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DESCRIPCION
Procedimiento y dispositivo para la fabricacién de mondxido de carbono a partir de diéxido de carbono

La presente invencion se refiere a un procedimiento y dispositivo para la fabricacion de CO partir de CO», en el
cual la reaccién transcurre mediante un formiato de la férmula HNR1R2H* HCO» y/o una amida de la férmula
HCONR1R>, en donde R4y R2 son iguales o diferentes y son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo
con 1 a 20 atomos de C, sustituidos y no sustituidos.

El estado de la técnica descrito en el presente documento se basa en el conocimiento conocido por los
inventores y no representa en absoluto el estado de la técnica conocida partir de la literatura, de modo que en
la siguiente descripcidn del estado de la técnica pueden encontrarse también pasajes que pueden ser tomados
no solo de la literatura citada, sino que pueden basarse también en perfeccionamientos de los inventores y con
ello no representa necesariamente el estado general de la técnica.

Mediante la combustién de combustibles fosiles se cubre actualmente aproximadamente 80% de la demanda
mundial de energia. En enero de 2011, por este proceso de combustiéon se emitieron a la atmdsfera a nivel
mundial aproximadamente 34.032,7 millones de toneladas de diéxido de carbono (CO,). Esta liberacién es la
ruta mas simple, para eliminar también grandes cantidades de CO, (por ejemplo plantas de energia a base de
lignito, por encima de 50.000 t por dia).

La discusién sobre las repercusiones negativas del CO» de invernadero sobre el clima ha conducido a que se
contemple un reciclaje de CO». Visto desde el punto de vista termodinamico, el CO; es energéticamente muy
bajo y por ello puede ser reducido sélo muy dificilmente de nuevo hasta productos Utiles. Sin embargo, existen
aproximaciones para reducir electroquimicamente el CO, en aparatos de electrélisis, y con ello fabricar y
suministrar materiales en la quimica, y simultaneamente disminuir el CO existente.

En la naturaleza, el CO; es usado por la fotosintesis para dar hidratos de carbono. Este proceso dividido,
temporalmente y en el plano molecular espacialmente, en muchas etapas parciales puede ser copiado a escala
industrial sélo muy dificilmente. La reduccidn electroquimica de CO, representa la ruta mas eficiente
actualmente, en comparacién con la fotocatélisis pura. Una forma mixta es la electrélisis soportada por la luz o
la fotocatalisis soportada por la electricidad. Ambos términos se usan como sinénimos, dependiendo de la
perspectiva del observador.

Actualmente se discuten algunas rutas posibles para la fabricacién de portadores de energia y precursores
quimicos a base de energias regenerativas. Como particularmente deseable, es valida la reaccién
electroquimica o fotoquimica directa de CO» hasta hidrocarburos o sus derivados oxigenados.

Sin embargo, ha probado ser dificil encontrar catalizadores adecuados para la industria, para la fabricacién de
los hidrocarburos o productos oxigenados, para estas rutas directas. Por ello, estan en discusién también rutas
de varias etapas, que por el elevado nivel de madurez técnica de las etapas individuales, presentan el prospecto
de una solucién pronta.

El producto intermedio més importante en esta cadena de valor agregado de varias etapas, es al respecto el
CO. Es considerado cominmente como el médulo estructural C1 mas importante de la quimica de sintesis.
Como mezcla de gas de sintesis (Ho/CO > 2/1) con hidrégeno, puede ser usado mediante el proceso de Fischer-
Tropsch para la produccion de hidrocarburos y para la sintesis de metanol. La mezcla gaseosa rica en CO o el
CO puro son necesarios ademas para las reacciones de carbonilacién, como la hidroformilacién o la sintesis
de &cidos carboxilicos (carbonilacién de alcohol), en las cuales se alarga la cadena de hidrocarburos primarios
insaturados.

Por consiguiente, cuando existen posibilidades de generar CO partir de CO; tomando en cuenta fuentes de
energia renovable, esto abre una multiplicidad de posibilidades para reemplazar total o parcialmente las
materias primas fésiles como fuentes de carbono en muchos productos quimicos.

Una ruta posible es la descomposicién electroquimica de CO2 en CO y O, Al respecto, se trata de un
procedimiento de un paso. Usar éste a escala industrial es un desafio, puesto que los materiales usados en
alguna extensién (por ejemplo membranas conductoras de aniones) todavia no estan optimizados para la
electrélisis de CO», y existe la necesidad de investigacién adicional sobre electrodos, por ejemplo electrodos
de difusién de gas.

Hasta ahora el petréleo crudo o carbén son las fuentes industriales mas importantes de carbono en términos
de volumen. Para convertir carbono oxidado, usualmente COo, o carbonato, en una forma reducida, se requiere
energia. Sélo el carbono en forma reducida es interesante para una aplicacién industrial, como reemplazo de
fuentes fésiles.

Concretamente existen propuestas para convertir CO, por via electroquimica a formiato/CO o hidrocarburos,
aunque hasta ahora usualmente estédn desarrollados estos procedimientos todavia a escala de laboratorio.
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Ademas, la eficiencia energética de tales instalaciones no es en general muy elevada (<=50%), como se
describe en Liu et al.; (2018), " CO» Electrolysis to CO and O» at High Selectivity, Stability and Efficiency Using
Sustainion Membranes"; Journal of Electrochemical Society, 165 (15) J3371 - J3377 (2018), o también se
divulga en los documentos US 9181625 B2, US 9555367 B2, US 8562811 B2. SHAKERIAN FARID ET AL.,
APPLIED ENERGY, vol. 148, 27 de marzo de 2015, paginas 10-22, investigan diferentes procedimientos para
la absorcién de diéxido de carbono con aminas y amoniaco. Klankermayer Jurgen ET AL., Angewandte
Chemie, vol. 128, Nr. 26, 20 de junio de 2016, paginas 7416-7467, describe la produccién de formamidas. Jens
Christian M. ET AL., Green Chemistry, vol. 18, Nr. 20, 1 de enero de 2016, péginas 5621-5629, propone
almacenar CO; en denominadas moléculas de almacenamiento ("Storage Molecules").

Por ello, deberia revelarse una ruta alternativa para la fabricacién, almacenamiento y transporte de CO partir
de CO», que fuera realizable a nivel industrial cuya escala pudiera aumentarse.

En este caso, los inventores han encontrado un concepto, como pueda no menos 3:30 obtenerse CO a partir
de CO, mediante un almacenamiento intermedio en un compuesto, del cual pueda liberarse CO de manera
facil en un lugar deseado y pueda usarse de nuevo con suficiente pureza. La presente invencién suministra un
procedimiento alternativo - en comparacién con la electrélisis de CO- - para la conversién de CO, en monéxido
de carbono (CO), cuya escala pueda ser aumentada en volumen y con ello sea adecuado a nivel industrial.

En un primer aspecto, la presente invencién se refiere a un procedimiento para la fabricacién de CO a partir de
COy, que comprende,

a) reaccién de CO, con agua y una amina de la férmula HNRR», en donde R4 y R» son iguales o diferentes y
son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 a4tomos de C sustituidos y no sustituidos, hasta
un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H" HCOg;

b) reaccién del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3 con hidrégeno hasta un formiato de la
férmula HNR1R2H* HCOo;

c¢) descomposicién del formiato de la férmula HNR1R2H* HCO> hasta una amida de la férmula HCONR1R2 y
H20;

d) descomposicién de la amida de la formula HCONR1R2 hasta CO y una amina de la férmula HNR1R>, en
donde surge una mezcla que comprende la amina de la formula HNR4R2 y CO; y

e) reaccién al menos parcial de la amina de la formula HNR1R2 en la mezcla que comprende la amina de la
formula HNR+1R2 y CO con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, para la fabricacién de una
mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la formula HNR¢R> con
el reactivo de precipitacién y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la férmula HNR+Ry, preferiblemente de
una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3"y, dado el caso, amina
que no reacciond de la formula HNR+R2, y separacion del producto de precipitacién de la amina de la formula
HNR4R2 con el reactivo de precipitacién, preferiblemente del hidrogenocarbonato de la formula HNR{RH*
HCOg3', en donde surge un producto que comprende CO y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula
HNR1Ro.

Ademas, otro aspecto de la presente invencidn esté dirigido a un dispositivo para la fabricaciéon de CO a partir
de CO», que comprende:

- un primer reactor para la reaccién de CO, con HoO y una amina de la formula HNR1R2, en donde R4y Rz son
iguales o diferentes y son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 atomos de C sustituidos y
no sustituidos, hasta un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R.H* HCOs', que esté disefiado para hacer
reaccionar CO, con H>O y una amina de la formula HNR1Ry;

- un segundo reactor para la reaccién de hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCOs™ con hidrégeno
hasta un formiato de la férmula HNR:R:H* HCOs, el cual estd diseflado para hacer reaccionar el
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3™ con hidrégeno hasta un formiato de la férmula HNR{RH*
HCOy; ademés, comprende

-un tercer reactor para la descomposicion del formiato de la férmula HNR4R2H" HCO2 hasta H.O y una amida
de la formula HCONR+Ry, el cual estéd disefiado para descomponer el formiato de la férmula HNR{RH*
HCO, en H>O y una amida de la formula HCONRR>, y

- un cuarto reactor para la descomposicién de la amida de la formula HCONR1R> en CO y una amina de la
formula HNR+R», el cual esta disefiado para descomponer la amida de la férmula HCONR1R2 en CO y una
amina de la formula HNR1R2; o

- un tercer reactor combinado para la descomposicion del formiato de la féormula HNR41RoH* HCO2 en H2O, CO
y una amina de la férmula HNR+Ry, el cual estéa disefiado para descomponer el formiato de la formula HNR1RoH*
HCO, en HxO, CO y una amina de la férmula HNR1R»; que comprende ademas

- un quinto reactor para la reaccidén al menos parcial de la amina de la férmula HNR1R2 generada en el tercer
reactor combinado o en el cuarto reactor, con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, para la
fabricacién de una mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccion de la amina de la
férmula HNR1R2 con el reactivo de precipitacion y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula HNR+Rx,
preferiblemente de una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCO3 vy,
dado el caso, amina que no reaccion6 de la formula HNR1R», y para la separacién del producto de precipitacién
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de la reaccién de la amina de la fé6rmula HNR1R2> con el reactivo de precipitacidén, preferiblemente del
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3", en donde surge un producto que comprende CO y, dado
el caso, amina que no reacciond de la férmula HNR+1R2, en donde el quinto reactor esté disefiado para hacer
reaccionar al menos parcialmente la amina de la férmula HNR1R2> generada en el tercer reactor combinado o
en el cuarto reactor, con un reactivo de precipitacidén, preferiblemente con CO,, en donde se produce una
mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la formula HNR¢R> con
el reactivo de precipitaciéon y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula HNR1R2, preferiblemente una
mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula HNR4R2H* HCO3" y, dado el caso, amina que
no reaccion6 de la formula HNR1R2, y en donde el quinto reactor esta disefiado ademas para separar el
producto de precipitacion de la reaccién de la amina de la féormula HNR+1R2 con el reactivo de precipitacién,
preferiblemente el hidrogenocarbonato de la féormula HNR1R2H* HCOs3.

En las reivindicaciones dependientes y la descripciéon detallada se encuentran otros aspectos de la presente
invencién.

Los dibujos anexos deberian ilustrar formas de realizacién de la presente invencidn y facilitar otro entendimiento
de ellas. En relacidén con la descripcién, sirven para aclarar los conceptos y principios de la invencién. Con
referencia a los dibujos, resultan otras formas de realizacién y muchas de las ventajas mencionadas. Los
elementos de los dibujos estan representados no necesariamente a escala. Los elementos, rasgos y
componentes iguales, con la misma funcién y el mismo efecto estan dotados con los mismos sighos de
referencia en las figuras de los dibujos, en tanto no se explique de otro modo.

La figura 1 muestra esqueméticamente el curso de reaccidén para la fabricacién de CO en un procedimiento
ejemplar de acuerdo con la invencion.

En la figura 2 se muestra esqueméticamente otro procedimiento ejemplar sin la purificaciéon de CO, en el cual
se aclara también el papel de una amida como posibilidad de almacenamiento y transporte para CO.

En las figuras 3 a 7 se encuentran procedimientos ejemplares de acuerdo con la invencion, representados
esquematicamente.

En las figuras 8 a 17 se muestran esquematicamente dispositivos ejemplares de acuerdo con la invencion.
En la figura 18 se representa ademés esqueméticamente un dispositivo de un ejemplo de la presente invencién.

La figura 19 muestra esquematicamente un primer reactor ejemplar, y la figura 20 muestra esqueméticamente
un segundo reactor ejemplar.

En la figura 21 se representan los resultados del ensayo 2 del ejemplo 3.

En tanto no se defina de otro modo, las expresiones técnicas y cientificas usadas en el presente documento
tienen este mismo significado, como son entendidas cominmente por un experto en la especialidad de la
invencién.

En la solicitud, los datos en cantidades se refieren a % en peso, en tanto no se indique de otro modo o sea
evidente a partir del contexto.

La amida de la formula HCONR1R2 es una amida del acido férmico, y comprende formamida como también los
derivados de N-alquilo y N,N-dialquilo de la formamida.

La presién normal es 101325 Pa = 1,01325 bar.

Un primer aspecto de la presente invencién se refiere a un procedimiento para la fabricaciéon de CO, que
comprende

a) reaccién de CO, con agua y una amina de la férmula HNRR», en donde R4 y Rs son iguales o diferentes y
son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 a4tomos de C sustituidos y no sustituidos, hasta
un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H" HCOg;

b) reaccién del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3 con hidrégeno hasta un formiato de la
férmula HNR1R2H* HCOo;

¢) descomposicion del formiato de la formula HNR1RoH* HCO»- hasta una amida de la férmula HCONR4R2 y
H20;

d) descomposicién de la amida de la formula HCONR{R2 en CO y una amina de la férmula HNR1R5, en donde
surge una mezcla que comprende la amina de la férmula HNR1R2 y CO; y

e) reaccién al menos parcial de la amina de la formula HNR1R2 en la mezcla que comprende la amina de la
formula HNR+1R2 y CO con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, para la fabricacién de una
mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la formula HNR¢R> con
el reactivo de precipitacién y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la férmula HNR+Ry, preferiblemente de
una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3"y, dado el caso, amina
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que no reaccioné de la férmula HNR1R», y separacidn del producto de precipitacién de la reaccién de la amina
de la férmula HNR{R2 con el reactivo de precipitacion, preferiblemente del hidrogenocarbonato de la férmula
HNRR2H* HCOs3, en donde surge un producto que comprende CO y, dado el caso, amina que no reacciond
de la formula HNR1R2.

De modo particular se prefieren los derivados de amoniaco, formiato de amonio y formamida como pasos
intermedios, partiendo de amoniaco.

Como es evidente a partir de lo anterior, en el procedimiento de acuerdo con la invencién tienen lugar las etapas
a), b), ¢), d) y e) en este orden, en donde sin embargo no se excluye que se combinen determinadas etapas y
que tengan lugar por ejemplo en un reactor, por ejemplo las etapas c) y d) (ningun aislamiento de la amida de
la formula HCONR1R>) y/o etapas a) y b) o etapas b) y ¢), etc.

En el procedimiento descrito se usan como mediadores aminas con maximo 2 radicales diferentes de H, por
consiguiente amoniaco, aminas primarias y/o secundarias, a partir de lo cual surgen ventajas particulares del
procedimiento respecto a la fabricacién, transporte y almacenamiento de CO, como se describe adicionalmente
a continuacién. A partir de la secuencia del proceso para la fabricacién de CO en diferentes procesos con ayuda
de aminas resultan otras ventajas, como por ejemplo una almacenamiento y transporte mas simple de un
producto intermedio formado, por ejemplo una amida. El procedimiento no representa en este caso en
consecuencia ningun concatenacién sencilla de la etapas, sino que las etapas se completan de manera
sinérgica, tanto desde el punto de vista material como también del energético, y resulta un procedimiento mas
eficiente para la conversién de CO, a CO, en comparacién con procedimientos del estado de la técnica, como
se cita asi mismo. Ademas, la amina usada puede ser recuperada como producto intermedio y/o, de acuerdo
con formas preferidas de realizaciéon, ser convertida en la etapa e) ventajosamente hasta un
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCOs', de modo que estéa disponible nuevamente y/o puede ser
usada nuevamente en el procedimiento también como producto intermedio y con ello, de acuerdo con formas
determinadas de realizacidén, en el mejor de los casos como Unico subproducto surge sélo oxigeno de una
electrélisis del agua.

