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DESCRIPCION
Procedimiento de operacion de una planta de energia eléctrica

Antecedentes de lainvencién

La presente invencién se refiere a un procedimiento de operacion de una planta o sistema de energia eléctrica, y
mas particularmente, a una planta energia eléctrica de combustibles fosiles de bajo nivel de emisiones, con una
eficiencia termodinamica y un control de la contaminacion mejorados.

Tal procedimiento es conocido por el documento FR 978 467 A que se utiliza para la propulsion de barcos. A partir
del documento US 4 074 981 A se conoce un procedimiento para producir simultdneamente una corriente de gas de
sintesis limpio refrigerado y una corriente de vapor separada.

En las plantas de energia eléctrica, tales como plantas de energia eléctrica de combustibles fésiles, un combustible
fésil se enciende y se quema, oxida o combustiona dentro de una camara de reaccion o combustién bajo
condiciones controladas para generar calor. El calor se transfiere a un fluido circulante, tal como agua, que fluye a
través de tubos de refrigeracion que se encuentran en o adyacentes a la camara de reaccioén, para generar vapor. El
vapor pasa entonces a través de una turbina de vapor para generar electricidad. Las plantas de energia eléctricas de
gasificacion integrada en ciclo combinado (IGCC) que usan combustibles sélidos dividen el proceso de combustion
de combustibles fdsiles en multiples etapas, donde la primera etapa es tipicamente una etapa de oxidacion parcial o
de gasificaciéon. Las etapas subsiguientes queman el gas producido en turbinas de gas y calderas de vapor. La
eficiencia termodindmica y el control de la contaminacién han sido y siguen teniendo consideraciones importantes en
el disefio de plantas de energia eléctrica de combustibles fésiles. La preocupacion por la conservacion, el aumento
de los precios del combustible y los estandares de control de contaminaciéon cada vez mas estrictos son solo
algunos de los factores que necesitan mejores y mas limpias y més eficientes formas de conversion de combustibles
fosiles en electricidad. Las plantas o sistemas de energia eléctrica han alcanzado niveles relativamente altos de
eficiencia y control de la contaminacion, pero no estan exentas de problemas. Por ejemplo, como los estandares de
efluentes de particulas se han vuelto cada vez mas dificiles de cumplir, las plantas de energia eléctricas tipicamente
han requerido una serie de procesos y piezas de equipo diferentes para eliminar las particulas. Esto aumenta el
coste y la complejidad del sistema, y estos procesos y piezas de equipo tipicamente requieren una entrada de
energia eléctrica considerable, dando lugar a considerables pérdidas de potencia parasitarias e ineficiencias.
Ademas, aunque las plantas de energia eléctrica han usado ocasionalmente economizadores y equipos similares
para recuperar una porcion del calor sensible a partir de los gases en los productos de combustion, las plantas de
energia eléctrica no han intentado recuperar el calor latente de vaporizacion de dichos gases, ya que, bajo
condiciones de funcionamiento de dichas plantas, las temperaturas de condensacién de dichos gases son
demasiado bajas para ser recuperadas eficientemente. Particularmente en un sistema en el que se produce una
cantidad relativamente grande de agua gaseosa durante la combustién, el fracaso para recuperar cualquier porciéon
significativa de dicho calor latente de vaporizacion puede llevar a ineficiencias termodinamicas significativas.

Sumario de lainvencién

Por consiguiente, es un objetivo de la presente invencidn proporcionar una planta o sistema de energia eléctrica
integrado que recupera el calor latente de vaporizacidon a partir del agua producida, depurar los gases acidos,
elimina los contaminantes quimicos tales como el mercurio y las particulas, y condensa y recupera el diéxido de
carbono liquido como una parte integral de un proceso de global.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar una planta o un sistema de energia eléctrica que
ofrece una eficiencia termodindmica mejorada.

Es un objetivo adicional de la presente invencion proporcionar un sistema del tipo anterior que proporciona un
control de la contaminacion mejorado.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que ofrece una mayor
flexibilidad.

Es un objetivo adicional de la presente invencion proporcionar un sistema del tipo anterior que permite recuperar al
menos una porcion del calor latente de vaporizacion del agua producida durante la oxidacion o combustion.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que opera a una presion
elevada por lo que es termodinamicamente practico para recuperar al menos una porcion del calor latente de
vaporizacién del agua producida durante la oxidacion o combustion.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que se aprovecha de las
propiedades utiles del didxido de carbono.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que utiliza agua reciclada,
recuperada producida durante la oxidacién o combustion para proporcionar costes reducidos del equipo y desgaste
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reducido del equipo.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que utiliza una presion de
dos etapas de subida del refrigerante para reducir los costes delL equipo intercambiador de calor y reducir el
desgaste del intercambiador de calor.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que proporciona una
recuperacion eficiente de didxido de carbono para su uso o venta posteriores.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que proporciona la
eliminacion mejorada de la materia en particulas a partir de productos de oxidacién o combustién.

