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(57) Resumo: PROCESSO PARA A SEPARACAO DE UM FLUXO DE GAS A presente invencdo refere-se ao processo e ao
aparelho para a recuperagdo de etano, etileno, propano, propileno e componentes de hidrocarboneto mais pesados a partir de um
fluxo de gas hidrocarboneto. O fluxo é resfriado e dividido em primeiro e segundo fluxos. O primeiro fluxo & adicionalmente
resfriado para condensar substancialmente todo ele e é, portanto, expandido a presséo da torre de fracionamento e fornecido a
torre de fracionamento em uma primeira posigdo de alimentacédo no centro da coluna. O segundo fluxo é expandido a presséo da
torre e é entdo fornecido & coluna em uma segunda posi¢édo de alimentagdo no meio da coluna. Um fluxo de destilacdo é retirado
da coluna abaixo do ponto de alimentacao do segundo fluxo e comprimido a presséo mais alta, e é entéo direcionado em relacéo
de troca de calor com o fluxo de vapor suspenso na torre para resfriar o fluxo de destilagido e condensar substancialmente todo
ele, formando um fluxo condensado. Ao menos uma parte do fluxo condensado € direcionado a torre de fracionamento como sua
alimentagao superior. As quantidades e temperaturas das alimentagfes da torre de fracionamento sdo eficazes para manter (...).



10

15

20

25

30

Relatério Descritivo da Patente de Invengao para "PROCESSO
PARA A SEPARAGAO DE UM FLUXO DE GAS".

Campo da Invencao

A presente invencao refere-se a um processo para a separagao
de um gas contendo hidrocarbonetos. Os requerentes reivindicam os benefi-
cios sob Titulo 35, Codigo Americano, Secdo 119(e) do Pedido de Patente
Proviséria U.S. N% 60/848.299 que foi depositado em 28 de Setembro de
2006 e 60/897.683 que foi depositado em 25 de Janeiro de 2007.

Antecedentes da Invencéo

Etileno, etano, propileno, propano e/ou hidrocarbonetos mais
pesados podem ser recuperados a partir de uma variedade de gases, tal
como fluxos de gas natural, gas de refinaria, e gas sintético obtidos a partir
de outros materiais de hidrocarboneto tais como carvao, éleo bruto, nafta,
argilas de 6leo, areia betuminosa, e linhita. O gas natural usualmente tem
uma maior propor¢ado de metano e etano, isto é, metano e etano juntos com-
preendem ao menos 50 por cento em mol do gas. O gas também contém
quantidades relativamente menores de hidrocarbonetos mais pesados tais
como propanos, butanos, pentanos e seus similares, bem como hidrogénio,
nitrogénio, diéxido de carbono, e outros gases.

A presente invencao refere-se geralmente a recuperacgéo de eti-
leno, etano, propileno, e hidrocarbonetos mais pesados a partir de tais fluxos
de gas. Uma andlise tipica de um fluxo de gas a ser processado de acordo
com essa invengao seria, aproximado em por cento em mol, 90,5% de me-
tano, 4,1% de etano e outros componentes C,, 1,3% de propano e outros
componentes C3, 0,4% de isobutano, 0,3% de butano normal, 0,5 de penta-
nos mais, e 2,6% de didxido de carbono, com o equilibrio feito de nitrogénio.
Gases contendo enxofre estdo também presentes as vezes.

As flutuagdes historicamente ciclicas nos pregos de ambos o gas
natural e seus constituintes liquidos de gas natural (NGL) reduziram, as ve-
zes, o valor de acréscimo de etano, etileno, propano, propileno, e compo-
nentes mais pesados como produtos liquidos. Isso resultou em uma deman-

da por processos que podem fornecer recuperagdes mais eficazes desses
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produtos, para processos que podem fornecer recuperagdes mais eficazes
com menos investimento de capital e custos operacionais menores, € por
processos que podem ser faciimente adaptados ou ajustados para variar a
recuperagao de um componente especifico em uma ampla faixa. Os proces-
sos disponiveis para separar esses materiais incluem os baseados em res-
friamento e refrigeragéo de gas, absorgéo de dleo, e absorgéo de dleo refri-
gerado. Adicionalmente, os processos criogénicos se tornaram populares
por causa da disponibilidade de equipamento econémico que produz energia
enquanto simultaneamente expande e extrai calor do gas que esta sendo
processado. Dependendo da pressdo da fonte de gas, da riqueza (teor de
etano, etileno e hidrocarbonetos mais pesados) do gas, e dos produtos finais
desejados, cada um desses processos ou uma combinagio desses pode ser
empregada.

O processo de expansao criogénica € agora geralmente prefe-
rencial para recuperagdo de liquidos de gas natural porque ele fornece sim-
plicidade maxima com facilidade de inicializagao, flexibilidade operacional,
boa eficiéncia, seguranca, e boa confiabilidade. As Patentes U.S. N°s
3.292.380, 4.061.481, 4.140.504, 4.157.904, 4.171.964, 4.185.978,
4.251.249, 4.278.457, 4.519.824, 4.617.039, 4.687.499, 4.689.063,
4.690.702, 4.854.955, 4.869.740, 4.889.545, 5.275.005, 5.555.748,
5.568.737, 5.771.712, 5.799.507, 5.881.569, 5.890.378, 5.983.664,
6.182.469, 6.712.880, 6.915.662, 7.191.617, Patente Re-emitida U.S. N°
33.408, e pedido copendente N° 11/430.412 descrevem processos relevan-
tes (embora a descrigdo da presente invengdo em alguns casos seja basea-
da em diferentes condigdes de processamento do que as descritas nas pa-
tentes e pedidos citados).

Em um processo tipico de recuperagao de expanséo criogénica,
um fluxo de gas de alimentagdo sob presséo é resfriado com outros fluxos
do processo elou fontes externas de refrigeragdo tal como um sistema de
compressao-refrigeracdo de propano. A medida que o gas é resfriado, os
liquidos podem ser condensados e coletados em um ou mais separadores

como liquidos de alta pressdo contendo alguns dos componentes C,+ ou
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Cs+ desejados. Dependendo da riqueza do gas e da quantidade de liquidos
formada, os liquidos de alta pressdo podem ser expandidos a uma pressao
inferior e fracionados. A vaporizagdo ocorrendo durante a expanséo dos li-
quidos resulta em resfriamento adicional do fluxo. Sob algumas condigdes, o
pré-resfriamento dos liquidos de alta pressdo antes da expansio pode ser
desejavel de modo a adicionalmente abaixar a temperatura resultante da
expanséo. O fluxo expandido, compreendendo uma mistura de liquido e va-
por, é fracionado em uma coluna de destilagdo (desmetanizador ou deseta-
nizador). Na coluna, o fluxo resfriado da expansdo é destilado para separar
metano residual, nitrogénio, e outros gases volateis como vapor suspenso a
partir dos componentes C, desejado, componentes C3;, € componentes de
hidrocarboneto mais pesados como produto liquido de fundo, ou para sepa-
rar metano residual, componentes C,, nitrogénio, e outros gases volateis
como vapor suspenso a partir dos componentes C3; desejados € componen-
tes de hidrocarboneto mais pesados como produto liquido de fundo.

Se o gas de alimentagdo nao é totalmente condensado (tipica-
mente ele nao €), uma parte do vapor restante da condensagao parcial pode
ser passada através de uma maquina ou mecanismo de expansdo de traba-
Iho, ou uma valvula de expansao, a uma pressao inferior na qual os liquidos
adicionais sao condensados como um resultado de resfriamento adicional do
fluxo. A pressao apos a expansao € essencialmente a mesma da pressao na
qual a coluna de destilagdo é operada. As fases vapor-liquido combinadas
resultantes da expansao sao fornecidas como alimentagao a coluna.

A parte restante do vapor é resfriada para condensagédo subs-
tancial por troca de calor com outros fluxos de processo, por exemplo, o topo
frio da torre de fracionamento. Algum ou todo o liquido de alta pressao pode
ser combinado com essa parte de vapor antes de resfriar. O fluxo resfriado
resuitante é entdao expandido através de um dispositivo de expanséo apro-
priado, tal como uma valvula de expansio, a pressao na qual o desmetani-
zador é operado. Durante a expansdo, uma parte do liquido vaporizara, re-
sultando em resfriamento do fluxo total. O fluxo expandido rapidamente &

entéo fornecido como alimentagdo superior ao desmetanizador. Tipicamente,
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a parte de vapor do fluxo expandido e o vapor suspenso do desmetanizador
combinam em uma seg¢do separadora superior na torre de fracionamento
como gas de produto metano residual. Alternativamente, o fluxo resfriado e
expandido pode ser fornecido a um separador para fornecer fluxos de vapor
e liquido. O vapor € combinado com o topo da torre e o liquido é fornecido a
coluna com uma alimentagao de coluna de topo.

Na operagéo ideal de tal processo de separagao, o gas residual
deixando o processo contera substancialmente todo o metano no gas de
alimentagao com essencialmente nenhum dos componentes de hidrocarbo-
neto mais pesados e a fragdo inferior deixando o desmetanizador contera
substancialmente todos os componentes de hidrocarboneto mais pesados
com essencialmente nenhum metano ou mais componentes volateis. Na pra-
tica, entretanto, essa situagao ideal ndo € obtida por duas razdes principais.
A primeira razao é que o desmetanizador convencional € operado ampla-
mente como uma coluna de remogao. O produto metano do processo, por-
tanto, tipicamente compreende vapores deixando o estagio de fracionamento
de topo da coluna, junto com vapores ndao submetidos a qualquer etapa de
retificagdo. Perdas consideraveis de componentes C3 e C4+ ocorrem porque
a alimentacao de liquido de topo contém quantidades substanciais desses
componentes e componentes de hidrocarboneto mais pesados, resultando
em quantidades de equilibrio correspondentes de componentes C;, compo-
nentes C4, € componentes de hidrocarboneto mais pesados nos vapores que
deixam o estagio de fracionamento de topo do desmetanizador. A perda
desses componentes desejaveis poderia ser significativamente reduzida se
os vapores que sobem pudessem ser colocados em contato com uma quan-
tidade significativa de liquido (refluxo) capaz de absorver os componentes
Cs, componentes Cy4, € componentes de hidrocarboneto mais pesados a par-
tir dos vapores.

A segunda razao porque essa situagado ideal ndo pode ser obtida
é que o dioxido de carbono contido no gas de alimentagao fraciona no des-
metanizador e pode produzir concentragdes de no maximo 5% a 10% ou

mais na torre mesmo quando o gas de alimentagdo contém menos de 1% de
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dioxido de carbono. Em tais altas concentragdes, a formagéo de didxido de
carbono solido pode ocorrer em temperaturas, pressoes, e solubilidade em
liquido. E bem conhecido que os fluxos de gas natural usualmente contém
diéxido de carbono, as vezes em quantidade substanciais. Se a concentra-
G&o de didxido de carbono no gas de alimentagdo ¢ alta o suficiente, ela se
torna impossivel de processar o gas de alimentagdo como desejado devido
ao bloqueio do equipamento do processo com didxido de carbono sélido (a
menos que o equipamento de remogao de didxido de carbono seja adiciona-
do, o que aumentaria o custo de capital substancialmente). A presente in-
vengao fornece um dispositivo para gerar um refluxo de liquido que aperfei-
goara a eficacia da recuperagao para os produtos desejados enquanto simul-
taneamente substancialmente suavizando o problema do congelamento do
dioxido de carbono.

Nos ultimos anos, os processos preferenciais para separagao de
hidrocarboneto usam uma segao absorvedora superior para fornecer retifica-
¢ao adicional dos vapores em elevagao. A fonte do refluxo para a segdo de
retificagdo superior € tipicamente uma fonte reciclada de gas residual forne-
cida sob pressao. O gas residual reciclado € usualmente resfriado para con-
densagao substancial por troca de calor com outros fluxos de processo, por
exemplo, o topo frio da torre de fracionamento. O fluxo resultante substanci-
almente condensado é entdao expandido através de um dispositivo de expan-
sdo apropriado, tal como uma valvula de expansdo, a pressdo na qual o
desmetanizador é operado. Durante a expansao, uma parte do liquido usu-
almente vaporizara, resultando em resfriamento do fluxo total. O fluxo ex-
pandido rapidamente é entdo fornecido como alimentagao superior ao des-
metanizador. Tipicamente, a parte de vapor do fluxo expandido e o vapor
suspenso do desmetanizador combinardo em uma se¢do separadora supe-
rior na torre de fracionamento como gas de produto metano residual. Alter-
nativamente, o fluxo resfriado e expandido pode ser fornecido a um separa-
dor para fornecer fluxos de vapor e liquido, tal que, portanto, o vapor seja
combinado com o topo da torre e o liquido seja fornecido a coluna como uma

alimentacgdo de coluna de topo. Os esquemas tipicos de processo desse tipo
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sdo descritos na Patente U.S. N°s 4.889.545, 5.5668.737 e 5.881.569, e Mo-
wrey, E. Ross, "Efficient, High Recovery of Liquids from Natural Gas Utilizing
a High Pressure Absorber", Procedimentos da Octogésima Primeira Con-
vencgao Anual da Associagdo dos Processadores de Gas, Dallas, Texas, 11-
13 de Margo de 2002. infelizmente, esses processos exigem o uso de uma
grande quantidade de energia de compressdo para fornecer a forga motriz
para reciclar o refluxo ao desmetanizador, adicionando a ambos o custo de
capital e o custo operacional de instalacées que usam esses processos.