En el procedimiento de acuerdo con la invencién, no esta particularmente limitada la etapa a) de la reaccién de
CO, con agua y una amina de la formula HNR1R», en donde R4 y R> son iguales o diferentes y son elegidos de
entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 4tomos de C sustituidos y no sustituidos, en donde Ry y
R2 también pueden formar un anillo, hasta un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H* HCO3". Por ejemplo,
en este caso puede obtenerse CO, a partir de una combustién de una sustancia que tiene carbono y/o también
puede ser obtenido a partir del aire, de manera adecuada. Por ejemplo, los lavados de amina representan
métodos corrientes para lavar por ejemplo CO, de gases de combustion. Después del procesamiento de
reactivo de lavado, y puede convertirse el hidrogenocarbonato de la amina secundaria directamente en la amida
correspondientes del acido féormico, por ejemplo formamida en el caso del amoniaco.

Dependiendo de la amina usada, durante la etapa a) puede generarse hidrogenocarbonato de amonio (NH4*
HCOz3), un hidrogenocarbonato de alquilamonio sustituido o no sustituido de la formula HoNR{H* HCOs™ y/o un
hidrogenocarbonato de dialquilamonio sustituido o no sustituido o de la férmula HNR4R2H* HCO3, en donde
en los ultimos dos casos Ry y R no son H. Aunque no se excluye que se dejen reaccionar con CO; y agua,
mezclas de varias aminas en la etapa a), se prefiere hacer reaccionar s6lo una amina, particularmente
amoniaco, de la férmula HNR1R2 con CO» y agua.

Puede elegirse cualquier amina de la formula HNR1R2 en la etapa a). De acuerdo con determinadas formas de
realizacién, R1 y R2 son elegidos de entre H y/o radicales alquilo con 1 a 10 dtomos de C sustituidos y/o no
sustituidos, por ejemplo no sustituidos, mas preferiblemente con 1 a 8 &tomos de C, mas preferiblemente con
1 a 6 atomos de C, mas preferiblemente con 1 a 4 atomos de C, en particular preferiblemente con 1 a 2 atomos
de C, en donde R4 y R> también pueden formar un anillo, por ejemplo con 2 a 20, preferiblemente 3 a 10, en
particular 3 a 6 atomos de C, en donde R4 y Ro puede ser iguales o diferentes, por ejemplo ser iguales. En este
caso, los radicales alquilo pueden ser lineales, ramificados y/o ciclicos y/o también formar un anillo. En caso
de que en el radical alquilo estén presentes sustituyentes, estos no estan particularmente limitados, en donde
para las dialquilaminas no se excluye que sdélo un radical alquilo esté sustituido. Como sustituyentes se
prefieren en particular grupos hidrofilicos, por ejemplo grupos hidroxilo, amino, carboxilo y/o sulfo (-SOzH), en
donde se prefieren mas los grupos hidroxilo, debido a su interaccidén con el agua, que es usada asi mismo para
la reaccion con el COs.

Son ejemplos de radicales alquilo adecuados por ejemplo grupos metilo, hidroximetilo, etilo, hidroxietilo, propilo,
hidroxipropilo, butilo, hidroxibutilo, aminometilo, aminoetilo, aminopropilo y aminobutilo, preferiblemente metilo,
hidroximetilo, etilo e hidroxietilo. Por ejemplo también se mencionan como aminas preferidas amoniaco,
metilamina, dimetilamina, etilamina, dietilamina, etilmetilamina, n-propilamina, isopropilamina, di-n-propilamina,
di-n-isopropilamina, n-butilamina, di-n-butilamina, pirrolidina, piperidina, etc., en donde pueden preferirse por
ejemplo dietilamina, n-propilamina, n-butilamina, pirrolidina y piperidina respecto al estado agregado a
temperatura ambiente de aproximadamente 20°C y la solubilidad en agua, mientras que por ejemplo el
amoniaco es ventajoso desde el punto de vista energético, como se discute con més exactitud a continuacién.
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Ademas, pueden preferirse amoniaco y alquilaminas, respecto a una descomposicién de una amida generada.
De acuerdo con determinadas formas de realizaciéon R1 y Rz son hidrégeno, por consiguiente como amina se
usa amoniaco.

A modo de ejemplo, en la Tabla 1 se aprecian aminas posibles con sus puntos de ebullicién y solubilidades en
agua, en donde no hay limitacién al respecto para la amina. Como es evidente a partir de la Tabla 1, pueden
usarse las mas diversas aminas, en donde Ry y R pueden ser independientes.

Tabla 1: Lista de aminas ejemplares y su punto de ebulliciéon y solubilidad en agua a aproximadamente 20°C.

unto de ebullicién [°C] Solubilidad en agua a aproximadamente 20°C [g/I]

EMetiIamina 5-6,3 1080

{Etilamina Discrecionalmente miscible

iPiperidina 1106 Discrecionalmente miscible

De acuerdo con determinadas formas de realizacién, la amina exhibe un elevado punto de ebullicibn de més
de 25°C, preferiblemente 30°C o mas, para poder ser transportada en estado liquido, y/o una solubilidad en
agua a 20°C de por lo menos 100 g/l, preferiblemente por lo menos 500 g/l, para poder ser transportada bien
como solucién en agua, en particular respecto a un uso continuo después de la etapa d), en una nueva etapa
a).

Con la eleccién de una amina adecuada con punto de ebullicion elevado, puede obtenerse facilmente el
producto CO, que puede ser separado como gas de la amina liquida. En caso de que el punto de ebullicién
esté por encima de la temperatura requerida de descomposicién de la amida, entonces la amina ya
permaneceria en estado liquido y escaparia el CO puro, lo cual es preferido.

Sin embargo, en caso de que el punto de ebullicibn esté por debajo, entonces éste deberia estar
preferiblemente entre 30 - 180 °C, ventajosamente entre 100 - 180 °C, puesto que durante la separacién por
destilacion de la amina no se requieren elevados esfuerzos de enfriamiento. Sin embargo, durante la eleccién
de la amina debe considerarse también la solubilidad/miscibilidad en/con agua, para no ralentizar la etapa a).

De acuerdo con determinadas formas de realizacién, la etapa a) tiene lugar en un solvente, que no esta
particularmente limitado. También las etapas b), ¢), d) y/o e) pueden tener lugar en un solvente, en donde
preferiblemente al menos las etapas a) a d) tienen lugar en un solvente. En este caso el solvente no esta
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particularmente limitado, aunque preferiblemente es hidrofilico y comprende por ejemplo agua o mezclas con
agua. Como solvente se prefiere agua.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, la proporcion de solvente, en particular agua en la etapa
a) es tan baja como sea posible, para mantener bajo el gasto de energia del proceso que sigue, por ejemplo
de modo que la cantidad esté por debajo de la cantidad de solvente, en particular agua, a la cual ocurre una
saturacion del hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H* HCO3™ en el solvente, en particular agua. De modo
correspondiente, en tales casos en la etapa a) puede surgir una suspensién o una pasta liquida. Dado el caso,
aqui puede ajustarse de modo adecuado una cantidad introducida de solvente, por ejemplo agua, o puede
eliminarse parcialmente también solvente, por ejemplo agua, por ejemplo cuando el CO; es suministrado del
aire, por ejemplo en un Proceso de Captura de Carbono.

Con ello, en principio la etapa a) es comparable por ejemplo con un lavado convencional de amina. Contrario
a éste, la etapa a) del procedimiento de acuerdo con la invencidén se diferencia sin embargo preferiblemente
por el solvente, en particular la proporciéon de agua y/o de CO,. En el lavado convencional de amina, las cargas
de CO, y de amina, por ejemplo cargas de amoniaco, son claramente menores de acuerdo con formas
preferidas de realizacién, y con ello la proporcién de agua es mayor. Sin embargo, preferiblemente en el caso
presente se introduce una mayor cantidad de CO, y de amina, por ejemplo 20-30 % en peso de amina, por
ejemplo amoniaco, y 20 a 45 % en peso de COo, por ejemplo aproximadamente 30 a 40 % en peso de COo, de
modo que puede resultar una relacion de absorbato (amina, por ejemplo amoniaco, y CO5) y absorbente
(solvente, por ejemplo agua) de por lo menos 1:1 (peso). Puede presentarse por ejemplo una relacién en masa
de amina de la formula HNR1R> a solvente, por ejemplo amoniaco a agua, en un intervalo de 1:0,5 a 1:4,
preferiblemente 1:1 a 1:2, por ejemplo en una relacién sobreestequométrica de 1:1,4, para evitar una entrega
de sélido puro a las siguientes etapas. Ademas, se prefiere una relacién esencialmente estequiométrica de
amina de la férmula HNR1Roa CO,, por ejemplo en una relacién de cantidad de material de 2:1 a 1:2,
preferiblemente 1,5:1 a 1:1,5, por ejemplo aproximadamente 1:1.

En caso de que se use el procedimiento de acuerdo con la invencién para una captura de carbono del aire, que
esta comprendido también en el procedimiento de acuerdo con la invencién, usualmente se requieren mayores
cantidades de solvente, por ejemplo proporcién de agua, puesto que las presiones parciales del CO; son
claramente menores y con ello se ajustan en el equilibrio concentraciones méas pequefias en la fase acuosa,
de modo que pueden resultar por ejemplo relaciones de absorbato a absorbente de 1:2-4. Para un mismo flujo
méasico del producto de hidrogenocarbonato es por ello necesario un mayor flujo mésico de proceso. Con una
mayor proporcién de solvente, por ejemplo una mayor proporcién de agua de proceso, se eleva el gasto técnico
de proceso y energético, para el soporte o para el control térmico del proceso. De modo correspondiente, para
una captura de carbono del aire se prefiere otra integracion de calor en el proceso, por ejemplo respecto a una
electrélisis del agua y/o durante el uso continuo de CO, por ejemplo en una instalaciéon Fischer-Tropsch.
Alternativa o adicionalmente, durante un proceso de captura de carbono del aire puede ocurrir también una
reduccién de la proporcién de solvente, por ejemplo proporcién de agua, mediante una separacién mecanica o
gravimétrica, por ejemplo mediante decantacién o una deposicién-centrifugaciéon. Sin embargo, en este caso
se prefiere una sobresaturacion de la solucién de lavado. Puede ser contraproducente un calentamiento para
la evaporacién del solvente, puesto que de modo correspondiente puede desplazarse el equilibrio de solucién.

Debido a la rapida cinética de reaccién de la reaccidén de formacién, por ejemplo acuosa, del
hidrogenocarbonato de amonio a partir de amina, por ejemplo amoniaco acuoso, y dibéxido de carbono, es de
esperar una limitacién en el transporte de material del proceso en la etapa a). Como consecuencia de ello, en
la etapa a) se prefiere un reactor, en el dispositivo de acuerdo con la invencién un correspondiente primer
reactor, con superficie de intercambio de material tan grande como sea posible.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, en la etapa a) se fabrica una suspensién. Por ejemplo,
en el caso de un disefio conceptual pobre en agua de la instalacién, puede combinarse una mezcla de producto
que surge en la etapa a), de 5,6 m*/dia de una fase acuosa (con agua como solvente) y 17,3 m®dia de una
fase sélida (por ejemplo en su mayoria hidrogenocarbonato de amonio, mediante el uso de amoniaco como
amina). En este caso, entonces de acuerdo con formas determinadas de realizacién, en la etapa a) se prefiere
un primer reactor, que es adecuado para una mezcla de producto en forma de puré y abrasivo.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, se usa un primer reactor, preferiblemente cristalizador
continuo con agitador con entrada de gas, o en la etapa a) se usa un primer reactor asi. En la figura 19 se
muestra un primer reactor ejemplar, con una primera tuberia 101 o un flujo de entrada a ésta, una segunda
tuberia 102 o un drenaje a ésta, un agitador 11a de entrada de gas y un intercambiador 11b de calor opcional,
para el ajuste de una temperatura adecuada de reaccién. Como se muestra en este caso, pueden bombearse
reactivos de manera continua y conducirse el producto, hidrogenocarbonato de la formula HNR1R.H* HCOs3;,
hasta la siguiente etapa b). Para la entrega de la mezcla en forma de puré, son adecuadas por ejemplo bombas
de desplazamiento rotativas, como bombas de tornillo excéntrico

En un modo operacién en la etapa a) con elevada proporcién de solvente, por ejemplo proporcién de agua,
como es el caso para la captura de carbono, y con ello una baja proporcién de sélidos, de acuerdo con formas
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determinadas de realizacion se prefieren por ejemplo columnas de empaque o columnas de ampollas, con una
fase gaseosa elevada y altamente dispersa como primer reactor. Debido a la elevada superficie de intercambio
esto facilita el transporte de material a la fase liquida. Dependiendo de la proporcién de solvente, pueden en
este caso usarse bombas de desplazamiento rotativas con elevados volimenes de transporte, como por
ejemplo bombas de pistdn rotativo o incluso bombas higroscdpicas para el transporte.

Mediante el uso de otras aminas, citadas a modo de ejemplo en la Tabla 1, es posible elevar adicionalmente la
selectividad hacia el hidrogenocarbonato. De modo correspondiente a la disponibilidad de la fuente de COy,
como primer reactor se suministra asi mismo una columna de absorciéon cargada a presidén, de acuerdo con
formas determinadas de realizacién, que facilita la deposiciéon del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1RoH*
HCOg3', por ejemplo de hidrogenocarbonato de amonio.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, la fabricaciéon del hidrogenocarbonato de la férmula
HNRR2H* HCO3 ocurre mediante una introducciéon de CO2 o de un gas que comprende CO» (por ejemplo
durante un lavado de gas de combustién) en o mediante una amina pura disuelta en solvente, en particular
disuelta en agua, o esencialmente pura (> 90 % en peso, preferiblemente > 95 % en peso, més preferiblemente
> 99 % en peso, referido a la amina). Sin embargo, también es posible por ejemplo, que no se coloque
previamente solvente, por ejemplo agua, sino que por ejemplo se afiada, por ejemplo también en la fase
gaseosa, por ejemplo como vapor de agua, al CO;, o un gas que tiene COs.

Al respecto, es ventajoso trabajar en el limite maximo de solubilidad de la amina, para garantizar una conversion
de materia tan alta como sea posible. En particular, en la etapa a) se obtiene el hidrogenocarbonato como
solucién saturada o incluso como suspensidén, por ejemplo en agua, en donde en este caso el
hidrogenocarbonato puede también precipitar parcialmente de modo correspondiente como sélido. Puede
incluso, dado el caso, ser secado, para de este modo ser transportado por ejemplo como sélido, por ejemplo
hasta un segundo reactor adecuado (segundo en el dispositivo de acuerdo con la invencidn) para la ejecucién
de la etapa b), en donde sin embargo también es posible un transporte directo de una solucién o suspensién
del hidrogenocarbonato, hasta un reactor para la etapa b). Se prefiere un transporte directo del primero al
segundo reactor mediante por lo menos una segunda tuberia.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, se concentra el CO, en caso de que no sea
esencialmente puro (> 90 % en peso, preferiblemente > 95 % en peso, mas preferiblemente > 99 % en peso,
referido a una mezcla, por ejemplo mezcla gaseosa que comprende CO», que es introducida en la etapa a)) o
no sea puro, desde una mezcla, por ejemplo mezcla gaseosa como aire, que comprende CO», por ejemplo
desde gas de combustién. Dicho de otro modo, puede enriquecerse CO», el caso de que no esté presente CO»
(con > 90 % en peso, preferiblemente > 95 % en peso, méas preferiblemente > 99 % en peso, referido a la
mezcla, en donde el tipo de enriquecimiento no esta limitado y también puede comenzar de pequefias
cantidades >0 % en peso, referidas a la mezcla gaseosa, como durante la captura de carbono desde aire.

Asi mismo, la etapa b) de reaccién del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3 con hidrégeno hasta
un formiato de la férmula HNR1RoH* HCO2 no esta particularmente limitada. El hidrogenocarbonato formado
en la etapa a) es hidrogenado en la etapa b) con ayuda de H> (por ejemplo de la electrélisis del agua) hasta el
correspondiente formiato, por ejemplo formiato de amonio.

Los procedimientos conocidos para la hidrogenacién son en este caso conocidos, por ejemplo de Su et al;
(2015), "Highly Efficient Hydrogen Storage System Based on Ammonium Bicarbonate/Formate Redox
Equilibrium over Palladium Nanocatalysts"; ChemSusChem 2015, 8, 813-816, en el cual se hace referencia a
la hidrogenacién, en donde puede ocurrir una hidrogenacién en general sin embargo también con otros
catalizadores adecuados, por ejemplo a base de metales de transicién, por ejemplo Pd, Pt, Os, Ir, Rh, Ru, Ni,
Co, Fe, etc., en particular metales de platino (Pd, Pt, Os, Ir, Rh, Ru), preferiblemente Pd, Pt. La hidrogenacién
puede ocurrir por ejemplo mediante introduccién de hidrégeno, dado el caso con catalizador, en una solucién
o suspension de hidrogenocarbonato en un solvente adecuado, en particular agua, y correspondiente reaccién
de hidrégeno e hidrogenocarbonato en condiciones adecuadas. Para ello es adecuado por ejemplo un tipo de
reactor de lecho fluido o un reactor de tubos con fase sélida de catalizador, aunque no esta limitado al respecto.
De acuerdo con formas determinadas de realizacion, la etapa b) es ejecutada en un reactor de lecho fluido o
un reactor de tubos con catalizador de fase sélida, y de modo correspondiente, en un dispositivo de acuerdo
con la invencién, el segundo reactor puede ser un reactor de lecho fluido o un reactor de tubos con fase sélida
de catalizador.