Es un objetivo adicional de la presente invencién proporcionar un sistema del tipo anterior que proporciona la
oxidacion parcial eficiente o la gasificacion de combustibles fosiles soélidos y liquidos.

Para el cumplimiento de estos y otros objetivos y ventajas, se describe un procedimiento de operacion de una planta
o0 sistema de energia eléctrica de presién elevada de acuerdo con la reivindicacion independiente 1, que proporciona
una oxidacion o combustion de manera limpia y eficiente de un combustible, tal como un combustible fésil.

Breve descripcion de los dibujos

La breve descripcién anterior, asi como otros objetos, caracteristicas y ventajas de la presente invencion se
apreciaran mas completamente por referencia a la siguiente descripcion detallada de las realizaciones actualmente
preferidas pero sin embargo ilustrativas, de acuerdo con la presente invencion cuando se toma en conjuncién con
los dibujos adjuntos, en los que:

La figura 1 es una representacion esquematica de un sistema de potencia que incorpora la presente invencién
para combustibles fésiles que contienen minima o ninguna ceniza o materiales que forman ceniza;

La figura 2 es una tabla que muestra un conjunto preferido, hipotético de condiciones de funcionamiento para
el sistema representado en la figura 1;

La figura 3 es una tabla que muestra un flujo de masas preferido, hipotético del sistema representado en la
figura 1;

Las figuras 4A y 4B son tablas que muestran un flujo de energia eléctrica preferido, hipotético del sistema
representado en la figura 1;

La figura 5 es una representacién esquematica de una realizacion alternativa de un sistema de energia
eléctrica que incorpora la presente invencion para los combustibles que contienen cenizas o materiales que
forman ceniza;

La figura 6 es una tabla que muestra un conjunto preferido, hipotético de condiciones de funcionamiento para
el sistema representado en la figura 5;

La figura 7 es una tabla que muestra un flujo de masas preferido, hipotético del sistema representado en la
figura 5;

La figura 8 es una tabla que muestra un flujo de energia eléctrica preferido, hipotético del sistema
representado en la figura 5;

La figura 9 es una representacién esquematica de una realizacion alternativa de un sistema de energia
eléctrica que incorpora la presente invencion, y

La figura 10 es una representacion esquematica de una porcion de una realizacion alternativa de un sistema
de energia eléctrica que incorpora la presente invencién, que prevé la utilizacion de didéxido de carbono
liquido para generar energia eléctrica para una planta de separacién de aire

La figura 11 es una representacion esquematica de una porcion de una realizacion alternativa de un sistema
de energia eléctrica que incorpora la presente invencion, proporcionando para la gasificacion de combustibles
sélidos o liquidos para producir un gas de sintesis limpio que puede utilizarse para generar energia eléctrica
en una planta de ciclo Rankine estandar o de ciclo combinado.

Descripcidn detallada de la realizacion preferida

Haciendo referencia a la figura 1, el nimero de referencia 100 se refiere en general a un sistema de energia
eléctrica integrado de la presente invencion, que integra la combustién de combustibles fésiles y la produccion
eficiente de la electricidad con la recuperacion de didxido de carbono liquido y la eliminacién de gases acidos y
emisiones de particulas. Haciendo referencia a las figuras 1 y 2, el oxigeno liquido del tanque 202 se bombea a la
presion del sistema mediante la bomba 204. Para el sistema representado en la figura 1, la presion del sistema esta
dentro de un rango de desde aproximadamente 4,8 x 10°Pa (700 psia) hasta aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2000
psia) y esta preferiblemente sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 5,8 x 10° Pa (850 psia) a
aproximadamente 8,8 x 10°Pa (1276 psia). Este intervalo de presion permite utilizar disefios de equipos estandar y
abarca la presion critica del diéxido de carbono (1.071 psi o 7,382 Mpascal). En las etapas posteriores del sistema,
cuando el agua y dioxido de carbono son condensados secuencialmente, este rango elevado de presion del sistema
permite la condensacion del diéxido de carbono a la temperatura mas alta posible y la condensacion del agua a una
temperatura Util mientras que se optimiza la presiéon del sistema y se minimiza el coste global de capital. Una
temperatura util para la condensacién de agua producida es una temperatura suficientemente alta para que los
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intercambiadores de calor estandar facilmente puedan transferir el calor de vaporizacion del agua producida al
refrigerante.

La corriente 101 de oxigeno liquido de presion del sistema pasa a través del intercambiador de calor 206 donde se
vaporiza el oxigeno y se eleva cerca de temperaturas ambiente. La capacidad de refrigeracion de la vaporizacion del
oxigeno se recupera y se recircula a la planta de oxigeno. El oxigeno gaseoso en la corriente 102 se calienta
adicionalmente en el intercambiador de calor 208 y luego se mezcla con diéxido de carbono gaseoso de la corriente
106. Esta mezcla de oxigeno y diéxido de carbono en la corriente 107 se utiliza como el oxidante en la reaccion de la
camara de alta presién o combustion 210. Mezclando el diéxido de carbono con el oxigeno aguas arriba de la
camara de reaccion ofrece una serie de ventajas. Por ejemplo, ayuda a controlar las temperaturas de combustién
mediante la reduccion de las concentraciones maximas de oxigeno en la camara de reaccion. Aunque el oxidante se
ha descrito anteriormente como una mezcla de oxigeno y diéxido de carbono, se entiende que se puede utilizar una
amplia variedad de agentes oxidantes: por ejemplo, el oxidante puede consistir en aire o, preferiblemente, aire
enriguecido en oxigeno, mezclas de oxigeno en nitrogeno , didxido de carbono u otros gases inertes 0 mas
preferiblemente oxigeno a partir de una instalacién de separacion de aire que contenga mas del 85 por ciento de
oxigeno por volumen de composicion.

