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DESCRIPCION
Licuefaccién de gases industriales y de hidrocarburos

Campo de la invencién

La presente invencién se refiere a procedimientos para la licuefaccién de gases industriales o de hidrocarburos o
mezclas de gases de los mismos.

Antecedentes de la invencién

Los gases industriales tales como CO», HoS, No, O, Ho, He, Ar, aire y otros gases, y gases de hidrocarburos tales
como metano, etano, propano, etileno y otros gases de hidrocarburos, o mezclas de gases, generalmente se licuan
utilizando ciclos de refrigeracién basados en los bien conocidos ciclos de refrigeracién de Carnot o de turbo-
expansién. Las temperaturas criogénicas conseguidas durante estos procesos industriales que permiten la
licuefaccion pueden requerir ciclos de refrigeracién en cascada complejos que requieren capital, energia y costes
operativos intensivos.

En el documento WO 2009/057179 A2, se da a conocer un procedimiento para licuar un gas industrial o un gas de
hidrocarburo, o cualquier mezcla de gases industriales o de hidrocarburo que emplea al menos un enfriador de
absorcién de agua-amoniaco accionado por una fuente de calor residual disponible dentro del procedimiento, y una
etapa de reduccién de presién adiabética para licuar al menos parcialmente el gas mediante

El documento US 6 101 832 A, describe el funcionamiento de un ciclo de agua-amoniaco para su uso como
refrigerante, especificamente un procedimiento para generar frio y/o calor, en el que una solucidn rica que consiste
en un portador y un refrigerante se separa afiadiendo calor a una solucién débil y un refrigerante de vapor caliente,
que se licua mientras se desprende calor, mientras que el refrigerante liquido se expande y, a la vez que se absorbe
calor, se evapora para formar un refrigerante de vapor frio que se extrae mediante la solucién débil y, a la vez que
se desprende calor, se absorbe en esta solucién débil para formar la solucién rica; en el que la solucién rica se
presuriza antes de su separacién.

Por consiguiente, existe una necesidad en la técnica de procedimientos alternativos para licuar gases o mezclas de
gases industriales e hidrocarbonados que puedan ser relativamente eficientes energéticamente, econémicos y
practicos de implementar.

Sumario de la invencién

Segun la invencién, en la reivindicacién independiente 1 se define un procedimiento para licuar un gas industrial o un
gas hidrocarbonado, o cualquier mezcla de gases industriales o hidrocarbonados.

El procedimiento puede dar como resultado la licuefacciéon de al menos un componente del gas, una porcién del gas
o sustancialmente todo el gas.

Breve descripcién de los dibujos

La invencién se describira ahora a modo de ejemplos de realizaciéon con referencia a los dibujos esquematicos y
simplificados adjuntos.

La figura 1 es una representaciéon esquematica de una realizacién de la presente invencién.

Las figuras 2A y 2B juntas son un diagrama de flujo de proceso (PFD) de una realizaciéon que no esta de
acuerdo con la invencién, donde el gas se comprime a menos de la presion critica para el gas.

La figura 3 es un diagrama de Mollier para diéxido de carbono (CO5) que utiliza una realizacién que no esta
de acuerdo con la invencién. Este y otros diagramas de Mollier muestran gréficos de Entalpia-Presién
especificos tal y como los proporciona la comercial Chemicalogic Corporation USA.

La figura 4 es un diagrama de flujo del proceso (PFD) que utiliza un procedimiento de licuefaccién de gas
de acuerdo con la invencién para un gas natural dulce a una presién de entrada de 170 kPa, agua saturada
con 2 % de CO» y 98 % de CHy, el ciclo de licuefaccién usa una Unica aplicaciéon de licuefaccién ultrarrapida
a un almacenamiento de presién de 170 kPa.

Las figuras 5A y 5B conjuntamente son un diagrama de flujo de proceso (PFD) que utiliza el ciclo de
refrigeracién por absorcién modificado, de acuerdo con la invencién, en el que se indican los equipos clave
y los puntos de datos del proceso. El proceso muestra los componentes clave para el sistema de enfriador
de NHs de 4 etapas, la torre de absorcidén de vapor (VAT, del inglés "vapour absorber tower"), el enfriador
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de solucién pobre, los intercambiadores de calor residual, el generador, la columna rectificadora, el
condensador de reflujo (deflegmador), el condensador de amoniaco y otros equipos auxiliares.

La figura 6A es un diagrama de Mollier para metano (CH4) que utiliza un ciclo de licuefaccién que muestra
una realizacién de acuerdo con la presente invencién. La figura 6B es un diagrama de Mollier para metano
que utiliza una realizacion alternativa, con una alimentacién de alta presién opcional.

La figura 7 es un diagrama de Mollier para amoniaco anhidro (NH3z) que muestra los puntos termodinamicos
de un sistema de enfriamiento de licuefaccién de 4 etapas que muestra la presiéon y la temperatura del
vapor de amoniaco anhidro a medida que regresa a la VAT. La temperatura ambiente del sistema de
enfriamiento para este ejemplo supone una temperatura de condensacién de 22 °C.

La figura 8 es un diagrama de PTX para la solucién de agua y amoniaco que representa los puntos de
operacién, en particular las presiones de operacién clave del proceso, las temperaturas y la concentracién
de la solucidén a través de la VAT y el resto del ciclo de absorcién modificado tal como se utiliza en la
invencién. El grafico de PTX para agua y amoniaco se trazd utilizando datos de proceso del simulador de
procesos PROMAX™.

La figura 9 es un diagrama de flujo de proceso (PFD, del inglés "process flow diagram") de una realizacién
de acuerdo con la presente invencién, donde el enfriamiento de licuefaccién de gas final se produce en un
intercambiador de calor de vaporizacién de gas licuado.

La figura 10 es un diagrama de Mollier para la licuefaccién de aire utilizando una realizacién de un ciclo de
licuefaccidn tal y como se muestra en la figura 9.

Descripcién detallada de realizaciones preferidas

En fisica, el término "gas" incluye un estado de la materia en el que una sustancia tiene una movilidad molecular
perfecta y la propiedad de expansion indefinida. Tal como se utiliza en el presente documento, un "gas" incluye
sustancias que son gases a temperatura y presién estandar, como CO,, H2S, Np, Oy, Hs, He, Ar, aire o gases de
hidrocarburos como metano, etano, propano, etileno y otros gases de hidrocarburos, o cualquier mezcla de gases.
Tal como se utiliza en el presente documento, el término "gas licuado" significa cualquier gas o mezcla de gases que
se haya licuado para su venta, eliminacién o uso con fines comerciales, de investigacién o industriales.

Tal como se utiliza en el presente documento, el término "valvula JT" o "valvula de estrangulacién JT" significa una
valvula de gas adaptada para permitir la expansién adiabatica del gas de acuerdo con el efecto Joule-Thompson.
Las valvulas JT son bien conocidas en la técnica y estan disponibles comercialmente.

Tal y como se usa en el presente documento, el término "separador de baja presién" o "LPS" (del inglés, "fow
pressure separator") significa un recipiente de separacién que funciona a una presion y temperatura més bajas
especificadas aguas abajo de una vélvula de estrangulacién "JT", de manera que un gas licuado puede eliminarse
de la trayectoria de flujo o procesarse adicionalmente dentro de la trayectoria de flujo.