Por ejemplo puede hidrogenarse con hidrégeno, el hidrogenocarbonato disuelto hasta dar formiato, bajo presién
en un autoclave. La hidrogenacion de hidrogenocarbonatos hasta formiatos es implementada usualmente con
grandes rendimientos, véase por ejemplo para hidrogenocarbonato de potasio o de sodio, la literatura de
Wiener et al.; (1988), "The Heterogeneous Catalytic Hydrogenation of Bicarbonate to Formate en Aqueous
Solutions"; Journal of Catalysis 110, 184-190, o para hidrogenocarbonato de amonio el articulo de Su et al;
(2015), "Highly Efficient Hydrogen Storage System Based on Ammonium Bicarbonate/Formate Redox
Equilibrium over Palladium Nanocatalysts", ChemSusChem 2015, 8, 813-816, con rendimientos de por ejemplo
mas de 95% a una presion de, por ejemplo, 27.5 bar y en un tiempo t = 15h.
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Desde la técnica del aparato, la etapa b) de proceso o la etapa b) de acuerdo con determinadas formas de
realizacién preferidas, puede ser ejecutada en un reactor de pasta liquida, en particular con catalizador
adecuado, por ejemplo un catalizador de paladio altamente disperso. De modo correspondiente, en un
dispositivo de acuerdo con la invencién, un segundo reactor preferido es un reactor de pasta liquida.

En la figura 20 se representa esquematicamente un reactor 12a ejemplar de pasta liquida. En este caso,
mediante la segunda tuberia 102 de alimentacién de hidrégeno, se alimenta el hidrogenocarbonato desde el
primer reactor y mediante la tuberia H2a se alimenta hidrégeno, y el producto fabricado, formiato de la férmula
HNRR2H* HCO", es conducido mediante la tercera tuberia 103 y alimentado hacia el tercer reactor. Ademas,
el reactor 12a de pasta liquida exhibe todavia una salida 12b para gas (purga) asi como una alimentacién 11c
y derivacién 11d para un medio de transferencia de calor para el uso de la energia generada.

Las condiciones de proceso de la hidrogenacién en un segundo reactor o en la etapa b), por ejemplo en un
reactor de pasta liquida, no estan particularmente limitadas, y pueden establecerse por ejemplo a una
temperatura de 20 a 80°C, por ejemplo 40 a 70°C, por ejemplo de aproximadamente 60°C, y/o una sobrepresion
adecuada, por ejemplo 5 a 35 bar, por ejemplo 15 a 30 bar, por ejemplo aproximadamente 27,5 bar.
Adicionalmente a una concentracién electroquimica posible para una electrélisis del agua, deberia por ello
comprimirse el hidrégeno preferiblemente (adicionalmente) y a continuacién llevarse a la temperatura de
reaccidén de la 22 etapa. El esfuerzo de energia necesaria para ello para la compresion isentrépica para un
grado de efecto de 72 % y un enfriamiento requerido, es sin embargo pequefio en el caso ideal y puede estar
por ejemplo en 0,1 MW, como se muestra en un ejemplo posterior.

A modo de ejemplo, una bomba de tornillo excéntrico puede asumir el movimiento de la mezcla de reactivos
en varias fases a la presién de reaccién, preferiblemente con subsiguiente enfriamiento. Debido al caracter no
compresible de la mezcla de reaccién en forma de puré, la compresion tiene un bajo gasto energético.

El agua que se forma en la etapa b) del proceso puede ser usada mediante el reintegro como medio interno de
transferencia de calor, para el calentamiento de la totalidad del proceso y es separada preferiblemente justo en
un curso posterior del proceso, en particular después de la etapa d), para evitar una acumulacién de productos
secundarios. Mediante una purificacién de un flujo tal separado posteriormente, es posible una recuperacién
casi completa de la amina de la formula HNR1R2 usada en el proceso, por ejemplo amoniaco. Ademas, el agua
purificada puede ser alimentada tanto como agua de proceso, como también como solvente, como también de
nuevo como reactivo de un aparato de electrélisis del agua, con eliminacién de componentes iénicos.

Para la etapa b) de reaccion de 3 fases, son imaginables ademés como segundo reactor también los tipos de
reactor de lecho de goteo, columna de ampollas con empaque y reactores de lecho fluido como segundo
reactor. La entalpia de reaccién para la hidrogenacién exotérmica es de -21,359 kJ/mol para amoniaco. La
disipacién de calor necesaria con ello a gran escala desde el reactor puede ser usada para el precalentamiento
de la siguiente etapa c).

Asi mismo, la fuente para el hidrégeno para la etapa b) no esta particularmente limitada. De acuerdo con formas
determinadas de realizacién, el hidrégeno usado en la etapa b) es generado mediante una electrélisis del agua,
que es operada preferiblemente por energias renovables. Mediante ello puede obtenerse hidrégeno muy puro
y de manera eficiente, y como subproducto surge sélo oxigeno. Ademas, en la etapas b) y/o c) puede liberarse
agua, que puede ser usada por ejemplo para una electrélisis del agua y/o puede servir como solvente en el
procedimiento. Ademas, para la totalidad del proceso que usa una electrélisis del agua resulta un balance de
energia sobresaliente, puesto que la descarga de calor de la electrélisis del agua puede ser usada de manera
eficiente en otros procesos, por ejemplo etapa c), por ejemplo también en un procedimiento integrado. La
electrdlisis del agua no esta particularmente limitada y puede ocurrir por ejemplo a una presién de 1 a 10 bar,
preferiblemente 3 a 5 bar, en donde a una presién tal puede alcanzarse un buen rendimiento y una eficiencia
adecuada respecto al flujo introducido, de modo que la disipacién de calor puede ser usada por ejemplo de
manera adecuada para la ejecucién de la etapa c).

Aunque es posible transportar hidrégeno de un aparato para la electrélisis del agua hasta un reactor para la
etapa b) también sobre distancias amplias, se prefiere ejecutar la etapa b) en la cercania, por ejemplo con una
distancia de menos de 50 km, més preferiblemente menos de 20 km, alin més preferiblemente menos de 10
km, de un aparato para la electrélisis del agua, de modo que el Ho es conducido desde el aparato para la
electrélisis del agua con una tuberia adecuada, por ejemplo un tubo, directamente hasta un reactor (por ejemplo
segundo reactor en el dispositivo de acuerdo con la invencidn) para la realizaciéon de la etapa b).

De acuerdo con formas determinadas de realizacidn, la etapa b) de la hidrogenacién ocurre con una solucién,
en particular solucién saturada, del hidrogenocarbonato, por ejemplo una solucién acuosa.

Ademas, no esta particularmente limitada la etapa c) de la descomposicién del formiato de la férmula HNR1RoH*
HCO, hasta una amida de la formula HCONR1R2 y H2O.

La etapa de la reaccién es fuertemente endotérmica, por ejemplo con una entalpia de reaccion de 94,6 kdJ/mol
para formiato de amonio, por lo cual de ello se desprende que, aparte del precalentamiento a una temperatura
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adecuada de operacion, por ejemplo de aproximadamente 140 °C para formiato de amonio, el tercer reactor
usado en este caso representa en si mismo un gran sumidero de calor. Este sumidero puede ser balanceado
por ejemplo mediante el reintegro del flujo de producto, por ejemplo un precalentamiento adecuado mediante
un intercambiador de calor, y/o la integracién de la disipacién de calor de otros procesos exotérmicos, por
ejemplo de una hidrélisis del agua y/o en particular de un reproceso del CO que surge finalmente, por ejemplo
en un proceso Fischer-Tropsch.

El formiato que surge, por ejemplo formiato de amonio, es descompuesto por ejemplo mediante el suministro
de calor hasta dar la correspondiente amida, por ejemplo formamida, y agua. La descomposicién comienza por
ejemplo por encima de 150 °C. Como ejemplo puede recurrirse al formiato de amonio, que se descompone
desde aproximadamente 170 °C hasta dar formamida y agua, como se describe en el documento US 1582675:
fabricacién de formamida a partir de formiato de amonio, y sobre el cual se hace referencia respecto a la
fabricaciéon de amidas a partir de formiatos.

Por ejemplo el uso principal de formiato de amonio esta en la industria del suministro de formamida, mediante
la descomposicion del formiato. Al respecto, se calienta formiato de amonio a més de 170°C, y se descompone
hasta dar formamida y agua. Una reaccién posible ejemplar de formiato de amonio puede ser apreciada en el
documento US1582675: fabricacion de formamida, en donde preferiblemente se extrae formamida pura.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, se usa la disipacioén de calor de una electrdlisis del agua,
para la fabricacién de hidrégeno para la etapa b) para la ejecucién de la etapa c). De modo correspondiente,
se prefiere que las etapas b) y ¢) sean ejecutadas en cercania espacial, por ejemplo con una distancia de
menos de 50 km, mas preferiblemente menos de 20 km, alin mas preferiblemente menos de 10 km, una
respecto a otra.

La etapa c) de reaccion transcurre preferiblemente en fase liquida, por ejemplo en agua como solvente, aunque
los gases disueltos en la etapa a) en un solvente, como agua, pueden ser expulsados durante el calentamiento
de la mezcla de reaccidén. Si como solvente se usa agua, a una presion ejemplar de reaccién de 1 bar, una gran
parte del agua participante en el proceso se encuentra ademas en la fase gaseosa. Por esta razdn, una
configuracién preferida de reactor o un tercer reactor preferido es un reactor de tubo empacado con catalizador
- en donde el catalizador no est4 particularmente limitado - o un reactor de haz de tubos.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, para aumentar el rendimiento puede afiadirse
adicionalmente la amina de la férmula HNR1R5, en particular amoniaco, a la fase gaseosa.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, puede separarse el agua que surge en la etapa b) previa
de reaccién y/o el absorbente o solvente de la etapa a), antes de un precalentamiento de la mezcla de reaccién
antes de la etapa c), por ejemplo mediante destilacién, por ejemplo usando la disipacidén de calor de un proceso
Fischer-Tropsch. Esto hace posible menores flujos mésicos en la etapas c¢) y d) y la subsiguiente secuencia de
purificaciéon con la etapa e) y, dado el caso, otras etapas, aunque dado el caso, dificultan el transporte de la
mezcla de reaccién presente potencialmente al menos parcialmente como sélido.

La etapa d) de la descomposicién de la amida de la férmula HCONR1R> hasta CO y una amina de la férmula
HNR1R2 tampoco esta particularmente limitada. La amida, por ejemplo formamida, puede ser descompuesta
mediante suministro de energia (también otra) hasta CO y la amina inicial, la cual puede ser usada entonces
finalmente por ejemplo después de la etapa e) de nuevo en la etapa a). Como es evidente, las etapas c) y d)
pueden tener lugar en sitios separados, por consiguiente por ejemplo en reactores separados (por ejemplo en
un tercero y cuarto reactores de un dispositivo de acuerdo con la invencién, dado el caso, con aislamiento
intermedio de la amida o al menos de una fabricacién de la amida y transporte o conduccién entre el tercero y
cuarto reactores), o en un reactor comun (por ejemplo el tercer reactor combinado en un dispositivo de acuerdo
con la invencién sin aislamiento de la amida, en donde naturalmente en el tercer reactor combinado puede
formarse la amida como producto intermedio).

Por la baja entalpia de reaccidn en la etapa d), de por ejemplo 19,35 kJ/mol para formamida, se desprende que
es necesario un menor aporte de calor. Esto es dominado por el precalentamiento, por ejemplo a los
mencionados 180°C en el caso de formamida. También en este caso, debido al nivel de temperatura, puede
ocurrir una integracién de la disipacién de calor de los procesos subsiguientes, por ejemplo de un proceso
Fischer-Tropsch, como se describi6 anteriormente, o de otros procesos exotérmicos

La descomposicién hasta CO y amina en la etapa d) puede depender no sélo de la temperatura en la etapa d),
sino por ejemplo también de la presencia 0 ausencia de un catalizador, que no esté particularmente limitada.
Preferiblemente, la etapa d) tiene lugar a presiones inferiores a 7 bar, preferiblemente 4 bar o menos, por
ejemplo 2 bar o menos.

En la etapa d) se descompone la amida de la formula HCONR1R2 hasta CO y una amina de la férmula HNR+Ro.
Mediante el ajuste y/o conduccién de la temperatura adecuada puede en este caso evitarse también la
descomposicién hasta otros productos como HCN o productos poliméricos. La temperatura puede ser ajustada
de manera adecuada dependiendo de la amina original y formiato 0 amida formados de modo correspondiente.
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Para este proceso, preferiblemente no catalizado, en la etapa d) puede usarse por ejemplo un recipiente de
evaporacién como cuarto reactor. Esto hace posible un escape del producto gaseoso, por ejemplo NHz y CO
para formamida, asi como, dado el caso, de solvente, por ejemplo de vapor de agua, en donde éste puede ser
también arrastrado desde la etapa c). De acuerdo con formas determinadas de realizacién, mediante por lo
menos un intercambiador de calor puede enfriarse de manera adecuada la mezcla que se forma en la etapa
d), por ejemplo una mezcla de vapor sobrecalentado-producto gaseoso, por ejemplo a 60 - 100°C,
preferiblemente 70 a 90°C, por ejemplo a aproximadamente 84°C. Por la condensacién de los componentes
dificilmente volatiles puede en este caso surgir una baja presion, que puede asumir el transporte de la mezcla
de vapor del cuarto reactor hasta el intercambiador de calor.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, por el enfriamiento y la separacién de fases asociada con
él, antes de la etapa e) puede separarse una fase de solvente, preferiblemente la mayor parte de la fase
consistente en agua. Esto puede ocurrir en un dispositivo adecuado de separacién, que estd dispuesto
preferiblemente en direccién del flujo entre el cuarto reactor y el quinto reactor y esta configurado para separar
al menos parcialmente un solvente del CO y de la amina de la féormula HNR1R2. Después de ello puede ocurrir
asi mismo antes de la etapa e), dado el caso, aln otro enfriamiento. Para controlar por ejemplo la proporcién
de agua en la etapa e) de purificaciéon y, dado el caso, otras etapas, ocurre sin embargo sélo un pequefio
enfriamiento, por ejemplo en un intervalo de 5 a 30°C, por ejemplo 10 a 20°C. por ejemplo 15 a 17°C. Por
ejemplo, el flujo de producto puede ser enfriado durante la descomposicién de la formamida solamente de 84
°C a68°C.

Como es evidente a partir de lo anterior, de acuerdo con formas determinadas de realizacién se prefiere que
las etapas a) a d) ocurran en un solvente, en particular agua. Ademas, de acuerdo con formas determinadas
de realizacién, se prefiere que el solvente sea separado al menos parcialmente antes de la etapa e),
preferiblemente entre la etapa d) y la etapa e). Mediante ello pueden ejecutarse la etapa e) asi como, dado el
caso, otras etapas de manera més eficiente y con bajo gasto de energia. Alternativa o adicionalmente, de
acuerdo con formas determinadas de realizacidn, es posible separar al menos parcialmente agua de la reaccién
en la etapa b) y/o c), preferiblemente antes de la etapa €), en particular entre las etapas d) y e).

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, puede alimentarse solvente separado y/o agua de la
reaccién en las etapas b) y/o c) al menos parcialmente antes de la etapa e), de nuevo a la etapa a) y/o en el
caso de agua, dado el caso, a una electrélisis del agua. Por ejemplo, por consiguiente puede alimentarse de
nuevo también el agua liberada de la hidrogenacién o de la descomposiciéon hasta la amida, por ejemplo
formamida, al sitio en la etapa a) y/o durante la electrélisis del agua. Sin embargo, esto puede depender del
sitio y de la posibilidad de integracién en la instalacién total. Mediante el retorno puede disminuirse la demanda
de solvente y/o agua y puede simplificarse adicionalmente una purificacién posterior.