El combustible, tal como gas natural a partir de una tuberia de transmision 108 se comprime a la presion del sistema
en el compresor de gas natural 212 y se envia a través de la corriente 109 al intercambiador de calor 214 donde es
precalentado. El gas precalentado se combina con el oxidante en la camara de reaccién de alta presion para generar
calor. El calor en la camara de reaccién se transfiere a un refrigerante, tal como agua, en la corriente 144 que se
vaporiza en vapor por la corriente 145.

El refrigerante, tal como agua de alimentacion de la caldera y el vapor, circula a través de las corrientes 139 a través
de 148. El agua se almacena en o cerca de la temperatura ambiente y esencialmente presion atmosférica en el
tanque de agua de alimentacion de la caldera 216. La temperatura ambiente en este caso es la temperatura mas
baja a la que la planta de energia eléctrica puede rechazar rutinariamente el calor al medio ambiente. El agua que
pasa desde el tanque de agua de la caldera 216 a la bomba 218 a temperatura y presion ambiente a traves de la
corriente 139. Esta condicion de la corriente se establece a temperatura ambiente con el fin de proporcionar la
mayor fuerza de conduccion a través de la turbina de vapor y generar asi la mayoria de la energia eléctrica de este
proceso. La bomba 218 presurlza el agua a una presion intermedia que esta sustancialmente dentro de un intervalo
de aproximadamente 2,1 x 10 Pa (300 psia) a aprOX|madamente 4,1 x 10° Pa (600 psia) y que es preferlblemente
de aproximadamente 4,1 x 10° Pa (600 psia). El uso de la presion intermedia, como parte de un aumento de presién
de dos etapas para el refrigerante proporciona una serie de ventajas. Por ejemplo, el uso de la presion intermedia
permite a la corriente 113 de 8,8 x 10° Pa (1276 psia) entrar en el intercambiador de calor 224 en el lado del tubo y
la corriente 142 de 2,1 x 10° a 4,1 x 10° Pa (300 a 600 psia) entrar en el intercambiador de calor 224 en el lado de la
carcasa. La presion del Iado de la carcasa del intercambiador de calor 224 en una presion intermedia de
aproximadamente 2 1 x 10° - 4,1 x 10° Pa (300 - 600 psia) es mucho menor que la presion tipica alta presion de
vapor de 24,1 x 10° Pa (3500 psia). Esto simplifica el disefio de intercambiador de calor 224 y suma a la durabilidad
del sistema. La presion se selecciona preferiblemente de modo que sea mayor que la presion de agua saturada a la
temperatura de salida del intercambiador de calor 224.

La bomba 218 pasa el agua a temperatura ambiente y la presién intermedia al economizador 220 a través de la
corriente 140. Desde el economizador, el agua previamente calentada pasa a través de la corriente 141 al
intercambiador de calor 222 y a través de la corriente 142 al intercambiador de calor 224. El agua de alimentacion de
la caldera precalentada a una presién intermedia pasa desde el intercambiador de calor 224 a la bomba 226 en un
estado liquido a través de la corriente 143. La bomba 226 eleva la presion del agua de alimentacion de la caldera
precalentada a una presion que esta sustanmalmente dentro de un intervalo de aproximadamente 13,8 x 10° Pa
(2000 psia) a aproximadamente 34,5 x 10° Pa (5000 psia) y que es preferiblemente de aproximadamente 24,1 x 10°
Pa (3500 psia). El agua de alimentacion de la caldera pasa a través de la corriente 144 a través de la camara de
reaccion en una relacion de intercambio de calor con el combustible de combustion de modo que el combustible de
combustion cede su calor de combustion al agua y al vapor en los tubos de caldera. En la realizacion preferida, la
superficie de transferencia de calor suficiente esta disponible para que los productos de combustion salen de la
camara de reaccién a través de la corriente 111 a aproximadamente 900°K o 626,7°C (1.160°F). El agua de
alimentacion de la caldera se convierte en vapor y pasa a través de la corriente 145 a una turbina de vapor 228 para
la generacion de electricidad antes de pasar a través de la corriente 146 al economizador 220 y a través de la
corriente 147 al condensador 230. El agua condensada pasa a través de la corriente 148 al tanque de agua de la
caldera 216 para su posterior transmision a través de las corrientes 139-148.