Tal como se usa en el presente documento, el término "separador de alta presion" o "HPS" (del inglés, "high
pressure separator") significa un recipiente de separacién que funciona a la presién deseada para el enfriamiento de
gas y esta ubicado aguas arriba de la valvula de estrangulacién JT.

Tal como se usa en el presente documento, el término "fase densa" en lo que se refiere a cualquier gas o mezcla de
gases significa el estado de un gas resultante de su compresién por encima de su cricodenbar, que es la presién
maxima por encima de la cual el gas no puede formarse en la fase gaseosa, independientemente de la temperatura,
a una temperatura dentro de un intervalo definido por aproximadamente su temperatura critica, que es la
temperatura correspondiente al punto critico, que es la combinacion de presién y temperatura a la cual las
propiedades intensivas de las fases gaseosa y liquida de la materia son iguales, y aproximadamente su
cricodentérmico, que es la temperatura maxima por encima de la cual el gas natural no puede formarse en la fase
liquida, independientemente de la presion. En la fase densa, un gas tiene una viscosidad similar a la de la fase
gaseosa, pero puede tener una densidad mas cercana a la de la fase liquida.

Tal y como se usa en el presente documento, el término "no condensable” significa cualquier gas que no se licle a la
presién y temperatura de funcionamiento de una etapa o etapas especificas para cualquier LPS dentro de la
trayectoria de flujo.

Tal y como se usa en el presente documento, el término "proceso de refrigeracidén por absorcién" o "ARP" (del inglés
"absorption refrigeration process"), significa un sistema de refrigeracién que utiliza el proceso de refrigeracién
termodindmico reconocido en la técnica que se basa en la entrada térmica para impulsar un proceso de
refrigeracién.
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Tal como se usa en el presente documento, el término "calor de compensacién" significa la entrada de calor en un
sistema que se origina a partir de cualquier medio de recuperacién de calor residual, medio de transferencia de
calor, calentadores de resistencia eléctrica u otros medios convencionales para proporcionar entrada de calor a un
bucle de calentamiento de solucién rica en ARP modificado de la presente invencién. El calor de ajuste se suministra
preferiblemente desde fuentes de calor de bajo grado. Calor de baja calidad significa calor a baja y media
temperatura que tiene menos densidad de exergia y no puede convertirse eficientemente por el procedimiento
conversional. Aunque no hay ninguna especificacién unificada sobre el intervalo de temperatura del calor de baja
calidad, se entiende que una fuente de calor con una temperatura por debajo de 370 °C se considera una fuente de
calor de baja calidad, porque el calor se considera no convertido de manera eficiente por debajo de esa temperatura
usando el ciclo de Rankine de vapor. Las principales fuentes de calor de bajo grado son de energia solar térmica,
geotérmica y térmica de residuos industriales.

Como se usa en el presente documento, el término "proceso de refrigeracidn mecanica", significa un sistema de
refrigeracién que utiliza el proceso de refrigeracién termodinamico reconocido en la técnica que se basa en la
entrada de compresién para impulsar el proceso de refrigeracién.

Tal y como se usa en el presente documento, el término "proceso de refrigeracién de turboexpansor”, significa un
sistema de refrigeracién que utiliza el proceso de refrigeracién termodinamico reconocido en la técnica que se basa
en la expansidn adiabatica y la recuperacion del trabajo para la compresién como un proceso de refrigeracién.

En un aspecto, las realizaciones de la presente invencién comprenden un sistema que comprende una etapa de
recepcion de gas, una etapa de enfriamiento, una etapa o etapas de licuefaccién y un ARP modificado que impulsa
la etapa de enfriamiento. En una realizacién preferida, la invencién también puede comprender una etapa de
compresidn, una etapa o etapas de recuperacion de calor de energia de compresién, y una etapa de reciclaje de
gas. Una realizacién de la presente invencién busca utilizar la energia potencial (entalpia) de una corriente de gas
de entrada y recuperar el calor de la energia de compresiéon durante una etapa de compresién del proceso de
licuefaccion para mejorar la eficiencia termodindmica general de un proceso de licuefaccién de gas.

En una realizacién, como se muestra esquematicamente en la figura 1, la invencién comprende un sistema de
licuefaccién de gas que se combina con un sistema de refrigeracién por absorcién de amoniaco acuoso modificado.
El calor de la energia de compresién generada como resultado del trabajo de compresiéon en el gas o mezcla de
gases que se va a licuar se puede recuperar utilizando agua-amoniaco para absorber calor de la corriente de gas del
fluido de trabajo por medio de un intercambiador de calor. Las técnicas convencionales de procesamiento de gas
rechazan esta alta cantidad, energia térmica de bajo grado al medio ambiente a través de ventiladores de aletas de
aire o sistemas de refrigeracién de agua. Las realizaciones de la presente invencidn utilizan el calor recuperado de la
energia de compresién en un ciclo de refrigeracién por absorcién que proporciona refrigeracién para permitir la
licuefaccidén de gases.

La energia potencial (entalpia) disponible en el gas que se va a licuar esté directamente relacionada con la presién y
temperatura del gas a medida que entra en el sistema y se utiliza durante los procesos de refrigeraciéon por
reduccidén de presién tales como el proceso de reduccién de presién Joule-Thomson (JT) para enfriar el gas o la
mezcla de gases por autorefrigeracién a partir de la reduccién de presién adiabatica. El proceso JT es robusto y
simple y es adecuado para refrigeraciéon sin limitaciones practicas en cuanto a operar dentro de la envolvente de
fase gas-liquido, y no requiere el uso de equipos de rotacién criogénica especiales que son complejos, caros y
tienen limitaciones practicas que requieren operacién fuera de la envolvente de fase gas-liquido.

Con una fuente de calor, los sistemas de refrigeracién por absorcién utilizan habitualmente menos del 5 % de
energia eléctrica neta en comparacion con la energia de enfriamiento producida por el sistema de refrigeraciéon por
absorcién. El calor de baja calidad de la energia de compresién que se recupera del trabajo de compresién impartido
en la corriente de gas que se licua puede proporcionar algo, todo o exceso de trabajo de refrigeracién dependiendo
de la aplicacién especifica de licuefaccién de gas y el procedimiento empleado para la licuefaccidén. En aplicaciones
en las que est4 disponible energia térmica insuficiente para recuperarse del ciclo de licuefaccidén, puede requerirse
energia térmica de compensaciéon adicional en forma de otras corrientes de calor residual de baja calidad
disponibles y/u otros medios convencionales de entrada de calor para proporcionar la energia térmica requerida para
permitir que el sistema de refrigeraciéon de absorbedor desarrolle el trabajo de refrigeracioén requerido.

El sistema de refrigeraciéon por absorcidén comprende un rectificador que usa energia térmica para liberar amoniaco
de una solucién de amoniaco acuosa rica, y una torre de absorcidén de vapor (VAT), que en una realizacién, permite
que un enfriador funcione a una presién de funcionamiento de 10 kPa tan baja como -71 °C. El disefio de la VAT
emplea principios termodinamicos para eliminar la necesidad de bombas de vacio mecanicas convencionales para
lograr las presiones de operacion de vacio deseadas. El disefio de la VAT permite también al menos parte, y
posiblemente toda, la recuperacion del calor de la solucién y el calor de la energia de condensacion a medida que el
amoniaco en forma de vapor anhidro absorbe en la solucién pobre de agua-amoniaco en la parte superior de la VAT,
y opcionalmente, en puntos de entrada adicionales a la VAT. La fuerza y temperatura de la solucién aumenta de
arriba abajo en el VAT, manteniendo la carga hidraulica la solucién de agua-amoniaco en un estado subenfriado
hasta que se alcanza la fuerza final de la solucién rica. El calor de la solucién y la condensaciéon se mantienen como
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energia Util dentro de la solucidn rica, a diferencia de los absorbedores convencionales que rechazan esta energia a
un disipador de calor.