Si se ejecuta una separacién, pueden surgir un flujo de producto gaseoso, que comprende el producto gaseoso
CO, y un flujo liquido, que pueden ser enfriados independientemente uno de otro, solos 0 ambos en cada caso
en correspondientes un dispositivo de enfriamiento de producto gaseoso y un dispositivo de enfriamiento de
flujo liquido, en donde ninguno de los dos esta particularmente limitado. El flujo de producto gaseoso o el
producto de la etapa d) son entonces alimentados entonces a la etapa e), que en principio puede representar
de nuevo un tipo de "lavado", en donde alli la amina de la formula HNR1R2 puede ser convertida mediante
reaccidn y después puede separarse de manera adecuada el producto de precipitacién.

La etapa e) de la reaccién al menos parcial de la amina de la formula HNR1R2 en la mezcla que comprende la
amina de la férmula HNR1R2 y CO, con un reactivo de precipitacién, preferiblemente con CO,, para la
fabricacién de una mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccion de la amina de la
férmula HNR1R2 con el reactivo de precipitacion y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula HNR+Rx,
preferiblemente de una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCO3 vy,
dado el caso, amina que no reaccion6 de la férmula HNR1Ry, y la separacién del producto de precipitacién de
la reaccién de la amina de la férmula HNR4R> con el reactivo de precipitacién, preferiblemente del
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3", en donde surge un producto que comprende CO y, dado
el caso, amina que no reaccioné de la férmula HNR1R», no esta particularmente limitada. En el caso ideal, la
amina de la férmula HNR1R> reacciona cuantitativamente en la etapa e) y el CO puede ser obtenido como
producto puro. Sin embargo, después de la etapa e) el CO puede contener también ademas amina que no
reacciond de la férmula HNR1R2, que a continuacién puede ser separada todavia en etapas siguientes, como
se describe a continuaciéon. Mediante la ejecucién de la etapa e) puede sin embargo disefiarse de manera
eficiente la purificacién siguiente, o incluso puede evitarse. En la etapa e), el reactivo de precipitacion para la
amina de la férmula HNR1R2 no esta particularmente limitado, aunque se prefiere CO,, que para la etapa e)
puede ser alimentado de manera adecuada a un quinto reactor. Por el uso de CO» surge el hidrogenocarbonato
de la formula HNR1R2H* HCO3, que de acuerdo con formas preferidas de realizacién es alimentado de nuevo
a la etapa b), después de la separacidn en la etapa e), donde de modo correspondiente puede reaccionar a su
vez con el hidrogenocarbonato de la etapa a) hasta formiato.
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En particular se prefiere que como amina se use amoniaco, en donde la etapa e) entonces, por uso de
CO, como reactivo de precipitacion, representa un tipo de lavado inverso de amoniaco, en donde el amoniaco
es retirado por lavado.

Mediante la etapa e) se enriquece con CO el producto que al respecto surge, por ejemplo un producto gaseoso,
y precipita la amina. Esto hace posible un bajo gasto de energia para una purificacién de CO altamente selectiva
ejecutada, dado el caso, aguas abajo, por ejemplo en por lo menos una caja fria (camara fria), antes de usar
el CO nuevamente, por ejemplo en una sintesis de Fischer-Tropsch.

De acuerdo con formas determinadas de realizacidn, la etapa e) es ejecutada a un nivel de temperatura de 30
- 60 °C y/o un nivel de presién de 0,5 a 2 bar, preferiblemente en aproximadamente 1 bar, puesto que
temperaturas menores conducen a un mayor rendimiento de producto de precipitacién, por ejemplo
hidrogenocarbonato de amonio, mediante el uso de amoniaco y CO», y un proceso eficiente de separacion.

Si la etapa e) es ejecutada con CO, como reactivo de precipitacién, la relacion de CO alimentado en la etapa
a) a CO» alimentado en la etapa e) no esta particularmente limitada. Puede estar por ejemplo en una relacién
molar de 90:10 a 10:90, preferiblemente 80:20 a 20:80, mas preferiblemente 70:30 a 30:70, aln mas
preferiblemente 55:45 a 35:65, en particular 55:45 a 40:60. Para amoniaco como amina resulta por ejemplo
una buena relacion en los intervalos mencionados, en particular de aproximadamente 44-45 a
aproximadamente 55-56, lo cual puede deberse a un desplazamiento del equilibrio por calentamiento después
de la etapa b) y/o por una presencia de solvente, por ejemplo agua.

En este caso, también con las etapas a) a e), como se declard anteriormente, puede ocurrir un reintegro
eficiente de calor de procesos sucesivos con CO, por ejemplo una sintesis Fischer-Tropsch.

Después de la etapa e) resulta, después de la separacién del producto de precipitacién, un producto que
comprende CO, en particular un flujo de producto gaseoso purificado, que puede contener una proporcién
pequefia a grande de amina de la formula HNR1R», por ejemplo NHs, de por ejemplo 0 a 60 % en peso (también
dependiendo de la amina usada). La amina que no reaccioné de la formula HNR1R2 presente en el producto
que comprende CO, por ejemplo NHs, es separada de acuerdo con formas determinadas de realizacién en una
etapa f), es decir, el procedimiento comprende de acuerdo con formas determinadas de realizacién ademas
una etapa f) de la separacién del CO del producto que comprende CO y amina que no reacciond de la férmula
HNR1R2. Después de ello puede alimentarse el CO altamente puro a procesos siguientes, preferiblemente una
sintesis Fischer-Tropsch para un reintegro adecuada de calor en la totalidad del procedimiento. La etapa f) no
esta particularmente limitada y puede ocurrir por ejemplo mediante un procedimiento criotécnico adecuado, por
ejemplo con por lo menos una caja fria, por ejemplo dos 0 mas camaras frias o cajas frias. De acuerdo con
formas determinadas de realizacién, la amina separada puede ser calentada de nuevo a una temperatura
adecuada, mediante un dispositivo de precalentamiento adecuado, por ejemplo también un intercambiador de
calor acoplado a la totalidad del procedimiento, por ejemplo a 20 a 40°C, por ejemplo aproximadamente 30°C,
y después ser alimentada de nuevo a la etapa a), para ser alli reutilizada. Mediante ello puede cerrarse el
circuito de la amina, por ejemplo circuito de amoniaco, del proceso. Si se omite de precalentamiento, la amina
retornada puede comprender componentes sélidos, lo cual dificulta un retorno.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, se purifican ademas el solvente y/o agua separados antes
de la etapa d), en donde alli pueden estar presentes también productos secundarios de la reaccién con amina.
Estos pueden a su vez reaccionar de modo que también puede obtenerse la amina a partir de este solvente
y/o agua, que puede ser retornada asi mismo a la etapa a), de modo que es posible una generacién casi
completa de la amina, por ejemplo del amoniaco.

Como se declaré anteriormente, de acuerdo con formas determinadas de realizacién, a la etapa f) puede seguir
una reaccién adicional del CO, en particular una sintesis Fischer-Tropsch. De acuerdo con formas
determinadas de realizacion, en la etapa c) y/o d) se suministra energia mediante una reaccién adicional de
CO, preferiblemente mediante reaccién adicional de CO en una sintesis Fischer-Tropsch.

Un procedimiento de acuerdo con la invencién comprende como minimo cuatro etapas de reaccidén para la
fabricacién de CO - en donde la etapa e) presenta una etapa de purificaciéon, que en la Fig. 1 se compilan a
modo de ejemplo y esqueméticamente para una formacién de CO mediante amidas, con otras etapas
opcionales.

En la Fig. 1 se muestran en este caso ya todas las reacciones relevantes para una fabricaciéon de CO.
La etapa a) es ejecutada en este caso en la reaccién 1, y resulta la siguiente ecuacién de reaccién:
HNR1R2 + CO2 + HoO — [HNR1RoH]F [HCOs]

Asi mismo se muestra una etapa 8 intermedia preferida de la electrdlisis del agua para el suministro de
hidrégeno:
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HO — Ho + %5 Oo
La etapa b) es ejecutada en la reaccién 2, con la siguiente ecuacién de reaccién:
[HNR{RoH]" [HCO3] + Ha — [HNR1R2H]* [HCO,] + H20
La etapa c) es ejecutada en la reaccidn 3, con la siguiente ecuacion de reaccion:
[HNRR2H]" [HCO2] — HCONR+R2 + H20O
La etapa d) es ejecutada en la reaccién 4, con la siguiente ecuacién de reaccién:
HCONR1R2 — CO + HNR1R»
La suma de todas las reacciones es entonces:
CO2 — CO + ¥ Oy, AHR = 282,96 kJ/mol

Adicionalmente, en la figura 1 se muestra una etapa 9 preferida, en la cual la amina de la férmula HNR1R2 es
retornada desde la reaccién 4 para una nueva reaccién 1, en donde en este caso ocurre un retorno preferido
durante la fabricacién de CO en la etapa d), puesto que la amina puede ser recuperada de modo teéricamente
cuantitativo. Este retorno ocurre en el presente procedimiento preferiblemente después de la separacion en la
etapa e), como se declaré anteriormente, lo cual por razones del entendimiento mas facil no se representa en
la figura 1.

En el procedimiento de acuerdo con la invencién pueden operarse todas las etapas en diferentes sitios, o
pueden agruparse etapas individuales o preferiblemente también todas las etapas en un sitio. En particular las
etapas c) y d) pueden ser ejecutadas también secuencialmente en el mismo reactor (tercer reactor combinado
en el dispositivo de acuerdo con la invencién).

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, el procedimiento de acuerdo con la invencién comprende
ademas un uso continuo de la amina de la formula HNR1R> generada en la etapa d), en una nueva etapa a)
y/o como hidrogenocarbonato después de la etapa e), en la etapa b). En una etapa siguiente puede en particular
disolverse de nuevo en agua la amina presente, por ejemplo amoniaco, y con ello separarse del CO. Esto
puede conducir a una elevada proporcidén de >70 % en peso, preferiblemente > 80 % en peso, en particular >
90 % en peso, referida al producto, o incluso hasta CO puro en el producto después de esta etapa, y puede
establecerse un circuito cerrado de amina, por ejemplo circuito de amoniaco. Los productos secundarios de la
descomposicién pueden estar, dado el caso, presentes aunque se prefiere que en la etapa d) la amida se
descomponga tan cuantitativamente como sea posible, o incluso cuantitativamente hasta CO y amina.

Como se establecid anteriormente, el CO puede ser separado después de la etapa e), por consiguiente por
ejemplo desde una mezcla que comprende CO y la amina de la formula HNRR», asi como, dado el caso, otros
productos como productos poliméricos, etc. Sin embargo, se prefiere la fabricacién de esencialmente, por
consiguiente > 90 % en peso, preferiblemente > 95 % en peso, mas preferiblemente > 99 % en peso, o incluso
100 % en peso, referido al producto descomposicién, de CO.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, en la etapa d) se descompone la amida esencialmente,
por consiguiente hasta > 90 % en peso, preferiblemente > 95 % en peso, méas preferiblemente > 99 % en peso,
o incluso completamente, referido al producto de la descomposicién, hasta dar CO y la amina de la formula
HNR1Ro.

Actualmente, para una separaciéon de aminas, en particular amoniaco, se usa un lavado en himedo. En el
presente procedimiento puede suministrarse un lavado en himedo tal, de modo que para ello puede usarse
una mezcla que comprende agua y CO,, por ejemplo gas humedecido que comprende CO,, preferiblemente
con elevada pureza respecto a CO» en el gas, de por ejemplo >70 % en peso, preferiblemente > 80 % en peso,
en particular > 90 % en peso, referido al gas, por ejemplo de gas de combustién. De acuerdo con formas
determinadas de realizacién, éste puede ser introducido, por ejemplo insuflado, en la etapa e) de manera
esencialmente estequiométrica o con ligero exceso > 1:1, por ejemplo > 1.05:1, por ejemplo > 1.1:1, en donde
sin embargo la etapa e) ocurre después de la etapa d). De modo correspondiente, en este caso puede formarse
de nuevo el hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCO3". Mediante ello puede purificarse directamente
el producto gaseoso y precipitar el hidrogenocarbonato como sélido y separarse directamente.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, las etapas c¢) y d) ocurren en un reactor comun. Esto es
ofrecido en particular, cuando un producto generado de la etapa d), en particular CO, puede ser usado de
nuevo en la cercania, por ejemplo con una distancia de menos de 50 km, mas preferiblemente menos de 20
km, aun mas preferiblemente menos de 10 km, del reactor comun y/o cuando asi mismo el formiato puede ser
fabricado en la cercania, en particular cuando una electrélisis del agua esta en la cercania espacial, o puede
ser transportado con facilidad. Mediante ello puede obtenerse un procedimiento eficiente.
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De acuerdo con formas determinadas de realizacién, las etapas ¢) y d) ocurren en un primer y en un segundo
lugar. de acuerdo con formas determinadas de realizacién, la amida de la férmula HCONR1R> generada en la
etapa c) es transportada del primero al segundo sitio. Esto es ventajoso en particular para rutas de transporte
largas, puesto que en particular el CO debiera ser fabricado preferiblemente mediante descomposicién en un
sitio en el cual pueda ser usado de nuevo, por ejemplo en el marco de una sintesis quimica, por ejemplo de
una sintesis Fischer-Tropsch, o reacciones de alargamiento de cadena en instalaciones de craqueo, etc. En
este caso, para rutas de transporte largas, por ejemplo de mas de 30 km, de més de 50 km o incluso mas de
100 km, se disefia de manera simple un transporte de la amida. En este caso es ademas ventajoso que la
amida pueda ser almacenada, dado el caso, con facilidad después de la etapa c) como también la amina
después de la etapa d), para la cual pueden suministrarse también de modo correspondiente dispositivos de
almacenamiento en un dispositivo de acuerdo con la invencion.

De acuerdo con la invencién también se incluye que en lugar de amida o adicionalmente, se transporte el
formiato de la férmula HNR1RoH* HCOs entre diferentes sitios, por consiguiente por ejemplo ocurre un
transporte de formiato después de la etapa b) desde un primer sitio hasta un segundo sitio, en el cual se
ejecutan entonces la etapa c) y la etapa d), u ocurre hasta un segundo sitio, donde se ejecuta la etapa c¢), y
entonces se transporta la amida hasta un tercer sitio, donde se descompone la amida en una etapa d). Sin
embargo, esto no es preferido de acuerdo con la invencién y tampoco se excluye que alternativa o
adicionalmente se transporte el hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3, en donde esto tampoco
es preferido. De modo correspondiente, también son posibles incluso tres transportes de en cada caso
hidrogenocarbonato, formiato y amida, para ejecutar las etapas a), b), ¢) y d) en diferentes sitios, y puede seguir
entonces también otro transporte de amina de la férmula HNRR», que entonces puede ser llevada hasta un
sitio en el cual se realiza la etapa a), en donde éste puede ser el mismo de la primera etapa a) o diferente de
él. Sin embargo, se prefiere que al menos las etapas a) a ¢) ocurran de manera integrada, y en particular se
prefiere una realizacién integrada de la etapas a) a e).

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, en las etapas b) y/o c) se libera agua de la electrélisis del
agua, si estd presente. Mediante ello pueden disminuirse adicionalmente los costes y se disminuye
adicionalmente un perjuicio en la naturaleza, en particular puesto que en el presente procedimiento
tedricamente tampoco se consume agua. De modo correspondiente, en este caso preferiblemente se ejecutan
las etapas b) y/o c) en cercania espacial, por ejemplo con una distancia de menos de 50 km, mas
preferiblemente menos de 20 km, aln mas preferiblemente menos de 10 km, hasta un dispositivo de electrdlisis
del agua.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, el agua liberada en las etapas b) y/o ¢) es alimentada a
la etapa a). También en este caso es ventajoso que ocurre un ahorro en costes y un menor perjuicio para la
naturaleza. También es posible una combinacién de la alimentacién del agua liberada en la etapas b) y/o c) a
la etapa a) y a una, dado el caso presente, electrélisis del agua, y en este caso puede suministrarse de modo
adecuado retorno de agua, para usar de modo 6ptimo agua en el procedimiento, en el sentido de un circuito.
De modo correspondiente, puede alimentarse el agua liberada de la hidrogenacién y/o de la descomposicién
hasta amida, por ejemplo formamida, a un ciclo en la etapa a) y/o durante la electrélisis del agua.

De acuerdo con formas determinadas de realizacidn, en las etapas c) y/o d) se suministra energia mediante
una reaccién adicional de CO, preferiblemente mediante reaccién adicional de CO en una sintesis Fischer-
Tropsch. Por ello puede optimizarse el presente procedimiento adicionalmente respecto a sinergias desde el
punto de vista de procesos siguientes, para usar la energia “almacenada” en CO de manera sensible para su
generacién, puesto que existe una multiplicidad de reacciones sucesivas exotérmicas posibles, en las cuales
pueda aplicarse CO.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, se usa la disipacion de calor de la electrélisis del agua
para la ejecucién de por ejemplo la etapa c), en donde no se excluye que la disipaciéon de calor sea usada
también adicional o alternativamente para la etapa d) y/o encuentre aplicacion también en la etapa b). Mediante
ello puede usarse de manera técnicamente Util la disipacién de calor que surge usualmente durante la
electrdlisis del agua y mejorar adicionalmente la sinergia en el presente procedimiento.