Los productos de la combustion u oxidacion salen de la camara de reaccion 210 a través de la corriente 111 y pasan
a través de un reactor catalitico 232. Los productos de combustion contienen diéxido de carbono, monéxido de
carbono, exceso de oxigeno, 6xidos de azufre, 6xidos de nitrdgeno, gases diluyentes tales como nitrégeno y gases
inertes, agua producida en forma de vapor, y particulas de ceniza cuando estan presentes los materiales que forman
cenizas. Los catalizadores en el reactor 232 se pueden seleccionar para lograr resultados deseados especificos. Los
catalizadores de oxidacion pueden ser utilizados para oxidar completamente el monéxido de carbono, éxidos de
azufre y 6xidos de nitrogeno en diéxido de carbono, trioxido de azufre y diéxido de nitrégeno, respectivamente. La
reduccion catalitica selectiva, o los catalizadores SCR, se puede utilizar con la adicion de amoniaco para reducir los
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oxidos de nitrégeno a nitrogeno. Diferentes lechos de catalizadores pueden ser utilizadas en combinacion para
lograr el efecto deseado. Reactivos, tales como amoniaco, se pasan al reactor catalitico 232 a través de la corriente
112. Los gases tratados en la corriente 113 se mezclan con el agua producida de reciclaje a partir de la corriente
123 para formar la corriente 114 aguas arriba del intercambiador de calor 224. La tasa de recirculacion del agua
corriente producida 123 se selecciona de modo que una porcién, pero no toda el agua se evaporara y reducira la
temperatura de la corriente 114, la combinacién de agua reciclada producida y de los productos de combustién, a la
temperatura de saturacion del agua en el sistema de presion.

La mezcla de agua reciclada producida y gases de escape pasa a través de la corriente 114 a través del lado de los
tubos de intercambiador de calor 224. El intercambiador de calor 224 transfiere el calor desde los productos de
combustion que pasan por el lado de los tubos del intercambiador de calor 224 a través de las corrientes 114 y 115
al refrigerante que pasa por el lado de la carcasa del intercambiador de calor a través de las corrientes 142 y 143.
Dado que la corriente 114 esté a la presion del sistema, la temperatura de saturacion del agua a esta presion es lo
suficientemente alta para permitir la transferencia de calor til y la recuperacion del calor latente de vaporizacion del
agua producida. La presion del sistema se selecciona de modo que el agua se condensa a partir de los productos de
combustion a una temperatura que esta preferiblemente por encima de aproximadamente 232,2°C (450°F) y que
esta mas preferiblemente por encima de 260°C (500°F).

En las plantas de energia eléctricas convencionales operadas en o cerca de la presion atmosférica, el calor de la
energia eléctrica de vaporizacion del agua producida en el proceso de combustion no puede ser recuperado
econdmicamente porque la temperatura de saturacion del agua o temperatura de saturacion de equilibrio vapor —
liqguido del vapor de agua es aproximadamente 93,3°C - 104, 4°C (200°F - 220°F), que es demasiado baja. Por
ejemplo, el agua de alimentacion de la caldera tendria tipicamente una temperatura de aproximadamente 26,7°C
(80°F) y la cantidad de energia eléctrica que el agua de alimentacion de la caldera podria absorber esta limitada a la
variacion de entalpia entre 26,7°C (80°F) y aproximadamente 100°C (212°F) en caso de que el intercambio de calor
perfecto fuera posible. En la préctica, el intercambio de calor perfecto no es econdmicamente posible y se necesita
una fuerza significativa de conduccidn térmica que para lograr la transferencia de calor util. Esto significa que la
cantidad de energia eléctrica de calor latente del agua a gas de escape que podria ser practicamente absorbida por
el agua de alimentacion de la caldera es significativamente menor que el cambio de entalpia entre 26,7°C (80°F) y
aproximadamente 100°C (212°F). A la tipica presién de sistema de los sistemas convencionales, el agua se
condensa a una temperatura baja y hay simplemente una fuerza de conduccién térmica insuficiente y un aumento
insuficiente de la temperatura en el liquido refrigerante para la recuperacion econémica del calor de vaporizacion del
agua producida.

El sistema de energia eléctrica objeto ofrece otras ventajas en el intercambiador de calor 224. Por ejemplo, el uso
del agua de reciclaje producida a través de la corriente 123 reduce la temperatura méaxima experimentada por el
intercambiador de calor 224 permitiendo al mismo tiempo que todo o sustancialmente todo el calor util sea
transferido a la temperatura de saturacién de agua. El coeficiente de transferencia de calor del agua de
condensacion es tipicamente mayor que la del gas que fluye. Esto reduce los costes de equipo y el desgaste del
equipo. Ademas, como el agua gaseosa se condensa en el intercambiador de calor 224, los gases acidos y las
particulas nuclearan la formacion de gotitas de condensado para proporcionar una accion de lavado. Este aspecto
es particularmente (til en sistemas similares que utilizan combustibles tales como petréleo o carbén, porque hay
niveles tipicamente mayores de gases acidos y particulas con estos combustibles.