A presente invencdo também emprega uma segao de retificagéo
superior (ou uma coluna de retificagdo separada em algumas modalidades).
Entretanto, o refluxo para essa segao de retificacao ¢ fornecido usando uma
sucgao lateral dos vapores que sobem em uma parte inferior da torre. Ele-
vando-se modestamente sua pressdo, uma quantidade significativa de liqui-
do pode ser condensada nesse fluxo de sucgao lateral, frequentemente u-
sando somente a refrigeracao disponivel no vapor frio que deixa a se¢do de
retificagdo superior. Esse liquido condensado, que € predominantemente
metano liquido, pode entdo ser usado para absorver componentes Cz, com-
ponentes C3, componentes C,4, € componentes de hidrocarboneto mais pe-
sados a partir dos vapores que sobem através da segao de retificagdo supe-
rior e desse modo capturam esses componentes valiosos no produto liquido
de fundo a partir do desmetanizador.

Até agora, tal caracteristica de sucgéo lateral foi empregada em
sistemas de recuperagéo de C,+, como ilustrado na Patente U.S. 7.191.617
do cessionario. Surpreendentemente, os requerentes concluiram que ele-
vando-se a pressdo da caracteristica de sucgao lateral da invengéo da Pa-
tente U.S. N° 7.191.617 do cessionéario aperfeicoa-se as recuperagbes de
Cs+ sem sacrificar os niveis de recuperagédo do componente C, e aperfeicoa-
se a eficacia do sistema, enquanto simultaneamente substancialmente sua-
vizando o problema de congelamento de didéxido de carbono.

De acordo com a presente invengdo, concluiu-se que as recupe-
ragcdes de C; e Cs+ em excesso de 99 por cento podem ser obtidas sem

perdas em recuperagdo do componente Co+. A presente invengao fornece a
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vantagem adicional de ser capaz de manter em excesso de 99 por cento a
recuperagédo dos componentes C3 e C4+ a medida que a recuperagdo dos
componentes C, é ajustada de valores altos a valores baixos. Em adicéo, a
presente invengdo torna possivel a separagdo de essencialmente 100 por
cento de metano e componentes mais leves dos componentes C, e compo-
nentes mais pesados, enquanto mantendo os mesmo niveis de recuperagao
como a técnica anterior e aperfeigoando o fator de seguranga com relagéo
ao perigo de congelar dioxido de carbono. A presente invengdo, embora a-
plicavel em pressdes menores e temperaturas mais quentes, €& particular-
mente vantajosa quando processando gases de alimentacdo na faixa de
2.758 a 10.342 kPa(a) (400 a 1500 psia) ou mais altas sob condi¢des que
exigem temperaturas de topo de coluna de recuperagao de NGL de -46°C (-
50°F) ou mais frias.

Breve Descricdo dos Desenhos

Para um melhor entendimento da presente invengao, referéncia
e feita aos seguintes exemplos e desenhos. Com relagdo aos desenhos:

A Figura 1 é um fluxograma de uma planta de processamento de
gas natural da técnica anterior de acordo com a Patente U.S. N° 7.191.617;

A Figura 2 é um fluxograma de uma planta de processamento de
gas natural de acordo com a presente invengao;

A Figura 3 é um diagrama de concentragao-temperatura para di-
oxido de carbono que mostra o efeito da presente invengao;

A Figura 4 é um fluxograma que ilustra um meio alternativo de
aplicagao da presente invengao a um fluxo de gas natural;

A Figura 5 € um diagrama de concentragao-temperatura para di-
oxido de carbono que mostra o efeito da presente invengdo com relagao ao
processo da Figura 4;

As Figuras 6 a 9 sao fluxogramas que ilustram meios alternativos
de aplicagdo da presente invengdo a um fluxo de gas natural; e

A Figura 10 é um fluxograma parcial que ilustra meios alternati-
vos de executar a divisdo da alimentagdo de vapor de acordo com a presen-

te invencao.
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Na seguinte explicagdo das figuras acima, tabelas sdo forneci-
das resumindo as taxas de fluxo calculadas para condi¢gbes de processo re-
presentativas. Nas tabelas que aparecem aqui, os valores para taxas de flu-
xo (em mols por hora) foram arredondados para o nimero total mais préximo
por conveniéncia. As taxas de fluxo totais mostradas nas tabelas incluem
todos os componentes néo hidrocarboneto e, portanto, sdo geralmente maio-
res do que a soma das taxas de fluxo para os componentes de hidrocarbo-
neto. As temperaturas indicadas sdo valores aproximados arredondados pa-
ra o grau mais proximo. Dever-se-ia notar também que os calculos de proje-
to de processo executados com o propdsito de comparar os processos re-
presentados nas figuras sdo baseados na hipétese de ndo haver vazamento
de calor a partir (ou para) as vizinhangas para (ou a partir de) o processo. A
qualidade dos materiais isolantes disponiveis comercialmente torna essa
uma hipotese muito razoavel e uma que é tipicamente feita pelos versados
na técnica.

Para conveniéncia, os parametros de processo sao relatados em
ambas as unidades Britanicas e as unidades do Sistema Internacional de
Unidades (Sl). As taxas de fluxo molar dadas nas tabelas podem ser inter-
pretadas como ou libra mols por hora ou quilograma mols por hora. Os con-
sumos de energia relatados como cavalos de poténcia (HP) e/ou mil Unida-
des Térmicas Britanicas por hora (MBTU/Hr) correspondem as taxas de fluxo
molar determinadas em libras mols por hora. Os consumos de energia rela-
tados como quilowatts (kW) correspondem as taxas de fluxo molar determi-
nadas em quilograma mols por hora.

Descricado Detalhada da Invencéao

A Figura 1 é um fluxograma de processo que mostra o projeto de
uma planta de processamento para recuperar componentes C,+ a partir de
gas natural usando a técnica anterior de acordo com a Patente U.S. N°
7.191.617 do cessionario. Nessa simulagao do processo, 0 gas de entrada
entra na planta em 49°C (120°F) e 7.171 kPa(a) (1040 psia) como fluxo 31.
Se o0 gas de entrada contém uma concentragdo de compostos de enxofre

que impediriam que os fluxos de processo alcangassem as especificagoes,
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os compostos de enxofre sdo removidos por pré-tratamento apropriado do
gas de alimentacgdo (ndo-ilustrado). Em adigdo, o fluxo de alimentagéo é u-
sualmente desidratado para impedir a formagéo de hidrato (gelo) sob condi-
¢Oes criogénicas. O dessecante solido foi tipicamente usado para esse pro-
posito.

O fluxo de alimentagéo 31 é resfriado no trocador de calor 10 por
troca de calor com o gas residual frio a 33°C (-28°F) (fluxo 48a), liquidos do
refervedor do desmetanizador a 2°C (35°F) (fluxo 41), liquidos do refervedor
da lateral inferior do desmetanizador a -23°C (-10°F) (fluxo 40), e liquidos do
refervedor da lateral superior do desmetanizador a -62°C (-79°F) (fluxo 39).
O fluxo resfriado 31a entra no separador 11 a -26°C (-15°F) e 7.102 kPa(a)
(1030 psia) onde o vapor (fluxo 32) é separado do liquido condensado (fluxo
33). O liquido separador (fluxo 33) é expandido a pressao operacional 2.976
kPa(a) (aproximadamente 432 psia) da torre de fracionamento 19 pela valvu-
la de expansao 12, o fluxo de resfriamento 33a a -39°C (-39°F) antes de ele
ser fornecido a torre de fracionamento 19 em um ponto de alimentagéo no
centro da coluna inferior.

O vapor (fluxo 32) do separador 11 é dividido em dois fluxos, 35
e 36. O fluxo 35, contendo aproximadamente 36% do vapor total, passa a-
través do trocador de calor 15 em relagdo de troca de calor com o gas resi-
dual frio a -88°C (-127°F) (fluxo 48) onde ele é resfriado para condensagéo
substancial. O fluxo substanciaimente condensado resultante 35a a -86°C
(-123°F) é entdo expandida rapidamente através da valvula de expansao 16
a pressdo operacional da torre de fracionamento 19. Durante a expansao,
uma parte do fluxo & vaporizada, resultando no resfriamento do fluxo total a
-92°C (134°F). O fluxo expandido 35b é fornecido a torre de fracionamento
19 em um ponto de alimentagdo no centro da coluna superior.

Os 64% restantes do vapor do separador 11 (fluxo 36) entram
em uma maquina de expansado de trabalho 17 na qual a energia mecanica €
extraida dessa parte da alimentagéo de alta pressdo. A maquina 17 expande
o vapor substancialmente de forma isentrépica para a pressao operacional

da torre, com a expansido de trabalho resfriando o fluxo expandido 36a a
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uma temperatura de aproximadamente -68°C (-90°F). Os expansores co-
mercialmente disponiveis tipicos sdo capazes de recuperagao na ordem de
80 a 88% do trabalho teoricamente disponivel em uma expansao isentropi-
ca ideal. O trabalho recuperado é frequentemente usado para acionar um
compressor centrifugo (tal como item 18) que pode ser usado para recom-
primir o gas residual (fluxo 48b), por exemplo. O fluxo expandido parcial-
mente condensado 36a €, portanto, fornecido como alimentagao a torre de
fracionamento 19 um segundo ponto de alimentagdo no centro da coluna
inferior.

O desmetanizador na torre 19 € uma coluna de destilagdo con-
vencional contendo uma pluralidade de bandejas verticalmente espagadas,
um ou mais leitos recheados, ou alguma combinagao de bandejas e rechei-
0s. A torre desmetanizadora consiste de duas se¢des: uma segéo de absor-
gao superior (retificagao) 19a que contém as bandejas e/ou recheio para for-
necer o contato necessario entre a parte de vapor dos fluxos expandidos 35b
e 36a subindo e o liquido frio caindo para condensar e absorver os compo-
nentes C,, componentes C3, e componentes mais pesados; € uma segao
de remogéao (desmetanizagdo) inferior 19b que contém as bandejas e/ou
recheios para fornecer o contato necessario entre os liquidos caindo e os
vapores subindo. A se¢ado de remogdo 19b também inclui refervedores (tal
como o refervedor de equilibrio 20 e o refervedor e refervedores laterais
previamente descritos) que aquecem e vaporizam uma parte dos liquidos
descendo pela coluna para fornecer os vapores de remog¢ao que sobem
pela coluna para remover o produto liquido, o fluxo 42, de metano e com-
ponentes mais leves. O fluxo 36a entra no desmetanizador 19 em uma po-
sicdo de alimentagao no centro da coluna localizada na regido inferior da
segdo de absorgdo 19a do desmetanizador 19. A parte liquida do fluxo ex-
pandido se mistura com os liquidos que caem da se¢do de absorgado 19a e
o liquido combinado continua a descer na segéo de remogdo 19b do des-
metanizador 19. A parte de vapor do fluxo expandido sobe através da se-
¢ao de absorgdo 19a e é contatada com o liquido frio caindo para conden-

sar e absorver os componentes C,, componentes C;, € componentes mais
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pesados.

Uma parte do vapor de destilagdo (fluxo 43) € retirada da regido
superior da segdo de remogao 19b. Esse fluxo é entdo resfriado de -80°C
(-112°F) a -90°C (-130°F) e parcialmente condensado (fluxo 43a) no trocador
de calor 22 por troca de calor com o fluxo suspenso frio do desmetanizador
38 saindo do topo do desmetanizador 19 a - -92°C (134°F). O fluxo suspen-
so frio do desmetanizador é levemente aquecido a -88°C (-126°F) (fluxo 38a)
a medida que ele resfria e condensa ao menos uma parte do fluxo 43.

A pressao operacional no separador de refluxo 23 2.951 kPa(a)
(428 psia) € mantida levemente abaixo da pressao operacional do desmeta-
nizador 19. Isso fornece a forga de acionamento que leva o fluxo de vapor de
destilagado 43 a fluir através do trocador de calor 22 e por isso no separador
de refluxo 23 onde o liquido condensado (fluxo 45) é separado do vapor nao
condensado (fluxo 44). O fluxo 44 entdo combina com o fluxo suspenso a-
quecido do desmetanizador 38a do trocador de calor 22 para formar o fluxo
de gas residual frio 48 em -88°C (-127°F).

