ES 2345689 T3

@ Numero de publicacién: 2 345 689

OFICINA ESPANOLA DE

PATENTES Y MARCAS @ Int. Cl.:
F25J 3/02 (2006.01)
@ TRADUCCION DE PATENTE EUROPEA T3

Numero de solicitud europea: 08100748 .6
Fecha de presentacién : 22.01.2008

Numero de publicacion de la solicitud: 1953486
Fecha de publicacion de la solicitud: 06.08.2008

Titulo: Purificacion de diéxido de carbono.

Prioridad: 23.01.2007 US 656914 @ Titular/es: Air Products and Chemicals, Inc.
7201 Hamilton Boulevard
Allentown, Pennsylvania 18195-1501, US

Fecha de publicacién de la mencién BOPI: @ Inventor/es: White, Vincent y
29.09.2010 Allam, Rodney John

Fecha de la publicacion del folleto de la patente: Agente: Elzaburu Marquez, Alberto
29.09.2010

Aviso: En el plazo de nueve meses a contar desde la fecha de publicacién en el Boletin europeo de patentes, de
la mencién de concesién de la patente europea, cualquier persona podra oponerse ante la Oficina Europea
de Patentes a la patente concedida. La oposicién debera formularse por escrito y estar motivada; sélo se
considerara como formulada una vez que se haya realizado el pago de la tasa de oposicién (art. 99.1 del
Convenio sobre concesion de Patentes Europeas).

Venta de fasciculos: Oficina Espafiola de Patentes y Marcas. P° de la Castellana, 75 — 28071 Madrid



5

10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2 345 689 T3

DESCRIPCION

Purificacién de didxido de carbono.

La presente invencién se refiere a un proceso y a un aparato para la purificacién de diéxido de carbono (“CO,”)
liquido impurificado que comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en oxigeno (“O,”)
y mondxido de carbono (“CQO”). El proceso y el aparato tienen aplicacién particular en la recuperaciéon de didxido de
carbono a partir de diéxido de carbono gas residual, por ejemplo gases de combustién de un proceso de combustién
oxifuel o gas residual procedente de un proceso de absorcion de hidrégeno (“H,”) por golpe de presién (“PSA” del
inglés “pressure swing absorption”).

Existe una necesidad urgente por desarrollar nuevos procesos para la produccién de energia eléctrica a partir de
combustibles fésiles, combustibles carbonosos o combustibles hidrocarbonados, con captura de diéxido de carbono.
Los nuevos procesos idealmente deberian ser mds eficientes y econdmicos que los procesos existentes. En este contexto
se estdn considerando los procesos de combustion oxifuel.

En la combustién oxifuel se somete a combustién un combustible con oxigeno puro con una recirculacién opcional
de gases de combustién enfriados o de vapor o de agua para moderar la temperatura de la llama. La eliminacién de
la masa de nitrégeno de la combustién produce un gas de combustion neto que tiene una elevada concentracion de
diéxido de carbono tras enfriamiento y condensacion del agua.

Un proceso de combustién oxifuel estd disefiado idealmente para su uso en una caldera de carbon pulverizado
convencional para la generacién de vapor, usada en la produccién de energia eléctrica. El uso de la combustién oxifuel
en una caldera de carbon pulverizado produce un gas de combustion neto que, tras enfriamiento y condensacion del
vapor de agua contenido, normalmente comprende entre aproximadamente un 65% y aproximadamente un 95% molar
de diéxido de carbono, y hasta aproximadamente un 5% de oxigeno, siendo el resto mayoritariamente nitrégeno y
argdn. El oxigeno, el nitrogeno y el argén se denominan en la presente memoria “gases contaminantes”.

La masa de oxigeno de los gases de combustién procede del exceso de oxigeno requerido para la combustién
completa del carbon. El oxigeno sobrante procede del aire que se filtra a la caldera y de la seccidn de conveccién. El
nitrégeno y el argén de los gases de combustion proceden de la alimentacion de oxigeno para la combustién de carbén,
que normalmente tiene una pureza en oxigeno de 90% molar a 99,6% molar, y habitualmente de 95% molar a 97%
molar, y de las filtraciones de aire a la caldera y en la seccién de conveccidn.

En los gases de combustién también hay presentes impurezas tales como gases dcidos y otras impurezas deriva-
das del carbén y del proceso de combustion. Las impurezas incluyen diéxido de azufre, triéxido de azufre, fluoruro
de hidrégeno, cloruro de hidrégeno, 6xido nitrico, di6xido de nitrégeno, mercurio, etc. La cantidad total de dichas
impurezas en los gases de combustién (tras lavado y secado) depende de la composicién del combustible y de las
condiciones de combustién.

Los gases de combustion deben purificarse antes de que el diéxido de carbono de los gases de combustion pueda ser
almacenado, por ejemplo, en formaciones geoldgicas. En relacién a esto, los componentes solubles en agua tal como
el triéxido de azufre, el cloruro de hidrégeno y el fluoruro de hidrégeno, normalmente son eliminados de los gases
de combustién por contacto directo con agua, que no solo elimina dichos componentes por lavado sino que también
enfria los gases de combustién y condensa el vapor de agua. El didxido de azufre y los 6xidos de nitrégeno pueden
eliminarse durante la compresién del di6xido de carbono a presion de linea, tal como se describe en la solicitud de
patente de EE.UU. N° 11/287640, presentada el 28 de noviembre de 2005. Este proceso también elimina el mercurio
que pueda haber presente en el diéxido de carbono.

La presion de linea de diéxido de carbono normalmente estard entre aproximadamente 100 bar y aproximadamente
250 bar (de 10 MPa a 25 MPa), que esta bastante por encima de la presién critica del diéxido de carbono. Preferible-
mente, la masa de gases contaminantes es eliminada para reducir la potencia requerida para comprimir el diéxido de
carbono y para asegurar que no se producen condiciones de flujo bifasico en la conduccién o en la formacién geoldgica
en la que se va a almacenar el diéxido de carbono.

La presencia de oxigeno puede originar problemas cuando se pretende usar el diéxido de carbono para operaciones
intensificadas de recuperacién de crudo de petréleo o de gas, debido a la posibilidad de oxidacién que provoque
problemas de corrosion en el equipamiento subterrdneo. Las especificaciones tipicas de pureza del diéxido de carbono
serian un nivel maximo de contaminantes de 3% molar y, en el caso del uso del diéxido de carbono para recuperacién
intensificada de crudo de petréleo, el contenido maximo de oxigeno normalmente serd de 100 ppm o inferior, incluso
tan bajo como 1 ppm.

La tecnologia actual para la siguiente etapa de purificacién de didéxido de carbono usa una técnica en la que
los gases contaminantes son eliminados de la corriente de diéxido de carbono sin refinar pre-purificado, secado y
comprimido, a una presién de aproximadamente 30 bar (3 MPa) mediante enfriamiento del di6xido de carbono hasta
una temperatura muy préxima al punto de congelacién del diéxido de carbono, en donde la presion parcial de diéxido
de carbono estd entre aproximadamente 7 bar y aproximadamente 8 bar (de 700 kPa a 800 kPa). El gas residual
que contiene aproximadamente un 25% molar de diéxido de carbono es separado y venteado tras calentamiento y
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expansion para producir energia eléctrica. Este proceso sencillo da como resultado una recuperacién de diéxido de
carbono de aproximadamente el 90%. El proceso de combustién oxifuel mejorard considerablemente si se pudieran
alcanzar de forma econdémica recuperaciones de di6xido de carbono muy elevadas, por ejemplo por encima del 97%.

La tecnologia actual para suministrar diéxido de carbono procedente de combustion oxifuel de un combustible
fosil a una zona de almacenamiento geoldgico se basa en la compresion a una linea de presién habitualmente entre
aproximadamente 100 bar y aproximadamente 250 bar (de 10 MPa a 25 MPa). Una tecnologia alternativa para fuentes
de emision de diéxido de carbono mas pequeiias, o donde la conduccién podria ser demasiado cara, es licuar el di6xido
de carbono y transportar el didxido de carbono a una presién inferior a su presion critica en forma liquida, por ejemplo,
en un carguero maritimo de gran tamafio. El proceso de combustion oxifuel mejoraria significativamente si el proceso
de purificacién de diéxido de carbono pudiera producir de forma econémica un producto de diéxido de carbono liquido
en lugar de una corriente de diéxido de carbono supercritico a temperatura cercana a la ambiente para el suministro a
la linea de transporte.

Un objetivo importante para la captura de carbono es un sistema de produccion de electricidad oxifuel es proporcio-
nar un método para tratar el di6xido de carbono sin purificar para eliminar nitrégeno y argén y reducir la concentracién
de oxigeno hasta menos de 100 ppm, preferiblemente con un bajo consumo de energia y una elevada recuperacion de
diéxido de carbono. La recuperacién de diéxido de carbono (en base al didxido de carbono del total de los gases de
combustion) idealmente deberia ser superior al 97%. Adicionalmente, si el producto de diéxido de carbono purificado
se produce como una corriente liquida de baja temperatura a una presion inferior a su presion critica, se facilita su
transporte como liquido o como fluido supercritico hasta una zona de almacenamiento de diéxido de carbono.

Un método adicional de captura de didéxido de carbono procedente de combustibles fésiles es convertir el com-
bustible f6sil en una mezcla de monéxido de carbono e hidrégeno denominada gas de sintesis (o “syngas”) mediante
reformado catalitico con vapor de agua; mediante oxidacion parcial; mediante reformado catalitico calentado con gas;
o mediante cualquier combinacién de estos procesos conocidos, seguido de una reaccién de desplazamiento de mo-
néxido de carbono y agua para producir un producto gaseoso netamente rico en hidrégeno que contiene diéxido de
carbono como principal impureza. Estos procesos tienen lugar a elevadas presiones, normalmente entre aproximada-
mente 20 bar y 70 bar (de 2 MPa a 7 MPa).

Se debe separar el hidrégeno del resto de impurezas tales como metano y monéxido de carbono. El monéxido de
carbono también debe separarse y purificarse. Un método de purificacién preferido consiste en usar un proceso de ad-
sorcion por golpe depresion (“PSA”) multi-lecho para producir hidrégeno puro. Una unidad de PSA tipica, que opere
auna presioén de 25 bar (2,5 MPa), tendria una recuperacién tipica de aproximadamente 85% a aproximadamente 90%
de hidrégeno en el gas de alimentacién. La composicion del gas residual, tipicamente a una presion de aproximada-
mente 1,2 bar a aproximadamente 1,5 bar (de 120 kPa a 150 kPa), depende del método usado para producir el gas
a partir del combustible fésil. Por ejemplo, el gas residual de PSA procedente de una alimentacién producida en un
reformador catalitico de vapor/gas natural comprenderia normalmente al menos aproximadamente un 60% molar de
diéxido de carbono, junto con cantidades menores de hidrégeno, metano, mondxido de carbono y vapor de agua. En
este caso, el objetivo seria reducir los niveles de mondxido de carbono y de metano por debajo de 100 ppm.

La Figura 1 muestra un diagrama de flujo de un proceso de la técnica anterior para la eliminacién de gases conta-
minantes de diéxido de carbono sin purificar producido en un proceso de combustién oxifuel. El proceso se describe
en “Carbon Dioxide Capture for Storage in Deep Geological Formations - Results from the CO2 Capture Project”
(Capture and Separation of Carbon Dioxide from Combustion Sources; Volumen 1; Capitulo 26; paginas 451-475;
Elsevier).

En la Figura 1, la separacion del di6xido de carbono se lleva a cabo en una planta de procesado de baja temperatura
que usa refrigeracion de diéxido de carbono para enfriar el gas alimento de diéxido de carbono sin purificar hasta una
temperatura aproximadamente a 2°C de la temperatura de congelacion del diéxido de carbono. En ese punto se produce
una separacion de fases del gas no condensado, y la fase gas, que contiene aproximadamente un 25% molar de di6xido
de carbono y aproximadamente un 75% molar de gases contaminantes, se separa, se calienta y se somete a expansion
para producir electricidad antes de ser venteado a la atmdsfera.