En la etapa de recepcion, la corriente de gas de entrada se comprime o descomprime a una presién deseada, que
puede estar por encima o por debajo de la presién critica del gas antes de iniciar el proceso de
enfriamiento/licuefacciéon. Si la corriente de gas de entrada estd por encima de la presién deseada, puede
estrangularse con una valvula JT para iniciar el proceso a una temperatura mas baja. En tales casos, no se recupera
calor de compresidn para transferirlo al ARP modificado.

En una realizacién, un procedimiento esta adaptado para licuar un gas que tiene una presion de entrada por debajo
del punto critico para el gas. El procedimiento utiliza un compresor (una o mas etapas), un sistema de recuperacién
térmica de calor de energia de compresién, un ARP modificado, una o més vélvulas JT, uno o més recipientes de
LPS y un compresor de refrigeracién de gas de reciclaje con una o méas etapas. Este procedimiento de licuefaccion
de un gas reduce o elimina la necesidad de un segundo conjunto de compresores de refrigeraciéon que utilicen un
sistema de refrigeracién mecanica convencional tal como el ciclo de Carnot. El gas que se licua actia como un fluido
de transferencia de calor como el componente en fase vapor como resultado de la vaporizacion instanténea de JT se
recicla y el componente en fase liquida se envia al almacenamiento. Este ejemplo del procedimiento puede ser
adecuado para la licuefaccion de CO», HoS, propano, o corte poco profundo Cs+ recuperacién de gas natural liquido
(LGN), donde la temperatura requerida para la licuefaccidén estéd mas caliente que -70 °C.

Por ejemplo, este procedimiento puede utilizarse para licuar gas CO,, mostrado esquematicamente en la figura 2
como un PFD, y en la figura 3 como un diagrama de Mollier, no de acuerdo con la presente invencién. El rango tipico
de almacenamiento de CO, liquido est4 entre aproximadamente -15 °C y -29 °C. El proceso puede producir CO;
liquido a una temperatura de aproximadamente -23 °C, a una presién de aproximadamente 1600 kPa. En la entrada,
el CO; se suministra a una presién atmosférica y a aproximadamente 30 °C, muy por debajo del punto critico del
gas. A continuacién, el gas se comprime en etapas mientras pasa a través de intercambiadores de calor que
recuperan el calor de la energia de compresién con intercambiadores de calor en comunicacién directa con una
solucién rica de agua y amoniaco, para proporcionar toda o una parte de la energia térmica requerida para alimentar
el sistema de refrigeracién por absorcién modificado. A continuacién, el CO, comprimido se enfria mediante al
menos un enfriador por absorcién. La energia térmica para alimentar el sistema de enfriador por absorcién se
proporciona mediante cualquier combinacién de calor recuperado de energia de compresion y/o calor de ajuste, que
puede producirse por intercambio de calor de combustién directa o indirecta, u otras corrientes de recuperacidén de
calor residual disponibles con las condiciones de temperatura y flujo masico necesarias.

El CO, comprimido y enfriado se libera luego a través de una valvula JT hacia un separador de baja presién (LPS) a
una presién y temperatura de liberacién tales que el CO; se encuentra en un estado bifasico gas-liquido, que en
algunas circunstancias puede estar en un estado subenfriado. EI CO; liquido se puede descargar a un recipiente de
almacenamiento, mientras que la porcibn de gas que comprende los gases instantdneos y/o vapores no
condensables se dirige al compresor de reciclaje, una corriente de purga para ventilacién, gas combustible y/o
procesamiento adicional, segun sea el caso. El compresor de reciclaje es parte de un circuito de reciclaje donde la
porcién de gas se introduce en el flujo de gas en la etapa de compresiéon, como se ve en la figura 2 en CO>-11 y
COx11a.

En otra realizacién, la presente invencién proporciona un procedimiento para licuar un gas que se recibe por encima
de su punto critico, 0 que se comprime por encima de su punto critico utilizando un compresor (Una 0 mas etapas),
un sistema de recuperacién térmica de energia de calor de compresién, un ARP modificado, una o mas valvulas JT,
uno o més recipientes LPS y un compresor de refrigeracion de gas de reciclaje con una o mas etapas. El
procedimiento utiliza una trayectoria de flujo que incluye, entre otros, un ciclo de refrigeracién que utiliza la
compresién de un gas a una presidn suficiente en la fase densa para permitir la licuefaccién por medio del
enfriamiento del gas de la fase densa con cualquier combinacién de un sistema de recuperacién térmica de energia
de calor de compresién, un sistema de refrigeracién por absorcién e intercambiador de calor con la corriente de
vapor de gas de reciclaje de baja presiéon de uno o mas LPS, una o mas vélvulas JT y un compresor de refrigeracion
de gas de reciclaje con una o méas etapas de compresién. Dependiendo de la presién de alimentacién y la
temperatura del gas que ingresa al proceso de licuefaccidn, puede ser ventajoso comprimir aiin mas el gas en la
fase densa lo suficiente por encima de la presiéon y temperatura criticas del gas para optimizar el calor eliminado
(cambio de entalpia) durante el proceso de enfriamiento para el gas o la mezcla de gases especificos que se van a
licuar.

La presién seleccionada para el proceso de enfriamiento de un gas o una mezcla de gases especificos esta
directamente relacionada con el cambio de pendiente de la isoterma para el gas o la mezcla de gases por encima
del punto critico, como se presenta en un diagrama de Mollier de presién versus entalpia especifica. El punto en el
que la pendiente de la isoterma es vertical (pendiente infinita) proporciona el potencial maximo para que se produzca
una transferencia de calor sensible para un gas o una mezcla de gases determinados a una temperatura
determinada. La presién real seleccionada puede no ser necesariamente este punto, ya que es necesario considerar
una combinacién de factores, como los limites practicos de presién y temperatura para el equipo de compresién e
intercambio de calor y la temperatura minima disponible o proporcionada por el sistema de refrigeracién por
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absorcién. La pendiente de la isoterma para un gas especifico se puede observar en un diagrama de Mollier
(entalpia especifica en el eje X y presién absoluta en el eje Y) para ayudar a seleccionar la presién 6ptima para el
enfriamiento de un gas o una mezcla de gases determinados antes de la etapa de licuefaccion. Este proceso de
seleccién se describird mas adelante.

En ejemplos de esta realizacidén, no de acuerdo con la presente invencién, el gas se recibe a una presién de entrada
a una presién de fase densa deseada o, de acuerdo con la presente invencién, si la presiéon de entrada no estd a la
presién de fase densa deseada, se comprime o descomprime el gas a la presién de fase densa deseada requerida
para la licuefaccion. Si se comprime, el calor de la energia de compresiéon se puede recuperar por medio de un
intercambiador de calor y transferir a una solucién rica de agua y amoniaco, para proporcionar toda o una parte de la
energia térmica requerida para alimentar el sistema de refrigeracién por absorcién modificado. Si la energia térmica
recuperada del calor de compresién es insuficiente, el calor de compensacion se puede proporcionar mediante
cualquier intercambio de calor de combustién directa o indirecta u otras corrientes de recuperacion de calor residual
disponibles con las condiciones de temperatura y flujo masico necesarias.

