceso inventivo también funciona con una mezcla
de gases con un contenido de CH4 alto y de CO2 bajo. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de
separacion era de 25°C. En ambos ejemplos se usé un aparato segun la Figura 1. Los parametros de las simulaciones

se facilitan en la tabla 9 a continuacién:

Tabla 9

Caracteristica

Ejemplo 4

Ej. comp. 4

Composicion del gas bruto [CHs4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

75 con respecto a
25

75 con respecto
az25

Selectividad de membrana CO2/CHa

20 en todas las

20 en todas las

(1)

fases fases
Presion de funcionamiento [bar] 17 17
Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario [m®/h] 1,695 1,495
Tasa de recirculacion en suma de las corrientes (9) y (10) 70 49
Et—;lacién de capacidad de membrana de la fase (2) en comparacion con la fase|2,58 1,0
gﬁlacién de capacidad de membrana de la fase (2) en comparacion con la fase|2,38 1,0
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la|3,9 5,0
fase (1)
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de permeado en la4,3 3,4
fase (3)
Cociente de la presion de presién a lo largo de la fase (3) a lo largo de la fase|1,1 0,7

Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

97 con respecto a 3

97 con respecto
ad

Tasa de flujo de la corriente (8) [m®/h]

0,767

0,764

Composicion de la corriente (9) [CH4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

28,4 con respecto a
71,6

42 .4 con
respecto a 57,6

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h]

0,611

0,297

Composicion de la corriente (7) [CH4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

66,6 con respecto a
33,4

81,75 con
respecto a 18,25

Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h]

1,378

1,061

Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

14,6 con respecto a
85,4

22,4 con
respecto a 77,6
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Caracteristica Ejemplo 4 Ej. comp. 4
Tasa de flujo de la corriente (6) [m®/h] 0,317 0,434
Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2 cada uno en % en|48,4 con respecto a|44,7 con
volumen] 51,6 respecto a 55,3

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h]

0,084 0,198

Composicion de corriente (11) [CHa4 con respecto a CO2 cada uno en % en
volumen]

2,5 con respecto a|3,7 con respecto

97,5 a 96,3

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h]

0,233 0,236

La capacidad de membrana total requerida en el ejemplo 4 era un 12,4% menor que la del ejemplo de referencia 4.
Por consiguiente, el proceso de la invencion es beneficioso también para mezclas de gases con un alto contenido de

metano.

Ejemplo 5 y ejemplo comparativo 5

El ejemplo 5 y el ejemplo comparativo 5 pretenden mostrar que el proceso inventivo también funciona con membranas
muy selectivas. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de separacion era de 25°C. En ambos ejemplos
se usd un aparato segun la Figura 1. Los parametros de las simulaciones se facilitan en la tabla 10 a continuacion:

Tabla 10
Caracteristica Ejemplo 5 Ej. comp. 5
Composicion del gas bruto [CH4 con respecto a CO2(45 con respecto a|45 con respecto a
cada uno en % en volumen] 55 55
Selectividad de membrana CO2/CH4 70 en todas las|70 en todas las

fases fases

Presion de funcionamiento [bar] 17 17
Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario|1,625 1,311
[m3/h]
Tasa de recirculacion en suma de las corrientes (9) y|62 31
(10)
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|1,9 1,0
comparacion con la fase (1)
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|1,9 1,0
comparacion con la fase (3)
Relacion de presién de retenido con respecto a la|2,9 3,6
presién de permeado en la fase (1)
Relacion de presién de retenido con respecto a la|5,8 4.6
presién de permeado en la fase (3)
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase |2 1,3

(3) alo largo de la fase (1)

COz2 cada uno en % en volumen]

Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a|97 con respecto a 3

97 con respecto a 3

Tasa de flujo de la corriente (8) [m®/h] 0,463 0,463

Composicion de la corriente (9) [CH4 con respecto a[92,8 con respecto a|13,7 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 7,2 86,3

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h] 0,597 0,256

Composicion de la corriente (7) [CH4 con respecto a|46,4 con respecto a|67,35 con respecto
COz2 cada uno en % en volumen] 53,6 a 32,65

Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h] 1,060 0,718

Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a|1,9 con respecto a|3,6 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 98,1 96,4

Tasa de flujo de la corriente (6) [m%/h] 0,565 0,593
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Caracteristica Ejemplo 5 Ej. comp. 5
Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2(36,2 con respecto a|36 con respecto a
cada uno en % en volumen] 63,8 64

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h] 0,028 0,056

Composicion de corriente (11) [CH4 con respecto a CO2(0,13 con respecto a|0,21 con respecto a
cada uno en % en volumen] 99,87 99,79

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h] 0,537 0537

La capacidad de membrana total en el ejemplo 5 era un 8,4% menor que la del ejemplo de referencia 5. Esto muestra
que el proceso de la invencién es beneficioso cuando se usan membranas muy selectivas.