En un modo preferido de operacion, intercambiador de calor 224 es disefiado y operado de modo que el agua
condensada en la corriente 115 es un liquido sub-enfriado y de modo que el diéxido de carbono en la corriente 115
esta por encima de la temperatura critica de diéxido de carbono. La gran mayoria de agua en la corriente 115 se
elimina por tambor o recipiente de eliminacién 234 como condensado a través de la corriente 117. La concentracién
de diéxido de carbono en el agua condensada, producido en la corriente 117 es de aproximadamente 2 por ciento en
moles. El diéxido de carbono gaseoso deja el tambor de eliminacion 234 a través de la corriente 116. La corriente
116 pasa al intercambiador de calor 214 para precalentar el gas natural de la corriente 109. El diéxido de carbono
gaseoso sale del intercambiador de calor 214 a través de la corriente 119 y pasa al intercambiador de calor 236 para
vaporizar el diéxido de carbono diluyente de la corriente 105.

El agua reciclada, producida y el agua producida a partir de tambor de eliminacion 234 son bombeadas por la bomba
238 en la corriente 120, y la corriente 120 se divide en las corrientes 118 y 123. El agua en la corriente 118 pasa a
través de intercambiadores de calor 222 y 240 y, a continuacién pasa a través de una valvula de alivio de presién
242. El agua reciclada producida en la corriente 123 contindia en un circuito de reciclado para ser combinada con los
productos de combustion en la corriente 113, aguas arriba del intercambiador de calor 224. La corriente 122 puede
ser utilizada para proporcionar el ajuste del pH y otros productos quimicos segun sea necesario. Tales productos
guimicos aditivos pueden usarse para tratar acidos condensados. Al alcanzar el punto de rocio &cido, el triéxido de
azufre, SOz, reacciona con el agua para formar acido sulfirico que se condensa en la fase liquida. El NO; se puede
hacer reaccionar con un agente reductor adecuado tal como &cido férmico o hidroxilamina para formar gas de
nitrégeno de acuerdo con las reacciones hidrotermales:

4NH>0H + NO, > 2 % N+ 6H,0
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4HCOOH + 2NO> > No+ 4H,0 + 4CO»

Otra reaccion potencial es el uso de acido oxalico y hidroxilamina para convertir los 6xidos de nitrégeno en nitrato
amonico sin la posterior produccion de mondéxido de nitrégeno: HOOCCOOH + 2NH,OH + 2NO; > 2NHsNO3z+ 2CO;

La separacion de oxidos de azufre y nitrégeno de la corriente de gas a granel se produce como una parte intrinseca
simultanea de la operacion del sistema objeto. La recuperacion del calor de vaporizacién del agua producida y la
condensacion del dioxido de carbono crean dos operaciones separadas de cambio de fase que proporcionan una
amplia oportunidad y fuerza impulsora para la conversion y la separacion de 6xidos de nitrégeno y azufre.

Es bien sabido que las particulas gaseosas 0,1 a 2,5 micrémetros de tamafio rapidamente nuclearan la
condensacion de gases saturados. Pequefias particulas en suspension reducen el grado de sobresaturacion
necesaria para la nucleacion del condensado a niveles despreciables. El sistema objeto tiene dos operaciones de
cambio de fase que implican la condensacién de los gases saturados, agua y CO.. Por lo tanto, se prevé que todas
las particulas mas pequefias, incluyendo las particulas submicronésimas, seran limpiadas y se recuperaran en la
fase condensada.

El intercambiador de calor 236 continta el proceso de enfriamiento del didxido de carbono en la corriente 119. La
corriente 127 pasa de intercambiador de calor 236 a tambor de eliminacién 244 donde cualquier agua disuelta se
separa y se sopla hacia abajo como un condensado a través de la corriente 128. El di6xido de carbono gaseoso en
la corriente 129 pasa al intercambiador de calor 246 donde es sustancialmente condensado y licuado. El diéxido de
carbono de condensacion proporciona todavia otro efecto beneficioso de lavado para eliminar ain mas material en
particulas. El liquido refrigerante o agua de refrigeracion en las corrientes 153 y 154 que se utiliza en el
intercambiador de calor 246 también puede ser utilizado de nuevo en el condensador 230.

La temperatura critica del dioxido de carbono es (88°F) 31°C. Por debajo de esta temperatura, el didxido de carbono
puede condensarse en un liquido. Las plantas de energia eléctricas y la mayoria de plantas quimicas rechazan el
calor a un disipador de calor en el ambiente natural. A menudo, estos disipadores de calor son lagos, rios u
océanos. Por ejemplo, una planta puede extraer agua de un lago, un rio o el océano para proporcionar un fluido de
refrigeracion para los intercambiadores de calor, tales como 230 y 246. Dicha agua puede ser retirada y devuelta a
tasas elevadas de modo que cualquier aumento de la temperatura en el agua es pequefio. Un disipador de calor en
el entorno natural también puede obtenerse a través de la evaporacién de agua con el aire. En la realizacién mas
preferida, dispositivos y sistemas que utilizan o que comprenden la presente invencion rechazaran el calor a un
disipador de calor, tales como el fluido de enfriamiento que fluye a través de las lineas 153 y 154 de la figura 1, a
una temperatura por debajo del punto critico de diéxido de carbono. Dicho disipador de calor con una temperatura
por debajo de la temperatura critica del diéxido de carbono permite la condensacion directa de dioxido de carbono
supercritico a presién o gaseoso para formar didxido de carbono liquido.