El gas de entrada puede comprimirse en un compresor de una o varias etapas segun se requiera para alcanzar la
presién final deseada, igual a la presién de entrada de la valvula JT. Generalmente, en una realizacién, las
temperaturas de descarga para cualquier etapa de compresion particular se limitan a aproximadamente 150 a 160
°C, dependiendo de las especificaciones especificas del equipo de compresién.

El gas comprimido se enfria mediante al menos un enfriador por absorcién de 2, 3 0 4 etapas, preferiblemente, hasta
una temperatura minima de -70 °C. En una realizacién, el gas comprimido puede enfriarse inicialmente con una
corriente de reciclado de vapor a baja presidén procedente del LPS, como se describe a continuacion.

El gas industrial o la mezcla de gases refrigerados se liberan a través de una valvula JT hacia un separador de baja
presién (LPS) a una presién y una temperatura de liberacién tales que el gas tiene una calidad de vapor "X" dentro
de la regién de dos fases para el gas. En las figuras 6A y 6B, X = 0,53 en M17 y M12 respectivamente. El liquido se
descarga desde el LPS a un recipiente de almacenamiento y el vapor se dirige a una corriente de reciclado de vapor
de baja presion. Esta corriente de reciclado incorpora un intercambiador de calor que inicialmente enfria el gas
industrial o la mezcla de gases en fase densa a la temperatura deseada antes de enfriar el gas en fase densa en el
enfriador por absorcién. De este modo, la corriente de reciclado de vapor de baja presién se calienta a una
temperatura adecuada para la entrada al equipo de compresidn y, a continuacién, se comprime en una o mas etapas
hasta que se alcanza la presién de licuefaccién de fase densa deseada y, a continuacién, se combina con la
corriente de gas de entrada.

Los vapores no condensables del LPS pueden dirigirse a una corriente de purga para ventilacién, procesamiento
adicional o como gas combustible dependiendo de las propiedades del gas industrial especifico o de la mezcla de
gases y de la aplicacidén del proceso.

Pueden llevarse a cabo etapas adicionales para la evaporacion instantanea del liquido retirado del LPS para reducir
adicionalmente la temperatura y la presiéon del gas o mezcla de gases industrial licuado si se desea con el uso de
valvulas JT adicionales, recipientes de LPS y etapas de compresién segln se desee.

Para algunos gases, los enfriadores de refrigeracién por absorcién no operan a una temperatura suficientemente
baja para permitir una evaporacién instantanea simple JT del fluido de fase densa enfriado a un estado subenfriado
a la temperatura de licuefaccion final deseada, pero permiten la evaporacién instantdnea a la temperatura y presién
finales deseadas a una cierta calidad de vapor "X" dentro de la envoltura de fase gas-liquido para el gas. La porcién
liquida se retira del LPS y se envia a un recipiente de almacenamiento de liquido, mientras que la fase gaseosa se
retira del separador y la fase gaseosa fria a baja presién puede usarse para enfriar adicionalmente la corriente
gaseosa de fase densa mas caliente que se ha enfriado en el intercambiador de calor del enfriador por absorcidén de
la etapa final.

En una realizacién, al enfriar la corriente de gas en fase densa, la corriente de reciclado de vapor a baja presién del
LPS se calienta a una temperatura que se acerca a la temperatura de funcionamiento final del enfriador por
absorcién. Luego, se puede dirigir a otro intercambiador de calor que calienta ain més el gas de reciclado en un
circuito de compresor a una temperatura aceptable para el equipo de compresor de reciclado seleccionado (-29 °C o
mas caliente para utilizar materiales de hierro nodular estandar o acero al carbono y evitar la necesidad de aceros
inoxidables necesarios para operaciones criogénicas). Una vez que el gas de reciclado de vapor a baja presioén ha
intercambiado suficiente energia y se ha calentado adecuadamente, se puede combinar con la corriente de gas de
entrada y comprimir como se describe en este documento.

Dependiendo de la aplicacién especifica, puede haber un exceso de enfriamiento disponible para otros procesos, o
puede haber energia térmica adicional requerida para permitir que el equipo de enfriamiento de refrigeracién por
absorcién genere suficiente trabajo de enfriamiento. Después de que se haya recuperado el calor de la energia de
compresidn de la corriente de entrada y la corriente de reciclaje (el flujo combinado es igual al flujo de entrada + flujo
de reciclaje ("Y")), esta corriente se enfria aln mas mediante una o méas etapas del sistema de refrigeraciéon por
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absorcién hasta que se alcanza la temperatura final deseada del sistema de refrigeracién por absorcién. La corriente
de reciclaje de vapor de baja presién del LPS tiene un flujo masico igual a "Y" o "X/(1-X)" veces el flujo de entrada
que se va a licuar. El flujo masico de liquido que sale del LPS es igual al flujo mésico de entrada del gas o la mezcla
de gases que ingresa al sistema, menos cualquier gas combustible o corriente de purga para evitar la acumulacién
de gases no condensables en las condiciones de licuefaccion deseadas del sistema.

Los procedimientos de licuefaccién de gas descritos en este documento pueden minimizar la necesidad de equipos
adicionales que requieren los procesos de refrigeracién convencionales con procesos de refrigeracion externa en
cascada de multiples etapas o sistemas de refrigerantes mixtos que se utilizan actualmente en instalaciones de
licuefaccion de GNL a gran escala y que requieren un importante aporte de energia neta y capital para su
construccidn y capital de trabajo para su operaciéon y mantenimiento. Ademas, no se requieren intercambiadores de
calor de aluminio soldado (BAHX) ni equipos rotativos criogénicos.

Se pueden afiadir etapas de vaporizacién JT adicionales si se desean productos de gas licuado o de gas mixto mas
frios y de menor presién que den como resultado vapores de reciclado o purga de gas adicionales. Dependiendo de
las propiedades del gas o de la mezcla de gases que se estéd licuando, se puede desear utilizar una o una
combinacién de las corrientes de vapor para el gas combustible o como corriente de alimentacién para la
recuperaciéon de los gases no condensables en otro proceso de licuefaccidén a presiones y temperaturas de
operacién alternativas que permitan la licuefaccién del gas o de las mezclas de gases no condensables. Un ejemplo
de este procedimiento es adecuado para aplicaciones con temperaturas de licuefaccién tan bajas como -170 °C y es
particularmente adecuado para la produccién de GNL o la recuperacién de Co+ de corte profundo.

Los procedimientos descritos anteriormente que utilizan un gas en fase densa son capaces de enfriar un gas a una
temperatura de -71° C antes de la expansion adiabatica, que es suficiente para licuar el metano. En otra realizacion,
donde la temperatura de licuefaccién requerida es menor, la invencién puede comprender una etapa de enfriamiento
adicional, donde la vaporizacién de un gas industrial licuado separado enfria alin més el gas que se desea licuar.
Este procedimiento para licuar gases utiliza un compresor (una o mas etapas), un sistema de recuperacién térmica
de energia de calor de compresidén, un ARP modificado, una o mas valvulas JT, uno o més recipientes LPS, un
compresor de reciclaje de refrigeracién con una o mas etapas y uno o mas intercambiadores de calor de vaporizador
de gas licuado.