O fluxo de liquido 45 do separador de refluxo 23 € bombeado
pela bomba 24 a uma pressdo levemente acima da pressdo operacional do
desmetanizador 19, e o fluxo 45a é entdo fornecido como alimentagao
de coluna de topo frio (refluxo) ao desmetanizador 19. Esse refluxo liquido
frio absorve e condensa o propano e os componentes mais pesados subindo
na regido de retificagdo superior da se¢do de absorgdo 19a do desmetaniza-
dor 19.

Na secado de remogao 19b do desmetanizador 19, os fluxos de
alimentagao tém seus metanos e componentes mais leves removidos. O
produto liquido resultante (fluxo 42) sai do fundo da torre 19 a 11°C (52°F),
com base em uma especificagdo tipica de uma relagdo metano/etano de
0,025:1 em uma base molar no produto de fundo. O fluxo de vapor de desti-
lagdo formando o topo da torre (fluxo 38) é aquecido no trocador de calor 22
a medida que ele fornece resfriamento ao fluxo de destilagdo 43 como des-
crito anteriormente, entdo combina com o fluxo 44 para formar o fluxo de gas

residual frio 48. O gas residual passa contracorrente pelo gas de alimenta-
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Gao que chega no trocador de calor 15 onde ele € aquecido a -33°C (-28°F)

(fluxo 48?), e no trocador de calor 10 onde ele é aquecido a 42°C (107°F)

(fluxo 48b) a medida que ele fornece resfriamento como anteriormente des-

crito. O gas residual € entdo recomprimido em dois estagios, o compressor

5 18 acionador pela maquina de expansao 17 e o compressor 27 acionado por

uma fonte de energia suplementar. Apos o fluxo 48d ser resfriado a 49°C

(120°F) no resfriador de descarga 28, o produto gas residual (fluxo 48e) flui
pela tubulagao de gas natural a 7.171 kPa(a) (1040 psia).

Um sumario de taxas de fluxo e consumo de energia para o pro-

10 cesso ilustrado na Figura 1 é apresentado na seguinte tabela:

Tabela |
(Figura 1)
Sumario de Fluxo de corrente - Lb.Mols/h [kg mols/h]
Fluxo | Metano Etano Propano | Butanos+ Dééaxr:;)nie Total
31 25.382 1.161 362 332 743 28.055
32 25.241 1.131 336 220 733 27.736
33 141 30 26 112 10 319
35 9.087 407 121 79 264 9.985
36 16.154 724 215 141 469 17.751
43 3.598 96 5 1 113 3.816
44 2.963 33 0 0 59 3.058
45 635 63 5 1 54 758
38 22.395 164 5 0 262 22.897
48 25.358 197 5 0 321 25.955
42 24 964 357 332 422 2.100
Recuperagdes*
15 Etano 83,05%
Propano 98,50%
Butanos+ 99,94%
Energia
Compressao de gas residual 12.464 (20.490 kW)

20 *(baseado em taxas de fluxo ndo-arredondadas).
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Descricdo Detalhada da Invencao

Exemplo 1
A Figura 2 ilustra um fluxograma de um processo de acordo com

a presente invengdo. A composigao do gas de alimentagdo e as condigbes
consideradas no processo apresentadas na Figura 2 sdo as mesmas das da
Figura 1. Consequentemente, o processo da Figura 2 pode ser comparado
ao processo da Figura 1 para ilustrar as vantagens da presente invengao.

Na simulagdo do processo da Figura 2, o gas de entrada entra
na planta como o fluxo 31 e é resfriado no trocador de calor 10 por troca de
calor com o gés residual frio em -54°C (-66°F) (fluxo 38b), com os liquidos
do refervedor do desmetanizador a 9°C (48°F) (fluxo 41), com os liquidos do
refervedor lateral inferior do desmetanizador a -15°C (5°F) (fluxo 40), e os
liquidos do refervedor lateral superior a -57°C (-70°F) (fluxo 39). O fluxo res-
friado 31a entra no separador 11 a -39°C (-38°F) e 7.102 kPa(a) (1030 psia)
onde o vapor (fluxo 32) é separado do liquido condensado (fluxo 33). O li-
quido do separador (fluxo 33) pode, em alguns casos, ser dividido em dois
fluxos, fluxo 47 e fluxo 37. Neste exemplo da presente invencao, todo o li-
quido do separador no fluxo 33 é direcionado ao fluxo 37 e é expandido a
presséo operacional 3.238 kPa(a) (aproximadamente 470 psia) da torre de
fracionamento 19 pela valvula de expansao 12, o fluxo de resfriamento 37a a
-56°C (-68°F) antes de ele ser fornecido a torre de fracionamento 19 em um
ponto de alimentagcdo no centro da coluna inferior. Em outras modalidades
da presente invengéo, todo o liquido do separador no fluxo 33 pode ser dire-
cionado ao fluxo 47, ou uma parte do fluxo 33 pode ser direcionada ao fluxo
37 com a parte restante direcionada ao fluxo 47.

O vapor (fluxo 32) do separador 11 é dividido em dois fluxos, 34
e 36. O fluxo 34, contendo aproximadamente 22% do vapor total, pode, em
algumas modalidades, ser combinado com uma parte (fluxo 47) do fluxo li-
quido do separador 33 para formar o fluxo 35 combinado. O fluxo 34 ou 35,
seja qual for o caso, passa através do trocador de calor 15 em relagao de
troca de calor com o gas residual frio a -76°C (-105°F) (fluxo 38a) onde ele &

resfriado para condensagdo substancial. O fluxo substancialmente conden-
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sado resultante 35a a -74°C (-101°F) é entdo expandido rapidamente atra-
vés da valvula de expansédo 16 a pressdo operacional da torre de fraciona-
mento 19. Durante a expansao, uma parte do fluxo é vaporizado, resultando
em resfriamento do fluxo total. No processo ilustrado na Figura 2, o fluxo
expandido 35b deixando a valvula de expansdo 16 alcanga uma temperatura
de -89°C (-128°F) e é fornecido a torre de fracionamento 19 em um ponto de
alimentagao no centro da coluna superior.

Os 78% restantes do vapor do separador 11 (fluxo 36) entra em
uma maquina de expanséo de trabalho 17 na qual a energia mecénica é ex-
traida dessa parte da alimentagdo de alta pressdo. A maquina 17 expande o
vapor substancialmente de forma isentrépica a pressao operacional da torre,
com a expanséo de trabalho resfriando o fluxo expandido 36a a uma tempe-
ratura de aproximadamente -74°C (-102°F). O fluxo expandido parcialmente
condensado 36a €&, portanto, fornecido como alimentagdo a torre de fracio-
namento 19 em um segundo ponto de alimentagcdo no meio da coluna inferi-
or.

O desmetanizador na torre 19 € uma coluna de destilagdo con-
vencional contendo uma pluralidade de bandejas verticalmente espacgadas,
um ou mais leitos recheados, ou alguma combinagédo de bandejas e rechei-
os. A torre do desmetanizador consiste de duas seg¢des: uma secdo de ab-
sorgao (retificagao) superior 19a que contém as bandejas e/ou recheios para
fornecer o contato necessario entre a parte de vapor dos fluxos expandidos
35b e 36a subindo e liquido frio caindo para condensar e absorver os com-
ponentes C,, componentes C3z, € componentes mais pesados; e uma segao
de remogao (desmetanizagéo) inferior 19b que contém as bandejas e/ou re-
cheios para fornecer o contato necessario entre os liquidos caindo e os va-
pores subindo. A se¢do de remogao 19b também inclui refervedores (tal co-
mo refervedor de equilibrio 20 e o refervedor e refervedores laterais descri-
tos anteriormente) com calor e vaporizam uma parte dos liquidos fluindo pa-
ra baixo na coluna para fornecer os vapores de remog¢ao que fluem para ci-
ma na coluna para remover do produto liquido, o fluxo 42, o metano e os

componentes mais leves. O fluxo 36a entra no desmetanizador 19 em uma
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posicdo de alimentagdo no meio da coluna localizada na regido inferior da
segao de absorgdo 19a do desmetanizador 19. A porgao liquida do fluxo ex-
pandido se mistura com os liquidos que caem para baixo da segédo de ab-
sorgao 19A e o liquido combinado continua caindo dentro da segao de re-
mogao 19B do desmetanizador 19. A parte de vapor do fluxo expandido so-
bre através da segdo de absorgao 19a e entra em contato com o liquido ca-
indo para condensar e absorver os componentes C,, componentes C3 e
componentes mais pesados.

Uma parte do vapor de destilagao (fluxo 43) é retirada da regidao
superior da sec¢ao de remogao 19b em -78°C (-108°F) e é comprimida para
aproximadamente 4.199 kPa(a) (609 psia) pelo compressor de vapor 21. O
fluxo comprimido 43a é entao resfriado de -61°C (-78°F) para -87°C (-125°F)
e substancialmente condensado (fluxo 43b) no trocador de calor 22 por troca
de calor com o fluxo suspenso frio do desmetanizador 38 saindo do topo do
desmetanizador 19 a -89°C (-129°F). O fluxo suspenso frio do desmetaniza-
dor é aquecido a -76°C (-105°F) (fluxo 38a) a medida que ele resfria e con-
densa o fluxo 43a.

Como o fluxo substancialmente condensado 43b esta em uma
pressao maior do que a pressao operacional do desmetanizador 19, ele é
expandido rapidamente através da valvula de expansdo 25 até a pressao
operacional da torre de fracionamento 19. Durante a expansdo, uma peque-
na parte do fluxo é vaporizada, resultando em resfriamento do fluxo total em
-91°C (-132°F). O fluxo expandido 43c é entdo fornecido como alimentagao
de coluna de topo fria (refluxo) ao desmetanizador 19. A parte de vapor (se
houver alguma) do fluxo 43c combina com o vapor de destilagdo subindo a
partir do estagio de fracionamento superior para formar fluxo de gas residual
38, enquanto a parte de refluxo liquida fria absorve e condensa os compo-
nentes C,, componentes C3, e componentes mais pesados subindo na regi-
ao de retificagdo superior da segao de absorgdo 19a do desmetanizador 19.

Na secdo de remocgdo 19b do desmetanizador 19, os fluxos de
alimentagéo tém removidos seu metano e componentes mais leves. O pro-
duto liquido resultante (fluxo 42) sai do fundo da torre 19 a 19°C (66°F). O
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fluxo de vapor de destilagdo formando o fluxo de gas residual frio 38 é aque-
cido no trocador de calor 22 a medida que ele fornece resfriamento para o
fluxo de destilagdo comprimido 43a como descrito anteriormente. O gas re-
sidual (fluxo 38a) passa contracorrente para o gas de alimentagdo entrando
no trocador de calor 15 onde ele é aquecido a -54°C (-66°F) (fluxo 38b), e no
trocador de calor 10 onde ele é aquecido a 43°C (110°F) (fluxo 38c) a medi-
da que ele fornece resfriamento como anteriormente descrito. O gas residual
é entao recomprimido em dois estagios, o compressor 18 acionado pela ma-
quina de expansao 17 e o compressor 27 acionado por uma fonte de energia
suplementar. Apos o fluxo 38e ser resfriado a 49°C (120°F) no resfriador de
descarga 28, o produto gas residual (fluxo 38f) flui pela tubulagdo de gas
natural a 7.171 kPa(a) (1040 psia).

Um sumario das taxas de fluxo de corrente e consumo de ener-

gia para o processo ilustrado na Figura 2 € apresentado na seguinte tabela:

Tabela Il
(Figura 2)
Sumario de Fluxo de corrente - Lb.Mols/h [kg mols/h]

Fluxo Metano Etano | Propano | Butanos+ Dcixrfgnie Total
31 25.382 1.161 362 332 743 28.055
32 25.050 1.096 310 180 720 27.431
33 332 65 52 152 23 624

34/35 5.473 239 68 39 157 5.994
36 19.577 857 242 141 563 21.437
43 3.936 114 7 1 109 4171
38 25.358 197 2 0 403 26.034
42 24 964 360 332 340 2.021

Recuperagdes*
Etano 83,06%
Propano 99,33%

Butanos+ 99.97%




10

15

20

25

30

17

Energia
Compressao de gas residual 11.111 HP (18.266 kW)
Compressao de vapor 278 HP (457 kW)
Compressao total 11.389 HP (18.723 kW)

* (baseado em taxas de fluxo ndo-arredondadas).