De modo correspondiente, durante un procedimiento de acuerdo con la invencién puede, tanto para una
producciéon de CO en un sitio, como también para la segmentacién de sitios, usarse la disipaciéon de calor de
otras etapas, para disefiar de modo energéticamente eficiente la produccién de CO y con ello elevar
adicionalmente la sinergia de las etapas del procedimiento.

En la figura 2 se muestra esquematicamente otro procedimiento ejemplar de acuerdo con la invencién con un
transporte entre diferentes sitios, en el cual las etapas 1 a 4 y 8 corresponden a las de la figura 1.

La parte A de produccién del proceso representado representa en este caso la produccién de la amida de la
formula HCONR1R> como producto intermedio y "producto de almacenamiento” de CO, que puede estar
localizado por ejemplo ventajosamente en una fuente S puntual de CO». La parte B de produccién muestra en
este caso a modo de ejemplo la formacién y uso continuo de CO. La amida de la férmula HCONR1R2 puede
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ser almacenada de modo intermedio tanto en la parte A de produccién como en la B en tanques S1, S23 y ser
transportada entre ellos en una etapa 3a, en particular ser llevada a presién ambiente al sitio de procesamiento
continuo. Aqui ocurre entonces la etapa d) en la reaccién 4, que descompone térmicamente la amida, y el CO
obtenido puede ser procesado de modo continuo directamente en un proceso 10 siguiente, por ejemplo en una
sintesis Fischer-Tropsch. La amina resultante puede a su vez ser transportada en la etapa 9, de vuelta al sitio
de produccién para la amida. También es posible separar todavia espacialmente la etapa de la hidrogenacién,
dado el caso, con transporte correspondiente de hidrogenocarbonato de la formula HNR1RzH* HCO3™.

Preferiblemente, en el procedimiento de acuerdo con la invencién pueden suministrarse liquidos la amida, como
por ejemplo formamida, y/o el formiato, mediante lo cual se hace mas facil un transporte entre reactores, y la
densidad molecular se hace mucho mas elevada. Para formamida (metanamida, m = 45 g/mol) la proporcién
de masa por ejemplo de CO (m =28 g/mol) estd en 62%. En 1 m® de formamida (1 bar, temperatura ambiente,
densidad = 1.13 g/cm®) pueden almacenarse con ello aproximadamente 703 kg de CO.

Para almacenar la misma cantidad de CO gaseoso (asumiendo botella de gas de 200 bar) se requeririan con
ello 3.1 m® lo cual representa triplicar el volumen y hace el transporte y la seguridad mas ineficientes y
peligrosos.

Durante el transporte de retorno puede por ejemplo licuarse el amoniaco como amina (900 kPa a 20C) y ser
transportado de vuelta. 1 m® de NHj3 liquido corresponde a 682 kg, lo cual son aproximadamente 40.000 mol/m?3,
Para la comparacion: 1 m® de formamida en la entrega corresponde aproximadamente a 25.000 mol/m3. Por
ello, el amoniaco que se forma durante la descomposiciéon puede ser entregado directamente de vuelta, sin
requerir volumen adicional durante el transporte. Si la amina reacciona de nuevo con CO,, como se describid
anteriormente, por consiguiente por ejemplo se usa CO, para la separaciéon de CO y amina, naturalmente puede
ocurrir también un transporte en forma de hidrogenocarbonato.

Mediante un uso de una amina liquida a temperatura ambiente o incluso temperatura de transporte (por ejemplo
a 40°C o incluso a 50°C), por ejemplo de dietilamina, como amina de partida, puede ademas renunciarse a la
licuefaccion, puesto que ésta es liquida a temperatura ambiente (véase la tabla 1).

En las figuras 3 a 7 se muestran esquematicamente procedimientos ejemplares de acuerdo con la invencién.

En la figura 3 ocurre en este caso la fabricacién de CO a partir de CO, mediante la reaccién 1 en la etapa a),
la reaccién 2 en la etapa b), la reaccién 3 en la etapa c), la reaccion 4 en la etapa d), y la reaccién y separacién
5 en la etapa e). En la figura 4 se combinan las reacciones 3 y 4 en una reaccidn 3a, en la cual se combinan
las etapas c¢) y d). En el procedimiento mostrado en la figura 5 se conecta, en comparacién con la figura 3,
después de la reaccién 5 y separacidn en la etapa e), todavia la purificacién 6 en la etapa f). Partiendo de la
figura 5, en el procedimiento de la figura 6 se suministran ademas entre la etapa d) en la reaccién 4 y la etapa
e) en la reaccién 5 y separacidén, una etapa 7 de separacién para el solvente y/o agua. En la figura 7 se
suministra, partiendo de la figura 3, ademas todavia una electrélisis 8 del agua, que suministra hidrégeno para
la etapa b) en la reacciéon 2. Las figuras 3 a 7 sirven en este caso para la representacién de aspectos
individuales del presente procedimiento, en donde sin embargo no se excluye que estén conectados
mutuamente ciertos aspectos parciales, como se suministra por ejemplo también la electrélisis 8 del agua de
la figura 7 en el procedimiento de las figuras 3 a 6, etc.

Ademas, en otro aspecto se divulga un dispositivo para la fabricacién de CO a partir de CO», que comprende:

- un primer reactor para la reaccién de CO, con HoO y una amina de la formula HNR1R2, en donde R4y Rz son
iguales o diferentes y son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 atomos de C sustituidos y
no sustituidos, hasta un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R.H* HCOs', que esté disefiado para hacer
reaccionar CO, con H>O y una amina de la formula HNR1Ry;

- un segundo reactor para la reaccién del hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H* HCO3 con hidrégeno
hasta un formiato de la férmula HNRiR:H* HCO,, que estd disefiado para hacer reaccionar el
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3™ con hidrégeno hasta un formiato de la férmula HNR{RH*
HCOy; que comprende ademas

-un tercer reactor para la descomposicion del formiato de la férmula HNR4R2H" HCO2 hasta H.O y una amida
de la férmula HCONR1R>, que esta disefiado para descomponer el formiato de la férmula HNR1R2H* HCO, en
H-O y una amida de la formula HCONRRy, y

- un cuarto reactor para la descomposicién de la amida de la formula HCONR1R2 hasta CO y una amina de la
formula HNR1R», que esta disefiado para descomponer la amida de la férmula HCONR1R2 en CO y una amina
de la férmula HNR1R2; o

- un tercer reactor combinado para la descomposicion del formiato de la féormula HNR1RoH* HCO2 en H2O, CO
y una amina de la formula HNR1R2, que esta disefiado para descomponer el formiato de la formula HNR1RoH*
HCO, en HxO, CO y una amina de la formula HNRR»; de comprende ademas

- un quinto reactor para la reaccidén al menos parcial de la amina de la férmula HNR1R2> generada en el tercer
reactor combinado o en el cuarto reactor, con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, para la
fabricacién de una mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccion de la amina de la
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férmula HNR1R2 con el reactivo de precipitacion y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula HNR+Rx,
preferiblemente de una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCO3 vy,
dado el caso, amina que no reaccion6 de la formula HNR1R», y para la separacién del producto de precipitacién
de la reaccién de la amina de la fé6rmula HNR1R2> con el reactivo de precipitacidén, preferiblemente del
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3", en donde surge un producto que comprende CO y, dado
el caso, amina que no reaccion6 de la férmula HNR+1R2, en donde el quinto reactor esta disefiado para llevar a
reaccién al menos parcialmente, la amina de la férmula HNR1R2 generada en el tercer reactor combinado o en
el cuarto reactor con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, en donde se fabrica una mezcla
que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la férmula HNR1R2 con el
reactivo de precipitacién y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la formula HNRR», preferiblemente una
mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula HNR4R2H* HCO3" y, dado el caso, amina que
no reaccion6 de la formula HNR1R2, y en donde el quinto reactor esta disefiado ademas para separar el
producto de precipitacion de la reaccién de la amina de la féormula HNR+1R2 con el reactivo de precipitacién,
preferiblemente el hidrogenocarbonato de la féormula HNR1R2H* HCOs3.

Con el dispositivo de acuerdo con la invencidén puede ejecutarse en particular el procedimiento de acuerdo con
la invencién. De manera correspondiente, son aplicables determinadas realizaciones al procedimiento de
acuerdo con la invencién también para el dispositivo de acuerdo con la invencién y viceversa.

El primer reactor, el segundo reactor, el tercer reactor combinado, el tercer reactor, el cuarto reactory el quinto
reactor no estan particularmente limitados, en tanto puedan comprender los reactivos que reaccionan alli y los
productos generados. Pueden ser implementados en particular en cada caso como se describe en relacién en
el contexto del procedimiento de acuerdo con la invencién, por consiguiente por ejemplo del primer reactor
como cristalizador con agitador de entrada de gas, columna de empaque o columna de ampollas, el segundo
reactor como reactor de pasta liquida, el tercer reactor como un reactor de tubo empacado con catalizador - en
donde el catalizador no esta particularmente limitado - 0 como reactor de haz de tubos, y/o el cuarto reactor
como recipiente de evaporacidn, etc. Todos pueden estar en cercania espacial, por ejemplo en cada caso con
una distancia de menos de 50 km, més preferiblemente menos de 20 km, ain més preferiblemente menos de
10 km, o los reactores individuales pueden también estar separados espacialmente, por consiguiente estar
separados uno de otro por 50 km y mas. Pueden suministrarse tuberias adecuadas entre los reactores para el
transporte de los respectivos compuestos, y/o también otras posibilidades de transporte como vehiculos de
transporte, por ejemplo camiones, barcos, etc.,, en donde se prefieren tuberias entre los componentes
individuales del dispositivo, para disefiar integrado el dispositivo y realizar integrado el procedimiento. La
ventaja del presente procedimiento radica en que no tienen que transportarse compuestos gaseosos volatiles
como CO, sino que estos pueden ser liberados con facilidad en el sitio deseado y pueden ser transportados
antes de ello, por asi decirlo, como "producto previo".

El quinto reactor puede comprender también varias partes de reactor, por consiguiente por ejemplo una parte
de reactor para la precipitacién y una parte de reactor para la separaciéon. Como quinto reactor se prefiere un
lavador de gases, en el cual el sélido puede aparece por debajo y un gas puede salir por arriba. Preferiblemente
un quinto reactor, en particular un lavador de gases, es operado en contracorriente, en donde preferiblemente
se introduce un reactivo de precipitacion, en particular CO» por debajo y la mezcla con CO por arriba.

De acuerdo con formas determinadas de realizacién, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende un
sexto reactor para la separacién de CO del producto que comprende CO y amina que no reacciond de la férmula
HNR1R2, el cual esta disefiado para separar CO del producto que comprende CO y amina que no reaccioné de
la formula HNR1R2. Tampoco este sexto reactor esta particularmente limitado y es realizado por ejemplo como
por lo menos una caja fria.

Si en el quinto reactor se forma el hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H* HCO3, de acuerdo con formas
determinadas de realizacién, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende ademas un primer
dispositivo de conexién entre el quinto reactor y el segundo reactor, para la alimentacién del
hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCO3 formado en el quinto reactor, desde el quinto reactor al
segundo reactor, que estd disefiado para conducir el hidrogenocarbonato de la férmula HNRsRH*
HCOz3 formado en el quinto reactor desde el quinto reactor al segundo reactor. El primer dispositivo de conexién
no estd particularmente limitado. Dado el caso, pueden estar combinados parcialmente también con una
segunda tuberia entre el primer y el segundo reactores, en donde entonces puede suministrarse también un
dispositivo de mezcla en la segunda tuberia, que no esta particularmente limitado.

De acuerdo con formas determinadas de realizacion, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende
ademas un dispositivo de separacion, que esta dispuesto en la direccién de flujo entre el cuarto reactor y el
quinto reactor y esta disefiado para separar al menos parcialmente un solvente y/o agua del CO y de la amina
de la férmula HNR{R2. Surge un flujo liquido y un flujo de producto gaseoso. El dispositivo de separacién no
esta particularmente limitado. Después del dispositivo de separacién puede suministrarse en direccién del flujo,
en el flujo liquido todavia un dispositivo de separacién de liquido, que separa el flujo liquido de modo que el
solvente es devuelto al primer reactor, mientras un segundo flujo de liquido que contiene, dado el caso,
productos secundarios formados de las reacciones anteriores, como por ejemplo carbamatos, puede ser
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alimentado a un dispositivo de purificacién posterior. Entre el dispositivo de separaciéon o el dispositivo de
separacién de liquido y el primer reactor puede estar comprendido un segundo dispositivo de conexién, que
esta disefiado para alimentar al primer reactor el solvente separado en el dispositivo de separacidn o dispositivo
de separacién de liquido. Tampoco este segundo dispositivo de conexidn esta particularmente limitado.

De acuerdo con formas determinadas de realizacion, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende
ademas un primer dispositivo de retorno para la amina de la formula HNR1R2, que esta disefiado para retornar
amina de la formula HNR+R2 en direccién del flujo, después del quinto reactor o del sexto reactor al primer
reactor. Tampoco éste esta particularmente limitado y puede ser una tuberia, una posibilidad de transporte,
etc..

De acuerdo con formas determinadas de realizacion, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende
ademas un dispositivo para la electrélisis del agua, que estéd disefiado para realizar la electrélisis del agua y
suministrar hidrégeno al segundo reactor. Asi mismo, éste no esta limitado, aunque se encuentra
preferiblemente en cercania espacial al segundo reactor, preferiblemente con una distancia de menos de 50
km, mas preferiblemente menos de 20 km, alin mas preferiblemente menos de 10 km, para poder conducir de
manera adecuada hidrégeno, preferiblemente en por lo menos una tuberia, al segundo reactor.

Ademas, en este caso también mediante un primer método adecuado de acoplamiento de calor y un
correspondiente primer dispositivo de acoplamiento de calor, que esta disefiado para poner a disposicién
disipacién de calor del dispositivo de electrélisis del agua al tercer reactor y, dado el caso, al cuarto reactor o
al tercer reactor combinado, puede suministrarse por ejemplo un intercambiador de calor.

Hacia el primer reactor puede conducir una primera tuberia que est4 disefiada para alimentar CO» al primer
reactor. Entre el primer y el segundo reactores puede suministrarse una segunda tuberia, entre el segundo y
el tercer reactores o entre el segundo reactor y el tercer reactor combinado una tercera tuberia, entre el tercero
y el cuarto reactores una cuarta tuberia, entre el cuarto y el quinto reactores una quinta tuberia, y/o entre el
quinto y el sexto reactores una sexta tuberia, ninguna de las cuales esta particularmente limitada. En la segunda
tuberia puede suministrarse un primer intercambiador de calor, en la tercera tuberia un segundo intercambiador
de calor y/o el primer dispositivo de acoplamiento de calor, en la cuarta tuberia un segundo dispositivo de
acoplamiento de calor, en la quinta tuberia uno o varios intercambiadores de calor, que también pueden
corresponder al primero y/o segundo intercambiadores de calor, en la quinta tuberia ademas un dispositivo de
enfriamiento del producto gaseoso, y/o en el primer dispositivo de retorno un dispositivo de precalentamiento,
ninguno de los cuales esta particularmente limitado, y que pueden ejecutar procesos de enfriamiento y/o
precalentamiento descritos en el procedimiento. El primero y/o segundo dispositivos de acoplamiento de calor
estan disefiados, de acuerdo con formas determinadas de realizacion, para suministrar a la respectiva tuberia
la disipacién de calor de una reaccién siguiente del CO, por ejemplo de una sintesis Fischer-Tropsch. De
acuerdo con formas determinadas de realizacién, el dispositivo de acuerdo con la invencién comprende un
dispositivo para la reacciéon adicional de CO, en particular un dispositivo Fischer-Tropsch, que no esta
particularmente limitado y esta disefiado para ejecutar una sintesis Fischer-Tropsch.

El primer reactor puede disponer ademas de dispositivos adecuados de alimentacién, por ejemplo para CO. Yy,
dado el caso H2O, que estan disefiados para alimentar CO. y, dado el caso, H-O al primer reactor.

Los dispositivos ejemplares de acuerdo con la invencién son mostrados esquematicamente en las figuras 8 a
17, en donde no se excluye que puedan aplicarse componentes individuales de dispositivos mostrados en
determinadas figuras, también en dispositivos de otras figuras.