En esta realizacidén, se produce un gas licuado utilizando las etapa descritos anteriormente y se aflade ademas la
etapa de utilizar un intercambiador de calor de vaporizador de gas licuado para enfriar otro gas de fase densa desde
la temperatura del enfriador por absorcién modificado de la etapa final hasta una temperatura suficientemente baja
como para que el gas de fase densa enfriado pueda enfriarse alin mas con la corriente de vapor de reciclaje del LPS
para permitir la licuefaccién del gas industrial o la mezcla de gases mediante expansién adiabatica JT hasta una
calidad de vapor "X" a la temperatura y presion deseadas. Si se utiliza GNL en el vaporizador de gas licuado,
entonces se puede licuar aproximadamente un kg de aire por cada 0,35 kg de GNL vaporizado utilizando una
realizacién del procedimiento ilustrado en las figuras 9 y 10.

Por consiguiente, las etapas para realizaciones alternativas son similares pero pueden diferir en la temperatura de
operacién requerida, las presiones y los balances de calor y material para las aplicaciones de licuefaccién de gas. La
concentracién de la solucién de agua-amoniaco pobre y rica y las velocidades de flujo dependen principalmente de
la temperatura ambiente (temperatura del disipador de calor) y de la temperatura de operacién final deseada del
enfriador. La velocidad de circulacién de una mezcla de solucién dada depende de la carga de enfriamiento total
requerida y de la entrada de calor disponible para el sistema. El célculo y la determinacién de estos parametros
estan dentro de las habilidades de un técnico experto ordinario que tenga el beneficio de esta divulgaciéon.

Una caracteristica de la presente invencién comprende la recuperacién de una cantidad significativa y en algunos
casos la totalidad del calor de solucidén y de la energia de condensacién en la VAT, calor que se rechaza al entorno
ambiental o al disipador de calor en configuraciones ARP convencionales. Otra caracteristica de una realizacién del
segmento de VAT de la invencién es que puede lograr un enfriamiento muy bajo a -71 °C en la etapa final del
enfriador sin necesidad de equipo de bomba de vacio rotativa, proporcionando asi una solucién més simple, robusta
y con menor costo de capital para lograr la licuefaccién de GNL con un equipo rotativo minimo y, en particular, sin
equipo rotativo criogénico.

Ejemplos

Los siguientes ejemplos se describen para ilustrar realizaciones especificas de acuerdo o no con la invencién
reivindicada, y no pretenden limitar la invencién reivindicada, cuyo alcance esta definido Unicamente por las
reivindicaciones adjuntas.

En las figuras 2 y 3, no de acuerdo con la presente invencidn, el gas CO, se recibe a presion atmosférica y a
aproximadamente 30 °C, y luego se comprime a una presion de aproximadamente 4400 kPa, a través de tres etapas
de compresién (STG-1, STG-2 y STG-3), mientras se enfria con intercambiadores de calor (WHX-1, WHX-2 y WHX
3). Luego, el gas se enfria inicialmente mediante una corriente de reciclado de vapor proveniente del separador final
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(MP Sep) y luego un enfriador por absorciéon (NH3-CH1(10)). WHX-1, WHX-2 y WHX 3 transfieren calor al sistema
de amoniaco acuoso, para alimentar el sistema de refrigeracién por absorcién.

El COs enfriado pasa luego a través de una vélvula JT hacia el separador (MP Sep) a una presion y una temperatura
de liberacién tales que el CO, se encuentra en la fase bifasica gas-liquido, que en algunas circunstancias puede
estar en un estado subenfriado. La porcién liquida se descarga a un recipiente de almacenamiento, mientras que la
porcibn gaseosa que comprende los gases instantaneos y/o vapores no condensables se dirige al compresor de
reciclaje, una corriente de purga para ventilacién, gas combustible y/o procesamiento adicional, seguin sea el caso.

Las figuras 4 y 5 muestran diagramas de flujo de potencia que muestran un procedimiento y un sistema de
licuefaccion para licuar gas natural dulce, de acuerdo con la invencién, mientras que la figura 6 muestra un diagrama
de Mollier para la trayectoria de flujo del gas natural. La tabla 1 adjunta resume el balance de calor y material para
estos ejemplos.

La figura 8 muestra la trayectoria de flujo del ARP y el VAT modificados en un grafico PTX a presiones de hasta 10
kPa, desarrollado para representar la trayectoria de flujo de este ejemplo. Los graficos PTX convencionales para
agua-amoniaco generalmente no se extienden por debajo de los 100 kPa y no tienen en cuenta el funcionamiento de
los sistemas ARP que funcionan por debajo de la presién atmosférica. La figura 8 muestra la trayectoria de flujo del
sistema de enfriamiento de gas de 4 etapas de amoniaco anhidro para permitir el funcionamiento en la parte
superior del VAT a presiones tan bajas como 10 kPa y -71 °C. La tabla 1 resume las propiedades del gas, metanol,
solucién de agua-amoniaco y amoniaco anhidro a medida que avanzan a través de la trayectoria de flujo obtenida a
partir de los diagramas de Mollier disponibles para metano y amoniaco anhidro, tablas, graficos y diagramas
disponibles publicamente para las propiedades termodindmicas de soluciones de agua-amoniaco, vapor y tablas de
vapor. El inventor desarrolld los célculos para el rendimiento esperado y los parametros operativos para el ARP y el
VAT modificados. Los calculos manuales estan sujetos a redondeo, simplificacién, estimacion y aproximacion segin
sea hecesario para desarrollar los parametros clave y los parametros operativos clave del sistema. Por ejemplo, se
excluyeron los gases no condensables y se supuso que el amoniaco anhidro puro simplificaba los calculos manuales
requeridos (en comparacidén con la pureza objetivo del 99,5 %). La simulacién matemética mediante software de
simulacién de procesos puede dar como resultado un refinamiento de los calculos para permitir un disefio detallado
del proceso de las corrientes de purga requeridas para el circuito de licuefacciéon de gas y el sistema ARP y VAT
modificados.

En las figuras 4, 5 y 6A se muestra un procedimiento para la licuefaccién de gas natural dulce saturado con agua (98
% de CHs y 2 % de CO») de acuerdo con la invencion. El gas natural se suministra a la trayectoria de flujo en un
separador de entrada en M1 a una presién de 170 kPa y 17 °C. El gas se comprime en la entrada de la 1.2 etapa
(COMP-IN) y se comprime a 650 kPa (M2), la misma presién que el gas de reciclado de la primera etapa (STG-1,
M3). El calor de compresiéon de la entrada de la 1.2 etapa se recupera en WHX-IN (M2 a M2a), el calor de
compresion de la entrada de la primera etapa (M3 a M3a) se utiliza para calentar el gas de reciclado (M20 a M21) a
al menos -29 °C, que es la temperatura minima aceptable para el funcionamiento en un compresor de materiales de
construccién estandar (no criogénico). La temperatura combinada en la entrada de la succién del compresor de
reciclaje de la segunda etapa es de 47 °C (M4). La temperatura y la presién en M4 deben revisarse para garantizar
que los hidratos o la congelacién no sean un problema; en este ejemplo, no hay ningln problema, pero las
relaciones de reciclaje con el gas de entrada y el contenido de agua pueden cambiar segun la aplicacién.

El gas de entrada y de reciclaje combinado se comprime en la segunda etapa de reciclaje a 2200 kPa (M5), se enfria
y se recupera el calor de la compresién en WHX-1 (M5 a M6). El gas se comprime aln mas en la tercera etapa de
reciclaje (STG-3) y se recupera el calor de la compresién a partir de los 160 °C en WHX-2 (M7 a M8) hasta los 47
°C.