Ejemplo 6 y ejemplo comparativo 6

El ejemplo 6 y el ejemplo comparativo 6 pretenden mostrar que el proceso inventivo también funciona con una presion
de funcionamiento baja. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de separacion era de 25°C. En ambos
ejemplos se usd un aparato segin la Figura 1. Los parametros de las simulaciones se facilitan en la tabla 11 a
continuacion:

Tabla 11

Caracteristica Ejemplo 6 Ej. comp. 6
Composicion del gas bruto [CH4 con respecto a CO2 cada uno |45 con|45 con respecto a
en % en volumen] respecto a 55 |55
Selectividad de membrana CO2/CH4 45 en todas|45 en todas las

las fases fases
Presion de funcionamiento [bar] 7 7
Dispositivo de presurizacion Compresor  |[Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario [m®/h]]1,851 1,353
Tasa de recirculaciéon en suma de las corrientes (9) y (10) 85 35
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|3 0,73
comparacién con la fase (1)
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|2,6 1,0
comparacion con la fase (3)
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de (2,6 2,6
permeado en la fase (1)
Relacion de presion de retenido con respecto a la presion de|2,7 2,7
permeado en la fase (3)
Cociente de la presion de presién a lo largo de la fase (3) a lo|1,04 1,04
largo de la fase (1)
Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a CO2 cada |97 con|97 con respecto a
uno en % en volumen)] respectoa3 |3
Tasa de flujo de la corriente (8) [m®/h] 0,462 0,450
Composicion de la corriente (9) [CH4 con respecto a CO2 cada [13,6 con|32,1 con respecto
uno en % en volumen) respecto ala 67,9

86,4
Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h] 0,808 0,265
Composicion de la corriente (7) [CH4 con respecto a CO2 cada |44 con|73 con respecto a
uno en % en volumen) respecto a 56 |27
Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h] 1,270 0,715
Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a CO2 cada |3 con(11,9 con respecto
uno en % en volumen)] respecto a 97 |a 88,1
Tasa de flujo de la corriente (6) [m®/h] 0,581 0,638
Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2 cada|36,4 con|70,9 con respecto
uno en % en volumen] respecto ala 29,1

63,6
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Caracteristica Ejemplo 6 Ej. comp. 6
Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h] 0,043 0,088

Composicion de corriente (11) [CH4 con respecto a CO2 cada 0,37 con|2,4 con respecto a
uno en % en volumen)] respecto al97.,6
99,63

0,538 0550

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h]

La capacidad de membrana total en el ejemplo 6 era un 27,9% menor que la del ejemplo de referencia 6. Esto muestra
que el proceso de la invencién es beneficioso también si se aplican presiones de funcionamiento bajas.

Ejemplo 7 y ejemplo comparativo 7
El ejemplo 7 y el ejemplo comparativo 7 pretenden someter a prueba el proceso inventivo a altas presiones de

funcionamiento. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de separacion era de 25°C. En ambos ejemplos
se usd un aparato segun la Figura 1. Los parametros de las simulaciones se facilitan en la tabla 12 a continuacion:

Tabla 12

Caracteristica

Ejemplo 7

Ej. comp. 7

Composicion del gas bruto [CH4 con respecto a CO2 cada
uno en % en volumen)

45 con
respecto a 55

45 con respecto a
55

Selectividad de membrana CO2/CHa

45 en todas las
fases

45 en todas las
fases

Presion de funcionamiento [bar] 40 40
Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario|1,661 1,317
[m3/h]

Tasa de recirculacion en suma de las corrientes (9) y (10) |66 32
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|1,53 0,66
comparacion con la fase (1)

Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|1,48 0,66
comparacion con la fase (3)

Relacion de presion de retenido con respecto a la presiéon|3,0 3,0

de permeado en la fase (1)

Relacion de presion de retenido con respecto a la presion|13,1 13,1

de permeado en la fase (3)

Cociente de la presion de presion a lo largo de la fase (3) a|4,36 4,36

lo largo de la fase (1)

Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a CO2(97 con |97 con respecto a 3

cada uno en % en volumen]

respecto a 3

Tasa de flujo de la corriente (8) [m®/h]

0,462

0,455

Composicion de la corriente (9) [CHa4 con respecto a CO2
cada uno en % en volumen]

7,8 con
respecto a 92,3

13 con respecto a
87

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h]

0,627

0,292

Composicion de la corriente (7) [CHa4 con respecto a CO2
cada uno en % en volumen]

45,7 con
respecto a 54,3

64,1 con respecto a
35,9

Tasa de flujo de la corriente (7) [m%/h]

1,089

0,747

Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a CO2
cada uno en % en volumen]

2,7 con
respecto a 97,3

5,9 con respecto a
94,1

Tasa de flujo de la corriente (6) [m®/h]

0,572

0,570

Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2
cada uno en % en volumen]

40,9 con
respecto a 59,1

99,23 con respecto
a0,77

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h]

0,034

0,025
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Caracteristica Ejemplo 7 Ej. comp. 7
Composicion de corriente (11) [CH4 con respecto a CO2(0,23 con|1,65 con respecto a
cada uno en % en volumen] respecto al98,35

99,77
Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h] 0,538 0545

La capacidad de membrana total en el ejemplo 7 era un 18,6% menor que la del ejemplo comparativo 7. Por tanto, el
proceso de la invencion es aplicable a altas presiones de funcionamiento.

Ejemplo 8 y ejemplo comparativo 8

El ejemplo 8 y el ejemplo comparativo 8 muestran qué ocurre si se elige la “capacidad de membrana de la fase (2)”
segun la presente, pero la “tasa de recirculacion” es una en el ejemplo 7 segln y en el ejemplo comparativo 7 fuera
de la presente invencion. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de separacion era de 25°C. En ambos
ejemplos se usd un aparato segun la Figura 1. Los parametros de las simulaciones se facilitan en la tabla 13 a
continuacion:

Tabla 13
Caracteristica Ejemplo 8 Ej. comp. 8
Composicion del gas bruto [CHs con respecto a CO2|75 con respecto a|75 con respecto a
cada uno en % en volumen] 25 25
Selectividad de membrana CO2/CH4 45 en todas las|45 en todas las

fases fases

Presién de funcionamiento [bar] 17 17
Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario|1,753 1,388
[mé/h]
Tasa de recirculacion en suma de las corrientes (9) y|75 39
(10)
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|5,1 1,65
comparacion con la fase (1)
Relacion de capacidad de membrana de la fase (2) en|5,1 1,65
comparacion con la fase (3)
Relacion de presién de retenido con respecto a la|3,8 3,8
presién de permeado en la fase (1)
Relacion de presion de retenido con respecto a la|4,4 4.4
presién de permeado en la fase (3)
Cociente de la presién de presion a lo largo de la fase (1,3 1,3

(3) alo largo de la fase (1)

Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a|99 con respecto a 1|99 con respecto a 1
COz2 cada uno en % en volumen]

Tasa de flujo de la corriente (8) [m%/h] 0,756 0,747

Composicion de la corriente (9) [CH4 con respecto a|19,3 con respecto a|33,65 con respecto
COz2 cada uno en % en volumen] 80,7 a 66,35

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h] 0,718 0,342

Composicion de la corriente (7) [CH4 con respecto a|60,2 con respecto a|78,5 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 39,8 21,5

Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h] 1,474 1,089

Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a|5,8 con respecto a|17,3 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 94,2 82,7

Tasa de flujo de la corriente (6) [m%/h] 0,279 0,299

Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2(42,3 con respecto a|89,8 con respecto a
cada uno en % en volumen] 57,7 10,2

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h] 0,035 0,046
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Caracteristica Ejemplo 8 Ej. comp. 8
Composicion de corriente (11) [CH4 con respecto a CO2(0,51 con respecto a|4,1 con respecto a
cada uno en % en volumen] 99,49 95,9

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h] 0,244 0,253

La capacidad de membrana total en el ejemplo 8 era un 21,1% menor que la del ejemplo comparativo 8. Por tanto,
incluso si la “capacidad de membrana de la fase (2)” se selecciona de una manera inventiva, pero la “tasa de
recirculacion” no, tiene que aceptarse un aumento significativo de la capacidad de membrana total. Esto muestra los
efectos sinérgicos de elegir las “capacidades de membrana de la fase (2)” y de la “tasa de recirculacion” ambas de

una manera inventiva.