El proceso separa los gases contaminantes del diéxido de carbono a una temperatura de -54,5°C en un punto
cercano a la temperatura de congelacién de la mezcla gas de alimento, en donde la presién de vapor del diéxido de
carbono es 7,4 bar (740 kPa). El trabajo de refrigeracién es proporcionado por la evaporacién de dos corrientes de
diéxido de carbono liquido a niveles de presion de 8,7 bar y 18,1 bar (de 870 kPa a ~1,8 MPa) en los cambiadores de
calor E101 y E102. Las dos corrientes gaseosas de di6xido de carbono resultantes se alimentan a los compresores de
diéxido de carbono, K101 y K102, que normalmente serdn etapas de un compresor multietapa.

En la Figura 1, se somete a combustién una corriente alimento 130 de combustible carbonoso con una corriente
alimento 132 de oxigeno en una unidad de combustién oxifuel R101 para producir un corriente 134 de gases de
combustion, cuyo calor se usa para generar vapor en una central eléctrica (no mostrada). La corriente 134 se divide
en una parte principal (corriente 138) y una parte menor (corriente 136). La corriente 138 se recircula a la unidad de
combustién oxifuel R101. La corriente 136 de gases de combustion se lava con agua en un recipiente de contacto gas-
liquido C105 para eliminar los componentes solubles en agua y producir gases de combustion lavados. Se alimenta una
corriente 142 de agua al recipiente C105 y se retira de €l una corriente 144 de agua que comprende los compuestos

3



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2 345 689 T3

solubles en agua procedentes de los gases de combustién para proporcionar una corriente 146 de gas diéxido de
carbono sin purificar (que comprende aproximadamente un 73% molar de diéxido de carbono).

La corriente 146 se comprime en el compresor K105 para producir la corriente 1 de gases de combustioén lavados
a una presion de aproximadamente 30 bar (3 MPa), que se seca hasta un punto de rocio inferior a -60°C en un par
de secadores con desecante regenerado térmicamente C103 para producir una corriente 2 de gas diéxido de carbono
residual seco. La corriente 2 es enfriada mediante intercambio de calor indirecto en el cambiador de calor E101 hasta
aproximadamente -23°C para producir una corriente 3 de didxido de carbono gaseoso sin purificar que es alimentada
a una vasija de separacion de fases C101, en la que se separa para producir un primer liquido enriquecido en diéxido
de carbono y un primer vapor que contiene la mayoria de los gases contaminantes.

Se reduce la presion de una corriente 4 de primer liquido enriquecido en diéxido de carbono en la vélvula V101
hasta aproximadamente 18 bar (1,8 MPa) para producir una corriente 5 de primer liquido enriquecido en diéxido de
carbono de presién reducida que es vaporizada por intercambio de calor indirecto en un cambiador de calor E101 para
proporcionar refrigeracién y para producir una corriente 6 de primer gas enriquecido en diéxido de carbono.

Una corriente 7 de primer vapor procedente del separador de fases C101 es enfriada mediante intercambio de
calor indirecto en el cambiador de calor E102 hasta -54,5°C para producir una corriente 8 de fluido parcialmente
condensado que es alimentado a una segunda vasija de separacion de fases C102 en donde se separa en un segundo
liquido enriquecido en di6xido de carbono y en un segundo vapor que contiene la mayoria de los gases contaminantes
restantes.

Se calienta una corriente 13 de segundo liquido enriquecido en diéxido de carbono hasta una temperatura de
aproximadamente -51°C mediante intercambio de calor indirecto en un cambiador de calor E102 para producir una
corriente 14 de segundo liquido enriquecido en di6xido de carbono calentada cuya presion es reducida a 8,7 bar (870
kPa) en la vdlvula V102 para producir una corriente 15 de segundo liquido enriquecido en diéxido de carbono de
presion reducida. Se vaporiza la corriente 15 y se calienta mediante intercambio de calor indirecto en los cambiadores
de calor E101, E102 para proporcionar refrigeraciéon y producir una corriente 16 de segundo gas enriquecido en
diéxido de carbono. El calentamiento inicial de la corriente 13 en el cambiador de calor E102 es critico para evitar la
congelacion del segundo liquido enriquecido en diéxido de carbono al reducir la presién desde aproximadamente 30
bar (3 MPa).

Se calienta una corriente 9 de segundo vapor procedente del separador de fases C102 mediante intercambio de
calor indirecto hasta temperatura ambiente en los cambiadores de calor E101, E102 para producir una corriente 10 de
segundo gas calentado que es calentada mediante intercambio de calor indirecto en el precalentador E103 hasta apro-
ximadamente 300°C para producir una corriente 11 de segundo gas precalentado. Se somete a expansion la corriente
11 en la turbina K103 para producir energia y entonces se ventea a la atmdsfera una corriente 12 de gas residual que
comprende aproximadamente un 25% molar de diéxido de carbono y la mayoria de los gases contaminantes.

Se comprime la corriente 16 en la primera etapa K102 de un compresor centrifugo multietapa de diéxido de
carbono para producir una corriente 17 de gas diéxido de carbono comprimido a una presién de aproximadamente 18
bar (1,8 MPa). Se extrae el calor de compresién de la corriente 17 en un sistema de refrigeracién E104 usando agua
como refrigerante. Se combina una corriente 18 de gas di6xido de carbono comprimido enfriado con la corriente 6,
y la corriente combinada se comprime ain mas en la segunda etapa o etapas adicional(es) K101 del compresor para
producir una corriente 19 de gas didéxido de carbono comprimido adicionalmente a una presién de aproximadamente
110 bar (11 MPa). La concentracién de diéxido de carbono en la corriente 19 es de aproximadamente 96% molar.
El calor de compresién es extraido de la corriente 19 en un sistema de refrigeracion posterior E105 usando agua de
alimentacion de la caldera y/o condensado de la caldera como refrigerante, calentando con ello el agua de alimentacién
de la caldera y/o el condensado de la caldera y produciendo una corriente 20 de gas diéxido de carbono comprimido
adicionalmente y enfriado a la presion de la conduccion, por ejemplo a aproximadamente 110 bar (11 MPa).

Para mayor simplicidad, los cambiadores de calor E101 y E102 se muestran en la Figura 1 como cambiadores de
calor separados. Sin embargo, como apreciard el especialista en la técnica, los cambiadores de calor E101 y E102
normalmente, en realidad, formarian parte del cambiador de calor principal con corrientes de alimento que entran y
corrientes producto que salen en las localizaciones termodindmicamente mas eficaces. El principal cambiador de calor
E101, E102 normalmente es un cambiador de calor de placas multi-corriente, preferiblemente fabricado en aluminio.

La Tabla 1 es una tabla de balance de calor y de materia para el proceso mostrado en la Figura 1.
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El proceso mostrado en la Figura 1 produce diéxido de carbono purificado que tiene una concentracién de didéxido
de carbono de aproximadamente 96% molar y que contiene aproximadamente un 0,9% molar de oxigeno con una
recuperacion de diéxido de carbono de aproximadamente el 89%.

El concepto general de usar una destilacion para purificar el diéxido de carbono producido en un proceso de
combustién oxifuel no es nuevo. A este respecto, Allam y col. (“A Study of the Extraction of CO2 from the Flue Gas
of a 500 MW Pulverized Coal Fired Boiler”, Allam y Spilsbury; Energy Consers. Mgmt; Volumen 33; Nimero 5-8,
paginas 373-378; 1992) describe un proceso para purificar diéxido de carbono procedente de un proceso de combustién
oxifuel usando una destilacion para purificar el diéxido de carbono para eliminar las impurezas “pesadas” (tales como
diéxido de azufre y diéxido de nitrégeno), y gases contaminantes que incluyen oxigeno, nitrégeno y argoén.

En Allam y col., el sistema de di6xido de carbono estd integrado con una unidad de separacion de aire (“ASU” del
inglés “air separation unit”), usando la expansién de las corrientes de nitrégeno y de oxigeno para proporcionar refri-
geracion para el proceso de licuefaccion de didxido de carbono. El proceso recircula parte de la corriente que contiene
oxigeno separado del diéxido de carbono a la caldera, tomando una corriente de purga en este punto para evitar que
se formen contaminantes. Se usa una columna de rectificacion en el extremo frio para eliminar los contaminantes mas
ligeros de la corriente de didxido de carbono. Una segunda columna, también en el extremo frio, elimina el diéxido de
azufre y los 6xidos de nitrégeno de la corriente de diéxido de carbono resultante.

Adicionalmente, la idea general de que se puede usar una columna de destilacién para eliminar el oxigeno del
diéxido de carbono producido en un proceso de combustién oxifuel ha sido descrito por los Inventores en un articulo
titulado “Purification of Oxyfuel-Derived CO2 for Sequestration or EOR” presentado en la conferencia 8th Greenhouse
Gas Control Technologies (GHGT-8), Trondheim, en junio de 2006. Sin embargo, no se proporcionan detalles en
relacién a como podria implementarse la idea general.

Otra técnica anterior incluye el documento GB-A-2151597 (Duckett; publicado en 1985) que describe un proceso
para usar membranas para concentrar una corriente de alimentacién con bajo contenido en diéxido de carbono de tal
modo que pueda purificarse usando separacién de fases. El objetivo es preparar di6xido de carbono liquido para su
venta, mds que recuperar el maximo posible de diéxido de carbono de un proceso de combustién y, consecuentemente,
la recuperacién de diéxido de carbono respecto al alimento es muy baja, de aproximadamente el 70%.

El documento GB-A-2151597 describe el uso de la corriente de alimentacion de diéxido de carbono para propor-
cionar calor al recalentador de la columna de destilacién. El documento GB-A-2151597 también describe el uso de
una fuente de refrigeracién externa para proporcionar el liquido requerido para que el proceso de destilacién funcione.

El documento US-A-4602477 (Lucadamo; publicado en julio de 1986) describe un proceso para tomar una corrien-
te residual de hidrocarburos y aumentar su valor separdandola en una corriente de hidrocarburos ligeros, una corriente
de hidrocarburos pesados y una corriente residual de diéxido de carbono. La presencia de diéxido de carbono en la
corriente disminuye el valor energético y econdémico del gas. El proceso usa una unidad de membrana de didéxido de
carbono para llevar a cabo una eliminacién final del di6xido de carbono del producto de hidrocarburos ligeros, ademas
de una etapa de destilacion llevada a cabo a baja temperatura.

El objetivo del proceso descrito en US-A-4602477 no es producir di6xido de carbono de alta pureza, si no eliminar
el diéxido de carbono de la corriente de hidrocarburos. La etapa de destilacién produce la corriente de diéxido de
carbono como una corriente secundaria procedente de una columna de rectificacién que tiene un condensador. El
proceso también usa una columna de desorcién para purificar la corriente de hidrocarburos pesados.

El documento US-A-4977745 (Heichberger; publicado en diciembre de 1990) describe un proceso para purificar
una corriente de alimentacion que tiene una pureza de diéxido de carbono superior a aproximadamente el 85% molar.
La corriente residual de alta presion es calentada y expandida para recuperar energia, pero se usa una fuente de
refrigeracidn externa para licuar el diéxido de carbono.

El documento EP-A-0964215 (Novakand y col.; publicado en diciembre de 1999) describe la recuperacion de
diéxido de carbono de un proceso que usa didxido de carbono para congelar comida. El proceso incluye el uso de una
columna de destilacién para recuperar el diéxido de carbono. La corriente de alimentacién de didxido de carbono a la
columna se utiliza en el recalentador antes de ser alimentada a la columna en forma de reflujo.