Uma comparagao das Tabelas | e || mostra que, comparada a
técnica anterior, a presente invengdo mantém essencialmente a mesma re-
cuperacgao de etano (83,05% versus 83,06%), mas aperfeicoa ambas a re-
cuperagao de propano (99,33% versus 98,50%) e a recuperagao de buta-
nos+ (99,97% versus 99,94%). A comparagao das Tabelas | e Il mostra que
esses resultados aumentados foram alcangados usando menos cavalos de
poténcia do que na técnica anterior (11.389 HP versus 12.464 HP, ou mais
de 8% menos).

Ha trés fatores principais que levam em conta a eficiéncia aper-
feigoada da presente invencao. Primeiro, o aumento na pressao fornecido
pelo compressor de vapor 21 permite que o topo da coluna (fluxo 38) con-
dense todo o fluxo de vapor de destilagdo 43, diferente do processo da téc-
nica anterior que pode condensar somente uma fragdo do fluxo. Como um
resultado, o refluxo de topo (fluxo 43c) para a presente invengao é mais de 5
vezes maior do que o da técnica anterior (fluxo 45a), fornecendo retificagéo
muito mais eficaz na regido superior da se¢édo de absorgdo 19a. Em segun-
do, com o aumento na quantidade do refluxo de topo possivel com a presen-
te invengao, a quantidade de refluxo secundario 35b pode ser corresponden-
temente menor sem reduzir os rendimentos do produto. Isso, por sua vez,
resulta em mais fluxo (fluxo 36) para a maquina de expansao 17 e o aumen-
to resultante na energia recuperada para o compressor de energia 18, desse
modo reduzindo as exigéncias de energia do compressor 27. Em terceiro, a
retificacdo mais eficaz fornecida pelo fluxo 43c na regido superior da segéo
de absorgdo 19a permite operar o desmetanizador 19 a uma pressdo mais
alta sem reduzir os rendimentos do produto, ademais reduzindo as exigén-
cias de energia do compressor 27.

Uma vantagem adicional da presente invengdo é uma probabili-
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dade reduzida de congelamento de didxido de carbono. A Figura 3 é um gra-
fico da relagdo entre a concentragdo de didxido de carbono e temperatura. A
linha 71 representa as condi¢gdes de equilibrio para diéxido de carbono séli-
do e liqguido em metano. (A linha de equilibrio liquido-sélido nesse grafico é
baseada nos dados obtidos na Figura 16-33 na pagina 16-24 do Engineering
Data Book, 122 Edigao, publicado em 2004 pela Gas Processors Suppliers
Association, que é frequentemente usado como uma referéncia quando veri-
ficando as condigbes de congelamento potenciais). Uma temperatura de li-
quido na linha 71 ou a direita dela, ou uma concentragcdo de diéxido de car-
bono nessa linha ou acima dela, significa uma condigdo de congelamento.
Por causa das variagdes que ocorrem normalmente nas instalagdes de pro-
cessamento de gas (por exemplo, composi¢cao de gas de alimentagao, con-
dicoes, e taxa de fluxo), € usualmente desejado projetar um desmetanizador
com um fator de seguranga consideravel entre as condigées operacionais
esperadas e as condi¢gdes de congelamento. (A experiéncia mostrou que as
condigdes dos liquidos nos estagios de fracionamento de um desmetaniza-
dor, ao invés das condigbes dos vapores, tipicamente governam as condi-
¢Oes operacionais permitidas na maioria dos desmetanizadores. Por essa
razao, a linha de equilibrio vapor-solido correspondente ndao € mostrada na
Figura 3).

E também representada na Figura 3 uma linha que representa
as condicdes para os liquidos nos estagios de fracionamento do desmetani-
zador 19 no processo da Figura 1 da técnica anterior (linha 72). Como se
pode ver, uma parte dessa linha operacional esta localizada acima da linha
de equilibrio liquido-so6lido, indicando que o processo da Figura 1 da técnica
anterior ndo pode ser operado nessas condi¢gbes sem encontrar problemas
de congelamento de diéxido de carbono. Como um resultado, ndo € possivel
usar o processo da Figura 1 sob essas condigdes, entdo o processo da Figu-
ra 1 da técnica anterior ndo pode realmente alcangar as eficacias de recupe-
racdo de determinadas na Tabela | na pratica sem remogédo de ao menos
algum do dioxido de carbono do gas de alimentagdo. Isso aumentaria, € cla-

ro, substancialmente, o custo de capital.
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A linha 73 na Figura 3 representa as condigdes para os liquidos
nos estagios de fracionamento do desmetanizador 19 na presente invengéo
como representado na Figura 2. Em contraste ao processo da Figura 1 da
técnica anterior, ha um fator de seguranga minimo de 1,2 entre a concentra-
¢ao de didxido de carbono nos liquidos na coluna para as condigdes opera-
cionais antecipadas do processo da Figura 2 versus as concentragdes na
linha de equilibrio liquido-sélido. Ou seja, ele exigiria um aumento de 20 por
cento no teor de dioxido de carbono dos liquidos para causar congelamento.
Assim, a presente invencdo poderia tolerar uma concentragdo mais alta de
20% de dioxido de carbono em seu gas de alimentagdo do que o processo
da Figura 1 da técnica anterior poderia tolerar sem risco de cruzar a linha de
equilibrio liquido-sélido. Ademais, enquanto o processo da Figura 1 da técni-
ca anterior nao pode ser operado para alcangar os niveis de recuperagdo
dados na Tabela I por causa do congelamento, a presente invengéo poderia,
de fato, ser operada em niveis de recuperagao ainda maiores do que aque-
les dados na Tabela Il sem risco de congelamento.

O deslocamento das condigdes operacionais da Figura 2, o
desmetanizador como indicado pela linha 73 na Figura 3 pode ser entendido
por comparar as caracteristicas de distingdo da presente invengdo com o
processo da técnica anterior da Figura 1. Enquanto a forma da linha opera-
cional para o processo da Figura 1 da técnica anterior (linha 72) & similar a
forma da linha operacional da presente invencgao (linha 73), ha uma diferen-
ga chave. As temperaturas operacionais dos estagios de fracionamento su-
perior cruciais no desmetanizador no processo da Figura 2 sdo mais quentes
do que aquelas dos estagios de fracionamento correspondentes no desme-
tanizador no processo da Figura 1 da técnica anterior, eficazmente deslo-
cando a linha operacional do processo da Figura 2 para longe da linha de
equilibrio liquido-solido. As temperaturas mais quentes dos estagios de fra-
cionamento no desmetanizador da Figura 2 sao principalmente o resultado
de operar a torre em pressdo mais alta do que o processo da Figura 1 da
técnica anterior. Entretanto, a pressdo da torre mais alta ndo causa uma

perda nos niveis de recuperagao do componente C,+ porque o fluxo de va-
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por de destilagéo 43 no processo da Figura 2 é, em esséncia, um ciclo de
compressao-refrigeragdo de contato direto aberto para o desmetanizador
usando uma parte do vapor intercoluna como o fluido de trabalho, fornecen-
do refrigeragdo ao processo necessaria para superar a perda na recupera-
¢ao que normalmente acompanha um aumento na pressdo operacional do
desmetanizador.

Outra vantagem da presente invengdo é uma redugéo na quanti-
dade de dioxido de carbono que deixa o desmetanizador 19 no fluxo de pro-
duto liquido 42. Comparando-se o fluxo 42 na Tabela | para o processo da
Figura 1 da técnica anterior com o fluxo 42 na Tabela |l para a Figura 2, a
modalidade da presente invengéo revela que ha uma redugao de quase 20%
na quantidade de dioxido de carbono capturado no fluxo 42 com a presente
invengao. Isso geralmente reduz as exigéncias de tratamento do produto por
uma quantidade correspondente, reduzindo ambos o custo de capital e o
custo operacional do sistema de tratamento.

Uma das caracteristicas inerentes na operagdo de uma coluna
de desmetanizador para recuperar componentes C, € que a coluna precisa
fracionar entre o metano que esta para deixar a torre em seu produto sus-
penso (fluxo de vapor 38) e os componentes C, que estdo para deixar a tor-
re em seu produto de fundo (fluxo liquido 42). Entretanto, a volatilidade rela-
tiva de dioxido de carbono esta entre a do metano e dos componentes Co,
levando o didéxido de carbono a aparecer em ambos os fluxos terminais. A-
demais, o diéxido de carbono e o etano formam um azeétropo, resultando
em uma tendéncia do dioxido de carbono acumular nos estagios de fracio-
namento intermediarios da coluna e desse modo levar grandes concentra-
¢Oes de didxido de carbono a se desenvolverem nos liquidos da torre.

Os refluxos para a segdo de absorgdo 19a no desmetanizador
19 do processo da Figura 1 da técnica anterior sdo fluxos 45a e 35b, en-
quanto aqueles para a presente invengado mostrados no processo da Figura
2 sao fluxos 43c e 35b. Comparando esses fluxos na Tabela | e na Tabela |,
nota-se que as quantidades totais de componentes C, e CO; dioxido de car-

bono nos refluxos no processo da Figura 1 da técnica anterior sdo 213 e 144
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kg mois/h (470 e 318 Lb.Mols/h), respectivamente, versus 160 e 120 kg
mols/h (353 e 266 Lb.Mols/h), respectivamente, para os refluxos no processo
da Figura 2 da presente invengédo. Assim, significativamente menos dos
componentes que forma o azeétropo entram na seg¢éo de absorgédo 19a nos
refluxos liquidos frios, entrando ao invés na regido inferior mais quente da
segado de absorgdo 19a com o fluxo 36a tal que ha menos acimulo de dioxi-
do de carbono nos estagios de fracionamento da segdo de absorgado 19a.
Isso permite que mais de didéxido de carbono escape no fluxo suspenso 38
ao invés de ser capturado no fluxo de produto liquido 42.

Exemplo 2

Uma modalidade alternativa da presente invengéo é mostrada na
Figura 4. A composigao do gas de alimentagdo e as condigbes consideradas
no processo apresentadas na Figura 4 sdo as mesmas das mostradas nas
Figuras 1 e 2. Consequentemente, a Figura 4 pode ser comparada ao pro-
cesso da Figura 1 da técnica anterior para ilustrar as vantagens da presente
invencao, e pode se igualmente comparada & modalidade exibida na Figura
2.

Na simulagdo do processo da Figura 4, o gas de entrada entra
na planta como o fluxo 31 e é resfriado no trocador de calor 10 por troca de
calor com o gas residual frio a -55°C (-66°F) (fluxo 38b), com os liquidos do
refervedor do desmetanizador a 11°C (51°F) (fluxo 41), os liquidos do refer-
vedor lateral inferior do desmetanizador a -12°C (10°F) (fluxo 40), e liquidos
do refervedor lateral superior do desmetanizador a -54°C (-65°F) (fluxo 39).
O fluxo resfriado 31a entra no separador 11 a -39°C (-38°F) e 7.102 kPa(a)
(1030 psia) onde o vapor (fluxo 32) é separado do liquido condensado (fluxo
33). O liquido do separador (fluxo 33) pode, em alguns casos, ser dividido
em dois fluxos, fluxo 47 e fluxo 37. Neste exemplo da presente invengao,
todo o liquido do separador no fluxo 33 é direcionado ao fluxo 37 e € expan-
dido a pressdo operacional 3.309 kPa(a) (aproximadamente 480 psia) da
torre de fracionamento 19 pela valvula de expansdo 12, resfriando o fluxo
37a para -55°C (-67°F) antes de ele ser fornecido & torre de fracionamento

19 em um ponto de alimentagdo no meio da coluna inferior. Em outras mo-



10

15

20

25

30

22

dalidades da presente invencao, todo o liquido do separador no fluxo 33 po-
de ser direcionado ao fluxo 47, ou uma parte do fluxo 33 pode ser direciona-
da ao fluxo 37 com a parte restante direcionada ao fluxo 47.

O vapor (fluxo 32) do separador 11 é dividido em dois fluxos, 34
e 36. O fluxo 34, contendo aproximadamente 23% do vapor total, pode, em
algumas modalidades, ser combinado com uma parte (fluxo 47) do fluxo li-
quido do separador 33 para formar o fluxo combinado 35. O fluxo 34 ou 35,
seja qual for o caso, passa através do trocador de calor 15 em relagao de
troca de calor com o gas residual frio a -77°C (-106°F) (fluxo 38a) onde ele &
resfriado para condensacgao substancial. O fluxo substancialmente conden-
sado resultante 35a a -74°C (-102°F) € entdo expandido rapidamente atra-
vés da valvula de expansao 16 a pressao operacional da torre de fraciona-
mento 19. Durante a expansao, uma parte do fluxo é vaporizada, resultando
em resfriamento do fluxo total. No processo ilustrado na Figura 4, o fluxo
expandido 35b deixando a valvula de expansao 16 alcanga uma temperatura
de -88°C (-127°F) e é fornecido a torre de fracionamento 19 em um ponto de
alimentagao no meio da coluna superior.