Ademas de esto, el ejemplo 8 muestra que el proceso de la invencién también funciona si se desean dos corrientes

de producto de pureza muy alta (8) y (11).

Ejemplo 9; ejemplo 10 y ejemplo comparativo 9

En estos ejemplos o ejemplo comparativo se sometié a prueba el proceso de la invencion con mezclas de gases mas
complejas. De nuevo se us6 un aparato segun la Figura 1. La temperatura de funcionamiento en todas las fases de
separacion era de 25°C. Los parametros de las simulaciones se facilitan en la tabla 14 a continuacion:

Tabla 14

Caracteristica

Ejemplo 9

Ejemplo 10

Ej. comp. 9

Composicion del gas bruto [CH4/CO2/N2/O2 cada
uno en % en volumen]

61,2/37,6/1,0/0,2

61,2/37,6/1,0/0,2

61/38/1,0/0,2

Selectividad de membrana CO2/CHas

45 entodas las fases

45 entodas las fases

45 entodas las fases

Presion de funcionamiento [bar]

17

17

17

Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado|1,749 2,552 1,379
estacionario [m3/h]

Tasa de recirculacion en suma de las corrientes (9)|75 155 38

y (10)

Relacion de capacidad de membrana de la fase (2)(3,5 6,7 1

en comparacioén con la fase (1)

Relacion de capacidad de membrana de la fase (2)(3,2 6,6 1

en comparacion con la fase (3)

Relacion de presién de retenido con respecto a la|3,4 2,8 5,3
presién de permeado en la fase (1)

Relacion de presién de retenido con respecto a la|5 6,1 3,2
presién de permeado en la fase (3)

Cociente de la presion de presién a lo largo de laf1,47 2,2 0,6

fase (3) alo largo de la fase (1)

Composicion de la corriente (8) [CH4/CO2/N2/O2
cada uno en % en volumen]

97,00/1,18/1,58/0,24

97,19/0,97/1,59/0,25

97,00/1,22/1,58/0,20

Tasa de flujo de la corriente (8) [m%/h] 0,629 0,629 0,628

Composicion de la corriente (9) [CH4/CO2/N2/O2]15,5/83,6/0,4/0,5 8,8/90,6/0,2/0,4 38,6/59,6/0,95/0,85
cada uno en % en volumen]

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h] 0,713 1,529 0,204

Composicion de la corriente (7) [CH4/CO2/N2/O2
cada uno en % en volumen]

58,7/45/0,9/0,4

34,6/64,5/0,6/0,3

82,7/15,5/1,4/0,4

Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h] 1,343 2,158 0,832
Composiciéon de la corriente (6) [CH4/CO2/N2/O2|4,3/95,3/0,1/0,3 2,1/97,7/0,05/0,15 |10,9/88,4/0,3/0,4
cada uno en % en volumen]

Tasa de flujo de la corriente (6) [m®/h] 0,406 0,394 0,548

Composicion de corriente (10) [CH4/CO2/N2/O2 cada
uno en % en volumen)

45,4/52,2/1,11,3

33,4/64,45/0,85/1,3

32,2/66,2/0,8/0,8
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Caracteristica Ejemplo 9 Ejemplo 10 Ej. comp. 9

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h] 0,035 0,023 0,176

Composicion de corriente (11) [CH4/CO2/N2/O2 cada|0,42/99,42/0,02/0,14]0,20/99,70/0,01/0,09/0,81/98,96/0,03/0,20
uno en % en volumen)]

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h] 0,371 0,371 0,372

La capacidad de membrana total en el ejemplo 9 era un 19,4% menor que la del ejemplo comparativo 9 y la del ejemplo
10 era un 9,4% menor que la del ejemplo comparativo 9. Esto muestra que el proceso de la invencion es también
beneficioso si tienen que separarse mezclas de gases mas complejas.

Conclusion con respecto al ejemplo 1 a 10

En los ejemplos 1 a 10 diferentes parametros se cambiaron, se compararon y se compararon directamente con
ejemplos comparativos correspondientes. Pudo mostrarse que el proceso de la invencién es aplicable para un amplio
intervalo de presiones de funcionamiento, selectividades de membrana y para diferentes mezclas de gases. También
se demostrd que la combinacion inventiva de “tasas de recirculacion”, “capacidad de membrana aumentada en la fase
(2)” y “cociente de relacién de presion de la fase (3) con respecto a la relacion de presion de la fase (1)”, condujo en
todos los casos a un ahorro de capacidad de membrana global en comparaciéon con los ejemplos comparativos
correspondientes. Un ahorro en la capacidad de membrana total se correlaciona con ahorros en los costes de inversion
y de mantenimiento y es muy lucrativo para aplicaciones en regiones en las que la energia es barata y los costes de
inversién o de mantenimiento son decisivos.