El documento US-A-4952223 (Kirshnamurthy y col.; publicado en agosto de 1990) describe un proceso de licue-
faccion de didxido de carbono en el que la recuperacion de diéxido de carbono es mejorada haciendo pasar el gas de
venteo a un sistema PSA para producir una corriente recirculada enriquecida en di6xido de carbono y una corriente de
venteo agotada en didxido de carbono.

De acuerdo con un primer aspecto de la invencion, se proporciona un método para eliminar un primer contaminante
seleccionado entre oxigeno y mondxido de carbono de di6xido de carbono liquido impuro, comprendiendo dicho
método:

separar dicho di6éxido de carbono liquido impuro en un sistema de columna de separacion por transferencia de
materia para producir un primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes y un liquido de fondo enrique-
cido en di6xido de carbono; y
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llevar a ebullicién una porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono mediante inter-
cambio de calor indirecto con un fluido de di6xido de carbono no purificado para producir un vapor enriquecido
en didxido de carbono para dicho sistema de columna y un fluido de diéxido de carbono sin purificar enfriado;

en donde dicho diéxido de carbono liquido impuro tiene una concentracién mayor de di6xido de carbono que
dicho diéxido de carbono gaseoso no purificado y deriva de dicho fluido de di6xido de carbono sin purificar enfriado
mediante:

el enfriamiento adicional de al menos una porcién de dicho fluido de di6xido de carbono sin purificar enfriado
por intercambio de calor indirecto para producir un fluido de diéxido de carbono sin purificar parcialmente
condensado; y

la separacion de fases de al menos una porcién de dicho fluido de didéxido de carbono sin purificar parcialmente
condensado para producir dicho diéxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en diéxido de carbono, y

en donde todo el trabajo de refrigeracién requerido por el método es proporcionado internamente mediante in-
tercambio de calor indirecto entre las corrientes del proceso, siendo proporcionada al menos una porcién de dicha
refrigeracion por la vaporizacién del liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono o diéxido de carbono liquido
derivado del mismo por intercambio de calor indirecto, y

la presion de operacion de dicho sistema de columna es reducida hasta aproximadamente la presion de operacién
de dicho sistema de columna sin formar diéxido de carbono sélido antes de alimentar dicho diéxido de carbono liquido
impuro a dicho sistema de columna.

La invencidn tiene aplicacién particular en el método para recuperar diéxido de carbono de gas diéxido de carbono
contaminado que comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en oxigeno y didéxido de
carbono, y al menos aproximadamente un 60% molar de diéxido de carbono. Para esta aplicacion, el método com-
prende:

combinar al menos una porcién del alimento de gas di6xido de carbono contaminado con el primer gas com-
primido enriquecido en contaminantes recirculado de una etapa mds avanzada del proceso para producir gas
diéxido de carbono sin purificar;

enfriar al menos una porcién de dicho gas de diéxido de carbono sin purificar mediante intercambio de calor
indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir un fluido de diéxido de carbono
sin purificar;

separar el diéxido de carbono liquido impuro que comprende dicho primer contaminante en un sistema de
columna de separacion por transferencia de materia para producir un primer vapor de cabeza enriquecido en
contaminantes y un liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono;

llevar a ebullicién una porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono mediante inter-
cambio de calor indirecto con al menos una porcién de dicho fluido de didéxido de carbono sin purificar para
producir vapor enriquecido en diéxido de carbono para dicho sistema de columna y fluido de diéxido de carbono
sin purificar enfriado;

enfriar adicionalmente al menos una porcién de dicho fluido de diéxido de carbono sin purificar enfriado me-
diante intercambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir fluido
de di6éxido de carbono sin purificar parcialmente condensado;

producir una separacion de fases de al menos una porcién de dicho fluido de diéxido de carbono sin purificar
parcialmente condensado para producir dicho di6xido de carbono liquido impuro y vapor agotado en didéxido
de carbono;

alimentar al menos una porcién de dicho diéxido de carbono liquido impuro a dicho sistema de columna para
separacion;

dividir una porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono en una primera parte y al
menos una parte adicional;

expandir dicha primera parte para producir una primera parte expandida a una primera presion;
vaporizar dicha primera parte expandida mediante intercambio indirecto de calor, normalmente con al menos
una corriente de proceso, para proporcionar una porcion del trabajo de refrigeracion requerido por el método y

producir gas diéxido de carbono;

expandir la al menos una parte adicional para producir al menos una parte adicional expandida que tenga una
presién que sea superior a dicha primera presion;
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vaporizar la(s) parte(s) adicional(es) expandida(s) mediante intercambio de calor indirecto, normalmente con al
menos una corriente de proceso, para proporcionar al menos una porcién del trabajo de refrigeracion restante
requerido por el método y producir gas diéxido de carbono;

calentar al menos una porcién de dicho primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes mediante inter-
cambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir un primer gas
enriquecido en contaminantes calentado;

comprimir al menos una porcion de dicho primer gas enriquecido en contaminantes calentado para producir
dicho primer gas enriquecido en contaminantes comprimido para recircular a dicha alimentacién de gas diéxido
de carbono contaminado; y

comprimir dichos gases didxido de carbono para formar gas diéxido de carbono comprimido, siendo la presién
de operacion de dicho sistema de columna inferior a la presién de dicho diéxido de carbono liquido impuro, y
siendo la presion de dicho diéxido de carbono liquido impuro reducida hasta aproximadamente la presion de
operacion de dicho sistema de columna sin formacién de diéxido de carbono sdlido antes de alimentar dicho
diéxido de carbono liquido impuro a dicho sistema de columna.

Normalmente hay otros contaminantes presentes en el diéxido de carbono liquido impuro. Por ejemplo, si el méto-
do se usa para recuperar didxido de carbono a partir de gases de combustién producidos en un proceso de combustién
oxifuel, los otros contaminantes normalmente incluyen oxigeno, nitrégeno y argén; 6xidos de azufre (por ejemplo,
di6éxido de azufre); y 6xidos de nitrégeno (por ejemplo, 6xido nitrico y didéxido de nitrégeno). Si el método se usa
para recuperar diéxido de carbono procedente de gas residual producido en un proceso PSA de hidrégeno, los otros
contaminantes incluyen normalmente hidrégeno; mondxido de carbono; nitrégeno; metano y argén. EI método de
la presente invencién preferiblemente también elimina la masa de estos otros contaminantes del diéxido de carbono
liquido impuro.

El diéxido de carbono gaseoso sin purificar tipicamente comprende al menos aproximadamente un 60% molar de
diéxido de carbono, y normalmente no comprende mas de un 90% molar de diéxido de carbono. En las realizaciones
preferidas, el diéxido de carbono gaseoso sin purificar comprende entre al menos aproximadamente un 65% molar
y aproximadamente un 90% molar de diéxido de carbono, por ejemplo entre aproximadamente un 70% molar y
aproximadamente un 75% molar.

El diéxido de carbono liquido impuro tipicamente comprende al menos aproximadamente un 90% molar de didxido
de carbono, y normalmente no comprende mds de aproximadamente un 99% molar. En las realizaciones preferidas, el
diéxido de carbono liquido impuro comprende entre aproximadamente el 95% y aproximadamente el 99% molar de
diéxido de carbono.

El diéxido de carbono liquido impuro deriva del diéxido de carbono fluido sin purificar enfriado. El método ademas
comprende:

enfriar adicionalmente al menos una porcién de dicho diéxido de carbono fluido sin purificar enfriado mediante
intercambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir diéxido de
carbono fluido sin purificar parcialmente condensado; y

someter a separacién de fases al menos a una porcién de dicho diéxido de carbono fluido sin purificar par-
cialmente condensado para producir dicho diéxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en diéxido de
carbono.

La(s) presion(es) de operaciéon del sistema de columna es(son) inferior(es) a la presiéon del didxido de carbono
liquido impuro. Por tanto, la presioén del diéxido de carbono liquido impuro se reduce hasta aproximadamente la
presion de operacion del sistema de columna sin formar diéxido de carbono sélido antes de alimentar el didxido de
carbono liquido impuro al sistema de columna.

Se puede lograr evitar la formacién de diéxido de carbono sélido durante la reduccién de presion calentando el
diéxido de carbono liquido impuro mediante intercambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente
de proceso, antes de reducir la presién. Por ejemplo, en las realizaciones de los ejemplos, el diéxido de carbono liquido
impuro se calienta hasta aproximadamente -30°C.

Al menos una porcidén de todas las necesidades de refrigeracion requeridas por el método de la presente invencién
es proporcionada mediante la vaporizacién de una porcién del liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbo-
no mediante intercambio de calor indirecto con al menos una corriente del proceso, preferiblemente después de la
expansion.

El método normalmente comprende expandir al menos una primera parte del liquido enriquecido en diéxido de
carbono para producir una primera parte expandida a una primera presion; y vaporizar la primera parte expandida
mediante intercambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para proporcionar una
porcién de las necesidades de refrigeracion requeridas por el método y producir gas diéxido de carbono.
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La primera presion normalmente se encuentra entre aproximadamente la presién del punto triple correspondiente
al diéxido de carbono, es decir 5,18 bar (518 kPa), y aproximadamente 15 bar (1,5 MPa), y preferiblemente no es
superior a aproximadamente 6 bar (600 kPa).

El método comprende preferiblemente:

expandir al menos una parte adicional de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono para pro-
ducir al menos una parte adicional expandida que tenga una presién superior a dicha primera presion;

vaporizar al menos una porcién de la al menos una parte adicional expandida mediante intercambio de calor
indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para proporcionar al menos una porcién del resto
de necesidades de refrigeracion requeridas por el método y producir gas diéxido de carbono. Por ejemplo, la al
menos una parte adicional expandida puede usarse para proporcionar al menos una porcidn de las necesidades
de refrigeracidn requeridas para enfriar el gas diéxido de carbono sin purificar para producir el didxido de
carbono fluido sin purificar.

La(s) presion(es) de la al menos una parte adicional expandida normalmente se encuentra(n) por encima de la pre-
sién del punto triple del didxido de carbono y hasta aproximadamente 20 bar (2 MPa). En algunas realizaciones, sdlo
hay una parte adicional que es expandida hasta una segunda presién que normalmente estd entre por encima de la pre-
sién del punto triple correspondiente al didxido de carbono y hasta aproximadamente 20 bar (2 MPa), preferiblemente
entre aproximadamente 12 bar y aproximadamente 18 bar (de 1,2 MPa a 1,8 MPa), por ejemplo aproximadamente 15
bar (1,5 MPa). En otras realizaciones, hay otras dos partes adicionales, siendo expandida una parte a la segunda pre-
sién y siendo expandida la otra parte a una tercera presién que mayor que la primera presién y menor que la segunda
presion. Normalmente, la tercera presion se encuentra entre por encima de la presion del punto triple del diéxido de
carbono y aproximadamente 20 bar (2 MPa), preferiblemente entre aproximadamente 8 bar y aproximadamente 14
bar (de 800 kPa a 1,4 MPa), por ejemplo aproximadamente 10 bar (1 MPa).

En las realizaciones preferidas, la mayoria, es decir por encima del 50%, de todas las necesidades de refrigeracion
requeridas por el método de la presente invencién es proporcionada por la vaporizacién del liquido de fondo enrique-
cido en di6xido de carbono, normalmente después de una(s) reduccién(es) de presion adecuada(s). Preferiblemente al
menos el 75%, y mas preferiblemente al menos el 90% de todas las necesidades de refrigeracién es proporcionado por
dicha vaporizacion.

Todas las necesidades de refrigeracion requeridas por el método se proporcionan internamente, es decir, sin el uso
de un refrigerante externo, mediante intercambio de calor indirecto entre corrientes de proceso.

La expresion “necesidades de refrigeracion” se refiere s6lo a las necesidades de refrigeracion sub-ambientales, es
decir las necesidades de refrigeracién por debajo de temperatura ambiente, y excluye las necesidades de enfriamiento
a una temperatura ambiental o por encima de ambiental.