Os 77% restantes do vapor do separador 11 (fluxo 36) entra em
uma magquina de expansio de trabalho 17 na qual a energia mecanica é ex-
traida dessa parte da alimentagdo de alta pressdo. A maquina 17 expande o
vapor substancialmente de forma isentrépica a pressao operacional da torre,
com a expansao de trabalho resfriando o fluxo expandido 36a a uma tempe-
ratura de aproximadamente -74°C (-101°F). O fluxo expandido parciaimente
condensado 36a ¢, portanto, fornecido como alimentagdo a torre de fracio-
namento 19 em um segundo ponto de alimentagdo no meio da coluna inferi-
or.

Uma parte do vapor de destilagcdo (fluxo 43) é retirada da regiao
inferior da segdo de absorgdo 19a do desmetanizador 19 a -81°C (-113°F)
acima expandiu o fluxo 36a e é comprimido para 4.266 kPa(a) (aproximada-
mente 619 psia) pelo compressor de vapor 21. O fluxo comprimido 43a €
entdo resfriado de -65°C (-84°F) para -87°C (-124°F) e substancialmente
condensado (fluxo 43b) no trocador de calor 22 por troca de calor com o flu-
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x0 suspenso frio no desmetanizador 38 saindo do topo do desmetanizador
19 a -89°C (-128°F). O fluxo suspenso frio do desmetanizador € aquecido a -
77°C (-106°F) (fluxo 38a) a medida que ele resfria e condensa o fluxo 43a.

Como o fluxo substancialmente condensado 43b esta em uma
pressdo maior do que a pressio operacional do desmetanizador 19, ele é
expandido rapidamente através da valvula de expansao 25 a pressao opera-
cional da torre de fracionamento 19. Durante a expansao, uma pequena par-
te do fluxo é vaporizada, resultando em resfriamento do fluxo total para -
91°C (-131°F). O fluxo expandido 43c é entdo fornecido como alimentagao
de coluna de topo fria (refluxo) ao desmetanizador 19. A parte de vapor (se
houver alguma) do fluxo 43c combina com o vapor de destilagdo subindo a
partir do estagio de fracionamento superior para formar o fluxo de gas resi-
dual 38, enquanto a parte de refluxo liquido frio absorve e condensa os
componentes C,, componentes C3;, € componentes mais pesados subindo
na regiao de retificagdo superior da secdo de absor¢gdo 19a do desmetaniza-
dor 19.

Na secdo de remogdo 19b do desmetanizador 19, os fluxos de
alimentacao tém removidos seu metano e componentes mais leves. O pro-
duto liquido resuitante (fluxo 42) sai do fundo da torre 19 a 21°C (70°F). O
fluxo de vapor de destilagdo formando o fluxo de gas residual frio 38 € aque-
cido no trocador de calor 2 a@ medida que ele fornece resfriamento ao fluxo
de destilacdo comprimido 43a como descrito anteriormente. O gés residual
(fluxo 38a) passa contracorrente para o gas de alimentagéo que esta che-
gando no trocador de calor 15 onde ele & aquecido a -55°C (-66°F) (fluxo
38b), e no trocador de calor 10 onde ele é aquecido a 43°C (110°F) (fluxo
38c) a medida que ele resfria como anteriormente descrito. O gas residual é
entdo recomprimido em dois estagios, o compressor 18 acionado pela ma-
quina de expanséo 17 e o compressor 27 acionado por uma fonte de energia
suplementar. Ap6s o fluxo 38e ser resfriado a 49°C (120°F) no resfriador de
descarga 28, o produto gas residual (fluxo 38f) flui pela tubulagao de gas
natural a 7.171 kPa(a) (1040 psia).

Um sumario de taxas de fluxo e consumo de energia para o pro-
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cesso ilustrado na Figura 4 € apresentado na seguinte tabela:

Tabela Il
(Figura 4)
Sumario de Fluxo de corrente - Lb.Mols/h [kg mols/h]
Fluxo Metano Etano | Propano | Butanos+ D(i::fsnie Total
31 25.382 1.161 362 332 743 28.055
32 25.050 1.096 310 180 720 27.431
33 332 65 52 1562 23 624
34/35 5.636 247 70 40 162 6.172
36 19.414 849 240 140 558 21.259
43 3.962 100 3 0 125 4.200
38 25.358 197 2 0 425 26.055
42 24 964 360 332 318 2.000
Recuperagdes*

Etano 83,06%

Propano 99,50%

Butanos+ 99,98%

Energia

Compressao de gas residual 10.784 HP (17.728 kW)

Compressao de vapor 260 HP (428 kW)

Compressao total 11.044 HP (18.156 kW)

* (baseado em taxas de fluxo ndo-arredondadas) .

Uma comparagdo das Tabelas Il e lll mostra que, comparada a
modalidade da Figura 2 da presente invengéo, a Figura 4 mantém a mesma
recuperagdo de etano enquanto aperfeigoa levemente a recuperacdo de
propano (99,50% versus 99,33%) e a recuperagdo de butanos+ (99,98%
versus 99,97%). Entretanto, a comparagao das Tabelas Il e Ill mostra ade-
mais que esses rendimentos foram alcangados usando aproximadamente
3% menos cavalos de poténcia do que exigido pela modalidade da Figura 2
da presente invengdo. A queda nas exigéncias de cavalos de poténcia para

a modalidade da Figura 4 ocorre principalmente devido ao teor mais baixo
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de componentes Co+ no refluxo de topo 43c, que fornece retificagdo mais
eficaz na regido superior da segdo de absorgdo 19a, tal que o desmetaniza-
dor 19 pode ser operado em uma pressdo operacional levemente mais alta
(desse modo reduzindo as exigéncias de compressdo) sem reduzir os ren-
dimentos dos produtos. Comparando-se o fluxo de vapor de destilagdo 43 na
Tabela Ill para a modalidade da Figura 4 da presente invengdo com o fluxo
43 na Tabela Il para a modalidade da Figura 2 da presente invengao, as
concentragées de componentes C, e particularmente os componentes Cj+
no fluxo 43 da modalidade da Figura 4 sao significativamente menores, tal
que rendimentos de produto mais altos s&o alcangados usando menos ener-
gia do que a modalidade da Figura 2. As concentragées menores de compo-
nentes C, e componentes Cs+ no fluxo 43 da modalidade da Figura 4 sédo o
resultado de retirar o vapor de destilagao da regido inferior da seg¢éao de ab-
sor¢cao 19a ao invés da regiao superior da se¢ao de remocgao 19b como na
modalidade da Figura 2. O vapor de destilagdo na localizagdo mais alta da
coluna foi submetido a mais retificagao do que o vapor de destilagdo mais
baixo na coluna, e entdo esta mais proximo de ser o fluxo de metano puro
que seria o refluxo ideal para o topo da coluna. No processo da técnica ante-
rior da Figura 1, o fluxo suspenso na coluna (fluxo 38) ndo poderia conden-
sar um fluxo de metano puro, mas com a elevagao na pressao fornecida pelo
compressor de vapor 21 da presente invengao, o fluxo suspenso na coluna
38 ¢ frio o bastante para condensar totalmente o fluxo de vapor de destila-
¢ao 43 mesmo que ele € quase metano puro.

Quando a presente invengdo € empregada como no Exemplo 2,
a vantagem com relagédo a evitar as condicdes de congelamento de didéxido
de carbono é mantida comparada a modalidade da Figura 2. A Figura 5 € um
outro grafico da relagdo entre a concentragdo de dioxido de carbono e tem-
peratura, com a linha 71 como antes representando as condi¢cdes de equili-
brio para didxido de carbono sélido e liqguido em metano e a linha 72 repre-
sentando as condigbes para os liquidos nos estagios de fracionamento do
desmetanizador 19 no processo da Figura 1. A linha 74 na Figura 5 repre-

senta as condigdes para os liquidos nos estagios de fracionamento do des-
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metanizador 19 na presente invengdo como representando na Figura 4, e
mostra um fator de seguranga de 1,2 entre as condi¢gdes operacionais ante-
cipadas e as condigdes de congelamento para o processo da Figura 4. As-
sim, essa modalidade da presente invengao poderia também tolerar um au-
mento de 20 por cento ha concentragdo de dioxido de carbono sem o risco
de congelamento. Na pratica, esse aperfeicoamento no fator de seguranga
de congelamento poderia ser usado como vantagem operando-se o desme-
tanizador em pressao mais baixa (isto €, com temperaturas mais frias nos
estagios de fracionamento) para elevar os niveis de recuperagdo do compo-
nente C,+ sem encontrar problemas de congelamento. A forma da linha 74
na Figura 5 para a modalidade da Figura 4 é muito similar a da linha 73 na
Figura 3 para a modalidade da Figura 2. A diferenga principal € as concen-
tracoes de didxido de carbono significativamente menores dos liquidos nos
estagios de fracionamento na segao inferior do desmetanizador da Figura 4
devido a retirada do fluxo de vapor de destilagdo em uma localizagdo mais
alta na coluna nessa modalidade. Como se pode ver comparando-se o fluxo
42 nas Tabela Il e lll, ainda menos do diéxido de carbono no gas de alimen-
tacao é capturado com o produto liquido de fundo na modalidade da Figura 4
da presente invengao, que geralmente significa ainda menos tratamento de
produto sera exigido comparado a modalidade da Figura 2 da presente in-
vengao.

Qutras Modalidades

De acordo com essa invengado, € geralmente vantajoso projetar a

segdo de absorgdo (retificagdo) do desmetanizador para conter multiplos
estagios de separagao teoricos. Entretanto, os beneficios da presente inven-
cdo podem ser alcangados com apenas um estagio teorico, e cré-se que
mesmo o equivalente de um estagio teodrico fracional pode permitir alcangar
esses beneficios. Por exemplo, todo ou uma parte do fluxo de destilagéo
substancialmente condensado expandido 43c a partir da valvula de expan-
s&0 25, todo ou uma parte do fluxo substancialmente condensado expandido
35b a partir da valvula de expans&o 16, e todo ou uma parte do fluxo expan-
dido 36a a partir da maquina de expansao de trabalho 17 podem ser combi-
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nados (tal como na tubulagdo unindo a valvula de expansdo ao desmetani-
zador) e se totalmente misturados, os vapores e liquidos se misturarao jun-
tos e separados de acordo com as volatilidades relativas dos varios compo-
nentes dos fluxos totais combinados. Tal mistura dos trés fluxos deve ser
considerada para os propositos desta invengdo como constituindo uma se-
¢ao de absorgéao.

Em alguns casos, pode ser vantajoso dividir o fluxo de destilagao
substancialmente condensado 43b em ao menos dois fluxos como mostrado
nas Figuras 6 a 9. Isso permite que uma parte (fluxo 51) a ser fornecida aci-
ma da localizaco onde o fluxo de destilagdo de vapor 43 é retirado (e talvez
também acima da localizagdo da alimentagdo do fluxo expandido 36a), ou
abaixo da secdo de absorgao da torre de fracionamento 19 (Figuras 6 e 7)
ou mais baixo na coluna absorvedora 19 (Figuras 8 e 9), aumente o fluxo
liquido nessa parte do sistema de destilagdo e aperfeicoe a retificagdo do
fluxo 43. Em tais casos, a valvula de expansdo 26 ¢ usada para expandir o
fluxo 51 a pressao operacional da coluna (formando o fluxo 51a), enquanto
da valvula de expansao 25 é usada para expandir a parte restante (fluxo 50)
a pressdo operacional da coluna tal que o fluxo resultante 50a possa entao
ser fornecido ao topo da segdo de absorgdo no desmetanizador 19 (Figuras
6 e 7) ou ao topo da coluna absorvedora 19 (Figuras 8 e 9).

As Figuras 8 e 9 representam uma torre de fracionamento cons-
truida em dois recipientes, coluna absorvedora (retificadora) 19 (um disposi-
tivo de contato e separagado) e coluna removedora 29 (uma coluna de desti-
lagdo). Na Figura 8, o vapor suspenso (fluxo 46) da coluna removedora 29 é
dividido em duas partes. Uma parte (fluxo 43) é direcionada ao compressor
21 e, portanto, ao trocador de calor 22 para gerar refluxo para a coluna ab-
sorvedora 19 como descrito anteriormente. A parte restante (fluxo 49) flui até
a secgao inferior da coluna absorvedora 19 a ser contatada pelo fluxo subs-
tancialmente condensado expandido 35b e o fluxo de destilagéo substanci-
almente condensado expandido (ou o fluxo 50a, ou fluxos 50a e 51a). A
bomba 30 é usada para direcionar os liquidos (fluxo 52) do fundo da coluna

absorvedora 19 ao topo da coluna removedora 29 tal que as duas torres fun-
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cionam eficazmente como um sistema de destilagado. Na Figura 9, todo o
vapor suspenso (fluxo 46) flui & segéo inferior da coluna absorvedor 19, e o
fluxo de vapor de destilagdo 43 é retirado de uma localizagdo mais alta na
coluna absorvedora 19. A decisdo se construir a torre de fracionamento co-
mo um Unico recipiente (tal como o desmetanizador 19 nas Figuras 2, 4,6
7) ou mdltiplos recipientes dependerdo de um numero de fatores tal como
tamanho da planta, a distancia para as instalagdes de fabricagéo, etc.