El didxido de carbono licuado en la corriente 130 puede entonces ser pasado a un enfriador superpuesto 248 donde
una porcién de la corriente puede ser superpuesta para proporcionar refrigeracion para el resto de la corriente. Los
gases no condensables, tales como el nitrdgeno y el exceso de oxigeno, también se purgan a partir del enfriador
superpuesto 248 y se ventilan a través de las corrientes 131 y 135. El diéxido de carbono producido y reciclado
liquido pasa a través de la corriente 132 a través de intercambiadores de calor 208 y pasa a través de las corrientes
137 y 138 al transporte 250 e instalaciones de almacenamiento 252, respectivamente. Se entiende que no es
necesario para condensar todo el diéxido de carbono en la corriente 129. En su lugar, una porcién del gas diéxido de
carbono puede ser reciclada para mezclarse con el oxigeno aguas arriba de la caAmara de reaccion 210. Esto reduce
el intercambiador de calor y los servicios de rechazo de calor.

Haciendo referencia a la figura 5, el nimero de referencia 300 se refiere a una forma de realizacién alternativa del
sistema integrado de la presente invencion. En esta realizacion, el combustible fésil es un combustible sélido que
contiene ceniza o materiales formadores de ceniza tales como carbon bituminoso. Con una ligera modificacion del
equipo de entrada de combustible, la misma realizacion se puede utilizar para los combustibles liquidos que
contienen cenizas o materiales formadores de ceniza tales como aceite pesado y aceite crudo. Mas aun, el gas agrio
puede ser utilizado como materia prima. El sistema puede quemar CO, CS,, y H,S para energia eléctrica y
recuperarlo como acido sulfdrico o una sal de sulfato. Ademas, un proceso Claus podria integrarse en el catalizador
aguas abajo, reintroduciendo H,S y convertir cataliticamente SOy y H,S en H,0 y azufre fundido/gaseoso.

La ceniza sélida o material formador de ceniza que contiene el combustible como el carbén se envia a un molino de
bolas, o dispositivo similar, 402 que pulveriza el combustible sélido. Desde el molino de bolas, el combustible sélido
pasa a una tolva de la bomba 404 y pasa a través de la corriente 301, a o cerca de la presion del sistema, a un
mezclador 406. Para el sistema representado en la figura 5, la presion del sistema esta dentro de un intervalo de
aproximadamente 4,8 x 10° Pa (700 psia) a aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2000 psia) y esta preferiblemente
sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 6,0 x 10° Pa (870 psia) a aproximadamente 8,8 x 10°
Pa (1276 psi). Este intervalo de presion permite utilizar disefios estandar de equipos y abarca la presién critica del
diéxido de carbono (1.071 psi o0 7,382 Mpascal). En las etapas posteriores del sistema presente, cuando el agua y
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diéxido de carbono se condensa secuencialmente, esta gama de presion del sistema permite la condensacion del
diéxido de carbono a la temperatura mas alta posible. La condensacién de agua se logra a una temperatura Util
mientras que optimiza la presion del sistema y minimizando el coste de capital global. Aunque el sistema actual se
discute utilizando el carbén como combustible, se entiende que otros combustibles, tales como aceite combustible,
se pueden utilizar con el sistema. Por supuesto, si la planta esta disefiada para funcionar con aceite combustible
solamente, el molino de bolas 402 y la tolva de la bomba 404 pueden ser omitidos y una bomba de combustible de
alta presion de aceite insertada en su lugar.

Tal como se discute en detalle mas adelante, el didxido de carbono liquido se afiade al mezclador a travées de la
corriente 304. Agua, tensioactivos, modificadores de pH y otros productos quimicos se pueden afiadir también en el
mezclador. Después de mezclar, la mezcla de combustible y diéxido de carbono pasa a través de la corriente 302 a
la bomba 408 antes de pasar a la camara de reaccién o de combustion 410 a través de la corriente 307. El
combustible y la mezcla de diéxido de carbono también puede combinarse con un oxidante aguas arriba de la
camara de reaccion (figura 9). En el caso del aceite combustible la mezcladora puede o no ser utilizada en funcion
de las propiedades del aceite combustible. Puede ser una ventaja hacer una emulsion de aceite combustible y
diéxido de carbono liquido antes de alimentar la camara de reacciéon. El agua y tensioactivos podrian ayudar
potencialmente en la formacién de emulsiones de aceite combustible con baja viscosidad y una estabilidad
adecuada. El mezclador puede no ser necesario, en particular para los aceites combustibles, ya que cuando el
dioxido de carbono y la mezcla de carbon o el dioxido de carbono y emulsién de aceite combustible entra en la
camara de reaccion y rebabas, la rapida expansion y cambio de fase del diéxido de carbono proporciona una fuerte
cizalladura mecanica y fuerzas de dispersion para ayudar en el mezclado.