El(los) gas(es) de diéxido de carbono producido(s) mediante intercambio de calor indirecto con al menos una
corriente de proceso tras proporcionar refrigeracion pueden ser comprimidos en un tren de compresién de diéxido de
carbono hasta la presion de linea, por ejemplo entre aproximadamente 100 bar y aproximadamente 250 bar (de 10
MPa a 25 MPa).

Normalmente se calienta al menos una porcién del vapor agotado en diéxido de carbono mediante intercambio
de calor indirecto con al menos una corriente de proceso, por ejemplo hasta temperatura ambiente, para producir
gas agotado en diéxido de carbono. Al menos una porcién del gas agotado en diéxido de carbono puede calentarse
mediante intercambio de calor indirecto y a continuacién ser sometido a expansion para producir energia y gas agotado
en diéxido de carbono expandido que normalmente es venteado a la atmésfera. Tipicamente, todos los contaminantes
son finalmente venteados en el gas agotado en di6xido de carbono expandido debido a la recirculacién del primer gas
enriquecido en contaminantes.

En las realizaciones preferidas, el método comprende:

calentar al menos una porcién del vapor agotado en diéxido de carbono mediante intercambio de calor indirecto,
normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir gas agotado en di6xido de carbono;

precalentar al menos una porcién del gas agotado en di6xido de carbono mediante intercambio de calor indirecto
para producir gas agotado en didxido de carbono precalentado; y

someter a expansion al menos una porcidn del gas agotado en diéxido de carbono precalentado para producir
gas agotado en didxido de carbono expandido;

en donde al menos una porcién del calor requerido para precalentar el gas agotado en di6xido de carbono es
proporcionado por la recuperacién del calor de compresion del gas diéxido de carbono contaminado.
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En las realizaciones preferidas, el diéxido liquido impuro es alimentado al sistema de columna en una localizacién
de la parte superior, o cercana, de la columna o de cada columna.

Las realizaciones preferidas del método comprenden:

calentar al menos una porcién de dicho primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes mediante inter-
cambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir un primer gas
enriquecido en contaminantes calentado;

comprimir al menos una porcién de dicho primer gas enriquecido en contaminantes calentado para producir un
primer gas enriquecido en contaminantes comprimido;

combinar al menos una porcién de dicho primer gas enriquecido en contaminantes comprimido con un gas
alimento de di6xido de carbono contaminado para formar dicho gas diéxido de carbono sin purificar; y

enfriar al menos una porcién de dicho gas diéxido de carbono sin purificar mediante intercambio de calor
indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, antes de producir dicha ebullicién en el sis-
tema de columna. Al menos una porcién del calor de compresién procedente del primer gas enriquecido en
contaminantes comprimido puede ser eliminada mediante intercambio de calor indirecto con un refrigerante,
preferiblemente agua, antes de combinarse con gas diéxido de carbono contaminado.

El método puede aplicarse a recuperar diéxido de carbono de cualquier corriente de gas residual que comprenda
al menos aproximadamente un 60% molar de diéxido de carbono. Sin embargo, el método tiene aplicacion particular
en la recuperacion de diéxido de carbono procedente de gases de combustion generados en un proceso de combustién
oxifuel o de gas residual procedente de un proceso PSA de hidrégeno.

En algunas realizaciones, el primer contaminante es oxigeno. En dichas realizaciones, el diéxido de carbono liquido
impuro puede ser producido a partir de los gases de combustiéon generados en un proceso de combustion oxifuel.

Los gases de combustién de un proceso de combustion oxifuel normalmente son generados quemando un com-
bustible seleccionado del grupo que consiste en combustible carbonoso; combustible hidrocarbonoso; y mezclas de
los mismos, en presencia de oxigeno puro. Los gases de combustiéon normalmente son lavados con agua para eliminar
al menos la mayoria de los contaminantes solubles en agua y para enfriar el gas. Los gases de combustién lavados
resultantes son comprimidos normalmente para formar gases de combustién comprimidos que a continuacién son
normalmente secados para formar al menos parte del gas diéxido de carbono sin purificar.

La etapa de lavado normalmente tiene lugar en un recipiente de contacto gas-liquido en contracorriente tal como
una columna de lavado.

Los gases de combustién lavados son comprimidos hasta la presién de operacién del sistema de secado de gases.
En las realizaciones en las que el sistema de secado de gases esta constituido por al menos un secador de desecante,
la presion de operacién normalmente se encuentra entre aproximadamente 10 bar y aproximadamente 50 bar (de
1 MPa a 5 MPa), y preferiblemente entre aproximadamente 25 bar y aproximadamente 35 bar (de 2,5 MPa a 3,5
MPa), por ejemplo aproximadamente 30 bar (3 MPa). Se puede recuperar el calor de compresién de los gases de
combustién comprimidos para precalentar el gas agotado en diéxido de carbono antes de someterlo a expansién y
venteo.

El método descrito en el documento USSN 11/287.640 puede integrarse con el método de la presente invencién
para eliminar al menos una porcién de uno o mds contaminantes seleccionados del grupo que consiste en diéxido de
azufre y NO, (es decir, 6xido nitrico y diéxido de nitrogeno) del gas didxido de carbono en el tren de compresion del
diéxido de carbono. A este respecto, el método de la presente invencién ademds comprende:

comprimir gases de combustién, o gas derivados de los mismos, hasta presién(es) elevada(s), normalmente
entre aproximadamente 10 bar a aproximadamente 50 bar (de 1 MPa a 5 MPa);

mantener dichos gases de combustion a dicha presion elevada en presencia de oxigeno y agua y, cuando se
quiere eliminar el diéxido de azufre y/o los NO,, durante un tiempo suficiente para convertir el diéxido de
azufre en 4cido sulftrico y/o los NO, en 4cido nitrico; y

separar el 4cido sulfiirico y/o el 4cido nitrico de los gases de combustion para producir gas didéxido de carbono
sin purificar libre de di6xido de azufre y limpio de NO,, que normalmente es alimentado a continuacién al
sistema de secado de gases tras nueva compresion hasta la presion de operacién del mismo, si es necesario. Una
ventaja de estas realizaciones es que el mercurio presente en el gas enriquecido en didxido de carbono también
es eliminado.

Cuando el gas diéxido de carbono sin purificar comprende SO, y NO,, el método preferiblemente comprende
convertir el SO, en dcido sulfiirico a una primera presion elevada, y convertir los NO, en 4cido nitrico a una segunda
presion elevada que es superior a la primera presion elevada. Una porcién de los NO, se pueden convertir en acido
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nitrico a la primera presién elevada. Por ejemplo, si la concentracién de SO, de alimento es suficientemente baja,
podria producirse mds 4cido nitrico que 4cido sulftrico a la primera presion elevada.

En estas realizaciones, el método normalmente comprende:

lavar los gases de combustion, o los gases derivados de los mismos, con agua a dicha primera presion elevada
en un primer dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente para producir gas diéxido de carbono libre
de SO, y una disolucién acuosa de 4cido sulftirico;

comprimir al menos una porcién del gas diéxido de carbono libre de SO, hasta la segunda presién elevada; y

lavar al menos una porcién del gas didxido de carbono libre de SO, con agua a la segunda presién elevada en
un segundo dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente para producir gas diéxido de carbono libre
de SO, y limpio de NOy, y una disolucién acuosa de 4cido nitrico. A continuacién se alimenta al menos una
porcién del gas diéxido de carbono libre de SO, y limpio de NO,, tras una compresion adicional opcional
si es necesario, al sistema de secado de gases para su secado y producir asi dicho gas di6xido de carbono
contaminado.

Normalmente se recircula al menos una porcién de la disolucion acuosa de dcido sulftrico al primer dispositivo de
contacto gas/liquido, opcionalmente después de bombear y/o enfriar. Normalmente se recircula al menos una porcién
de la disolucién acuosa de dcido nitrico al segundo dispositivo de contacto gas/liquido, opcionalmente después de
bombear y/o enfriar.

La primera presion elevada normalmente se encuentra entre 10 bar y 20 bar (de 1 MPa a 2 MPa) y preferiblemente
es de aproximadamente 15 bar (1,5 MPa). Cuando se comprime el di6xido de carbono gas a la primera presion elevada,
dicha compresién es preferiblemente adiabdtica. La segunda presion elevada se encuentra normalmente entre 25 bar y
35 bar (de 2,5 MPa a 3,5 MPa) y preferiblemente es de aproximadamente 30 bar (3 MPa).

Las realizaciones del presente método en el que el primer contaminante es oxigeno pueden incorporarse al método
descrito en el documento USSN 11/656.913 presentado el 23 de enero de 2007, cuya descripcién se incorpora a la
presente memoria a modo de referencia. A este respecto, el método de la presente invencién puede comprender:

someter a combustién un combustible seleccionado entre combustible carbonoso; combustible hidrocarbonoso;
y mezclas del mismo, en presencia de oxigeno en una unidad de combustién oxifuel para producir gases de
combustién que comprenden diéxido de carbono;

calentar al menos una porcion del vapor agotado en diéxido de carbono mediante intercambio de calor indirecto,
normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir gas agotado en diéxido de carbono;

separar el di6xido de carbono de al menos una porcién del gas agotado en diéxido de carbono mediante difusion
a través de al menos una membrana permeable en un sistema de separacién de membranas para producir gas
diéxido de carbono y gas de venteo separados; y

alimentar al menos una porcién del gas didxido de carbono separado procedente del sistema de separacion de
membranas a la unidad de combustion oxifuel para reducir la temperatura de combustién. El gas de venteo
puede someterse a expansion para producir energia y a continuacién ser venteado a la atmdsfera.

En otras realizaciones, el primer contaminante es mondxido de carbono. En dichas realizaciones, el diéxido de
carbono liquido impuro puede ser producido a partir de gas residual procedente de un proceso PSA de hidrégeno.

El combustible carbonoso (por ejemplo, carbén) o el combustible hidrocarbonoso (por ejemplo, metano o gas
natural) puede ser convertido en gas de sintesis mediante reformado catalitico con vapor de agua; oxidacién parcial;
reformado catalitico calentado con gas; o cualquier combinacién de dichos procesos.

El gas de sintesis puede ser sometido a reaccién de desplazamiento con agua para producir gas enriquecido en
hidrégeno que comprende didéxido de carbono como componente principal. Normalmente estos procesos tienen lugar
a una presion entre aproximadamente 20 bar y aproximadamente 70 bar (de 2 MPa a 7 MPa).

Se puede separar el hidrégeno del gas enriquecido en hidrégeno mediante un sistema de PSA, normalmente en
una unidad de PSA multi-lecho. Un sistema de PSA normalmente opera a aproximadamente 25 bar (2,5 MPa). La
composicién de la corriente de gas residual del sistema de PSA depende del combustible utilizado, pero normalmente
comprende al menos aproximadamente un 60% molar de diéxido de carbono con cantidades menores de hidrégeno,
metano, monéxido de carbono y agua.

El sistema de columna de separacién por transferencia de materia normalmente comprende una tinica columna de
destilacién (o desorcion). La columna normalmente es operada a una presién inferior a la presion del fluido diéxido de
carbono sin purificar. A este respecto, la presién de operacién de la columna normalmente se encuentra entre aproxi-
madamente 5 bar y aproximadamente 50 bar (de 500 kPa a 5 MPa) y, preferiblemente, entre aproximadamente 14 bar
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y aproximadamente 18 bar (de 1,4 MPa a 1,8 MPa), por ejemplo aproximadamente a 16 bar (1,6 MPa). La presi6n del
fluido diéxido de carbono sin purificar normalmente se encuentra entre aproximadamente 15 bar y aproximadamente
60 bar (de 1,5 MPa a 6 MPa) y, preferiblemente, entre aproximadamente 25 bar y aproximadamente 35 bar (de 2,5
MPa a 3,5 MPa), por ejemplo aproximadamente 30 bar (3 MPa).