As condi¢des do gas de alimentagdo, tamanho da planta, equi-
pamento disponivel, ou outros fatores podem indicar que a eliminagao da
maquina de expansao de trabalho 17, ou substituicdo com um dispositivo de
expansao alternativo (tal como uma valvula de expanséo), é possivel. Embo-
ra a expansdo do fluxo individual seja representada em dispositivos de ex-
pansdo particulares, dispositivos de expansdo alternativos podem ser em-
pregados onde apropriado. Por exemplo, as condi¢des podem garantir a ex-
pans&o de trabalho da parte substancialmente condensada do fluxo de ali-
mentagao (fluxo 35a) e/ou o fluxo de destilagdo substancialmente condensa-
do (fluxo 43b).

Como descrito nos exemplos anteriores, o fluxo de destilagao 43
& substancialmente condensado e o condensado resultante usado para ab-
sorver os componentes C,, os componentes Cj valiosos e os componentes
mais pesados a partir dos vapores que sobem através da regido superior da
secao de absorgdo 19a do desmetanizador 19 (Figuras 2, 4, 6 e 7) ou coluna
absorvedora 19 (Figuras 8 e 9). Entretanto, a presente invengéo nao é limi-
tada a essa modalidade. Pode ser vantajoso, por exemplo, tratar somente
uma parte desses vapores dessa maneira, ou usar somente uma parte do
condensado como um absorvente, em casos onde outras consideragoes de
projeto indicam partes dos vapores ou o condensado deveria ultrapassar a
secdo de absor¢do 19a do desmetanizador 19 (Figuras 2, 4, 6 e 7) ou coluna
absorvedora 19 (Figuras 8 e 9). Algumas circunstancias podem favorecer a
condensagdo parcial, ao invés da condensag&o total, do fluxo de destilagao
43a no trocador de calor 22.

Sob algumas circunstancias, pode ser vantajoso aquecer o fluxo
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de destilagao 43 antes de ele ser comprimido, 8 medida que isso pode redu-
zir o custo de capital do compressor 21. Um meio de executar isso € usar o
fluxo de destilagdo comprimido 43a (que é mais quente devido ao calor da
compressdo) para fornecer esse aquecimento usando um intercambiador
cruzado. Em tais casos, pode ser possivel suplementar o resfriamento do
fluxo de destilagdo comprimido 43a pelo uso de resfriamento suspenso ou
outro meio, desse modo reduzindo o resfriamento que precisa ser fornecido
no trocador de calor 22 pelo fluxo suspenso 38. A reducgdo potencial no custo
de capital do compressor 21 precisa ser pesada contra o custo de capital do
dispositivo de aquecimento e resfriamento adicional para cada aplicacéo pa-
ra determinar se essa modalidade é vantajosa.

Quando o gas de entrada é mais pobre, 0 separador 11 nas Fi-
guras 2, 4, e 6 a 9 pode nao ser necessario. Dependendo da quantidade de
hidrocarbonetos mais pesados no gas de alimentagao e da pressado do gas
de alimentacio, o fluxo de alimentagao resfriado 31a deixando o trocador de
calor 10 nas Figuras 2, 4 e 6 a 9 pode nao conter qualquer liquido (porque
ele esta acima de seu ponto de condensagdo, ou porque ele esta acima da
cricondenbar), tal que o separador 11 mostrado nas Figuras 2, 4, 6 a 9 ndo é
exigido.

De acordo com esta invengao, a divisdo de alimentagao de vapor
pode ser obtida de varias maneiras. Nos processos das figuras 2, 4 e 6, a
divisdo de vapor ocorre em seguida ao resfriamento e separagéo de quais-
quer liquidos que podem ter sido formados. O gas de alta press&o pode ser
dividido, porém, antes de qualquer resfriamento do gas de entrada ou depois
do resfriamento do gas e antes de quaisquer estagios de separacdo. Em
algumas modalidades, a divisdo de vapor pode ser efetuada em um separa-
dor.

O liquido em alta presséo (fluxo 33) ndo necessita ser expandido
e alimentado a um ponto de alimentagdo no meio da coluna de destilagao.
Ao contrario, todo ou uma parte dele (fluxo tracejado 47) pode ser combina-
da com a parte do vapor no separador (fluxo 34) para formar o fluxo combi-
nado 35 que flui para o trocador de calor 15. Qualquer parte restante do li-
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quido (fluxo tracejado 37) pode ser expandida através de um dispositivo de
expansao apropriado, tal como a valvula de expansao 12, para formar o flu-
x0 37a que é entdo alimentado a um ponto de alimentagdo no meio da colu-
na de destilagdo 19 (Figuras 2, 4, 6 e 7) ou na coluna removedora 29 (Figu-
ras 8 e 9). O fluxo 33 e/ou o fluxo 37 podem também ser usados para resfri-
amento do gas de entrada ou outro servigo de troca de calor antes ou apos a
etapa de expansao antes de fluirem para o desmetanizador.

De acordo com esta invengao, o uso de refrigeragédo externa pa-
ra suplementar o resfriamento disponivel para o gas de entrada e/ou o fluxo
de destilagdo de outros fluxos de processo podem ser empregados, particu-
larmente no caso de um gas de entrada rico. O uso e a distribui¢do de liqui-
dos do separador e liquidos de sucgao lateral do desmetanizador para a tro-
ca de calor do processo, e 0 arranjo particular de intercambiadores de calor
para resfriamento do gas de entrada precisam ser avaliados para cada apli-
cacdo particular, bem como a escolha dos fluxos de processo para servigos
especificos de troca de calor.

Sera também reconhecido que a quantidade relativa de alimen-
tagdo encontrada em cada ramificagdo da alimentagdo de valor dividida de-
pendera de varios fatores, incluindo pressdo do gas, composi¢cdo do gas de
alimentagio, a quantidade de calor que pode economicamente ser extraida
da alimentacgéo, e a quantidade de cavalos de poténcia disponivel. Mais ali-
mentagdo no topo da coluna pode aumentar a recuperagao enquanto dimi-
nuindo a energia recuperada a partir do expansor, desse modo aumentando
as exigéncias de cavalos de poténcia da recompressio. Aumentar a alimen-
tacdo mais baixa na coluna reduz o consumo de cavalos de poténcia, mas
pode também reduzir a recuperagdo do produto. As localizagbes relativas
das alimentagdes no meio da coluna podem variar dependendo da composi-
cdo de entrada ou outros fatores tais como os niveis de recuperagdo deseja-
dos e a quantidade de liquido formada durante o resfriamento de gas de en-
trada. Além disso, dois ou mais dos fluxos de alimentagdo, ou partes desses,
podem ser combinados dependendo das temperaturas relativas e das quan-

tidades dos fluxos individuais, e o fluxo combinado entdo alimentado em
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uma posigao de alimentagcdo no meio da coluna.

A presente invengdo fornece recuperagédo aperfeigoada de com-
ponentes C3 e componentes de hidrocarboneto mais pesados por quantidade
de consumo de utilidade exigido para operar o processo. Um aperfeicoamen-
to no consumo de utilidade exigido para operar o processo do desmetaniza-
dor pode aparecer na forma de exigéncias de poténcia reduzidas para com-
pressao ou recompressao, exigéncias de poténcia reduzidas para refrigera-
cao externa, exigéncias de energia reduzida para refervedores de torre, ou
uma combinagao desses.

Enquanto foi descrito quais se créem ser as modalidades prefe-
renciais da invengao, os versados na técnica reconhecerdo que outras modi-
ficagGes e adicionais podem ser feitas a essas, por exemplo, para adaptar a
invengao a varias condigoes, tipos de alimentagao, ou outras exigéncias sem
abandonar o espirito da presente invengdo como definido pelas seguintes

reivindicagoes.
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REIVINDICAGOES

1. Processo para a separagao de um fluxo de gas (31) contendo
metano, componentes C2, componentes Cs, e componentes de hidrocarbo-
neto mais pesados em uma fracdo de gas residual volatil (38c) e uma fragdo
relativamente menos volatil (42) contendo uma parte maior dos ditos compo-
nentes Cz, componentes Cs, € componentes de hidrocarboneto mais pesa-
dos ou os ditos componentes Cs e componentes de hidrocarboneto mais
pesados, onde

(a) o dito fluxo de gas (31) € resfriado sob presséo para fornecer
um fluxo resfriado (31a);

(b) o dito fluxo resfriado (31a) € expandido (17) para uma pres-
s$80 menor pelo que ele € adicionalmente resfriado (36a); e

(c) o dito fluxo adicionalmente resfriado (36a) € direcionado para
dentro de uma coluna de destilacdo (19) e fracionado na dita pressao mais
baixa pelo que os componentes da dita fracdo relativamente menos volatil
sao recuperados;

caracterizado pelo fato de que apéds o resfriamento, o dito fluxo
resfriado (31a) € dividido em primeiro (34) e segundo (36) fluxos; e

(i) o dito primeiro fluxo (34) € resfriado (15) para condensar
substancialmente todo ele (35a) e €, a seguir, expandido (16) para a dita
pressao mais baixa pelo que é adicionalmente resfriado (35b);

(ii) o dito primeiro fluxo resfriado expandido (35b) € entdo forne-
cido em uma primeira posicdo de alimentagcédo no meio da coluna para a dita
coluna de destilacdo (19);

(i) o dito segundo fluxo (36) é expandido (17) para a dita pres-
s80 mais baixa (36a) e é fornecido a dita coluna de destilagdo (19) em uma
segunda posicdo de alimentacdo no meio da coluna;

(iv) um fluxo de destilacdo de vapor (43) é retirado de uma regi-
&o da dita coluna de destilacdo (19) abaixo do dito segundo fluxo expandido
(36a) e € comprimido (21) para pressao mais alta (43a);

(v) o dito fluxo de destilacdo de vapor comprimido (43a) € resfri-

ado (22) suficientemente para condensar ao menos parte dele, desse modo
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formando um fluxo condensado (43b);

(vi) a0 menos uma parte do dito fluxo condensado (43b) é ex-
pandida (25) para a dita pressdo mais baixa (43c) e €, a seguir, fornecida
para a dita coluna de destilagcdo (19) em uma posi¢cdo de alimentac&o supe-
rior;

(vii) um fluxo de vapor superior (38) € retirado de uma regiao
superior da dita coluna de destilacdo (19) e é direcionado em relacio de tro-
ca de calor (22) com o dito fluxo de destilacdo de vapor comprimido (43a) e
aquecido, para desse modo alimentar ao menos uma parte da etapa de res-
friamento (5), e entdo descarregar ao menos uma parte do dito fluxo de va-
por superior aquecido (38a) como a dita fracdo de gas residual volatil (38c);
e

(vi) as quantidades e as temperaturas dos ditos fluxos de ali-
mentacao (43c, 35b, 36a) para a dita coluna de destilagcdo (19) sao eficazes
para manter a temperatura superior da dita coluna de destilacdo (19) em
uma temperatura em que as partes maiores dos componentes na dita fragéo
relativamente menos volatil (42) s&o recuperadas.

2. Processo de acordo com a reivindicagcao 1, caracterizado pelo
fato que antes do resfriamento, o dito gas (31) € dividido nos ditos primeiro
(35) e segundo (53) fluxos;

o dito segundo fluxo (53) é resfriado (10) e entdo expandido (17)
para a dita pressdo mais baixa (36a) e fornecido a dita coluna de destilagéo
(19) na referida segunda posicao de alimentagdo no meio da coluna; e

o dito fluxo de destilacido de vapor (43) é retirado da regido da
dita coluna de destilagao (19) abaixo do dito segundo fluxo resfriado expan-
dido (36a) e € comprimido (21) para pressao mais alta (43a).

3. Processo de acordo com a reivindicag&o 1, caracterizado pelo
fato que:

antes da referida divisdo o dito fluxo de gas resfriado é parcial-
mente condensado (31a);

o dito fluxo de gas parcialmente condensado (31a) é separado

(11) para desse modo fornecer um fluxo de vapor (32) e ao menos um fluxo
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liquido (33);

o dito fluxo de vapor (32) é ent&o dividido nos ditos primeiro (34)
e segundo (36) fluxos; e

pelo menos uma parte do dito pelo menos um fluxo liquido (33)
€ expandida para a dita pressdo mais baixa (37a) e € fornecida a dita coluna
de destilacdo (19) em uma terceira posi¢céo de alimentacédo no meio da colu-
na.