Ejemplos 11y 12

En el ejemplo 11 se usaron membranas con diferentes selectividades en diferentes fases de separacién. En el ejemplo
12, los parametros de proceso son similares a los del ejemplo 11, sin embargo, se usaron membranas con
selectividades idénticas en las tres fases. En ambos ejemplos se us6 un aparato segun la Figura 1. Los parametros
de las simulaciones se facilitan en la tabla 15 a continuacion:

Tabla 15
Caracteristica Ejemplo 11 Ejemplo 12
Composicion del gas bruto [CH4 con respecto a CO2{50 con respecto a|50 con respecto a 50
cada uno en % en volumen] 50
Selectividad de membrana CO2/CH4 45 en la fase (1) 45 en todas las fases

20 en la fase (2)
20 en la fase (3)

Presion de funcionamiento [bar] 18,2 18,2
Dispositivo de presurizacion Compresor Compresor
Tasa de flujo de la corriente (5) en estado estacionario|1,881 1,707
[m3/h]

Tasa de recirculacién en suma de las corrientes (9) y|88 71
(10)

Relacién de capacidad de membrana de la fase (2) en|2,2 24
comparacién con la fase (1)

Relacién de capacidad de membrana de la fase (2) en|2,1 2,2
comparacion con la fase (3)

Relacion de presion de retenido con respecto a la|3,1 3,1
presién de permeado en la fase (1)

Relacion de presion de retenido con respecto a la|5,8 59
presién de permeado en la fase (3)

Cociente de la presion de presion a lo largo de la fase|1,9 1,9

(3) alo largo de la fase (1)
Composicion de la corriente (8) [CH4 con respecto a|98,5 con respecto a|98,5 con respecto a

COz2 cada uno en % en volumen] 1,5 1,5

Tasa de flujo de la corriente (8) [m%/h] 0,504 0,506

Composicion de la corriente (9) [CH4 con respecto al21 con respecto a[12,7 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 79 87,3
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Caracteristica Ejemplo 11 Ejemplo 12

Tasa de flujo de la corriente (9) [m®/h] 0,843 0,665

Composicion de la corriente (7) [CH4 con respecto a|50 con respecto al49,8 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 50 50,2

Tasa de flujo de la corriente (7) [m®/h] 1,347 1,171

Composicion de la corriente (6) [CH4 con respecto a|3,5 con respecto a|3,3 con respecto a
COz2 cada uno en % en volumen] 96,5 96,7

Tasa de flujo de la corriente (6) [m%/h] 0,534 0,536

Composicion de corriente (10) [CH4 con respecto a CO2|40 con respecto a|38,3 con respecto a
cada uno en % en volumen] 60 61,7

Tasa de flujo de la corriente (10) [m3/h] 0,038 0,042

Composicion de corriente (11) [CH4 con respecto a CO2|0,68 con respecto a|0,29 con respecto a
cada uno en % en volumen] 99,32 99,71

Tasa de flujo de la corriente (11) [m3/h] 0,496 0,494

La comparacién del ejemplo 11 y del ejemplo 12 revela que el proceso inventivo es aplicable con membranas con
diferentes selectividades en diferentes fases de separacion, pero también con membranas con selectividades idénticas
en todas las fases de separacion.

Lista de figuras:

Fig. 1

: disposicion de conexién ilustrativa de varios modulos de membrana segun la invencién

Lista de nimeros de referencia:

OONOOOTAWN =

: fase de separacion de corriente de alimentacion
: fase de separacion de retenido

: fase de separacion de permeado 3

: compresor de una fase o de multiples fases

: corriente de alimentacién

: primera corriente de permeado

: primera corriente de retenido

: segunda corriente de retenido

: segunda corriente de permeado

: tercera corriente de retenido

: tercera corriente de permeado

: valvula de reduccion de presién opcional en la primera corriente de retenido 7
: valvula de reduccion de presién opcional en la segunda corriente de retenido 8
: valvula de reduccion de presién opcional en la tercera corriente de retenido 10
: dispositivo de vacio (no reproducido en las figuras)