De acuerdo con un segundo aspecto de la presente invencion, se proporciona un aparato para eliminar un primer
contaminante seleccionado entre oxigeno y monéxido de carbono del diéxido de carbono liquido impuro mediante un
método del primer aspecto, aparato que comprende:

un sistema de columna de separacion por transferencia de materia para separar el diéxido de carbono liquido
impuro para producir un primer vapor de cabeza enriquecido en contaminante y un liquido de fondo enriquecido
en diéxido de carbono;

un calderin para llevar a ebullicién el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono mediante intercambio
de calor indirecto con fluido diéxido de carbono sin purificar para producir un vapor enriquecido en diéxido de
carbono para el sistema de columna y un fluido diéxido de carbono sin purificar enfriado;

un cambiador de calor para enfriar ain mas el fluido diéxido de carbono sin purificar enfriado mediante inter-
cambio de calor indirecto, normalmente con al menos una corriente de proceso, para producir fluido diéxido de
carbono sin purificar parcialmente condensado;

un sistema de conductos para alimentar el fluido di6xido de carbono sin purificar enfriado procedente del
calderin al cambiador de calor;

un separador de fases para producir la separacién de fases del fluido diéxido de carbono sin purificar parcial-
mente condensado para producir el diéxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en diéxido de carbono;

un sistema de conductos para alimentar el fluido di6xido de carbono sin purificar parcialmente condensado
procedente del intercambiador de calor al separador de fases;

un primer sistema de reduccién de presion para reducir la presién del diéxido de carbono liquido impuro para
producir diéxido de carbono liquido impuro de presion reducida;

un sistema de conductos para alimentar di6xido de carbono liquido impuro procedente del separador de fases
al primer sistema de reduccion de presion;

un sistema de conductos para alimentar el diéxido de carbono liquido impuro de presién reducida procedente
del primer sistema de reduccién de presion al sistema de columna;

un segundo sistema de reduccion de presion para expandir el liquido de fondo enriquecido en diéxido de car-
bono para producir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una primera presion;

un sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono procedente del
sistema de columna al segundo sistema de reduccién de presion;

un sistema de conductos para alimentar el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido
a la primera presion desde el segundo sistema de reduccion de presion hasta el cambiador de calor para su
vaporizacion para proporcionar refrigeracion;

El calderin puede estar localizado bien en el sistema de columna (por ejemplo en el sumidero de la columna) o
bien fuera del sistema de columna conectado mediante un sistema de conductos adecuado, tal como se conoce en la
técnica.

Un “sistema” para llevar a cabo una funcién particular es un dispositivo o dispositivos adaptado y construido para
llevar a cabo dicha funcién. En este sentido, un “sistema de conductos” es cualquier forma de conducto adecuada para
transferir el fluido relevante entre las partes indicadas del aparato. Un ejemplo de sistema de conductos adecuado es
al menos una tuberfa o pieza de tuberia. Sin embargo, un “sistema de conductos” también puede comprender otro
aparato cuando sea apropiado. Por ejemplo, el sistema de conductos para alimentar diéxido de carbono liquido impuro
procedente del separador de fases hasta el primer sistema de reduccién de presién puede comprender:

un sistema de conductos para alimentar diéxido de carbono liquido impuro desde el separador de fases hasta el
cambiador de calor para su calentamiento para proporcionar diéxido de carbono liquido impuro calentado;

al menos un paso de fluido en el cambiador de calor; y

un sistema de conductos para alimentar diéxido de carbono liquido impuro calentado procedente del cambiador
de calor hasta el primer sistema de reduccién de presion.
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El aparato comprende:

un segundo sistema de reduccién de presion para expandir el liquido de fondo enriquecido en didxido de car-
bono para producir un liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una primera presion;

un sistema de conductos para alimentar el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono procedente del
sistema de columna al segundo sistema de reduccién de presion; y

un sistema de conductos para alimentar el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a
la primera presion procedente del segundo sistema de reduccién de presiéon al cambiador de calor para su
vaporizacion para proporcionar refrigeracion.

El aparato comprende:

un tercer sistema de reduccion de presion para expandir el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono
para producir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una segunda presién que es
superior a la primera presion;

un sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido en didxido de carbono procedente del
sistema de columna al tercer sistema de reduccion de presion; y

un sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a la
segunda presion procedente del tercer sistema de reduccidon de presidon al cambiador de calor para su vapori-
zacién para proporcionar refrigeracion. El sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido
en diéxido de carbono puede alimentar dicho liquido directamente desde el sistema de columna o desde otro
sistema de conductos que transporte dicho fluido.

En determinadas realizaciones preferidas, el aparato comprende preferiblemente:

un cuarto sistema de reduccién de presion para expandir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono
para producir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una tercera presién que es
superior a la primera presion e inferior a la segunda presion;

un sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido en di6xido de carbono procedente del
sistema de columna al cuarto sistema de reduccién de presion; y

un sistema de conductos para alimentar el liquido enriquecido en diéxido de carbono expandido a la tercera
presién procedente del cuarto sistema de reduccion de presion al cambiador de calor para su vaporizacion para
proporcionar refrigeracion. El sistema de conductos para alimentar liquido de fondo enriquecido en didxido de
carbono procedente del sistema de columna al cuarto sistema de reduccién de presion puede alimentar liquido
de fondo enriquecido en diéxido de carbono directamente desde el sistema de columna o desde otro sistema de
conductos que transporte dicho fluido.

El aparato preferiblemente comprende:

un sistema de conductos para alimentar el primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes procedente del
sistema de columna al cambiador de calor para su calentamiento para proporcionar un primer gas enriquecido
en contaminantes calentado;

un sistema compresor de recirculacién para comprimir el primer gas enriquecido en contaminantes calentado
para producir un primer gas enriquecido en contaminantes comprimido;

un sistema de conductos para alimentar el primer gas enriquecido en contaminantes calentado procedente del
cambiador de calor al sistema compresor de recirculacion;

un sistema de conductos para combinar el primer gas enriquecido en contaminantes comprimido procedente
del sistema compresor de recirculacién con gas didéxido de carbono contaminado para formar gas diéxido de
carbono sin purificar;

un sistema de conductos para alimentar el gas diéxido de carbono sin purificar procedente del sistema de
conductos combinando dichos gases contaminados con el cambiador de calor para su enfriamiento para propor-
cionar fluido diéxido de carbono sin purificar; y

un sistema de conductos para alimentar fluido diéxido de carbono sin purificar procedente del cambiador de
calor al calderin.
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El “sistema compresor de recirculacion” normalmente es un compresor de una tinica etapa, habitualmente con un
refrigerador posterior. Por tanto, el sistema de conductos para combinar los gases contaminados puede comprender:
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un refrigerador posterior para eliminar el calor de compresion del primer gas enriquecido en contaminantes
comprimido mediante intercambio indirecto de calor con un refrigerante, normalmente agua, para producir un
primer gas enriquecido en contaminantes comprimido enfriado;

un sistema de conductos para alimentar el primer gas enriquecido en contaminantes comprimido procedente del
sistema compresor de recirculacion al refrigerador posterior;

un sistema de conductos para combinar el primer gas enriquecido en contaminantes comprimido enfriado pro-
cedente del refrigerador posterior con el gas diéxido de carbono contaminado.

En las realizaciones en las que el gas diéxido de carbono contaminado deriva de gases de combustién producidos
en un proceso de combustion oxifuel, el aparato puede comprender:

una unidad de combustion oxifuel para quemar un combustible seleccionado del grupo que consiste en combus-
tible carbonoso; combustible hidrocarbonoso; y mezclas de los mismos, en presencia de oxigeno para producir
gases de combustion que comprenden diéxido de carbono;

un sistema de conductos para recircular una porcion de los gases de combustion hacia la unidad de combustién
oxifuel;

un recipiente de contacto gas-liquido para lavar al menos una parte de la porcidn restante de los gases de
combustién con agua para eliminar los componentes solubles en agua y producir gases de combustion lavados;

un sistema de conductos para alimentar los gases de combustién procedentes de la unidad de combustién oxifuel
al recipiente de contacto gas-liquido;

un sistema compresor de gases de combustion para comprimir los gases de combustién lavados para producir
gases de combustién comprimidos;

un sistema de conductos para alimentar los gases de combustioén lavados procedentes del recipiente de contacto
gas-liquido al sistema compresor de gases de combustion;

un sistema de secado de gases para secar los gases de combustiéon comprimidos para producir gas diéxido de
carbono contaminado;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion comprimidos procedentes del sistema compresor
de gases de combustién al sistema de secado de gases; y

un sistema de conductos para alimentar gas diéxido de carbono contaminado, o un gas derivado del mismo, al
calderin.

El “sistema compresor de gases de combustién” normalmente es un compresor centrifugo de una tnica etapa o de

etapas multiples, o es una o mds etapas de un compresor centrifugo de etapas multiples con refrigeracién intermedia
opcional.

En las realizaciones en las que el primer contaminante es oxigeno, el aparato puede comprender:
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un sistema de conductos para alimentar vapor agotado en diéxido de carbono procedente del separador de fases
al cambiador de calor para su calentamiento para producir gas agotado en diéxido de carbono;

un sistema de separacion por membranas que comprende al menos una membrana permeable para separar
diéxido de carbono procedente de gas agotado en di6xido de carbono mediante difusioén a través de dicha(s)
membrana(s) para producir gas didxido de carbono separado y gas de venteo;

un sistema de conductos para alimentar gas agotado en diéxido de carbono procedente del cambiador de calor
al sistema de separacion por membranas;

una unidad de combustién oxifuel para quemar un combustible seleccionado del grupo que consiste en combus-
tible carbonoso; combustible hidrocarbonoso; y mezclas de los mismos, en presencia de oxigeno para producir
gases de combustién que comprenden diéxido de carbono; y

un sistema de conductos para alimentar gas diéxido de carbono separado procedente del sistema de separacién
por membranas a la unidad de combustién oxifuel.
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En las realizaciones en las que el gas diéxido de carbono residual son gases de combustiéon producidos en un
proceso de combustion oxifuel, el aparato normalmente comprende:
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un recipiente de contacto gas-liquido para lavar al menos una porcién de dichos gases de combustion con agua
para eliminar los componentes solubles en agua y producir gases de combustién lavados;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion procedentes de la unidad de combustion oxifuel
al recipiente de contacto gas-liquido;

un primer sistema compresor para comprimir los gases de combustién lavados para producir gases de combus-
tién comprimidos;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion lavados procedentes del recipiente de contacto
gas-liquido al primer sistema compresor;

un sistema de secado de gases para secar los gases de combustiéon comprimidos para producir gas diéxido de
carbono contaminado;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion comprimidos procedentes de dicho primer sistema
compresor a dicho sistema de secado de gas; y

un sistema de conductos para alimentar gas di6xido de carbono contaminado, o un gas derivado del mismo, al
cambiador de calor.

En las realizaciones que incluyen la eliminacién de uno o mas contaminantes seleccionados del grupo que consiste
en SO, y NO, procedente de gas di6xido de carbono sin purificar, dicho aparato puede comprender:

al menos un dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente para lavar gases de combustion con agua
a presion elevada en presencia de oxigeno y, cuando se va a eliminar el SO, y los NOy, durante un tiempo
suficiente para convertir el SO, a dcido sulfirico y/o los NOy a dcido nitrico;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion a presion elevada procedentes de dicho primer
sistema compresor a el(los) dispositivo(s) de contacto respectivo(s); y

un(os) sistema(s) de conductos para recircular la disolucién acuosa de acido sulftrico y/o la disolucién acuosa
de 4cido nitrico a el(los) dispositivo(s) de contacto respectivo(s).