El dioxido de carbono liquido se almacena en el tanque de almacenamiento 412. El diéxido de carbono liquido fluye
desde los tanques de almacenamiento 412 a la bomba 414 a través de la corriente 303, y la bomba 414 eleva la
presion del didxido de carbono liquido a la presion del sistema. Aguas abajo de la bomba 414, el diéxido de carbono
liguido pasa a través de las corrientes 304 y 308 al mezclador 406 y al intercambiador de calor 416,
respectivamente. En una realizacion preferida, suficiente diéxido de carbono pasa a la mezcladora a través de la
corriente 304 para proporcionar una masa sustancialmente igual de diéxido de carbono y carbon en el mezclador. En
una realizacion preferida, el diéxido de carbono en la corriente 308 es inicialmente una corriente de diéxido de
carbono liquido. A fin de lograr una buena mezcla con el oxigeno gaseoso en la corriente 306, se prefiere vaporizar
el dioxido de carbono en la corriente 308 antes de mezclarlo con el oxigeno en la corriente 306. Esto puede lograrse
haciendo pasar corriente 308 al intercambiador de calor 416 antes de que el diéxido de carbono pase a través de
una corriente 309 a la corriente 306 para mezclarse con el oxigeno para formar la corriente 310.

El oxigeno liquido es almacenado en el tanque de almacenamiento 418. El gas oxigeno presurizado se puede
obtener mediante la presurizacion de oxigeno liquido y luego calentar y vaporizar a aproximadamente 240°K en un
intercambiador de calor a contracorriente (no mostrado). El oxigeno liquido frio se puede utilizar para ayudar a
enfriar las corrientes del proceso en la planta de separacion de aire. El oxigeno gaseoso a presion en la corriente
305 se calienta adicionalmente en un intercambiador de calor 422 que se utiliza para enfriar el diéxido de carbono
producido. El oxigeno presurizado pasa del intercambiador de calor 422 a través de la corriente 306 y esta listo para
mezclarse con el dioxido de carbono en la corriente 309. La cantidad de oxigeno en la corriente 306 se determina
por la velocidad de alimentacién de combustible y los productos de combustién esperados. En la realizacion
preferida, las velocidades de alimentacion de combustible y el oxigeno se controlan para proporcionar un ligero
exceso de oxigeno sobre la relacion estequiométrica exacta entre el combustible y oxigeno. Antes de la inyeccion en
la camara de reaccién, el gas oxigeno en la corriente 306 se mezcla con el gas de diéxido de carbono en la corriente
309 para reducir las concentraciones maximas de oxigeno en la camara de reaccion. En la realizacion preferida, se
utilizan masas iguales de oxigeno en la corriente 306 y dioxido de carbono en la corriente 309.

En la camara de reaccion, las corrientes de combustible y de oxidante se combinan en una serie de etapas de
combustion pobres de oxidantes para controlar las temperaturas maximas y la transferencia de calor. Aunque se
diluyé mediante grandes cantidades de dioxido de carbono, la presion parcial de oxigeno en la cadmara de reaccion
sera bastante alta en la proximidad de las boquillas de entrada. Un encendedor (no mostrado) puede consistir en
cualquier bloque refractario calentado eléctricamente en las proximidades de las corrientes de alimentacion de
combustible y el oxidante o un producto quimico tal como trietil aluminio que se auto-inflama cuando se expone al
oxigeno. Si no esta presente nitrégeno, no se producen gases NOy. Si el nitrégeno esta presente, NOy pueden ser
producidos. Entre otras cosas, productos de la combustidon u oxidacion incluyen gases de combustién, incluyendo el
agua producida en la forma de las particulas de vapor y cenizas. Los productos de combustion salen de la camara
de reaccion a través de la corriente 311 y pasan al intercambiador de calor 424, donde el intercambiador de calor
424 elimina el calor de la corriente 311 y lo transfiere a la corriente 323 que forma parte del agua de alimentacion de
la caldera y el bucle de vapor.

Un refrigerante, tal como el agua de alimentacion de la caldera y el vapor, circulan a través de las corrientes 321 a
través de 327. El agua se almacena a temperatura y presion ambiente en el tanque de agua de la caldera 426. El
agua pasa desde el tanque de agua de la caldera 426 a la bomba 428 a temperatura y presion ambiente via la
corriente 321. Esta condiciéon de la corriente se establece a temperatura ambiente con el fin de proporcionar la
mayor fuerza de conduccion a través de la turbina de vapor y generar asi la mayoria de la energia eléctrica de este
proceso. La bomba 428 presuriza el agua a una presién intermedia que esta sustancialmente dentro de un intervalo
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de aproximadamente 2,1 x 10° Pa (300 psia) hasta aproximadamente 4,1 x 10° Pa (600 psia) y que es
preferiblemente de aproximadamente 4,1 x 10° Pa (600 psia). El uso de la presion intermedia, como parte de un
aumento de presion de dos etapas para el refrigerante proporciona una serie de ventajas. El uso del intermedio
permite que la corriente 312 de 8,8 x 10° Pa (1276 psia) entre en el intercambiador de calor 424 en el lado del tubo y
la corriente 322 de 2,1 x 10° a 4,1 x 10° Pa (300 a 600 psia) entre en el intercambiador de calor 424 en el lado de la
carcasa. La presion del lado de la carcasa del intercambiador de calor 424 a una presion intermedia de
aproximadamente 2,1 x 10° - 4,1 x 10° Pa (300 - 600 psia) es mucho menor que la tipica presion de vapor de alta
presion de 24,1 x 10° Pa (3.500 psia). Esto simplifica el disefio de intercambiador de calor 424 y se suma a la
durabilidad del sistema.