De acuerdo con la figura 8, mediante la primera tuberia 101 se alimenta CO- al primer reactor 11, mediante la
segunda tuberia 102 alimenta hidrogenocarbonato alli fabricado al segundo reactor 12, mediante la tercera
tuberia 103 alimenta formiato alli fabricado el tercer reactor 13, mediante la cuarta tuberia 104 alimenta la
amida alli fabricada al cuarto reactor 14, mediante la quinta tuberia 105 alimenta CO alli fabricado y amina al
quinto reactor 15, y mediante la tuberia 100 del producto CO, retira CO.

El dispositivo de la figura 9 corresponde al de la figura 8, en donde en el quinto reactor 15 se usa CO, para la
precipitacién y mediante el primer dispositivo 115 de conexién se alimenta hidrogenocarbonato al segundo
reactor 12.

El dispositivo de la figura 10 se basa asi mismo en el de la figura 8, en donde en lugar del tercer reactor 13, la
cuarta tuberia 14 y el cuarto reactor 14, se presenta el tercer reactor 13a combinado.

En el dispositivo mostrado en la figura 11, al quinto reactor 15 de la figura 8 se conecta una sexta tuberia 1086,
en la cual se conduce un producto que comprende CO 'y, dado el caso, amina que no reacciond, al sexto reactor
16, antes de que de éste se retire CO mediante la tuberia 100 de producto de CO.

El dispositivo mostrado en la figura 12 corresponde a una combinacion de los dispositivos de las figuras 9y 11.
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El dispositivo de la figura 13 se basa en el de la figura 11, en donde entre el cuarto reactor 14 y el quinto reactor
15 se suministra un dispositivo 17 de separacidén, en donde la quinta tuberia estd separada en una quinta
tuberia a 105a parcial y una quinta tuberia b 105b parcial antes o después del dispositivo 17 de separacion.

Sobre la base del dispositivo de la figura 13, el dispositivo de la figura 14 exhibe adicionalmente un segundo
dispositivo 117 de conexion entre el dispositivo 17 de separacidn y el primer reactor 11.

El dispositivo de la figura 15 se basa a su vez en el dispositivo de la figura 8, en donde mediante una tuberia
118 de hidrégeno, se alimenta hidrégeno al segundo reactor 12 desde el dispositivo 18 de electrdlisis del agua.

En el dispositivo representado en la figura 16, que asi mismo se basa en el dispositivo de la figura 8, mediante
la tuberia 100 de producto CO se conduce el CO hasta un dispositivo 19 de Fischer-Tropsch, como dispositivo
ejemplar de procesamiento continuo para CO, al cual ademas mediante un primer dispositivo 119a de
acoplamiento de calor y un segundo dispositivo 119b de acoplamiento de calor, sigue un acoplamiento de calor
al tercer reactor 13 o cuarto reactor 14, en donde el acoplamiento de calor podria ocurrir alternativamente
también en la tercera tuberia 103 o la cuarta tuberia 104.

El dispositivo de la figura 17 corresponde entonces finalmente a una combinacién de los dispositivos de las
figuras 8, 9, 11y 13 a 16. Sin embargo, también en este caso podria, como en la figura 10, y reemplazarse el
tercer reactor 13, la cuarta tuberia 104 y el cuarto reactor 14 con un tercer reactor 13a combinado.

Las formas de realizacién, configuraciones y perfeccionamientos anteriores pueden ser combinados
mutuamente de cualquier forma, en tanto sea util. Otras configuraciones, perfeccionamientos y formas de
implementacién posibles de la invencién comprenden también combinaciones no mencionadas explicitamente
de rasgos de la invencidn descritos antes o a continuacion, respecto a los ejemplos de realizacién. En particular,
el experto afiadird también aspectos individuales como mejoramientos o complementos a la respectiva forma
bésica de la presente invencion.

A continuacién se ilustra en detalle la invencién con referencia a diferentes ejemplos de ella. Sin embargo, la
invencién no estéa limitada a estos ejemplos.

Ademas, en virtud de un ejemplo, para la consideracién teérica de energia, se describe con més exactitud el
ciclo de una fabricacién de CO, en comparacién con los métodos utilizados actualmente. Al respecto, como la
amina mas sencilla deberia usarse a modo de ejemplo el amoniaco (R1 =R =H).

Las etapas del procedimiento ejemplar son como sigue:

Etapa a): El hidrogenocarbonato de amonio es fabricado ya a escala industrial mediante la introduccién de CO»
en una solucién concentrada de amoniaco, a 35 - 40°C. En el afio de 1997 se fabricaron aproximadamente
100.000 t/afio de él. El hidrogenocarbonato de amonio surge durante la produccién, puede ser separado por
centrifugacién y secado de acuerdo con la necesidad, a 40°C. Los lavados de amina son métodos corrientes
para lavar por ejemplo CO, de gases de combustion.

Etapa b): El hidrogenocarbonato de amonio disuelto es hidrogenado con hidrégeno hasta dar formiato de
amonio, por ejemplo bajo presién en un autoclave. Por ejemplo, esto puede ocurrir a 20-40°C y una presion de
hidrégeno de 2,75 MPa, mediante lo cual puede alcanzarse un rendimiento elevado y una conversion elevada,
como se describe a modo de ejemplo en Su et al.; (2015), "Highly Efficient Hydrogen Storage System Based
on Ammonium Bicarbonate/Formate Redox Equilibrium over Palladium Nanocatalysts"; ChemSusChem 2015,
8, 813-816.

Etapa c). El uso principal de formiato de amonio en la industria es el suministro de formamida mediante la
descomposicién del formiato. Al respecto, se calienta el formiato de amonio a méas de 170°C. Al respecto, este
se descompone hasta formamida y agua. En el documento US1582675: Fabricacién de formamida a partir de
formiato de amonio puede apreciarse una reaccién posible, para la formamida pura.

Etapa d): La formamida se descompone a temperaturas desde 180°C sin catalizador hasta dar CO y amoniaco,
en donde pueden medirse sélo trazas de HCN. A temperaturas més altas pueden fabricarse HCN. Solo a
temperaturas elevadas entre 600 y 1000°C es dominante la descomposicién hasta HCN y H>O.

En una etapa siguiente se disuelve de nuevo en agua el amoniaco formado y se precipita parcialmente con
CO., y ademas finalmente se separa y con ello se separa del CO. A partir de ello puede resultar una elevada
proporcién de CO (CO éptimamente puro) en el producto gaseoso, y es puede establecerse un circuito cerrado
de amoniaco mediante retorno a la etapa a).

Ademas, el agua liberada de la hidrogenacién y/o de la descomposicién hasta formamida puede ser alimentada
de nuevo al ciclo en la etapa a) y/o en la electrélisis del agua.
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Mediante este procedimiento pueden resolverse diferentes problemas, por ejemplo en el suministro de la
energia, para lo cual se evita un problema de eficiencia energética. Como se muestra esquematicamente por
ejemplo en la figura 1, sélo se requiere energia eléctrica directa para la produccién de hidrégeno.

La alimentacién de calor durante la descomposicion (etapas c) y d)) puede ser suministrada mediante
acoplamiento de calor de otras producciones quimicas. Un ejemplo es la sintesis Fischer-Tropsch (método de
Arge). Los productos de CO y Hsson parafinas/olefinas, que a su vez pueden ser procesados hasta
combustibles.

El proceso es ejecutado a aproximadamente 220 a 240 °C. Termodindmicamente, la reaccién es fuertemente
exotérmica con -158 kd/mol (por cada miembro -CH»-), lo cual corresponde aproximadamente a 3,5 GJ/tco.

CO + Hz — -CH2- + H20, AHR = -1568 kd/mol

Al respecto, para las etapas c) y d) de descomposicién, - a modo de ejemplo para formiato de amonio, que se
descompone hasta formamida y finalmente hasta CO - termodindmicamente se requieren sélo 94,6 o 19,4
kJ/mol. [NH4] [COOH] (s) — HCONH2(I) + HO (1), AHr= 19.35 kJ/mol

HCONH; (I) — CO (g) + NHs (g), AHg = 94.57 kJ/mol

En total, para la descomposicién de formiato de amonio hasta CO, termodindmicamente se requieren sélo 114
kJ/molee. Por ello, la energia requerida puede ser cubierta por la disipacién de calor del proceso Fischer-
Tropsch, que es 158 kJ/mol... Esta surge ademés ya al nivel de temperatura requerido.

También para una divisién de las etapas de produccién, como por ejemplo se realiza en la figura 2, este es
todavia el caso. También en este caso la disipacién de calor del procedimiento Fischer-Tropsch es suficiente
para garantizar la descomposicién de la formamida (-158 kJ/mol de disipacién de calor frente a 94,6 kJ/mol de
energia requerida).

En la primera etapa, la energia para la descomposicién de formiato de amonio es tomada de la disipacién de
calor del aparato de electrélisis de hidrégeno. La eficiencia energética tipica esta en 90% o menos (M.
Schalenbach, G. Tjarks, M. Carmo, W. Lueke, M. Mueller, y D. Stolten, J. Electrochem. Soc., 163 (2016) F3197).
Para una energia teérica de 285,83 kJ/mol surgieron con ello 31,76 kd/mol de disipacidén de calor.

H20 (1) — % 02 (g) + Ha (g), AHR = 285,83 kJ/mol

Por el contrario, la descomposicién de formiato de amonio requiere sélo 19,35 kJ/mol y puede ser suministrada
mediante la disipacion de calor del aparato para la electrélisis del agua.

Tanto en la produccién de CO en un sitio, como también en la divisién de los sitios, puede usarse la disipacién
de calor de otras etapas, para disefiar la produccién energéticamente eficiente del CO.

Por ello, en total sélo se suministra eléctricamente la energia para la produccién de hidrégeno, mientras las
energias requeridas de los procesos endotérmicos de descomposicién de formiato y formamida son cubiertas
por disipacién de calor del proceso Fischer-Tropsch y/o de la electrélisis del agua. Por ello, la cadena de
produccién es particularmente eficiente en energia.

Para la ilustracién, estos procesos deberian ser comparados con la electrélisis directa de CO» y el proceso de
Sabatier:

El proceso de Sabatier comprende 3 etapas:
1. Electrélisis del agua:

2 HO (l) — O2(g) + 2 Ha (g), AHr = 571,66 kJ/mol
2. Sabatier:

4 Hz (g) + CO2(g) — CHa4 (g) + 2 H20 (1),

AHp = -255,75 kJ/mol
3. Oxidacién parcial:
CHa (g) + %2 02 (g) — CO + 2 Hz (g), AHRr =-32,93 kJ/mol

En total, resulta la ecuacién igual de reaccién: CO, — CO + Y2 Oy, AHR = 282,98 kJ/mol (error de redondeo)
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En este caso debe sin embargo considerarse que para la fabricacién de 1 mol de CO, tienen que generarse 2
mol de H> mediante la electrélisis. Por ello, el gasto de energia eléctrica esta termodindmicamente en 571,66
kd/mol y bajo la inclusién de la eficiencia de aproximadamente 90%, est4 en aproximadamente 635 kJ/mol.

En una electrélisis de CO, ocurren por el contrario las siguientes reacciones de semicelda (véase por ejemplo
Liu et al.; (2018), "CO» Electrolysis to CO and O, at High Selectivity, Stability and Efficiency Using Sustainion
Membranes"; Journal of Electrochemical Society, 165 (15) J3371 - J3377 (2018)):

1. Cétodo:
CO> (g) + H20O + 2e- — CO + 20H-, AHg = 108,75 kJ/mol
2. Anodo:
H>O — 2H* + 2e-, AHr = 285,83 kJ/mol
Neutralizacién:
2H* + 20H- — 2 H20, AHR =-111,61 kd/mol
En total, de ello sigue la ecuacién como se mostré anteriormente.

Al respecto, es un problema que en la reaccién de celda tiene que gastarse energia eléctrica, para escindir
H-O hasta hidréxido. Mediante ello, disminuye ya intrinsecamente la eficiencia energética. En este caso por
consiguiente tienen que gastarse termodinamicamente ya 394,58 kJ/mol (en lugar de los teéricos 282,98
kd/mol). Con una eficiencia de aproximadamente 50% (en comparacién con la reaccién deseada, véase Liu et
al.; (2018), "CO. Electrolysis to CO and O, at High Selectivity, Stability and Efficiency Using Sustainion
Membranes"; Journal of Electrochemical Society, 165 (15) J3371 - J3377 (2018)) son necesarios entonces
incluso aproximadamente 566 kJ/mol. Este gasto de energia es sin embargo todavia menor que la ruta
termoquimica mediante el proceso de Sabatier.

Las ventajas del procedimiento presentado en este caso resultan también por la posibilidad de la integracién
de calor. El gasto Unico de energia eléctrica estd en este caso en la electrélisis del hidrégeno, que requiere
termodinamicamente 285,83 kJ/mol. Las otras energias térmicas pueden ser compensadas mediante la
combinacién habil con otras producciones quimicas, en las cuales surge disipacidén de calor. Por ello, el gasto
de energia eléctrica esta, para 90% de eficiencia del aparato de electrélisis, por ejemplo para amoniaco como
amina, en 317.6 kdJ/mol y es con ello claramente mas eficiente que las otras rutas.

Mediante la divisién del procedimiento en varias etapas, y la ventaja del almacenamiento y el transporte de la
amida, por ejemplo formamida, es posible producir formiato 0 amida de una fuente de CO, y sélo en el sitio
deseado de procesamiento continuo obtener CO a partir de la descomposicién térmica. Durante el
procesamiento continuo del CO hasta, por ejemplo, combustibles u otras sustancias quimicas de alto valor,
surge al respecto en el mismo sitio la disipacién de calor, que es usada para la descomposicion de la formamida,
es decir, las secuencias de descomposicion y el procesamiento continuo coinciden también en el sitio.

Al respecto, es ventajoso cuando la amina obtenida es liquida a temperatura ambiente o puede ser disuelta en
agua. De este modo se garantiza un transporte de retorno simple. Debido al transporte facil pueden separarse
también espacialmente los procesos de absorcion de COo, hidrogenacién, liberacién, sin tener que transportar
gases criticos.

Ejemplo 2

Para la ilustracién adicional del procedimiento se realiza una simulacién optimizada del proceso, con amoniaco
como absorbente.

En la figura 18 se representa la simulacion del proceso con componentes individuales en AspenPlus V11.0 con
las etapas a) a f) y otras etapas.

El sistema consistente en los componentes representados en la Tabla 2 fue calculado con el método de
propiedades de materia ENRTL-RK. Los sistemas de fase gaseosa pura fueron calculados con el método
Soave-Redlich-Kwong (SRK) (métodos presentes en los bancos de datos integrados). El diagrama de flujo
consiste en las etapas a) a f) de proceso asi como en la integracién de calor del flujo de producto y la instalacién
Fischer-Tropsch (119a, 119b). La purificacién del mondxido de carbono en una caja fria es asi mismo parte del
diagrama de flujo y con ello parte del balance de energia.