El gas ingresa ahora a un punto en la trayectoria de flujo para el pretratamiento en preparacién del proceso de
licuefaccion. HSX-5 se utiliza para proporcionar control de la temperatura antes de que el gas en la trayectoria de
flujo ingrese al contactor de amina (M9), donde el contenido de CO» se reduce de 20.000 ppm a menos de 50 ppm
para evitar la solidificacién de CO5 en el proceso de licuefaccién. El gas que sale del contactor de amina en el punto
M10 esta saturado de agua cuando ingresa al deshidratador de glicol TEG, donde al salir en el punto M11 el
contenido de vapor de agua se ha reducido a 0,065 kg/10° m®. En el punto M12, se inyectan 11,7 kg de metanol para
garantizar una mezcla de metanol/agua de aproximadamente 75/25 a medida que se produce la condensacién a lo
largo de la trayectoria de flujo hacia el HPS a 8200 kPa y -88 °C (M14). La mezcla condensada de metanol y agua
se retira del HPS (M16) dejando una corriente de vapor deshidratada con trazas de MeOH/HO que se solidificara a
medida que el gas se haga pasar rapidamente a través de la vélvula JT-1 a 170 kPa y -152 °C, y se puede eliminar
filtrando el producto liquido. Esta técnica de deshidrataciéon no se ha utilizado ni reconocido en la técnica anterior
como un procedimiento de deshidratacién de la corriente de gas durante la produccién de gases criogénicos como el
GNL y es un procedimiento que se puede utilizar en la invencién para eliminar la necesidad de unidades de
deshidratacion de tamiz molecular convencionales.

Volviendo a M12, el punto en el flujo de inyecciéon de metanol, el gas se enfria secuencialmente de 22 °C (M12) a -
88 °C (M14) a través de los enfriadores de amoniaco NH3-CH1, NH3-CHz, NH3-CH3, NH3-CH4 y GGX-2. En este
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ejemplo, debido a la temperatura ambiente mas célida, HSX-3 no proporciona ninguna transferencia de calor
beneficiosa. En climas més frios, HSX-3 puede proporcionar un enfriamiento significativo, lo que reducira la tarea de
enfriamiento de NHz-CH1. Como resultado, la eficiencia térmica del proceso de licuefaccidén de gas mejorard a
medida que la temperatura ambiente disminuya durante los meses de invierno.

Una vez que el gas de fase densa enfriado ha llegado al HPS, el liquido MeOH/H>O condensado se retira en el
punto M16 como se indic6 anteriormente, el gas de alta presion enfriado deshidratado sale del HPS en el punto M15
(-88 °C, 8200 kPa) y se bombea a través de la valvula Joule Thomson JT-1 al punto M17 (170 kPa, -152 °C y una
fraccién de vapor X=0,53) hacia el LPS. El GNL liquido se retira del LPS a través de M-18 por gravedad hacia el
sistema de almacenamiento de GNL (con trazas de sélidos MeOH/H,O filtradas y eliminadas del GNL), y el vapor de
gas de reciclaje frio se recicla nuevamente para actuar como un fluido de transferencia de calor, enfriando la
corriente de gas en GGX-2 (M13 a M-15) y calentando de M-19 a M20 (-152 a -71); las temperaturas de
aproximacioén se obtienen utilizando un intercambiador de calor criogénico de alta presién. El gas de reciclaje se
calienta ain més en GGX-1, un intercambiador de calor criogénico de menor presién, a un minimo de -29 °C para
permitir el uso de equipos de compresién no criogénicos, que pueden ser alternativos o centrifugos a medida que
aumenta el tamafio de la planta de licuefaccién de gas.

La solucién rica se recibe en la entrada de la bomba de solucién rica de agua y amoniaco en el punto Aq1 desde la
parte inferior de la VAT en un estado subenfriado de 50 °C o menos y 10,4 % en peso para esta aplicacién. Las
condiciones ambientales mas calidas en comparacién con las condiciones ambientales frias del invierno dan como
resultado que se utilicen soluciones ricas y pobres en general més bajas para el ARP de adsorcién modificado. En
este ejemplo, la concentracién pobre es del 5 % en peso y la rica es del 10,4 % en peso.

En este ejemplo, el VAT que recibe vapor de amoniaco anhidro de los cuatro enfriadores de gas (NHs-CH1, NHs-
CH2, NHs-CH3, NH3-CH,4) funciona a 10 kPa en la parte superior y a una temperatura de subenfriamiento de
solucién pobre de 22 °C.

Generalmente, a medida que se dispone de una temperatura ambiente més fria o de disipadores de calor, se reduce
el trabajo del enfriador para el trabajo de NH3-CH1; en este ejemplo, como el HSX-3 no puede reducir la temperatura
del flujo en M12a por debajo de los 22 °C, su trabajo es minimo. Las temperaturas ambiente méas bajas también dan
como resultado una reduccidn de la presién de operacién de condensacién del HSX-2 (condensador de amoniaco
anhidro). La sensibilidad de la reduccién de la temperatura ambiente en el ARP y el VAT modificados se puede ver
gréficamente en la figura 8 (el diagrama PTX para presiones de operacidén del absorbedor de hasta 10 kPa). Una
presién de condensacién de amoniaco mas baja (HSX-2) y una carga de trabajo reducida en la solucién pobre de
agua y amoniaco (NH3-CH1) brindan oportunidades para optimizar ain mas las fortalezas de la solucidn rica y pobre
y las tasas de circulacion.

Volviendo a la bomba de solucién rica de agua y amoniaco, la presién de descarga de la bomba es una funcién
directa de la temperatura (y presién) de condensacién del condensador de amoniaco (HSX-2). En este ejemplo, se
requiere una presién de 950 kPa para Ag-2; la solucién rica al 10,4 % en peso en este punto de la trayectoria de flujo
esta subenfriada. La solucién rica fluye primero hacia la etapa de recuperacién del calor de compresion, dividiéndose
en paralelo con caudales divididos proporcionalmente a la tarea de recuperacién de calor residual de cada
intercambiador (WHX-IN, WHX-1, WHX-2) que aumenta de temperatura de 50 °C (Aq2) a 72,5 °C (Aq10) al 10,4 %
en peso y 940 kPa; la solucién rica todavia esta subenfriada.

El siguiente punto en la ruta de flujo es el intercambiador de solucién rica/pobre, donde la solucién rica se calienta
aln mas a 143 °C, momento en el que la solucién rica Aq12 ingresa a la columna rectificadora ARP modificada.

Como resultado de las presiones de operacién a la temperatura de condensacion de 22 °C (HSX-2), se calcula que
el sistema ARP modificado para este ejemplo tiene un requerimiento de calor de ajuste de 924 kW, que se puede
complementar con corrientes de recuperacién de calor residual de baja calidad disponibles, pero requiere una
temperatura final de 159 °C para lograr la concentracién de solucién pobre del 5 % en peso. El calor residual
adicional se podria suministrar directamente al generador/recipiente de compensacién o a lo largo del circuito de
calentamiento del intercambiador de calor de solucién rica.

Una vez que se proporciona suficiente calor adicional para el ajuste, se lograra el reflujo y el trafico de vapor
requeridos en la columna rectificadora. El deflegmador DPX requiere 436 kW de trabajo de enfriamiento para lograr
una temperatura de salida de 50 °C, lo que da como resultado una corriente de amoniaco que se anticipa que tendra
un 99,5 % en peso de amoniaco segun la relacién de reflujo asumida de 2 y una concentracion de solucién saturada
pobre de 5 % en peso (Aq14).