: camara de mezclado (no reproducida en las figuras)

: corriente de gas bruto
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REIVINDICACIONES

1.- Un método para separar gases,
en el que

dicho método se lleva a cabo en un aparato que comprende:

una fase de separacién de corriente de alimentacién (1), una fase de separacion de retenido (2) y una fase de
separacion de permeado (3), y

opcionalmente un compresor (4) dispuesto aguas arriba de la fase de separacién de corriente de alimentacion (1)
y/o al menos un dispositivo de vacio dispuesto en al menos una corriente de permeado de la fase de separacion
de corriente de alimentacion (1), la fase de separacion de retenido (2) y/o la fase de separacion de permeado (3),

en el que

la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) separa una corriente de alimentacion (5) que comprende al
menos dos componentes en una primera corriente de permeado (6) y una primera corriente de retenido (7), y

la fase de separacion de retenido (2) separa la primera corriente de retenido (7) en una segunda corriente de
permeado (9) y una segunda corriente de retenido (8), y

la fase de separacién de permeado (3) separa la primera corriente de permeado (6) en una tercera corriente de
retenido (10) y una tercera corriente de permeado (11), y

la segunda corriente de retenido (8) se retira como primer producto o se procesa adicionalmente u opcionalmente
puede desecharse si la tercera corriente de permeado (11) se retira 0 se procesa adicionalmente; y

la tercera corriente de permeado (11) se retira como producto o se procesa adicionalmente u opcionalmente puede
desecharse si la segunda corriente de retenido (8) se retira 0 se procesa adicionalmente, y

la segunda corriente de permeado (9) y la tercera corriente de retenido (10) se alimentan a la corriente de
alimentacion, y

la primera corriente de permeado (6) preferiblemente no se somete a una recompresion, y

la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), la fase de separacion de retenido (2) y la fase de separacion
de permeado (3) son fases de separacién por membrana, y

el volumen de gas recirculado en la segunda corriente de permeado (9) y en la tercera corriente de retenido (10)
asciende a del 60 al 100% en volumen de la corriente de gas bruto (17), y

la capacidad total de las membranas, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se
definen en la descripcién, usadas en la fase de separacion de retenido (2) es mayor que la capacidad total de las
membranas, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se definen en la descripcion,
usadas en la fase de separacién de corriente de alimentacion (1), y

el cociente de la relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la relacion
de presion de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) estéa en un intervalo de desde 0,5 hasta 8.

2.- Método segun la reivindicacion 1,

caracterizado porque,

la relacion de la capacidad total de las membranas, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar
tal como se definen en la descripcién, usadas en la fase de separacion de retenido (2) con respecto a la capacidad
total de las membranas, medida para nitrogeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se definen en la
descripcion, usadas en la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) esta en un intervalo de desde 1,05
hasta 10, preferiblemente de desde 1,1 hasta 8, de manera particularmente preferible de desde 1,2y 7 y de manera
especialmente preferible de desde 1,5 hasta 6.

3.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque,
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la relacion de la capacidad total de las membranas, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar
tal como se definen en la descripcién, usadas en la fase de separacién de permeado (3) con respecto a la
capacidad total, medida para nitrégeno de calidad 4,8 en condiciones estandar tal como se definen en la
descripcion, de las membranas usadas en la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) esta en un
intervalo de desde 0,5 hasta 3, preferiblemente de desde 0,6 hasta 2, de manera particularmente preferible de
desde 0,7 y 1,8, de manera especialmente preferible de desde 0,8 hasta 1,2 y lo mas preferiblemente de desde
0,8 hasta 1.

4.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque,

el volumen de gas recirculado en la segunda corriente de permeado (9) y en la tercera corriente de retenido (10)
asciende a del 62 al 100% en volumen de la corriente de gas bruto (17), preferiblemente a del 63 al 85% en
volumen y lo mas preferiblemente a del 65 al 85% en volumen.

5.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque,

el cociente de la relacién de presion a lo largo de la fase de separacion de permeado (3) con respecto a la relacion
de presién a lo largo de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) esta en el intervalo de desde 0,6
hasta 7, preferiblemente de desde 0,7 hasta 6, de manera particularmente preferible de desde 0,9 hasta 5, de
manera especialmente preferible de desde 1 hasta 5, mas preferiblemente de desde 1,05 hasta 4 y lo mas
preferiblemente de desde 1 hasta 3.