Tabla 2: Componentes y flujos relevantes del proceso
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Simbolo (*1) :Descripcién/propésito Simbolo :Descripcién/propésito
(2)

H20  iAlimentacién de agua | 11(r)  Primer reactor: lavado de amonfaco (Etapa a)
NH3 Alimentacion amonfaco | MIX1 (p) Dispositivo de mezcla: reciclaje en fase liquida
R1, R2 {Amoniaco retornado mediante el {HR2 (p) §Primer intercambiador de calor: integracién de

iprimer dispositivo de retorno §ca|or flujo de producto
C02 ....................... A||mentac|ondeCOQP(p) ............ BombatransportealapreS|ondereaCC|on
’ lantes de la etapa b)
H2 Alimentacién de hidrégeno | D(p)  Compresor: Compresién del hidrégeno a la
i ipresion de reaccion
co ‘Flujo de producto gaseoso CO  (C1, C2 iDispositivos de enfriamiento: enfriamiento de
i : (p) ilos flujos a la temperatura de reaccion

:Flujpo de purga para evitar la
facumulacion y para la separacion
iparcial del agua formada en la
tetapa c)

12 (r) :Segundo reactor: Hidrogenacion de carbonato
ide amonio con catalisis heterogénea (Etapa b)

HR1 (p) iSegundo intercambiador de calor: Integracién
§de calor flujo de producto

119a (p) |Primer dispositivo de acoplamiento de calor:
iIntegraciéon de calor instalacién de Fischer-
{Tropsch

13(r)  iTercer reactor: Descomposicion de formiato
{(Etapa c)

119b (p) {Segundo dispositivo de acoplamiento de calor:

iIntegracion de calor instalacién Fischer-

{Tropsch

iCuarto reactor: Descomposicion del formiato
{(Etapa d)

17 (1) §Dispositivo de separacién: Separacién de flujo
gde producto liquido-fase gaseosa

C3(p) éDispositivos de enfriamiento de producto
igaseoso: Enfriamiento del flujo de gas para
taumentar el rendimiento de
ihidrogenocarbonato

''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''''' SPLIT1 Dispositvo de separacién de liquido:

(1) §Separacic’)n del agua formada durante la
ihidrogenacion asi como una parte de los
§productos secundarios y reciclaje del agua
ipara la etapa a)

SPLIT §Divisor de COy para separar la alimentacion de

CO2 :{CO, hasta el primer reactor 11 y quinto reactor

15
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ESl’mboIo (*1) EDescripcic’)n/propc’)sito Simbolo éDescripcic’)n/propc’)sito

H : (*2) H

C4(p) Dispositivos de enfriamiento de fiujo liquido:
§Enfriamiento del flujo liquido para aumentar el
§rendimiento de hidrogenocarbonato

15 (1) éQuinto reactor. Purificacién del CO mediante
inueva separacion de hidrogenocarbonato de
tamonio

16a, 16b éCaja fria: Separacién del amoniaco

®) ‘

““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““““ E(p)  Disposvo ~ de precalentamiento:
iPrecalentamiento del amoniaco reciclado
""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""""" 18 Dispositivo de electrolisis delagua

19 §Dispositivo Fischer-Tropsch

i*1: Flujos relevantes

5*2: Aparatos de reaccion (r) y de separacién técnica (t) y periferia (p)

De modo correspondiente con la construccién, resultan las siguientes tuberias con los correspondientes flujos:
101: Primera tuberia con CO»

102a, 102b, 102d, 102d, 102e: Segunda tuberia con hidrogenocarbonato de amonio

103a, 103b, 103c: Tercera tuberia con formiato de amonio

104a, 104b: Cuarta tuberia con formamida

105a1, 105a2, 105a3: Quinta tuberia a parcial con CO, amoniaco y agua antes de la separacion de agua

105b1, 105b2: Quinta tuberia b parcial con CO, amoniaco y agua restante después de la separacion de agua
(flujo de producto gaseoso)

117a, 117b, 117¢c: Segundo dispositivo de conexién con agua retornada (flujo liquido)
106a, 106b: Sexta tuberia con CO y amoniaco

100: Tuberia de producto CO que comprende esencialmente CO o sélo CO

H2-1, H2-2: Tuberia de alimentacién para hidrégeno

CO2-15: Tuberia de alimentacién de CO, para el quinto reactor 15

115: Primer dispositivo de conexién con hidrogenocarbonato de amonio retornado

El producto que comprende CO 106a contiene una gran proporcién de amoniaco, que es separado para el uso
posterior del producto CO en la cadena de proceso. Esto ocurre mediante un proceso criotécnico en cajas
16a,b frias. El amoniaco enfriado es precalentado en primera instancia mediante el intercambiador E de calor
y afladido a su vez a la etapa a) en el primer reactor 11), mediante lo cual se garantiza un circuito cerrado de
amoniaco.

Por motivos de técnicas de simulacion, el primer dispositivo Ro de retorno y el flujo NHs no estan conectados
mutuamente.

En la etapa a) se mantiene la proporcién de agua tan baja como sea posible (25,6 % en peso de amoniaco,
36,2 % en peso de COy, el resto de agua), para mantener bajo el gasto de energia del proceso siguiente. Por
lo demas, la etapa a) corresponde en principio a un lavado convencional de amina, en donde en el ejemplo
calculado de proceso las proporciones de agua y CO2 en la primera etapa a) se diferencian sin embargo
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respecto al lavado de amina. En el lavado convencional de amina, las cargas de CO, y de amoniaco son
claramente menores y con ello es mayor la proporcién de agua.

En el caso del ejemplo calculado de proceso, con una relacién ligeramente sobreestequiométrica (NHs/ H,O =
1,4) se evita el transporte de sélido puro.

En el caso del disefio conceptual de la instalacidn, pobre en agua calculado en este caso, la mezcla del producto
se compone de 56 m®dia de una fase acuosa y 17,3 m®dia de una fase sdélida (en su mayor parte
hidrogenocarbonato de amonio). Esto requiere un aparato de reaccién que es adecuado para una mezcla de
producto en forma de puré y abrasiva, por lo cual pueden usarse como primer reactor 11 cristalizadores
continuos con agitador de entrada de gas.

Para el transporte de la mezcla en forma de puré surgida son adecuadas bombas de desplazamiento rotativas,
como bombas de tornillo excéntrico como bombas P.

Mediante el uso de otras aminas citadas a modo de ejemplo en la tabla 1, es posible elevar adicionalmente la
selectividad respecto al hidrogenocarbonato.

Desde el punto de vista de la técnica del aparato, para la etapa b) la etapa del proceso es ejecutada en un
reactor de pasta liquida con un catalizador altamente dispersos de paladio. La entalpia de la reaccién de la
hidrogenacién exotérmica es de -21,359 kJ/mol. La disipacién de calor necesaria con ello a gran escala desde
el reactor puede ser usada para el precalentamiento de la siguiente etapa c).

Las condiciones de proceso de la hidrogenacién en el reactor de pasta liquida son fijadas para la simulacién
en 60 °C y 27,5 bar. Adicionalmente a la concentracién electroquimica del hidrégeno, por ello éste tiene que
ser comprimido adicionalmente y a continuacién llevado a la temperatura de reaccidén de la 22 etapa. El gasto
de energia requerido para ello para la comprensién isentrépica en el compresor D para un grado de efecto de
72 % y el enfriamiento necesario (C2), es en total de 0,1 MW.

A modo de ejemplo, una bomba de tornillo excéntrico asume el transporte de la mezcla polifasica de reactivos
a la presién de reaccién con la bomba O, con subsiguiente enfriamiento (C1). Debido al caracter no compresible
de la mezcla de reaccién en forma de puré, la compresion es afectada con bajo gasto energético.

El agua que se forma en la etapa b) del proceso puede ser usada mediante el reintegro (flujo ab 105a1 de
proceso) como medio de transferencia interno de calor, para el calentamiento de la totalidad del proceso, y es
separada sélo en el curso posterior del proceso (SPLIT1), para evitar una acumulacién de productos
secundarios. Mediante una purificacién del flujo 120 de purga que tiene productos secundarios es posible una
recuperacién casi completa del amoniaco usado en el proceso. Ademas, el agua purificada puede ser
alimentada tanto como agua de proceso (flujo HoO) como también, dado el caso, al aparato de electrdlisis
después de eliminar los componentes iénicos.

La etapa c) de reaccion en el tercer reactor 13 es fuertemente endotérmica con una entalpia de reaccién de
94,6 kJ/mol, con lo cual de ello se desprende que, aparte del precalentamiento a una temperatura de operacién
de 140 °C en o después de la etapa b), el reactor representa en si mismo un gran sumidero de calor. Estos
sumideros pueden ser compensados por el reintegro del flujo de producto (precalentamiento con el segundo
intercambiador HR1 de calor) y la integracién de la disipacidén de calor del proceso Fischer-Tropsch mediante
el primer dispositivo 119a de acoplamiento de calor.

La etapa c) de reaccién transcurre en la fase liquida, aunque los gases disueltos en el agua en la etapa a) son
expelidos durante el calentamiento de la mezcla de reaccién. Ademas, a una presién de reaccién de 1 bar, una
gran parte del agua participante en el proceso se encuentra en fase gaseosa. Por esta razén, una configuracién
posible del reactor es un reactor de tubos empacado con catalizador o un reactor de haz de tubos.

Para aumentar el rendimiento puede afiadirse adicionalmente amoniaco a la fase gaseosa.

Alternativamente, el agua formada en la etapa de reaccioén previa o el absorbente de la etapa a) puede ser
separado antes del precalentamiento de la mezcla de reaccién, mediante destilacién usando la disipacién de
calor del proceso Fischer-Tropsch. Esto hace posibles pequefios flujos mésicos en las etapas c) y d) y en la
subsiguiente secuencia de purificacién, aunque dificulta el transporte de la mezcla de reaccién que se presenta
parcialmente como sélido.

Para la etapa d) se analizé la fase gaseosa durante el primer ensayo de descomposiciéon de formamida. Al
respecto, antes de ello se purgé con nitrégeno del equipo de medicién. Se calenté la formamida a 220°C hasta
que ocurrié una formacién regular de burbujas. Se separaron el amoniaco formado y eventualmente HCN. En
la tabla 3 que se encuentra abajo pueden apreciarse los resultados de los otros productos gaseosos.

Tabla 3: Resultados de analisis de gases para la etapa d) [% en vol.]
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co §83,0%
p—— 56;66'% ..........................
co, 021%
N 111/ """"""""""""""
0 50,33%
Total 594,7%
com. 1376

Al respecto, debe notarse que el nitrégeno residual proviene de la purga del aparato. Los posibles productos
gaseosos, que fueron analizados también en Schwab, G.-M. (1950), Uber den Zerfall de Formamid. Z. Anorg.
Chem., 262: 41-48. doi:10.1002/zaac.19502620107, son escasamente detectables. El hidrégeno y CO5 estén
presentes sé6lo en muy bajas cantidades. El producto principal de la descomposicién es CO.

Debido a la baja entalpia de reaccién de 19,35 kd/mol, de ello se desprende que es necesaria una baja entrada
de calor. Esta es dominada por el precalentamiento los 180 °C mencionados. También en este caso, debido al
nivel de temperatura puede ocurrir una integracién de la disipacién de calor del proceso Fischer-Tropsch con
el segundo dispositivo 119b de acoplamiento de calor. Para este proceso, en este caso no catalizado, puede
usarse un recipiente de evaporacién como cuarto reactor 14. Esto hace posible un escape de los productos
gaseosos NH3z y CO asi como del vapor de agua. Mediante el medio de transferencia de calor y el reintegro la
integracién de retorno en el segundo intercambiador HR1 de calor, se enfria la mezcla de vapor sobrecalentado-
producto gaseoso, a 84°C. Mediante la condensacién de los componentes dificilmente volétiles surge una baja
presién, que asume el transporte de la mezcla de vapor del cuarto reactor 14 al segundo intercambiador de
calor HR1.

Mediante el enfriamiento y la separacién de fases asociada con él, puede separarse la mayor parte de la fase
consistente en agua, en el dispositivo 17 de separacién. Para controlar la proporcién de agua en la siguiente
etapa e) de purificacién en el quinto reactor 15, se enfria el flujo de producto solamente de 84°C a 68°C.

Elflujo 105b2 de producto gaseoso, que comprende el producto gaseoso llega entonces a uno del quinto reactor
15, en donde en este caso se lava el amoniaco con CO.. El resultado es un flujo purificado de producto, que
contiene una baja proporcién de NHs. El NHs remanente en el flujo de producto es separado mediante la etapa
f) criotécnica precedente a la sintesis Fischer-Tropsch en cajas 16a,b frias y calentado mediante un dispositivo
de precalentamiento a 30 °C, para ser usado de nuevo en la etapa a). Con esto se cierra el circuito de amoniaco
del proceso. En el caso en que el flujo 120 de purga sea purificado y sea alimentado de nuevo como flujo de
agua de proceso, es posible una regeneracidén casi completa del amoniaco.

Respecto a la figura 18, la etapa e) en el quinto reactor 15 representa asi mismo un tipo de lavado de amoniaco,
en este caso con el propésito de enriquecer el producto gaseoso con CO y precipitar tanto como sea posible el
NHs. Esto hace posible un bajo gasto de energia para la purificacién altamente selectiva de CO, aguas abajo
en cajas 16a,b frias, antes de la sintesis Fischer-Tropsch. La etapa e) es realizada en este caso a un nivel de
temperatura de 30 - 60 °C y un nivel de presién de 1 bar, puesto que menores temperaturas conducen a un
mayor rendimiento de carbonato de amonio y con ello a un proceso més eficiente de separacién.

A continuacién se considera el balance de energia del proceso, al respecto se recogen sélo los aparatos
representados en la figura 18. No se consideran los flujos 120 y R» potencialmente recirculables. El flujo 120
de purga puede ser evaporado mediante destilacién con ayuda de la disipacion de calor del proceso Fischer-
Tropsch, mediante lo cual pueden retornarse al proceso sales con baja proporcion de agua. Por motivos de
técnicas de simulacién, esta etapa no esta presente en la figura 18 de la simulacién de proceso.

La simulacién de proceso fue ejecutada para un flujo méasico de hidrégeno de 1,3 t/dia, esto corresponde a una
potencia de electrdlisis de 13,1 MW. La eficiencia de produccién de CO del proceso es 15,1 t/dia con una
pureza de 94,1 % (5,8 % de hidrégeno, 555 ppm de NH3). Los flujos de entrada del proceso son, aparte de los
mencionados flujos de CO, y de hidrégeno, 9 t/dia de agua asi como 6,1 t/dia de amoniaco.

Para la etapa a) se parte de un equilibrio y de manera correspondiente se calcula el flujo de producto. La
conversién de la etapa b) de reaccion es estimada, sobre la base de la literatura (véase arriba) hasta 80 %
respecto a hidrogenocarbonato de amonio. En la etapa c) se asume una conversién de 95 % respecto al
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formiato. Para la etapa d) de reaccién, debido a la reaccién de descomposicidn en el recipiente de evaporacién,
se asumid una conversién total. Pueden recuperarse en forma gaseosa directamente 3,7 t/dia del amoniaco
usado.

Después del precalentamiento, en el flujo R> de amoniaco retornado de las cajas 16a,b frias se encuentran
ademas 1,2 t/dia de iones amonio y 3,9 t/dia de iones carbamato. Convertido a la cantidad de sustancia
retornada de amoniaco, puede con ello reciclarse 82 % del amoniaco usado. 18 % se encuentra de modo
correspondiente en el flujo 120 de purga, que asi mismo puede ser purificado y alimentado como agua de
proceso a la electrdlisis del agua.

En la siguiente tabla 4 se citan los componentes relevantes con su demanda de energia calculada.

Tabla 4: Demanda de energia del dispositivo de acuerdo con la figura 18, de acuerdo con la simulacién

iPotencia necesaria ptitud para la integracién

MW] -
EPrimer reactor 11 5—0,52 §Potencia de enfriamiento
Pumpe P §Potencia de transporte
Prlmer dispositivo  C1 5 otenC|adeenfrlam|ento ‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘
.enfrlamlento :
CompresorD ......................................... 005 ..................................... Potenmadecompresmn .............................................................
‘é‘e“ga‘aas """ disposiivo C2 dei-005 | Potencia de enfriamiento
.enfrlamlento : :
Segundoreactor12013 ‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘‘ Potencia de calentamiento, integrable con Fischer-
- : {Tropsch
Pr|merd|sp03|t|vo119ade048 ..................................... Potenc|adeca|entam|ento|ntegrab|econF|scher—
tacoplamiento de calor iTropsch
ETercer reactor 13 50,61 §Potencia de calentamiento, integrable con Fischer-
i : {Tropsch
Segundo dispositive 1196 de 10,22 Potencia de calentamiento, integrable con Fischer
,acoplamlento de calor §Tropsch
Cuartoreactor14029 ''''''''''''''''''''''''' PPotencia de calentamiento, integrable con Fischer-
- : {Tropsch
EDispositivo 17 de separacién 5—0,41 §Potencia de enfriamiento
Tercer dispostivo C3 dei-046  Potenciade enfriamiento
,enfrlamlento :
Qu|ntoreactor15-028Poten0|adeenfr|am|ento ...........................................................
"E:;j';'%éé"%r'{é """""""""""""""""""""" 021 Potencia de enfriamiento
;'b'."s';c';;.{.'&s """"""""" E dei08 | PPotencia de enfriamiento |
§preca|entamiento : 5
"5;;;;a‘a‘;‘f‘s{;i‘a;‘;r‘;;;g;; ““““““““ 386 Potenciadecalentamiento
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MW]
Demanda de energia dei .
;integracion con Fischer-i2,14
‘Tropsch

Debe considerarse que en la simulacion la caja 16b fria fue involucrada para la separacién sélo con gasto
despreciable de energia.

La demanda de energia integrable mediante la instalacién de Fischer-Tropsch fue de 1,72 MW. La demanda
neta de energia del proceso de 2,14 MW se compara con la demanda de energia del hidrégeno, con 13,1 MW.
Con ello, resulta un gasto adicional de 16,3 %, para suministrar 15,1 t/dia de CO en la escala de 13,1 MW.

El rendimiento del CO respecto al CO, usado del proceso representado es 89 %. El CO, remanente es retirado
en forma de especies disueltas quimica o fisicamente, mediante el flujo 120 de purga. La purificacién de este
flujo es posible, como ya se menciond.