La solucién pobre Ag14 se subenfria en el intercambiador de solucién pobre rica y la temperatura se reduce de 159
°C a 85 °C (Ag15). La solucidn pobre se enfria alin mas en HSX-1 a 22 °C en este ejemplo en el punto Aq 16 en la
trayectoria del flujo. La solucién pobre subenfriada al 5 % en peso se inyecta en la parte superior de la columna VAT
aproximadamente a 10,6 m de altura por encima de la succién de la bomba Rich Aq. La solucidén pobre de agua y
amoniaco al 5 % en peso se subenfria a 22 °C para permitir que el amoniaco del NH3-19 en la trayectoria del flujo (a
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-71 °C y 10 kPa) se disuelva completamente en la solucién pobre subenfriada y permanezca en un estado
subenfriado después de tener en cuenta el aumento de temperatura a partir del calor de la solucién y la energia del
calor de condensacién y la mezcla de entalpia del vapor de amoniaco y la solucidn pobre.

La presién de funcionamiento de 10 kPa se desarrolla apretando la valvula de evaporacién instantanea de agua-
amoniaco pobre, reduciendo asi la presién de succién de la bomba de agua-amoniaco rico, pero manteniendo la
presién de succiéon por encima del NPSHR y una solucién pobre subenfriada para asegurar la absorcién de los
vapores de amoniaco anhidro.

Volviendo al punto en la trayectoria del flujo donde el vapor de amoniaco (NH3-1) sale por la parte superior del DPX,
el vapor continla hacia el condensador de amoniaco (HSX-2). Es la temperatura de condensacién de este
intercambiador de calor la que establece la presion de operacién para el lado de solucién rica del ARP modificado. El
HSX-2 elimina 230 kW para condensar el flujo de vapor de amoniaco requerido para este ejemplo.

Después de NHs-2, el amoniaco se condensa completamente y la figura 7, el diagrama de Mollier de amoniaco
anhidro, detalla los aspectos termodinamicos de esta parte de la invenciéon. El amoniaco esta a 900 kPa para la
presién de condensacién de 22 °C y se evapora a las presiones correspondientes para los 4 enfriadores como se
muestra en el PFD para los aspectos ARP y VAT modificados de la invencién. En la figura 5, asociadas con los
enfriadores de amoniaco, se muestran las véalvulas de purga de NHsz 1, 2, 3 y 4. Para los fines de los célculos
manuales simplificados en este ejemplo, no se utilizan corrientes de purga. Sin embargo, en la préactica, puede
requerirse una corriente de purga de aproximadamente el 5 % para cada enfriador de amoniaco para evitar una
acumulacién de H>O en los enfriadores de amoniaco, lo que puede hacer que el sistema no funcione. La corriente de
purga real dependera de la pureza del amoniaco producido a partir de la columna rectificadora, que para este
ejemplo se fij6 como objetivo una pureza del 99,5 %.

En la parte superior de la VAT, el amoniaco que entra en la VAT se encuentra a una altura, temperatura y caudal
masico que hacen que la solucién de agua y amoniaco aumente en fuerza y temperatura a medida que fluye por la
VAT. Como se muestra en la figura 8, el grafico PTX muestra que la solucién permanece subenfriada en este
ejemplo para los flujos NH3-19 (Aq17 24,6 °C, 10 kPa, 5,5 % en peso), NH3-15 (Ag18 28,1 °C, 13 kPa, 6,2 % en
peso), NH3-11 (Ag19 34,1 °C, 30 kPa, 7,3 % en peso) y NH3-6 (An20, 49,8 °C, 72 kPa, 10,4 % en peso) para los
cuatro enfriadores con trayectoria de flujo de gas. Si se produjera una solucién sobrecalentada en el punto de
mezcla mas bajo (Ag20), se podria emplear un intercambiador de calor HSX-4 para eliminar el exceso de calor y
subenfriar la rica solucién de agua y amoniaco antes de la succién de la bomba (Aq1) para mantener las presiones
de funcionamiento deseadas en la parte superior de la VAT.

En otro ejemplo, que se muestra en las figuras 9 y 10, que ilustran la licuefaccién del aire, el gas de entrada se
suministra a una presién inferior al punto critico. El aire licuado se produce utilizando un vaporizador de gas licuado
para proporcionar refrigeracién adicional en la trayectoria de flujo aguas abajo del enfriador por absorcién de la
etapa final (que funciona a -70 °C) con el fin de permitir que se alcance una condicién de temperatura y presién que
dé como resultado un gas o una mezcla de gases evaporados a la temperatura y presiéon deseadas para estar
dentro de la envolvente de la fase gas-liquido con una determinada calidad "X".

Por ejemplo, el gas natural puede licuarse utilizando los procedimientos descritos anteriormente y, a continuacion, el
GNL puede vaporizarse para proporcionar un enfriamiento adicional a la corriente de aire mas alla del enfriamiento
proporcionado por la etapa final del enfriador de un sistema de enfriamiento por absorcién modificado. El gas natural
vaporizado puede convertirse entonces en el material de alimentacién para el circuito de licuefaccion de GNL
utilizando una realizacién alternativa como la descrita anteriormente, o0 como una fuente de combustible gaseoso si
la planta de licuefaccién de aire se ubica en un sitio que utiliza GNL como fuente de combustible. Este procedimiento
puede ser adecuado para la licuefacciéon de un gas que requiere temperaturas muy bajas (inferiores a -170 °C) para
permitir que se produzca la licuefaccion y minimizar el equipo adicional que requieren los procesos de refrigeracion
convencionales con procesos de refrigeracién externa multietapa en cascada.

Definiciones e interpretacién

Todas las referencias a temperaturas y presiones en la descripcién de este documento deben considerarse
modificadas con el término "aproximadamente", que significa una variacién de £ 5 %, + 10 %, + 20 % o + 25 % del
valor especificado. Por ejemplo, "aproximadamente" 50 por ciento puede, en algunas realizaciones, conllevar una
variacion de 45 a 55 por ciento. Para rangos de nimeros enteros, el término "aproximadamente" puede incluir uno o
dos numeros enteros mayores y/o menores que un nimero entero mencionado en cada extremo del rango. A menos
que se indique lo contrario en este documento, el término "aproximadamente" pretende incluir valores y rangos
proximos al rango mencionado que sean equivalentes en términos de la funcionalidad de la composicién o la
realizacién descrita. El término "aproximadamente" también puede reflejar cualquier imprecisién en los instrumentos,
dispositivos o procedimientos utilizados para medir el valor especificado.

Como sera evidente para los expertos en la materia, se pueden realizar diversas modificaciones, adaptaciones y
variaciones de la divulgacién especifica anterior sin apartarse del alcance de la invencién reivindicada en el presente
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documento. Las diversas caracteristicas y elementos de la invencién descrita en el presente documento se pueden
combinar de una manera diferente a los ejemplos especificos descritos o reivindicados en el presente documento sin
apartarse del alcance de la invencién. En otras palabras, cualquier elemento o caracteristica se puede combinar con
cualquier otro elemento o caracteristica en diferentes realizaciones, a menos que exista una incompatibilidad obvia o
inherente entre los dos, o se excluya especificamente.