4. Processo de acordo com a reivindicagcao 3, caracterizado pelo
fato que:

o dito primeiro fluxo (34) € combinado com ao menos uma parte
de (47) do dito pelo menos um fluxo de liquido (33) para formar um fluxo
combinado (35), e o dito fluxo combinado (35) é resfriado (15) para conden-
sar substancialmente todo ele (35a) e €, portanto, expandido (16) para a dita
pressao mais baixa em que ele é adicionalmente resfriado (35b);

o dito fluxo combinado resfriado expandido (35b) é entdo forne-
cido na dita primeira posicdo de alimentacdo no meio da coluna a dita coluna
de destilacdo (19); e

qualquer parte restante (37) do dito pelo menos um fluxo liquido
€ expandida para a dita pressdo mais baixa e € fornecida a dita coluna de
destilacdo na referida terceira posicéo de alimentacdo no meio da coluna.

5. Processo de acordo com a reivindicag&o 2, caracterizado pelo
fato que:

o dito segundo fluxo (53) é parcialmente condensado (53a);

o dito segundo fluxo parcialmente condensado (53a) € separado
(11) para desse modo fornecer um fluxo de vapor (36) e pelo menos um flu-
xo de liquido (37);

o dito fluxo de vapor (36) € expandido para a dita pressdo mais
baixa (36a) e fornecido a dita coluna de destilagdo (19) na dita segunda po-
sicao de alimentagdo no meio da coluna; e

pelo menos uma parte do dito pelo menos um fluxo de liquido
(387) é expandida (12) para a dita press&o mais baixa (37a) e ¢é fornecida a

dita coluna de destilacdo (19) em uma terceira posicao de alimentagdo no
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meio da coluna.

6. Processo para a separagdo de um fluxo de gas (31) contendo
metano, componentes C2, componentes Cs, e componentes de hidrocarbo-
neto mais pesados em uma fracdo de gas residual volatil (38c) e uma fragdo
relativamente menos volatil (42) contendo uma maior parte dos ditos compo-
nentes Cz, componentes Cs, € componentes de hidrocarboneto mais pesa-
dos ou os ditos componentes Cs e componentes de hidrocarboneto mais
pesados, processo no qual

(a) o dito fluxo de gas (31) € resfriado sob presséo para fornecer
um fluxo resfriado (31a);

(b) o dito fluxo resfriado (31a) € expandido (17) para uma pres-
s80 mais baixa em que ele é adicionalmente resfriado (36a); e

(c) o dito fluxo adicionalmente resfriado (36a) € direcionado em
uma coluna de destilagdo (39) e fracionado na dita pressao mais baixa em
que os componentes da dita fracdo relativamente menos volatil (42) s&o re-
cuperados;

caracterizado pelo fato de que apds o resfriamento, o dito flu-
xo resfriado (31a) é dividido em primeiro (34) e segundo (36) fluxos; e

(i) o dito primeiro fluxo (34) € resfriado (15) para condensar
substancialmente todo ele (35a) e €, portanto, expandido (16) para a dita
pressao mais baixa em que ele é adicionalmente resfriado (35b);

(ii) o dito primeiro fluxo resfriado expandido (35b) € entdo forne-
cido em uma posicao de alimentagdo no meio da coluna a um dispositivo de
contato e separacao (19) que produz um fluxo de vapor suspenso (38) e um
fluxo de liquido de fundo (52), imediatamente apos o dito fluxo de liquido de
fundo (52) ser fornecido (30) a dita coluna de destilagdo (29);

(i) o dito segundo fluxo (36) é expandido (17) para a dita pres-
s80 mais baixa (36a) e € fornecido ao dispositivo de contato e separagao
(19) em uma primeira posicao de alimentacao mais baixa;

(iv) um fluxo de destilacdo de vapor (46) é retirado de uma regi-
&o superior da dita coluna de destilacédo (29) para formar aoc menos um pri-

meiro fluxo de destilagéo (43);
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(v) o dito primeiro fluxo de destilacao (43) € comprimido (21) pa-
ra pressao mais alta (43a);

(vi) o dito primeiro fluxo de destilacdo comprimido (43a) é resfri-
ado (22) suficientemente para condensar ao menos uma parte dele, desse
modo formando um fluxo condensado (43b);

(vii) pelo menos uma parte (50) do dito fluxo condensado (43b) €
expandida (25) para a dita pressdo mais baixa (50a) e é ent&o fornecida ao
dito dispositivo de contato e separacdo (19) em uma posicao de alimentacao
superior;

(viil) qualquer parte restante (49) do dito fluxo de destilacao de
vapor (46) é direcionada ao dito dispositivo de contato e separagao (19) em
uma segunda posicdo de alimentacdo inferior;

(ix) o dito fluxo de vapor suspenso (38) € direcionado em rela-
¢ao de troca de calor (22) com o dito primeiro fluxo de destilacdo comprimido
e aquecido (43a), para desse modo fornecer pelo menos uma parte do res-
friamento da etapa (vi), e entdo descarregar pelo menos uma parte do dito
fluxo de vapor suspenso aquecido (38a) como a dita fragdo de gas residual
volatil (38c); e

(X) as quantidades e temperaturas dos ditos fluxos de alimenta-
¢ao (50a, 35b, 36a, 49) para o dito dispositivo de contato e separacao (19)
sao eficazes para manter a temperatura elevada do dito dispositivo de conta-
to e separacdo (19) em uma temperatura em que as maiores partes dos
componentes na dita fragdo relativamente menos volatil (42) sdo recupera-
das.

7. Processo de acordo com a reivindicag&o 6, caracterizado pelo
fato que:

antes do resfriamento, o dito gas (31) € dividido em primeiro (35)
e segundo (53) fluxos; e

o dito segundo fluxo (53) é resfriado (10) e entdo expandido (17)
para a dita pressado mais baixa (36a) e € fornecido ao dispositivo de contato
e separacao (19) na dita primeira posicdo de alimentacdo mais baixa.

8. Processo de acordo com a reivindicacao 6, caracterizado pelo
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fato que:

o dito fluxo de gas resfriado € parcialmente condensado (31a);

o dito fluxo de gas parcialmente condensado (31a) é separado
(11), para desse modo fornecer um fluxo de vapor (32) e pelo menos um
fluxo de liquido (33);

o dito fluxo de vapor (32) é ent&o dividido em primeiro (34) e se-
gundo (36) fluxos; e

o dito pelo menos um fluxo de liquido (33) € expandido (12) para
a dita pressdo mais baixa (37a) e fornecido a dita coluna de destilagdo (29)
em uma posi¢cao de alimentacdo no meio da coluna.

9. Processo de acordo com a reivindicac&o 8, caracterizado pelo
fato que:

o dito primeiro fluxo (34) € combinado com pelo menos uma par-
te (47) do dito pelo menos um fluxo de liquido (33) para formar um fluxo
combinado (35), e o dito fluxo combinado (35) é resfriado (15) para conden-
sar substancialmente todo o0 mesmo (35a) e é, entdo, expandido (16) para a
dita pressdo mais baixa, pelo que ele € adicionalmente resfriado (35b);

o dito fluxo combinado resfriado expandido (35b) é entdo forne-
cido na dita posicao de alimentagcdo no meio da coluna ao referido dispositi-
vo de contato e separacao (19); e

qualquer parte restante (37) do dito pelo menos um fluxo de li-
quido (33) € expandida (12) para a dita press&o mais baixa (37a) e fornecida
a dita coluna de destilagdo (29) na dita posicdo de alimentagdo no meio da
coluna.

10. Processo de acordo com a reivindicagcdo 7, caracterizado
pelo fato que:

o dito segundo fluxo (53) é resfriado (10) sob pressao suficien-
temente para parcialmente condensa-lo (53a);

o dito segundo fluxo parcialmente condensado (53a) € separado
(11), desse modo, para fornecer um fluxo de vapor (36) e pelo menos um
fluxo de liquido (37);

o dito fluxo de vapor (36) € expandido (17) para a dita pressao
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mais baixa (36a) e € entdo fornecido ao dito dispositivo de contato e separa-
¢ao (19) na dita primeira posi¢cao de alimentac&o inferior; e

o dito pelo menos um fluxo de liquido (37) € expandido (12) para
a dita pressdo mais baixa (37a) e fornecido a dita coluna de destilacdo (29)
em uma posi¢cao de alimentacdo no meio da coluna.

11. Processo de acordo co a reivindicagdo 6, caracterizado pelo
fato que:

o dito fluxo adicionalmente resfriado (36a) € direcionado para a
referida coluna de destilagédo (29) e fracionado na dita pressdo mais baixa
em que os componentes da dita fracdo relativamente menos volatil (42) séo
recuperados e um primeiro fluxo de vapor suspenso (46) € produzido;

o dito primeiro fluxo expandido resfriado (35b) é ent&o fornecido
para a dita posicdo de alimentacdo no meio da coluna ao referido dispositivo
de contato e separacdo (19) que produz um segundo fluxo de vapor suspen-
s0 (38) e o dito fluxo de liquido de fundo (52), onde ent&o o dito fluxo de li-
quido de fundo (52) é fornecido a dita coluna de destilacédo (29);

um fluxo de destilagdo de vapor (43) € retirado de uma regido do
dito dispositivo de contato e separacao (19) acima do dito segundo fluxo ex-
pandido (36a) e é comprimido (21) para uma press&o mais alta (43a);

o dito fluxo de destilagdo de vapor comprimido (43a) é resfriado
(22) suficientemente para condensar pelo menos uma parte dele, desse mo-
do formando o referido fluxo condensado (43b);

o dito primeiro fluxo de vapor suspenso (46) é direcionado ao di-
to dispositivo de contato e separacdo (19) na dita segunda posicao de ali-
mentacao inferior; e

o dito segundo fluxo de vapor suspenso (38) € direcionado em
relacdo de troca de calor (22) com o dito fluxo de destilagédo de vapor com-
primido (43a) e aquecido, para desse modo fornecer pelo menos uma parte
do resfriamento da etapa (vi), e entdo descarregar pelo menos uma parte do
dito fluxo de vapor suspenso aquecido (38a) como a dita fragdo de gas resi-
dual volatil (38c).

12. Processo de acordo com a reivindicagdo 11, caracterizado
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pelo fato que:

antes do resfriamento, o dito gas (31) é dividido nos referidos
primeiro (35) e segundo (53) fluxos;

o dito segundo fluxo (53) é resfriado (10) e entdo expandido (17)
a dita pressdo mais baixa (36a) e € fornecido ao dito dispositivo de contato e
separacao (19) na referida primeira posi¢cado de alimentacéo inferior; e

o dito fluxo de destilacdo de vapor (43) é retirado de uma regiao
do dito dispositivo de contato e separacdo (19) acima do dito segundo fluxo
resfriado expandido (36a) e é comprimido (21) para uma pressdo mais alta
(43a).

13. Processo de acordo com a reivindicagdo 11, caracterizado
pelo fato que:

antes da referida divis&o, o dito fluxo de gas resfriado é parcial-
mente condensado (31a);

o dito fluxo de gas parcialmente condensado (31a) é separado
(11) para desse modo fornecer um fluxo de vapor (32) e pelo menos um flu-
xo de liquido (33);

o dito fluxo de vapor (32) € entdo dividido nos referidos primeiro
(34) e segundo (36) fluxos; e

o dito pelo menos um fluxo de liquido (33) € expandido (12) para
a dita pressdo mais baixa (37a) e fornecido a dita coluna de destilacdo (29)
em uma posi¢cao de alimentacdo no meio da coluna.

14. Processo de acordo com a reivindicagdo 13, caracterizado
pelo fato que:

o dito primeiro fluxo (34) € combinado com pelo menos uma par-
te (47) do dito pelo menos um fluxo de liquido (33) para formar um fluxo
combinado (35), e o dito fluxo combinado (35) é resfriado (15) para conden-
sar substancialmente todo ele (35a) e é, entdo, expandido (16) para a dita
pressao mais baixa em que ele é adicionalmente resfriado (35b);

o dito fluxo combinado resfriado expandido (35b) é entdo forne-
cido na dita posi¢ao de alimentacdo no meio da coluna para dentro do referi-

do dispositivo de contato e separacéo (19); e
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qualquer parte restante (37) do dito pelo menos um fluxo de li-
quido (33) € expandida (12) para a dita press&o mais baixa (37a) e fornecida
a dita coluna de destilacdo (29) na referida posicéo de alimentacdo no meio
da coluna.