En las realizaciones en las que el primer sistema compresor es un compresor multietapa, el aparato puede com-
prender:

un primer compresor para comprimir gases de combustion, o un gas derivado de los mismos, hasta una primera
presion elevada;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustién, o un gas derivado de los mismos, a dicho primer
compresor;

un primer dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente para lavar los gases de combustién con agua
a la primera presion elevada durante un tiempo suficiente para producir gas diéxido de carbono libre de SO, y
una disolucién acuosa de acido sulfurico;

un sistema de conductos para alimentar gases de combustion comprimidos a la primera presién elevada proce-
dentes del primer compresor al primer dispositivo de contacto gas/liquido;

un sistema de conductos para recircular una disolucién acuosa de dcido sulfirico a la primera columna de
contacto gas/liquido;

un segundo compresor para comprimir gas diéxido de carbono libre de SO, a una segunda presién elevada que
es superior a la primera presion elevada;

un sistema de conductos para alimentar gas di6xido de carbono libre de SO, desde el primer dispositivo de
contacto gas/liquido en contracorriente al segundo compresor;

un segundo dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente para lavar gas diéxido de carbono libre de
SO, con agua a la segunda presion elevada durante un tiempo suficiente para producir gas didxido de carbono
libre de SO, y bajo en NO, y una disolucién acuosa de dcido nitrico;

un sistema de conductos para alimentar gas di6xido de carbono libre de SO, a la segunda presion elevada
procedente del segundo compresor al segundo dispositivo de contacto gas/liquido;
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un sistema de conductos para recircular la disolucién acuosa de dcido nitrico al segundo dispositivo de contacto
gas/liquido; y

un sistema de conductos para alimentar gas diéxido de carbono libre de SO, y bajo en NO, procedente de dicho
segundo dispositivo de contacto gas/liquido en contracorriente a dicho sistema de secado de gases. Preferible-
mente, el primer compresor y el segundo compresor son etapas de un sistema compresor de didéxido de carbono
multietapa.

Un “sistema de reduccidn de presiéon” normalmente es una vélvula de reduccion de presién y el primer sistema de
reduccion de presion, asi como el segundo, el tercero y el cuarto, preferiblemente son véalvulas de reduccién de presién
separadas.

En las realizaciones para la purificacion de gas residual procedente de un sistema de PSA de hidrégeno, el aparato
puede comprender:

un sistema de PSA de hidrégeno para separar gas hidrégeno sin purificar que comprende diéxido de carbono y
mondxido de carbono para producir gas hidrégeno y gas didéxido de carbono residual que comprende monéxido
de carbono;

un segundo sistema compresor para comprimir gas diéxido de carbono residual para producir gas diéxido de
carbono residual comprimido;

un sistema de conductos para alimentar gas di6xido de carbono residual procedente del sistema de PSA de
hidrégeno al segundo sistema compresor;

un sistema de secado de gases para secar gas diéxido de carbono residual comprimido para producir gas diéxido
de carbono residual secado;

un sistema de conductos para alimentar gas di6xido de carbono residual comprimido al sistema de secado de
gases; y

un sistema de conductos para alimentar gas diéxido de carbono residual secado, o un gas derivado del mismo,
al calderin.

Habitualmente el cambiador de calor es un cambiador de calor de placas multi-corriente que tiene una pluralidad de
pasos de fluido en los que la(s) corriente(s) fria(s) estdn en contracorriente con respecto a la(s) corriente(s) caliente(s).
Es deseable que las corrientes de alimentacion entren y que las corrientes producto salgan del cambiador de calor
principal normalmente por las localizaciones termodindmicamente mas eficientes. Normalmente el cambiador de calor
estd hecho de aluminio.

La presente invencién se describird ahora tinicamente a modo de ejemplo y en referencia a las figuras. Respecto a
las figuras:

Figura 1: es una representacion esquematica (diagrama de flujo) de un proceso de la técnica anterior para recuperar
diéxido de carbono a partir de los gases de combustion generados en un proceso de combustién oxifuel;

Figura 2: es una representacion esquemdtica (diagrama de flujo) de las realizaciones de la presente invencidn en
las que las necesidades de refrigeracién son proporcionadas por dos corrientes de liquido enriquecido en diéxido de
carbono expandido; y

Figura 3: es una representacion esquemadtica (diagrama de flujo) de las realizaciones de la presente invencion en
las que las necesidades de refrigeracion son proporcionadas por tres corrientes de liquido enriquecido en diéxido de
carbono expandido.

Gran parte de la realizacién del proceso de la presente invencion mostrado en la Figura 2 es similar al proceso de
la técnica anterior mostrado en la Figura 1. Ambos procesos son para la recuperacion de diéxido de carbono de gases
de combustién generados en un proceso de combustion oxifuel en una central eléctrica (no mostrado). La principal
diferencia entre el proceso de la técnica anterior de la Figura 1 y el proceso mostrado en la Figura 2 es que se ha
eliminado el separador de fases C101 de la Figura 1 y que se ha afiadido una columna de destilacién (o desorcion)
C104.

En referencia a la Figura 2, una corriente 101 de gas residual, tal como la corriente 1 del proceso de la técnica
anterior de la Figura 1 que comprende aproximadamente un 73% molar de didxido de carbono, se alimenta a un par
de desecadores con desecante C103 regenerados térmicamente en los que es secada para producir una corriente 102
de gas diéxido de carbono contaminada. La corriente 102 se combina con una corriente 117 de gas enriquecido con
oxigeno comprimido recirculada desde una etapa posterior (ver mds adelante) para formar una corriente 103 de gas
diéxido de carbono sin purificar. La corriente 103 se enfria mediante intercambio de calor indirecto en un cambiador
de calor E101 con una corriente 125 de liquido enriquecido en diéxido de carbono a una presién de aproximadamente
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14,4 bar (~1,4 MPa) (ver mds adelante) para producir una corriente 104 de diéxido de carbono gaseoso sin purificar y
una corriente 126 de gas enriquecido en diéxido de carbono.

La corriente 104 se alimenta al calderén E106 para llevar a ebullicién el liquido de fondo enriquecido en didxido
de carbono en la columna C104 para producir vapor enriquecido en di6xido de carbono para la columna C104 y
una corriente 105 de gas diéxido de carbono sin purificar enfriado, una porcién de la cual puede ser condensada.
La corriente 105 se enfria ain mds en un cambiador de calor E102 mediante intercambio de calor indirecto para
producir una corriente 106 de gas diéxido de carbono sin purificar parcialmente condensado. Toda la corriente 106
es alimentada a un recipiente de separacion de fases C102 de extremo frio, que opera a aproximadamente -54°C, en
donde se separa en un vapor agotado en diéxido de carbono y diéxido de carbono liquido impuro.

Una corriente 107 del vapor agotado en diéxido de carbono es calentada hasta temperatura ambiente en los cambia-
dores de calor E102 y E101 mediante intercambio de calor indirecto para producir una corriente 108 de gas agotado en
diéxido de carbono que es calentado mediante intercambio de calor indirecto en el pre-calentador E103 para producir
una corriente 109 de gas agotado en diéxido de carbono calentado a aproximadamente 300°C y aproximadamente 30
bar (3 MPa). La corriente 109 se somete a expansion en la turbina K103 para producir energia y una corriente 110 de
gas agotado en didxido de carbono expandido que es venteado a la atmdsfera. La corriente 110 comprende aproxima-
damente un 25% molar de diéxido de carbono, aproximadamente un 53% molar de nitrégeno, aproximadamente un
7% molar de argén, aproximadamente un 15% molar de oxigeno y aproximadamente 13 ppm de 6xido nitrico.

Una corriente 111 del liquido diéxido de carbono impuro que comprende aproximadamente un 95% molar de
diéxido de carbono, un 1,1% molar de oxigeno y aproximadamente un 3,7% molar de nitrogeno y argén, es retirada
del separador de fases C102, calentada hasta aproximadamente -30°C mediante intercambio de calor indirecto en
el cambiador de calor E102 para producir una corriente 112 de liquido diéxido de carbono impuro calentado y a
continuacién es expandida desde aproximadamente 30 bar hasta aproximadamente 16 bar en la valvula V103 para
producir una corriente 113 de liquido diéxido de carbono impuro expandido, que es alimentada a la parte superior de
la columna C104.

El liquido di6xido de carbono impuro que comprende aproximadamente un 1% molar de oxigeno es separado en
la columna C104 para producir vapor de cabeza enriquecido en oxigeno y liquido de fondo enriquecido en diéxido de
carbono. La accién del proceso de desorcién es reducir la concentracién de oxigeno en el diéxido de carbono extraido
de la columna hasta no mds de 10 ppm, y los niveles de nitrégeno y argén a aproximadamente 280 ppm. El liquido de
fondo se lleva a ebullicién mediante intercambio de calor indirecto con diéxido de carbono gaseoso sin purificar en el
calderén E106 (ver més arriba) para proporcionar un vapor enriquecido en diéxido de carbono para la columna.

El vapor de cabeza enriquecido en diéxido de carbono contiene aproximadamente un 69% de diéxido de carbono,
un 6,9% de oxigeno y un 24,1% de nitrégeno mas argén. La concentracién de didxido de carbono es demasiado alta
para permitir que este vapor sea venteado. Por tanto, una corriente 114 de vapor de cabeza enriquecido en oxigeno
es calentada mediante intercambio de calor indirecto con diéxido de carbono gaseoso sin purificar para enfriar en
los cambiadores de calor E102 y E101 para producir una corriente 115 de gas enriquecido en oxigeno calentado. La
corriente 115 se comprime desde aproximadamente 16 bar (1,6 MPa) hasta aproximadamente 30 bar (3 MPa) en el
compresor K104 para producir una corriente 116 de gas enriquecido en oxigeno comprimido y el calor de compresién
es retirado mediante intercambio de calor indirecto con un refrigerante, normalmente agua, en el refrigerador posterior
E107 para producir la corriente 117 de gas enriquecido en oxigeno comprimido, que es recirculada a la corriente 102
(véase mds arriba). El resultado de recircular la corriente 117 es que la porciéon completa de los gases separados
finalmente es descargada de la turbina K103 y venteada a la atmésfera como corriente 110.

Una corriente 118 del liquido de fondo enriquecido en di6éxido de carbono se divide en dos porciones, la corriente
119 y la corriente 124. La refrigeracién para el proceso es proporcionada en parte por la expansion de la corriente
119 hasta una presiéon de aproximadamente 5,6 bar (560 kPa) en la vdlvula V102 para producir una corriente 120
de liquido enriquecido en diéxido de carbono expandido, y a continuacién se vaporiza y se calienta la corriente 120
en los cambiadores de calor E102 y E101, produciendo con ello una corriente 121 de gas enriquecido en diéxido de
carbono. Se proporciona refrigeracion adicional expandiendo la corriente 124 hasta una presién de aproximadamente
14,4 bar (~1,4 MPa) en la valvula V101 para producir una corriente 125 de liquido enriquecido en diéxido de carbono
expandido, y a continuacién se vaporiza y se caliente la corriente 125 en el cambiador de calor E101 para producir
una corriente 126 de gas enriquecido en diéxido de carbono.

Las corriente 121 y 126 son comprimidas y combinadas en un compresor centrifugo multietapa K101, K102
para producir una corriente 128 de gas diéxido de carbono comprimido a una presién de aproximadamente 110 bar
(11 MPa). EI gas diéxido de carbono comprimido comprende mas del 99,9% molar de diéxido de carbono y sélo
aproximadamente 10 ppm de oxigeno. La porcidn restante consiste en cantidades muy pequefias de nitrégeno, argén
y 6xidos de nitrégeno.