Ejemplo 3

Para la optimizacién del proceso se ejecutaron otros ensayos de descomposicién, correspondientes a la etapa
d) como en el Ejemplo 2 con formamida, con los siguientes cambios en la estructura del ensayo:

Se calentaron en autoclave 60 g de formamida, y se enjuagé el producto gaseoso mediante acido, para separar
el NHs. Después de ello se analizé el producto gaseoso en el cromatégrafo de gases (GC). Mediante ello se
alcanza un mayor flujo de producto gaseoso y se llega més rapido a una meseta del estado de equilibrio.

1¢" ensayo, temperatura: 220°C

Después de la abertura de una vélvula y después del ajuste del equilibrio del flujo de producto, se analizé este
en el GC.

En la Tabla 5 se muestran los resultados de los gases remanentes.

Tabla 5: Resultados de analisis de los gases para la etapa d) [% en vol] en Ensayo 1

CcO 94,6%

—— T
co, | 044% |
N 143%

2° ensayo, temperatura: 200°C

Se midié la generacién de presién en el aparato. Para ello se cerrd una valvula de descarga y se midié la
presién en intervalos regulares.

En la Tabla 6 se muestran los resultados de ello.

Tabla 6: Resultados de ensayos del ensayo 2

........................................................................
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3,083 ,

s25 a7
5,8334 ....................................
\17,0837,4 ...............................

Para la mejor ilustracién, también en la figura 21
contra el tiempo t.

Resultaron dos tasas diferentes de elevacién de

se muestran los resultados, en la cual se grafica la presion p

la presiéon. Ademas, a aproximadamente 13 bar se liberé la

mezcla de producto gaseoso. A aproximadamente 7 bar se midié la presién restante (el escape condujo a
purgas del volumen muerto) del producto gaseoso. En la Tabla 7 se muestra el resultado.

Tabla 7: Resultados del analisis d

el gas para la etapa d) [% vol] en el ensayo 2

§CO 45,2%
H2 39,6%
o
N os%
T R
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En una comparacién de los ensayos 1 y 2 es claro que en el intervalo de bajas presiones (< 7 bar) la
descarbonilaciéon es la reaccion prevalente de descomposicién, en donde a elevadas presiones (> 12 bar)
ocurre la deshidratacién de la formamida.

El presente procedimiento se basa en Ila combinacibn de etapas de produccidon ya
industrializadas/industrializables, pero también usadas de modo totalmente independiente desde el punto de
vista quimico.

Etapa a): El lavado de amina es usado para separar usualmente gases acidos, por ejemplo CO; o sulfuro de
hidrégeno, de mezclas gaseosas. Esto se usa por ejemplo durante el procesamiento de gas natural y biogas
(separacion de CO,de metano), procedimiento de captura directa de aire, refinacién e instalaciones
petroquimicas.

Etapa b): La hidrogenacién es usada industrialmente de modo versétil. En la industria de los alimentos se
procesan aceites vegetales (se reducen enlaces dobles de C), en la petroquimicas se hidrogenan alquenos y
compuestos arométicos hasta alcanos saturados.

Etapas c) y d): La descomposicidén térmica es usada en las mas diversas moléculas quimicas, por ejemplo
durante la produccién de CaO. Ademas, la descomposicién térmica de formiato de dimetilamonio fue usada
para la fabricacién de DMF (dimetilformamida). Esta es usada ampliamente como solvente.

Etapa e) purificacién de CO mediante un tipo de lavado "inverso" de amina.
En comparacion con otros procedimientos para la fabricaciéon de CO, resultan las siguientes ventajas:

e Entodas las etapas puede aumentarse volumétricamente su escala.

e Se usan sélo procedimientos comerciales, para lo cual se usan sélo materiales comercializados.

e El producto puede ser CO puro, durante la electrélisis de CO» es usualmente una mezcla de CO» y
CO, en el proceso de Sabatier con subsiguiente oxidacién parcial es una mezcla de CO y Ho.

e Puede elevarse claramente la eficiencia energética mediante la integracidén de calor. En este caso, la
energia necesaria surge ya en el nivel correcto de temperatura.

¢ Mediante la divisidn en las etapas individuales es posible ejecutar las etapas en los ambientes
industriales 6ptimos.

e Elalmacenamiento y el transporte de la amida, por ejemplo formamida, es ademas menos peligroso
que el de CO, y la densidad del CO que transporta es mayor y mas simple.

e Ademas durante la descomposicién de la amida, por ejemplo de formamida, no tiene que considerarse
un equilibrio de reaccién.

Signos de referencia

1 Reaccién de la etapa a)
2 Reaccién de la etapa b)
3 Reaccién de la etapa c)

3a Transporte de la amida de la férmula HCONR1R2

4 Reaccién de la etapa d)

5 Reaccién y separacién en la etapa e)

6 Purificacién en la etapa f)

7 Etapa de separacién para solvente y/o agua

8 Etapa intermedia de la electrélisis del agua

9 Retorno de amina de la formula HNR1R2

10 Proceso siguiente, por ejemplo sintesis Fischer-Tropsch
11 Primer reactor

11a Agitador con entrada de gas
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14
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16
16a
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18
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100
101
102
102a
102b
102¢
102d
102e
103
103a
103b
103¢
104
104a
104b
105
105a
105a1
105a2
105a3
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Intercambiador de calor

Tuberia para un medio de transferencia de calor
Derivacién para un medio de transferencia de calor
Segundo reactor

Reactor de pasta liquida

Salida para el gas

Tercer reactor

Tercer reactor combinado

Cuarto reactor

Quinto reactor

Sexto reactor

Caja fria

Caja fria

Dispositivo de separacién

Dispositivo de electrélisis del agua

Dispositivo Fischer-Tropsch

Tuberia de producto CO

Primera tuberia

Segunda tuberia

Parte de la segunda tuberia en la figura 18
Parte de la segunda tuberia en la figura 18
Parte de la segunda tuberia en la figura 18
Parte de la segunda tuberia en la figura 18
Parte de la segunda tuberia en la figura 18
Tercera tuberia

Parte de la tercera tuberia en la figura 18
Parte de la tuberia en la figura 18

Parte de la tercera tuberia en la figura 18
Cuarta tuberia

Parte de la cuarta tuberia en la figura 18
Parte de la cuarta tuberia en la figura 18

Quinta tuberia

Quinta tuberia a parcial antes del dispositivo de separacion

Parte de la quinta tuberia a parcial en la figura 18
Parte de la quinta tuberia a parcial en la figura 18

Parte de la quinta tuberia a parcial en la figura 18
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105b1
105b2
106
106a
106b
115
117
117a
117b
117¢
118
119a
119b
120
121

C1
c2

c3

c4

co
CO,
CO»-15

Ha
H2-1
H2-2
H2a
H>O
HR1
HR2
MIX1
NH3
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Quinta tuberia b parcial después del dispositivo de separacién
Parte de la quinta tuberia b parcial en la figura 18

Parte de la quinta tuberia b parcial en la figura 18

Sexta tuberia

Parte de la sexta tuberia en la figura 18

Parte de la sexta tuberia en la figura 18

Primer dispositivo de conexién

Segundo dispositivo de conexién

Parte del segundo dispositivo de conexién en la figura 18
Parte del segundo dispositivo de conexién en la figura 18
Parte del segundo dispositivo de conexién en la figura 18
Tuberia de hidrégeno

Primer dispositivo de acoplamiento de calor

Segundo dispositivo de acoplamiento de calor

Flujo de purga

Reciclaje de gas en la etapa a) en la figura 18

Parte de produccion de la produccién de la amida de la férmula HCONR¢R>

Parte de produccién de la formacién y uso continuo de CO
Dispositivo de enfriamiento

Dispositivo de enfriamiento

Dispositivo de enfriamiento del producto gaseoso
Dispositivo de enfriamiento de flujo liquido

Monéxido de carbono

Diéxido de carbono

Tuberia de alimentacién de CO- al quinto reactor en la figura 18
Compresor

Dispositivo de precalentamiento

Hidrégeno

Tuberia de alimentacién para hidrégeno en la figura 18
Tuberia de alimentacién para hidrégeno en la figura 18
Tuberia para hidrégeno

Agua

Segundo intercambiador de calor

Primer intercambiador de calor

Dispositivo de mezcla

Amoniaco

Presion
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P Bomba

R1 Primer dispositivo de retorno
R2 Primer dispositivo de retorno
S Fuente puntual de CO,

S1 Tanque

823 Tanque
SPLIT1 Dispositivo de separacion de liquido
SPLIT CO2 Divisor de CO,

t Tiempo
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REIVINDICACIONES
1. Procedimiento para la fabricacion de CO a partir de CO», que comprende,

a) reaccién de CO, con agua y una amina de la férmula HNRR», en donde R4 y Rz son iguales o diferentes y
son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 atomos de C sustituidos y no sustituidos, hasta
un hidrogenocarbonato de la formula HNR4R2H" HCOg;

b) reaccién del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3 con hidrégeno hasta un formiato de la
férmula HNR1R2H* HCOo;

c¢) descomposicién del formiato de la férmula HNR1R2H* HCO> hasta una amida de la férmula HCONR1R2 y
HQO;

d) descomposicién de la amida de la formula HCONR1R2 hasta CO y una amina de la férmula HNR1R>, en
donde surge una mezcla que comprende la amina de la formula HNR4R2 y CO; y

e) reaccién al menos parcial de la amina de la formula HNR1R2 en la mezcla que comprende la amina de la
formula HNR+1R2 y CO con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con CO,, para la fabricacién de una
mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la formula HNR¢R> con
el reactivo de precipitacién y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la férmula HNR+Ry, preferiblemente de
una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCO3"y, dado el caso, amina
que no reaccioné de la férmula HNR1R», y separacidn del producto de precipitacién de la reaccién de la amina
de la férmula HNR{R2 con el reactivo de precipitacion, preferiblemente del hidrogenocarbonato de la férmula
HNRR2H* HCOs3, en donde surge un producto que comprende CO y, dado el caso, amina que no reacciond
de la formula HNR1R2.

2. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 1, en donde el producto que comprende CO y, dado el caso,
amina que no reaccion6 de la férmula HNR1R2, comprende la amina que no reaccion6 de la formula HNR4R»,
que comprende ademas una etapa f) de la separacién del CO del producto que comprende CO y amina que
no reaccion6 de la formula HNR1R2.

3. Procedimiento de acuerdo con las reivindicaciones 1 0 2, en donde el reactivo de precipitacidén en la etapa
e) es CO,, en donde el hidrogenocarbonato de la formula HNR1RoH* HCOs formado en la etapa €) es
alimentado a la etapa b).

4. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde las etapas a) a d) ocurren
en un solvente.

5. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 4, en donde el solvente es separado al menos parcialmente
antes de la etapa e), preferiblemente entre la etapa d) y la etapa e).

6. Procedimiento de acuerdo con la reivindicacidén 5, en donde el solvente separado antes de la etapa e) y/o
agua de la reaccion en las etapas b) y/o ¢), es alimentado al menos parcialmente de nuevo a la etapa a) y/o en
el caso de agua, dado el caso, a una electrélisis del agua.

7. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde R4y R2 son hidrégeno.

8. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde el hidrégeno usado en la
etapa b) es generado mediante una electrélisis del agua, que es operada preferiblemente por energias
renovables.

9. Procedimiento de acuerdo con una de las reivindicaciones precedentes, en donde en las etapas c) y/o d) se
suministra energia mediante una reaccién adicional de CO, preferiblemente mediante reaccién adicional de CO
en una sintesis Fischer-Tropsch.

10. Dispositivo para la fabricacién de CO a partir de CO,, que comprende:

- un primer reactor (11) para la reaccién de CO2 con H,O y una amina de la férmula HNR1R>, en donde R4 y
R2 son iguales o diferentes y son elegidos de entre hidrégeno y radicales alquilo con 1 a 20 4tomos de C
sustituidos y no sustituidos, hasta un hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCOs3", que esta disefiado
para hacer reaccionar CO, con H>O y una amina de la férmula HNR1Ry;

- un segundo reactor (12) para la reaccién del hidrogenocarbonato de la formula HNR/RoH* HCOs con
hidrégeno hasta un formiato de la férmula HNRsR:H" HCO, que esta disefiado para hacer reaccionar el
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3™ con hidrégeno hasta un formiato de la férmula HNR{RH*
HCOy; que comprende ademas

- un tercer reactor (13) para la descomposicién del formiato de la férmula HNR1R2H* HCO2 en H2O y una amida
de la férmula HCONR1R>, que esta disefiado para descomponer el formiato de la férmula HNR1R2H* HCO, en
H-O y una amida de la formula HCONRRy, y

- un cuarto reactor (14) para la descomposiciéon de la amida de la formula HCONR1R2 en CO y una amina de
la formula HNR+R2, que estéd diseflado para descomponer la amida de la férmula HCONR1R2 en CO y una
amina de la formula HNR1R2; o
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- un tercer reactor (13a) combinado para la descomposicion del formiato de la férmula HNR1R2H* HCO en
H.O, CO y una amina de la férmula HNR1R», que esta disefiado para descomponer el formiato de la férmula
HNRR2H* HCO2 en H>O, CO y una amina de la férmula HNR1R>2; que comprende ademas

- un quinto reactor (15) para la reaccién al menos parcial de la amina de la formula HNR1R2 generada en el
tercer reactor (13a) combinado o en el cuarto reactor (14), con un reactivo de precipitacién, preferiblemente
con COo, para la fabricaciéon de una mezcla que comprende CO, un producto de precipitacidén de la reaccion de
la amina de la férmula HNR1R2 con el reactivo de precipitacién y, dado el caso, amina que no reacciond de la
formula HNR+R», preferiblemente de una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula
HNRsR2H* HCOs y, dado el caso, amina que no reaccioné de la férmula HNR+Ry, y para la separacion del
producto de precipitacion de la reaccién de la amina de la féormula HNR+1R2 con el reactivo de precipitacién,
preferiblemente del hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H* HCOs3, en donde surge un producto que
comprende CO y, dado el caso, amina que no reaccioné de la formula HNR1R», en donde el quinto reactor (15)
esta disefiado para llevar a reacciéon al menos parcialmente la amina de la férmula HNR1R> generada en el
tercer reactor (13a) combinado o en el cuarto reactor (14) con un reactivo de precipitacion, preferiblemente con
COy, en donde se fabrica una mezcla que comprende CO, un producto de precipitacién de la reaccién de la
amina de la férmula HNRR2 con el reactivo de precipitaciéon y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la
formula HNR1R2, preferiblemente una mezcla que comprende CO, un hidrogenocarbonato de la férmula
HNRR,H* HCOs5 y, dado el caso, amina que no reaccion6 de la formula HNR+1R2, y en donde el quinto reactor
(15) esta disefiado ademés para separar el producto de precipitacién de la reaccién de la amina de la formula
HNR+R2 con el reactivo de precipitacion, preferiblemente el hidrogenocarbonato de la férmula HNR1RoH* HCO5

11. Dispositivo de acuerdo con la reivindicacién 10 de patente, en donde surge un producto que comprende
CO y amina que no reaccion6 de la férmula HNR1R2, que comprende ademés un sexto reactor (16) para la
separacién de CO del producto que comprende CO y amina que no reaccioné de la formula HNR1R», que esta
disefiado para separar CO del producto que comprende CO y amina que no reaccion6 de la férmula HNRRo».

12. Dispositivo de acuerdo con las reivindicaciones 10 o 11 de patente, en donde en el quinto reactor (15) se
forma el hidrogenocarbonato de la formula HNR1R2H* HCOs, que comprende ademés un primer dispositivo
(115) de conexién entre el quinto reactor (15) y el segundo reactor (12), para la alimentacion del
hidrogenocarbonato de la férmula HNR1R2H" HCO3™ formado en el quinto reactor (15) desde el quinto reactor
(15) al segundo reactor (12), que esta disefiado para conducir hidrogenocarbonato de la formula HNR1RoH*
HCOg3 formado en el quinto reactor (15), desde el quinto reactor (15) al segundo reactor (12).

13. Dispositivo de acuerdo con una de las reivindicaciones 10 a 12 de patente, que comprende ademas un
dispositivo (17) de separaciéon, que esta dispuesto en direccion del flujo entre el cuarto reactor (14) y el quinto
reactor (15) y esta disefiado para separar al menos parcialmente un solvente y/o agua del CO y la amina de la
formula HNR1R2.

14. Dispositivo de acuerdo con la reivindicacién 13 de patente, que comprende ademas un segundo dispositivo
(117) de conexidén entre el dispositivo (17) de separacién y el primer reactor (11), que esta disefiado para
alimentar al primer reactor (11) el solvente separado en el dispositivo (17) de separacion.

15. Dispositivo de acuerdo con una de las reivindicaciones 10 a 14, que comprende ademés un dispositivo (18)
de electrélisis del agua, que esta disefiado para realizar la electrélisis del agua y suministrar hidrégeno al
segundo reactor (12) hidrégeno.
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