15. Processo de acordo com a reivindicagdo 12, caracterizado
pelo fato que:

o dito segundo fluxo (53) é parcialmente condensado (53a);

o dito segundo fluxo parcialmente condensado (53a) é separado
(11) para desse modo fornecer um fluxo de vapor (36) e pelo menos um flu-
xo de liquido (37);

o dito fluxo de vapor (36) € expandido (17) para a dita pressao
mais baixa (36a) e fornecido ao dito dispositivo de contato e separacéo (19)
na dita primeira posi¢cao de alimentagao inferior; e

o dito pelo menos um fluxo de liquido (37) € expandido (12) para
a dita pressdo mais baixa (37a) e é fornecido a dita coluna de destilagao (29)
na dita posicédo de alimentacdo no meio da coluna.

16. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, 3 ou 4, caracte-
rizado pelo fato que o dito fluxo de destilagdo de vapor (43) é retirado de
uma regido da dita coluna de destilagdo (19) acima do dito segundo fluxo
expandido (36a) e € entdo comprimido (21) para pressédo mais alta (43a).

17. Processo, de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado
pelo fato que o dito fluxo de destilagdo de vapor (43) é retirado de uma regi-
&o da dita coluna de destilacdo (19) acima do dito segundo fluxo resfriado
expandido (36a) e € entdo comprimido (21) para pressédo mais alta (43a).

18. Processo, de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado
pelo fato que o dito fluxo de destilagdo de vapor (43) é retirado de uma regi-
&o da dita coluna de destilacdo (19) acima do dito fluxo de vapor expandido
(36a) e € entdo comprimido (21) para pressao mais alta (43a).

19. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, 3 ou 4, caracte-
rizado pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma

primeira parte (50) e uma segunda parte (51);
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10

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) na
dita posi¢cao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) em
uma posicdo de alimentacdo no meio da coluna acima do segundo fluxo ex-
pandido (36a).

20. Processo, de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado
pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) na
dita posi¢cao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) em
uma posicado de alimentacdo no meio da coluna acima do dito segundo fluxo
resfriado expandido (36a).

21. Processo, de acordo com a reivindicagdo 5, caracterizado
pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) na
dita posi¢cao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilacédo (19) em
uma posicado de alimentagcdo no meio da coluna acima do dito fluxo de vapor
expandido (36a).

22. Processo, de acordo com a reivindicagdo 6, 8 ou 9, caracte-
rizado pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
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primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s$80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) na dita posigao de alimentacao superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s$80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) em uma posi¢cdo de alimentacdo no meio da coluna acima do
dito segundo fluxo expandido (36a).

23. Processo, de acordo com a reivindicagdo 7, caracterizado
pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s$80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) na dita posicao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida para a dita pressao
mais baixa (51a) e € entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e separa-
¢ao (19) em uma posicado de alimentacdo no meio da coluna acima do dito
segundo fluxo resfriado expandido (36a).

24. Processo, de acordo com a reivindicacdo 10, caracterizado
pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s$80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) na dita posicao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s$80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) em uma posi¢cdo de alimentacdo no meio da coluna acima do
dito fluxo de vapor expandido (36a).

25. Processo, de acordo com a reivindicagéo 11, 12, 13, 14 ou

15, caracterizado pelo fato que:
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(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s$80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) na dita posicao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida ao dito dispositivo de contato e se-
paracao (19) em uma posi¢cdo de alimentacdo no meio da coluna acima da
regido em que o dito fluxo de destilacdo de vapor (43) é retirado.

26. Processo, de acordo com a reivindicacdo 16, caracterizado
pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) na
dita posi¢ao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) em
uma posicdo de alimentacdo no meio da coluna acima da regido em que o
dito fluxo de destilacdo de vapor (43) é retirado.

27. Processo, de acordo com a reivindicagdo 17 ou 18, caracte-
rizado pelo fato que:

(i) o dito fluxo condensado (43b) é dividido em pelo menos uma
primeira parte (50) e uma segunda parte (51);

(ii) a dita primeira parte (50) € expandida (25) para a dita pres-
s80 mais baixa (50a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) na
dita posi¢cao de alimentacdo superior; e

(i) a dita segunda parte (51) € expandida (26) para a dita pres-
s80 mais baixa (51a) e é entdo fornecida a dita coluna de destilagdo (19) em
uma posicdo de alimentacdo no meio da coluna acima da regido em que o

dito fluxo de destilacdo de vapor (43) é retirado.

Petigdo 870190054085, de 12/06/2019, pag. 15/32



1/10

[44

» 0QINDIT (Joudyuy BOIUDY ] )
.1 0lnaoyd L Ol4
ER
0z
eLy
) §
[0a14] 4028 \
BQY 7 >
- ; (0.2l dase |5,
[0.€1-1 4.8 A
E3 [0.£214.01- 2 >
oedowsal - : U4
ap oB5os (0.0 d.6€- R
61~ (0,297 .62 . Bee 3 7]
- 6¢ § §
ol T
- ojusweuoloely 1.66- 2L
ap au0)
L - 61 8l O PR S S R . OV
- A qeovdl Fo? e emo | VIS0Vl epesus
[0.89] Y ViSd [0.927] m— —~ | lo.6vl % @P seD
[(e)eay oL 1.06- Lo 0801 1.1 3
7] ase ° o ] 7 EXi4)
oediosqe | | 962 | . X ol
spoedeg | | VISd ™ [0.26°] A 9e A%
egL~ | CEF
LL
L ¢
- Je v Y egy agy
[0.98-] - § » Y { .
d€2 ; [0.£¢] [0a2t]
[0.26°] Gl 1082 40201
dobEl- ol
egg 44 8y
§ » § »
J ﬁ [0.88] (0.88]
4.921 NS .
£ T ey ol lenpisal :wmnw_h&m o
[ 4 I B § »! wmmu - v
HOoOw..u P ~Ooom-u ‘ agy —Oomv_ P8Py rwl\
ERAIR A 1021 8z Lz L



2/10

(94 opinby ¢ 9Old
.6 oinpoud
4,99
ST
- Y
= [0.64] 4,99 A
S0y Deldsr f |
= [0 3,72 A
2] K 4 -
sedo B mn [0:5114a5 g,
ap ogsos [0.€€-] 4.982- -~ A
a6 ~ Taon 2 B/ 7€ £e
Allllﬁlowhmwln_uoml@'m llllllll \mll\vVA;_n«.lmllﬂAllm.l
£y (.05 * ! A
X o anop N S =
280)- r 61 ege ww “ __E&M__ eLe H LY | :wmw_ m&m_
lzoy'2l! -C e epenua
- § [ ! ~ Il‘frwrll: llllllllllll
v f©) K72 F ! " i N_mwn__ A it ~ | .l Gopseo
BJed) gl 4,201~ 4.8¢- 7 4,021
oediosqe | | gez'el age R L o
ap oedeg ViSd nj T-z¢e
eL~ | 0¥ >
“ ve
1
- Y. age 28¢
- — LR Y 3 -
A 5 [D.¥57] [2.e0]
-89 W01}
{D.68-] ge Sl d 4601
10621 8L
egg
u A -
A ﬁ (0,927
((e)eay 6614) _ 3504~ [(e)ept 121°2)
‘ VISd609 | --- aev - [enpisa)  wigqor, 2 )
NRRT: R - (00187 SED !
m o 0. m
& 4.8 Nm AN 188 4,021 82 8 s Ll



3/10

094~

ovl-

4o ' VdNLVYIdW3EL

0¢i-

004-

N
P

N

~

epinbj-epijos

asey
ap ougjjinb3

AN
N
A

N ~

L.

~
~

e}

]2

0c

°0D op Jejow jenjusasad

€ 9Old



4/10

(24 opinby| ¥ Old

.17 onpoud
4,01
0
¢ ely
| $
[012] 4.0¢ A
°0y Dol [
. [0.e1 4:62 A
B6E o ..w S0 o
oedowal - S 021140 oy
op oedes [0:08 do22-
Q61 ~ J3.59- 4 B¢ J1s €¢ >
AI!(IWOMvMWmeW!@W llllllll B g IJA.\.VI
.56 *7 7 _ A
ﬁ ojUBWRUOIDRI) 1.9 Zl Iy - L,J
op alio i g .
- Ll eoe 8 R g lelect 12121
- § “ B "M ot -2 v—2 | VS 0n0L epesue
(&)eay (0.2 ! "M%ﬂ (068 | —— oo ~ | [0.6¥] mm 9p seo
w_. Q - o - — o
D181 soe's] ase dat0L ! Raugt ER: Y % 4.024
BEL ] VISd ST g Loy
08¥ *1-
12 esiosqe ogp delTh ’
ap oedag A\Ll(!x_ > ve
261 ~ 0,167 A ege |
) e s e« N PR y qge oge
0.7 . S
200 A ) Gowm._ .l
{0,681 St 1,99 4,011
ge
....._oww_‘n wr
ege
-t ‘
N (0.427
[(e)echt 392'4) Y 4901~ [(e)edt 1L4'2] Foty
! BNpISal -
\ visdelg | - ae _ wm.o ViSd 0%01 Vo
ey [9:591 | .81 . i9g [0:6Y] ove -
ER7S rAa ER7AR 4,024 82 x4 Ll



5/10

091-

ovi-

4o " wyNLVY3IdWaL

0cl-

001-

Vo]

N

epinbj|-epiios

ase}
3p ougjjinbg

N
N
CL ™

~~
LL

////// 0L

0¢

‘0D ap Jejow jenyuaatad

G Old



6/10

epenus
op se9

P

¢v opinbij 9 9Old
A ojnpoud
= 0z
eLy
~ §
A
i e
6l ~ h A
B6E 7 »
- § oy
i
A BlE I3 33 >
llllllllllllllllllll __ I~
ey ~ BN e i 14A1v1¥
cl iy L
B9E e v Iy iy
- § | “ _. eLe L_—J L—J L_2
14 LG 1S ! b~ b e
P e e
I | | - B LE
qs¢e | 7
I 9z BN Yoo
L-z¢g
N Y
20S 05 7
|
.A|uur||wVAﬁ|||r|q | - ve
5z
| Y age ogg
$ - / ¢
8g
mmm
Y .
I 4
Y
. am¢ |enpisal
) g > sy =« 3
egy I 18e




710

A4

. OpInbj| L 'Ol
ojnpo.d
RGN
AN eLy
-t Y
A
B0V 7 »>
- § Ly
]
e 7 >
6~ < % ov
A
, o
€ — — — — e 6e __ _
egg Y Y \
mv m L L | S
R Y L e = T T S SO S R ~ epenus
i 0 RN Z (e3P seo
9L
qase A !
1z -t 92 S ot
B0S 0S
2 u A
74 oge
[ ¢ o
8¢
8l
ege
4 -
H ﬂl 1\
[ me _WDU_WO.— 8 \ i
L > 5 > ) Vo
oo se9 -
7
& 22 18t 8z %8 sz n



8/10

& opinbi| 8 Old
onpoud
0z oty
4
= ]
B0y 7 >
- 4 34
- A
e5¢ 7 >
{ oy
- A
7 B3 € €¢ >
G |2 {.VAM,-LJALJ
|
L~ Zl vy L
62 egzg 0 " fiohe 4 '
8l C e
Om | [ SNSRI S T N S— | mmeHCQ
//I [ | I'|r ||||||||||||
o zs A | b~ T - (9P S8
™ | |
e L 4 f li
Y ey % P ke Yoo
> = %€ | £
Blg IS -~
4;vnlﬁXHL»# Ll : L e
9l !
6l ~ age _ ege se
- b 5 § uu « Yo | ase ogg
~ ; < N B el | B oA
L ey e0g 0s | Iy :
AL|VA|,|.» Sl
81
8¢ ege
§ -
A ﬁ p8E [
\
= C_ agy |enpisai - m, /
S L > seo) ; -
5]
7 eEY z 18¢ K 8 ) A



44

opinb 6 Old
ojnpo.d
<)o
A mwv
- A
N e0V 7 >
62 - § 34
A
B0 7 >
< . o
A
7 /S € €e >
6¢ -
e II.M\/Jnllvr11V|¥
|
¢l iy L
T o L Yy v
Nm Omw slwlf “ rr “ " N—‘MH | A T S | NUN._HCQ
\(_ —A[w|' llllllllllll
o / poo ] . . 1g°P 580
— e L 3 I 7
. 9y _ - o P ked Voo
B 9¢ “/ ‘smm
= el IS -
IR N
-~ L><) 1 o b | - pe
61~ ase 4 ! BGE g !
S N 5 T e Yo Y age 2g¢
RS S — c \
B0g 05 | J : >
£v~ ~——D<3—— 5l
5z
8¢ ege
i >
A
|
. nmv |enpisal
I > seo ~ )
|z EEY 7 i8¢




10/10

EQE
2

0l "Old

BgS €S
[ epeius

lllllll 7
- - (5 9P seo
7 L ge

A

98¢
§

X

Y