El compresor de diéxido de carbono K101, K102 es una maquina integrada con miiltiples etapas radiales. K101
tiene tres o cuatro etapas, opcionalmente con enfriamiento intermedio entre algunas etapas, aunque no entre las dos
ultimas etapas debido al hecho de que la presion de descarga estd por encima de la presion critica. K102 es una o dos
etapas de la misma mdquina con un refrigerador intermedio y un refrigerador posterior.
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En la realizacién del ejemplo, algunas o todas las etapas del compresor K101, K102 estan operadas adiabdticamente
y, por tanto, se puede recuperar el calor de compresion del gas diéxido de carbono comprimido mediante intercambio
de calor indirecto con refrigerantes usando un refrigerador intermedio E104 y un refrigerador posterior E105. El
refrigerante del refrigerador E104 es agua. El refrigerante del refrigerador posterior E105 puede ser agua de alimento
a la caldera y/o condensado procedente de la central eléctrica, y de este modo el calor de compresion puede ser usado
para pre-calentar dichas corrientes.

La corriente 121 es comprimida en la etapa inicial K102 del compresor para producir una corriente 122 de gas
diéxido de carbono comprimido. El calor de compresién es retirado de la corriente 122 mediante intercambio de
calor indirecto con agua de refrigeracion en el refrigerador intermedio E104 para producir una corriente 123 de gas
diéxido de carbono comprimido enfriado a una presion de aproximadamente 14,4 bar (~1,4 MPa). La corriente 123 se
combina con la corriente 126 y la corriente combinada es comprimida en la otra(s) etapa(s) K101 del compresor para
producir una corriente 127 de gas diéxido de carbono comprimido adicionalmente. El calor de compresién se retira de
la corriente 127 mediante intercambio de calor indirecto con el agua de alimentacién de la caldera y con el condensado
en el refrigerador posterior E105 para producir la corriente 128 de gas diéxido de carbono comprimido a la presién
de la linea, por ejemplo aproximadamente 110 bar (11 MPa). K101 también puede tener al menos un refrigerador
intermedio, enfriado usando agua refrigerante, si no es deseable recuperar todo el calor con el agua de alimentacién
de la caldera y/o con el condensado.

La realizaciéon mostrada en la Figura 3 es similar a la realizacién mostrada en la Figura 2. La principal diferencia
entre las dos realizaciones es que, en la Figura 3, se usan tres corrientes de liquido enriquecido en diéxido de carbono
expandido para proporcionar la refrigeracién del proceso mientras que en la realizacién de la Figura 2 se usan dos
corrientes. En la Figura 3 se han usado los mismos nimeros de referencia que en la Figura 2 para denotar las caracte-
risticas comunes entre ambas realizaciones. A continuacién se muestra una discusién inicamente de las caracteristicas
adicionales de la realizacién de la Figura 3.

En relacion a la Figura 3, la corriente 118 de liquido enriquecido en diéxido de carbono procedente de la columna
C104 se divide en tres porciones; corriente 119, corriente 124 y corriente 129. La refrigeracion adicional del proceso
es proporcionada por la expansion de la corriente 129 hasta una presién de aproximadamente 10 bar en la valvula 104
para producir una corriente 130 de liquido enriquecido en di6xido de carbono expandido, y a continuacién se vaporiza
y se calienta la corriente 130 en el cambiador de calor E101 para producir una corriente 131 de gas enriquecido en
diéxido de carbono.

Las corrientes 121, 126 y 131 son comprimidas y combinadas en un compresor centrifugo multietapa K101,
K102A, K102B para producir una corriente 133 de gas diéxido de carbono comprimido a una presién de aproxi-
madamente 110 bar. El gas diéxido de carbono comprimido comprende un 99,9% molar de diéxido de carbono y s6lo
aproximadamente 10 ppm de oxigeno. La porcion restante consiste en cantidades muy pequefias de nitrégeno, argén
y 6xidos de nitrégeno.

Como en la realizacién mostrada en la Figura 2, algunas o todas las etapas K101, K102A, K102B del compresor
son operadas adiabaticamente y, por tanto, se puede recuperar el calor de compresion del gas didxido de carbono
comprimido mediante intercambio de calor indirecto con refrigerantes usando los refrigerados intermedios E104A,
E104B y un refrigerador posterior E105.

El calor de compresion puede usarse de este modo para precalentar el agua de alimentacién de la caldera y el
condensado. En este sentido, la corriente 121 es comprimida en la(s) etapa(s) inicial(es) K102A del compresor para
producir una corriente 122 de gas diéxido de carbono comprimido. El calor de compresion se elimina de la corriente
122 mediante intercambio de calor indirecto con agua de refrigeracién en el refrigerador intermedio E104A para pro-
ducir una corriente 123 de gas diéxido de carbono comprimido enfriado a una presién de aproximadamente 10 bar. La
corriente 123 se combina con una corriente 131 y la corriente de combinacién se comprime en la(s) etapa(s) intermedia
(s) K102B del compresor para producir una corriente 127 de gas diéxido de carbono comprimido adicionalmente. El
calor de compresion se retira de la corriente 127 mediante intercambio de calor indirecto con agua de refrigeracién
en el refrigerador intermedio E104B para producir la corriente 128 de gas diéxido de carbono comprimido adicional-
mente a una presion de aproximadamente 17 bar. La corriente 128 se combina con la corriente 126 y se comprime en
la(s) etapa(s) final(es) K101 del compresor para producir una corriente 132 de gas diéxido de carbono comprimido a
una presion de aproximadamente 110 bar. El calor de compresion se retira de la corriente 132 mediante intercambio
de calor indirecto con agua de alimentacién de la caldera y del condensado en el refrigerador posterior E105 para
producir la corriente 133 de diéxido de carbono comprimido.

Ejemplo 1
Se ha llevado a cabo una simulacién con ordenador usando un software de simulacién disponible comercialmente
(Aspen Plus Versién 2004.1) en el que el proceso mostrado en la Figura 2 se integra con un proceso de combustion

oxifuel en una central eléctrica. En la Tabla 2 se muestran los balances de energia y de materia correspondientes a la
simulacion.
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La simulacién alcanzé el nivel requerido de pureza de diéxido de carbono por encima del 97% molar (en realidad
aproximadamente el 99,9% molar), con una recuperacion de aproximadamente el 87,4% del diéxido de carbono. Sin
embargo, el consumo de energia especifico aument6 el 3% y la recuperacién de diéxido de carbono se redujo en un
1,6% respecto al proceso de la técnica anterior mostrado en la Figura 1.

Una simulacién de ordenador (Aspen Plus Version 2004.1) del mismo proceso pero vaporizando un tercer nivel
de diéxido de carbono liquido para proporcionar refrigeraciéon adicional (Figura 3) indica que el consumo de energia
global puede reducirse aproximadamente en un 13% en comparacion con el proceso mostrado en la Figura 1.
Ejemplo 2

Se ha llevado a cabo una simulacién de ordenador (Aspen Plus Versién 2004.1) en la que el proceso mostrado en
la Figura 2 esta integrado con un sistema de PSA de hidrégeno (no mostrado). El gas de salida del sistema de PSA es
comprimido hasta 30 bar (3 MPa) para formar una corriente 101 de gas de salida comprimido, que es alimentada al

proceso. La Tabla 3 muestra los balances de energia y de materia de la simulacién.

La simulacién indica que el nivel de monéxido de carbono puede reducirse hasta aproximadamente 100 ppm.

(Tabla pasa a pagina siguiente)
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Las ventajas de las realizaciones preferidas de la presente invencion incluyen:

mejorar la purificacién de diéxido de carbono a baja temperatura;

producir diéxido de carbono con una pureza de al menos 97% molar, y normalmente de al menos 99% molar,
por ejemplo 99,9% molar;

producir diéxido de carbono con un nivel muy bajo de oxigeno o monéxido de carbono, por ejemplo no superior
a 1000 ppm, tipicamente no superior a 100 ppm, y habitualmente aproximadamente 10 ppm (o incluso menos,
si se requiere);

producir di6xido de carbono con niveles muy bajos de nitrégeno y argén u otros contaminantes, tipicamente un
nivel combinado no superior a 1000 ppm;

no incrementar, o hacerlo minimamente, el consumo energético global en comparacién con el proceso de la
técnica anterior de la Figura 1 (definido como kWh/tonelada de di6xido de carbono separada); y

no disminuir, o hacerlo minimamente, la recuperacién de diéxido de carbono en comparacién con el proceso
de la técnica anterior de la Figura 1.

Cabe destacar que la invencion no esta restringida a los detalles descritos anteriormente en referencia a las reali-
zaciones preferidas, si no que se puede realizar numerosas modificaciones y variaciones sin alejarse del alcance de la
invencidn, tal como se define en las siguientes reivindicaciones.
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REIVINDICACIONES

1. Un método para eliminar un primer contaminante seleccionado entre oxigeno y mondéxido de carbono de didxido
de carbono liquido impuro, método que comprende:

separar dicho diéxido de carbono liquido impuro en un sistema de columna de separacion por transferencia de
materia (C104) para producir un primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes y un liquido de fondo
enriquecido en diéxido de carbono; y

llevar a ebullicién una porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono mediante inter-
cambio de calor indirecto con fluido di6xido de carbono sin purificar para producir un vapor enriquecido en
diéxido de carbono para dicho sistema de columna (C104) y fluido diéxido de carbono sin purificar enfriado;

en donde dicho diéxido de carbono liquido impuro tiene una concentraciéon de diéxido de carbono superior a la de
dicho fluido diéxido de carbono sin purificar y deriva de dicho fluido di6xido de carbono sin purificar enfriado a través
de:

enfriar adicionalmente al menos una porcién de dicho fluido diéxido de carbono sin purificar mediante in-
tercambio de calor indirecto para producir fluido diéxido de carbono sin purificar parcialmente condensado;

y

someter a separacion de fases al menos una porcion de dicho fluido diéxido de carbono sin purificar parcialmen-
te condensado para producir dicho diéxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en didxido de carbono,

y

en donde todas las necesidades de refrigeracion requeridas por el método son proporcionadas internamente me-
diante intercambio de calor indirecto entre corrientes del proceso, siendo proporcionada al menos una porcién de
dicha refrigeracién por la vaporizacién del liquido de fondo enriquecido en di6xido de carbono o del liquido di6xido
de carbono derivado del mismo por intercambio de calor indirecto, y

siendo la presién de operacién de dicho sistema de columna (C104) inferior a la presiéon de dicho diéxido de
carbono liquido impuro, y reduciéndose la presion de dicho diéxido de carbono liquido impuro hasta aproximadamente
la presion de operacién de dicho sistema de columna (C104) sin formar diéxido de carbono sélido antes de alimentar
dicho diéxido de carbono liquido impuro a dicho sistema de columna (C104).

2. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 1, en el que la formacién de diéxido de carbono sélido
durante la reduccién de presion se evita calentando dicho diéxido de carbono liquido impuro mediante intercambio de
calor indirecto.

3. Un método como el reivindicado en la Reivindicacion 1, que comprende:

expandir al menos una primera parte de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono para producir
una primera parte expandida a una primera presion; y

vaporizar dicha primera parte expandida mediante intercambio de calor indirecto para proporcionar una porcién
de las necesidades de refrigeracion requeridas por el método y producir gas diéxido de carbono.

4. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 3, en el que la primera presién se encuentra entre la
presion del punto triple correspondiente al diéxido de carbono y 1,5 MPa (15 bar).

5. Un método como el reivindicado en la Reivindicacion 3 o en la Reivindicacion 4, que comprende:

expandir al menos una parte adicional de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono para pro-
ducir al menos una parte adicional expandida que tiene una presion superior a dicha primera presion; y

vaporizar al menos una porcién de al menos una parte adicional expandida mediante intercambio indirecto de
calor para proporcionar al menos una porcién de las necesidades de refrigeracion restantes requeridas por el
método y producir gas diéxido de carbono.

6. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 5, en el que la presion de la al menos una parte adicional
expandida se encuentra por encima de la presion del punto triple del diéxido de carbono y hasta 2,0 MPa (20 bar).

7. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 1, que comprende:

calentar al menos una porcién de dicho vapor agotado en diéxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto para producir gas agotado en didxido de carbono;
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precalentar al menos una porcién de dicho gas agotado en diéxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto para producir gas agotado en di6xido de carbono; y

someter a expansion al menos una porcién de dicho gas agotado en didéxido de carbono precalentado para
producir gas agotado en diéxido de carbono expandido;

en donde al menos una porcion del calor requerido para precalentar dicho gas agotado en diéxido de carbono es
proporcionado mediante la recuperacion del calor de compresion del gas didxido de carbono contaminado.

8. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que la mayor parte de
las necesidades de refrigeracién requeridas por el método es proporcionada por la vaporizacién de liquido de fondo
enriquecido en diéxido de carbono.

9. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes que comprende:

calentar al menos una porcién de dicho primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes mediante inter-
cambio de calor indirecto para producir un primer gas enriquecido en contaminantes calentado;

comprimir al menos una porcién de dicho primer gas enriquecido en contaminantes calentado para producir un
primer gas enriquecido en contaminantes comprimido;

combinar al menos una porcién de dicho primer gas enriquecido en contaminantes comprimido con un gas de
alimentacion de di6xido de carbono contaminado para formar dicho gas diéxido de carbono sin purificar; y

enfriar al menos una porcién de dicho gas diéxido de carbono sin purificar mediante intercambio de calor
indirecto para proporcionar dicha ebullicion al sistema de columna (C104).

10. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 9, que comprende eliminar al menos una porcién del
calor de compresién en dicho primer gas enriquecido en contaminantes comprimido mediante intercambio de calor
indirecto con un refrigerante antes de combinarlo con dicho gas diéxido de carbono contaminado.

11. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que dicho primer
contaminante es oxigeno y dicho di6xido de carbono liquido impuro se obtiene a partir de gases de combustién
generados en un proceso de combustion oxifuel.

12. Un método como el reivindicado en cualquiera de las Reivindicaciones 1 a 10, en el que dicho primer conta-
minante es monéxido de carbono y dicho diéxido de carbono liquido impuro se obtiene a partir de gases residuales
generados en un proceso de PSA de hidrégeno.

13. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que la(s) presion(es)
de operacion de dicho sistema de columna (C104) es(son) inferior(es) a la presién de dicho fluido diéxido de carbono
sin purificar.

14. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 13, en el que la(s) presién(es) de operacion de dicho
sistema de columna se encuentra(n) entre 0,5 MPa (5 bar) y 5,0 MPa (50 bar).

15. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 13 6 en la Reivindicacién 14, en el que la presién de
dicho fluido diéxido de carbono sin purificar se encuentra entre 1,5 MPa (15 bar) y 6,0 MPa (60 bar).

16. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que dicho fluido
diéxido de carbono sin purificar comprende al menos aproximadamente un 60% molar de diéxido de carbono.

17. Un método como el reivindicado en cualquiera de las reivindicaciones precedentes, en el que dicho diéxido de
carbono liquido impuro comprende al menos aproximadamente un 90% molar de diéxido de carbono.

18. Un método como el reivindicado en la Reivindicacién 1, para recuperar didxido de carbono a partir de gas
diéxido de carbono contaminado que comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en
oxigeno y monéxido de carbono, y al menos aproximadamente un 60% molar de diéxido de carbono, método que
comprende:

combinar al menos una porcién de gas di6xido de carbono contaminado con primer gas de recirculacién enri-
quecido en contaminantes comprimido para producir gas di6xido de carbono sin purificar;

enfriar al menos una porcion de dicho gas diéxido de carbono sin purificar mediante intercambio indirecto de

calor para producir fluido diéxido de carbono sin purificar, al menos una porcién del cual se usa para llevar a
ebullicién dicha porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono;
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enfriar adicionalmente al menos una porcién de dicho fluido diéxido de carbono sin purificar enfriado mediante
intercambio de calor indirecto para producir fluido diéxido de carbono sin purificar parcialmente condensado;

someter a separacion de fases al menos una porcién de dicho fluido diéxido de carbono sin purificar parcial-
mente condensado para producir diéxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en diéxido de carbono;

alimentar al menos una porcion de dicho diéxido de carbono liquido impuro a dicho sistema de columna (C104)
para su separacion;

dividir una porcién de dicho liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono en una primera parte y al
menos una parte adicional;

expandir dicha primera parte para producir una primera parte expandida a una primera presion;

vaporizar dicha primera parte expandida mediante intercambio de calor indirecto para proporcionar una porcién
de las necesidades de refrigeracion requeridas por el método y producir gas diéxido de carbono;

expandir la al menos una parte adicional para producir al menos una parte adicional expandida que tiene una
presion superior a dicha primera presion;

vaporizar la al menos una parte adicional expandida mediante intercambio de calor indirecto para proporcionar
al menos una porcién de las necesidades de refrigeracion restantes requeridas por el método, y producir gas
diéxido de carbono;

calentar al menos una porcién de dicho primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes mediante inter-
cambio de calor indirecto para producir un primer gas enriquecido en contaminantes calentado;

comprimir al menos una porcién de dicho primer gas enriquecido en contaminantes calentado para producir
dicho primer gas de recirculacién enriquecido en contaminantes comprimido para recircular a dicho gas diéxido
de carbono contaminado; y

comprimir dichos gases didéxido de carbono para formar gas diéxido de carbono comprimido.

19. Un aparato para eliminar un primer contaminante seleccionado entre oxigeno y mondxido de carbono de
di6xido de carbono liquido impuro mediante un método de la Reivindicacion 1, aparato que comprende:

un sistema de columna de separacion por transferencia de materia (C104) para separar didéxido de carbono
liquido impuro para producir un primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes y un liquido de fondo
enriquecido en diéxido de carbono;

un calderén (E106) para llevar a ebullicién el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono mediante
intercambio de calor indirecto con fluido diéxido de carbono sin purificar para producir un vapor enriquecido
en di6xido de carbono para dicho sistema de columna (C104) y fluido diéxido de carbono sin purificar;

un cambiador de calor (E102) para enfriar adicionalmente fluido diéxido de carbono sin purificar enfriado
mediante intercambio de calor indirecto para producir fluido diéxido de carbono sin purificar parcialmente
condensado;

un sistema de conductos (105) para alimentar el fluido di6xido de carbono sin purificar enfriado procedente de
dicho calderén (E106) a dicho cambiador de calor (E102);

un separador de fases (C102) para separar las fases de dicho fluido diéxido de carbono sin purificar parcialmente
condensado para producir dicho di6éxido de carbono liquido impuro y vapor agotado en diéxido de carbono;

un sistema de conductos (106) para alimentar el fluido di6xido de carbono sin purificar parcialmente condensado
procedente de dicho cambiador de calor (E102) a dicho separador de fases (C102);

un primer sistema de reduccion de presion (V103) para reducir la presion del diéxido de carbono liquido impuro
para producir diéxido de carbono liquido impuro de presién reducida;

un sistema de conductos (111, 112) para alimentar di6xido de carbono liquido impuro procedente de dicho
separador de fases (C102) a dicho primer sistema de reduccion de presion (V103); y

un sistema de conductos (113) para alimentar diéxido de carbono liquido impuro a presién reducida procedente
de dicho primer sistema de reduccién de presion (V103) a dicho sistema de columna (C104);

un segundo sistema de reduccién de presion (V102) para expandir el liquido de fondo enriquecido en didéxido
de carbono para producir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una primera presion;
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un sistema de conductos (118, 119) para alimentar liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono proce-
dente de dicho sistema de columna (C104) a dicho segundo sistema de reduccién de presion (V102);

un sistema de conductos (120) para alimentar el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido
a dicha primera presion procedente de dicho segundo sistema de reduccién de presién (V102) a dicho cambiador
de calor (E102, E101) para su vaporizacion para proporcionar refrigeracion;

un tercer sistema de reduccion de presion (V101) para expandir el liquido de fondo enriquecido en diéxido de
carbono para producir liquido de fondo enriquecido en di6xido de carbono expandido a una segunda presién
que es superior a la primera presion;

un sistema de conductos (118, 124) para alimentar el liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono
procedente de dicho sistema de columna (C104) a dicho tercer sistema de reduccién de presion (V101); y

un sistema de conductos (125) para alimentar liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a
dicha segunda presién procedente de dicho tercer sistema de reduccién de presion (V101) a dicho cambiador
de calor (E101) para su vaporizacion para proporcionar refrigeracion.

20. El aparato reivindicado en la Reivindicacién 19, en el que dicho sistema de conductos (111, 112) para alimentar
di6xido de carbono liquido impuro procedente de dicho separador de fases (C102) a dicho primer sistema de reduccién
de presién (V103) comprende:

un sistema de conductos (111) para alimentar diéxido de carbono liquido impuro procedente de dicho separador
de fases (C102) a dicho cambiador de calor (E102) para su calentamiento para proporcionar diéxido de carbono
liquido impuro calentado;

al menos un paso de fluido en dicho cambiador de calor (E102); y

un sistema de conductos (112) para alimentar diéxido de carbono liquido impuro calentado procedente de dicho
cambiador de calor (E102) a dicho primer sistema de reduccién de presién (V103).

21. El aparato reivindicado en la Reivindicacion 19 6 en la Reivindicacién 20, que comprende:

un cuarto sistema de reduccion de presion (V104) para expandir el liquido de fondo enriquecido en didxido de
carbono para producir liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono expandido a una tercera presion que
es superior a dicha primera presion e inferior a dicha segunda presion;

un sistema de conductos (118, 129) para alimentar liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono proce-
dente de dicho sistema de columna (C104) a dicho cuarto sistema de reduccion de presion (V104); y

un sistema de conductos (130) para alimentar dicho liquido de fondo enriquecido en didxido de carbono ex-
pandido a dicha tercera presién procedente de dicho cuarto sistema de reduccion de presiéon (V104) a dicho
cambiador de calor (E101) para su vaporizacién para proporcionar refrigeracion.

22. El aparato reivindicado en cualquiera de las Reivindicaciones 19 a 21, que comprende:

un sistema de conductos 114 para alimentar el primer vapor de cabeza enriquecido en contaminantes procedente
de dicho sistema de columna (C104) a dicho cambiador de calor (E102, E101) para su calentamiento para
proporcionar un primer gas enriquecido en contaminantes calentado;

un sistema compresor de recirculacién (K104) para comprimir el primer gas enriquecido en contaminantes
calentado para producir un primer gas enriquecido en contaminantes comprimido;

un sistema de conductos (115) para alimentar el primer gas enriquecido en contaminantes calentado procedente
de dicho cambiador de calor (E101) a dicho sistema compresor de recirculacién (K104);

un sistema de conductos (116, 117) para combinar el primer gas enriquecido contaminante procedente del
sistema compresor (K104) con gas di6xido de carbono contaminado para formar gas diéxido de carbono sin
purificar;

un sistema de conductos (103) para alimentar dicho gas diéxido de carbono sin purificar procedente de dicho
sistema de conductos (117) combinando dichos gases contaminados con dicho cambiador de calor (E101) para
su enfriamiento para proporcionar fluido diéxido de carbono sin purificar; y

un sistema de conductos (104) para alimentar fluido di6xido de carbono sin purificar procedente de dicho
cambiador de calor (E101) a dicho calderén (E106).
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23. Fl aparato reivindicado en la Reivindicacién 22, en el que dicho sistema de conductos (116, 117) para combinar
dichos gases contaminados comprende:

un refrigerador posterior (E107) para eliminar el calor de compresién procedente del primer gas enriquecido en
contaminantes comprimido por intercambio de calor indirecto con un refrigerante para producir un primer gas
enriquecido en contaminantes comprimido enfriado;

un sistema de conductos (116) para alimentar el primer gas enriquecido en contaminantes comprimido proce-
dente de dicho sistema compresor de recirculacién (K104) a dicho refrigerador posterior (E107);

un sistema de conductos (117) para combinar gas enriquecido en contaminantes comprimido enfriado proce-
dente de dicho refrigerador posterior (E107) con dicho gas diéxido de carbono contaminado.
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