6.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque,

al menos en la fase de separacién de corriente de alimentacién (1), se usan membranas de separacion de gases
con una selectividad de gas puro para CO2/CH4 de al menos 10, preferiblemente al menos 15, de manera
particularmente preferible al menos 20, de manera especialmente preferible de 20 a 100, incluso mas
preferiblemente de 20 a 80 y lo més preferiblemente de 40 a 70.

7.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque

el material usado para la capa activa de separacion de las membranas es al menos un seleccionado de la lista que
consiste en una poliamida, una polieterimida, una poliaramida, un polibenzoxazol, un polibenzotiazol, un
polibencimidazol, una polisulfona, un acetato de celulosa, un derivado de acetato de celulosa, un poli(6xido de
fenileno), un polisiloxano, un polimero con microporosidad intrinseca, una membrana de matriz mixta, una
membrana de transporte facilitado, un poli(éxido de etileno), un poli(6xido de propileno), una poliimida y
especialmente una poliimida que consiste en las unidades monoméricas Ay B, en las que
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siendo 0 £ x <05y 12y20,5yenlas que R corresponde a uno o mas radicales idénticos o diferentes
seleccionados del grupo que consiste en los radicales L1, L2, L3 y L4

f T ey @y

-

CH,
TRy
(L3)
Z CHs

de manera particularmente preferible una poliimida de nimero CAS 9046-51-9 y/o una poliimida de nimero CAS
134119-41-8.

8.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado porque

la segunda corriente de permeado (9) y la tercera corriente de retenido (10) se hacen pasar para un nuevo
procesamiento al lado de succién del compresor (4).

9.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,
caracterizado
porque se usa un compresor de multiples fases
y/o

porque la segunda corriente de permeado (9) y/o la tercera corriente de retenido (10) se introduce(n) en el
compresor (4) entre dos fases de compresion.

10.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque

el/los médulo(s) de membrana de separacion consiste(n) en membranas de fibras huecas.
11.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque
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la presion de retenido de la fase de separacion de corriente de alimentacién (1) y de la fase de separacion de
retenido (2) se ajusta preferiblemente por medio de una véalvula de alivio de presién (13) en la segunda corriente
de retenido a de 1 a 100 bar, preferiblemente a de 5 a 80 bar y de manera particularmente preferible a de 10 a 70
bar

y/o
la presién del lado de permeado de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) se ajusta preferiblemente

por medio de una valvula de alivio de presién (14) en el lado de retenido de la fase de separacién de permeado (3)
a de 1 a 30 bar, preferiblemente a de 2 a 20 bar y de manera particularmente preferible ade 2 a 10 bar.

12.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque

la fuerza de impulsién usada para la tarea de separacion es una diferencia de presién parcial del gas permeado
entre el lado de retenido y el lado de permeado en las respectivas fases de separacién por membrana,
generandose la diferencia de presion parcial mediante un compresor (4) en la corriente de alimentacién (5) y/o
mediante un dispositivo de vacio en la segunda (9) y/o tercera corriente de permeado (11) y/o mediante una
corriente de gas de lavado de lado de permeado.

13.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores,

caracterizado porque

la presién del permeado de la fase de separacion de corriente de alimentacion (1) es idéntica o esta aumentada
en comparacion con la presién ambiental, lo que significa que todavia hay una diferencia de presion parcial para
el gas permeado entre el retenido y el permeado de la fase de separacion de permeado (3) y por tanto esta presente
una fuerza de impulsion para el caso en el que el permeado de la fase de separacién de permeado (3) esta a
presién ambiental o se aplica a presion subatmosférica.

14.- Método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores para purificar un gas bruto,

caracterizado porque

la corriente de gas bruto (17) es biogas o gas natural o aire u otra mezcla de gases que comprende: di6xido de
carbono y metano, hidrégeno y metano, monéxido de carbono y metano, helio y metano, helio y nitrégeno,
hidrégeno y monéxido de carbono, gas permanente que tiene un punto de ebullicién de menos de 110 Kelvin a
1 atm y gas no permanente que tiene un punto de ebullicion por encima o igual a 110 Kelvin a 1 atm, diéxido de
carbono e hidrocarburo o nitrégeno e hidrocarburo.
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Fig. 1: Disposicion de conexion ilustrativa de varios moédulos de membrana segun la invencion
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