Las formas singulares "un", "una", "el" y "la" incluyen referencias plurales a menos que el contexto indique
claramente lo contrario. Asi, por ejemplo, una referencia a "una planta" incluye una pluralidad de tales plantas. Se
observa ademas que las reivindicaciones pueden redactarse para excluir cualquier elemento opcional. Como tal,
esta declaracién pretende servir como base antecedente para el uso de terminologia exclusiva, como "Unicamente",
"solamente" y similares, en relacién con la mencién de elementos de reivindicacién o el uso de una limitacién
"negativa". Los términos "preferiblemente", "preferido”, "preferir', "opcionalmente”, "puede" y términos similares se
utilizan para indicar que un elemento, condicién o etapa a la que se hace referencia es una caracteristica opcional
(no obligatoria) de la invencion.

El término "y/o" significa cualquiera de los elementos, cualquier combinacién de los elementos o todos los elementos
con los que se asocia este término. La frase "uno o mas" es facilmente comprensible para un experto en la materia,
en particular cuando se lee en el contexto de su uso.

Como comprendera el experto en la materia, todos los nimeros, incluidos los que expresan cantidades de reactivos
o ingredientes, propiedades como el peso molecular, las condiciones de reaccién, etc., son aproximaciones y se
entiende que se modifican opcionalmente en todos los casos mediante el término "aproximadamente". Estos valores
pueden variar en funcién de las propiedades deseadas que se busquen obtener por parte de los expertos en la
materia utilizando las ensefianzas de las descripciones que se incluyen en el presente documento. También se
entiende que dichos valores contienen inherentemente una variabilidad que resulta necesariamente de las
desviaciones estandar encontradas en sus respectivas mediciones de prueba.

Tal y como comprendera un experto en la materia, para cualquier propésito, en particular en términos de
proporcionar una descripcién escrita, todos los rangos enumerados en el presente documento también abarcan
todos y cada uno de los subrangos posibles y combinaciones de subrangos de los mismos, asi como los valores
individuales que componen el rango, en particular valores enteros. Un rango enumerado (por ejemplo, porcentajes
en peso o grupos de carbono) incluye cada valor especifico, nimero entero, decimal o identidad dentro del rango.
Cualquier rango enumerado puede reconocerse facilmente como suficientemente descriptivo y permite que el mismo
rango se descomponga en al menos mitades, tercios, cuartos, quintos o décimos iguales. Como ejemplo no
limitativo, cada rango analizado en el presente documento puede descomponerse facilmente en un tercio inferior, un
tercio medio y un tercio superior, etc.

Como también comprendera un experto en la materia, todos los términos como "hasta", "al menos", "mayor que",
"menor que", "mas que", "o mas", y similares, incluyen el nimero mencionado y tales términos se refieren a rangos
que pueden desglosarse posteriormente en subrangos como se ha explicado anteriormente. De la misma manera,
todas las proporciones mencionadas en el presente documento también incluyen todas las subproporciones que
caen dentro de la proporcidn mas amplia. En consecuencia, los valores especificos mencionados para radicales,
sustituyentes y rangos son solo a modo de ilustracién; no excluyen otros valores definidos ni otros valores dentro de

rangos definidos para radicales y sustituyentes.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para licuar un gas industrial o un gas de hidrocarburo, o cualquier mezcla de gases industriales o
de hidrocarburos, que comprende las siguientes etapas no secuenciales:

(a) recibir un gas que tiene una presién de entrada y comprimir o descomprimir el gas a una presién
deseada;

(b) enfriar el gas a través de al menos un enfriador por absorcién;
(c) reducir adiabaticamente la presién del gas para licuar al menos una parte del gas;

(d) calentar un fluido rico en agua-amoniaco en un rectificador para liberar gas amoniaco, utilizando uno o
una combinacién de calor recuperado de energia de compresién si el gas se comprime en la etapa (a), o
calor de compensacién que puede producirse por intercambio de calor de combustién directa o indirecta, u
otras corrientes de recuperacidén de calor residual disponibles con las condiciones de temperatura y flujo
méasico necesarias, produciendo un fluido pobre en agua-amoniaco;

(e) subenfriar el fluido de agua y amoniaco pobre y hacerlo circular hasta la parte superior de una torre de
absorcidn de vapor (VAT);

(f) condensar el gas amoniaco del rectificador y evaporar el amoniaco liquido para producir gas amoniaco
enfriado para su uso en el al menos un enfriador por absorcion;

(g) absorber gas amoniaco desde al menos un enfriador por absorcién en el fluido de agua-amoniaco pobre
en la VAT para producir el fluido de agua-amoniaco rico para la etapa (d), caracterizado porque el
procedimiento comprende ademas realizar la etapa (g) mientras se mantiene una presiéon de
funcionamiento subatmosférica en la parte superior de la VAT, presionando una valvula de evaporacién
instantanea de agua-amoniaco pobre, reduciendo asi la presién de succién de la bomba de una bomba de
agua-amoniaco rico pero manteniendo la presion de succién por encima de la altura de succién positiva
neta requerida (NPSHR) de la bomba, eliminando el fluido de agua-amoniaco rico de la VAT y manteniendo
una solucién de agua-amoniaco pobre subenfriada.

2. El procedimiento de la reivindicacion 1 en el que el gas se licua parcialmente en la etapa (¢) y que comprende las
etapas adicionales de eliminar el producto de gas licuado y reciclar el gas restante en un circuito de reciclado de
vapor que enfria la corriente de gas antes de la reduccién de presion adiabatica y luego se comprime y se combina
con la corriente de gas de entrada.

3. El procedimiento de la reivindicacidén 1, en el que el gas se comprime por encima del punto critico del gas, y el
procedimiento alcanza una temperatura del gas de aproximadamente -71 °C, antes de la expansidén adiabatica la
etapa (c) de la reivindicacién 1.

4. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la 3, en el que al menos un enfriador por absorcién comprende una
corriente de purga de liquido que evita aumentar concentraciéon de agua en refrigerante de amoniaco.

5. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la reivindicacién 3, en el que la presién de funcionamiento
subatmosférica en la parte superior de la VAT se mantiene utilizando un flujo de masa suficiente de fluido de agua-
amoniaco pobre subenfriado en el punto de mezcla de vapor de amoniaco anhidro y fluido de agua-amoniaco pobre
para permitir que el gas amoniaco se disuelva completamente en el fluido de agua-amoniaco subenfriado en la VAT.

6. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la reivindicacién 3, en el que parte o la totalidad del calor de la solucién y
la energia del calor de condensacién de la mezcla de vapor de amoniaco anhidro y solucién pobre de agua-
amoniaco se recupera en la VAT, mediante el uso de una carga hidraulica y el preenfriamiento de la corriente de
alimentacién de la VAT de agua-amoniaco pobre.

7. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la reivindicacién 3 que comprende las etapas adicionales de enfriar la
corriente de gas enfriado de la etapa (b) utilizando intercambiadores de calor gas/gas para reducir aln mas la
temperatura de la corriente de gas antes de la etapa (c).

8. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la 3, que comprende etapa adicional de deshidratar el gas luego de
compresion y antes del enfriador por absorcién, como mediante la adicién de un alcohol en una cantidad suficiente
en la trayectoria de flujo, y condensar el alcohol y el agua antes de la etapa de reduccién de presidn adiabatica.

9. El procedimiento de la reivindicacién 1 o la reivindicacién 3 en el que el gas licuado se filtra después de la
reduccién de presién adiabética para eliminar cualquier sélido del producto de gas licuado.
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