El agua de alimentacion de la caldera precalentada a una presién intermedia pasa desde el intercambiador de calor
424 a la bomba 430 en un estado liquido a través de la corriente 323. La bomba 430 eleva la presion del agua de
alimentacion de la caldera precalentada a una presidon que estad sustancialmente dentro de un intervalo de
aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2000 psiae) hasta aproximadamente 34,5 x 10° Pa (2000 psia) y que es
preferiblemente de aproximadamente 24,1 x 10° Pa (3.500 psia). El agua de alimentacion de la caldera pasa a través
de la camara de reaccion 410 en una relacion de intercambio de calor con la combustion de combustible de modo
gue la combustion de combustible cede su calor de combustiéon al agua y al vapor en los tubos de caldera. En la
realizacion preferida, la superficie de transferencia de calor suficiente esta disponible para que los productos de
combustion salgan de la camara de reaccion 410 a través de la corriente 311 a aproximadamente 820°K o 1.016°F.
El agua de alimentacion de la caldera se convierte en vapor y pasa a través de la corriente 325 a una turbina de
vapor 432 para la generacion de electricidad antes de pasar a través de la corriente de 326 al condensador434. El
agua condensada pasa a través de la corriente 327 y el tanque de agua de la caldera 426 para su posterior
transmision a través de las corrientes 321-327.

Volviendo al intercambiador de calor 424, la porcion disefiada para extraer calor de los gases de escape esta
disefiada para operar a una presion que esta sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 4,8 x 10°
Pa (700 psia) hasta aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2000 psia) y que esté preferiblemente sustancialmente dentro
de un intervalo de aproximadamente 5,8 x 10° Pa (850 psia) a aproximadamente 8,8 x 10° Pa (1276 psi). La presién
se selecciona de modo que el agua se condensa a partir de los productos de combustion a una temperatura que
esta preferiblemente por encima de aproximadamente 232,2°C (450°F) y que estd mas preferiblemente por encima
de 260°C (500°F). Una ventaja importante de operar la camara de reaccion y el intercambiador de calor a presion
elevada es que el calor latente de vaporizacion del agua en los productos de combustién puede ser recuperado. En
la presion elevada del sistema, la temperatura de saturacion de equilibrio vapor - liquido del vapor de agua también
se eleva a una temperatura Util (preferiblemente por encima de 232,2°C (450°F) y mas preferiblemente por encima
de 260°C (500°F). En las plantas de energia eléctricas convencionales operadas en o cerca de la presion
atmosférica, el calor de la energia eléctrica de vaporizacion del agua producida en el proceso de combustion no
puede ser recuperado econémicamente porque la temperatura de saturaciéon de equilibrio vapor - liquido de dicho
vapor de agua es de aproximadamente 93,3 - 104,4°C (200°F - 220°F), que es demasiado bajo, por ejemplo, el agua
de alimentacion de la caldera tendria tipicamente una temperatura de aproximadamente 26,7°C (80°F) y la cantidad
del agua de alimentacion de la caldera se podria absorber limita al cambio de entalpia entre 26,7°C (80°F) y 100°C
aproximadamente (212°F) si el intercambio de calor perfecto fuera posible. En la practica, el intercambiador de calor
perfecto no es econémicamente posible y se necesita una fuerza significativa de conduccién térmica para lograr la
transferencia de calor Gtil. Esto significa que la cantidad de energia eléctrica del calor latente de agua a gas de
escape que podria ser practicamente absorbida por el agua de alimentacion de la caldera es significativamente
menor que el cambio de entalpia entre 26,7°C (80°F) y aproximadamente 100°C (212°F). A la presién del sistema
tipica de los sistemas convencionales, el agua se condensa a una temperatura baja y hay simplemente una fuerza
insuficiente de conduccion térmica y un aumento de la temperatura insuficiente en el liquido refrigerante para la
recuperacion economica del calor de vaporizacion del agua producida.

Tal como se menciond anteriormente, se entiende que el aceite combustible puede ser utilizado en lugar de carbén,
en cuyo caso, se producirian menos ceniza y mas agua y el calor recuperado del calor latente de vaporizacion del
agua producida seria mayor. La presion intermedia se ajustaria para compensar esto.

La condensacion del agua y los gases &cidos en el intercambiador de calor 424 también ofrece otra ventaja. Durante
la condensacién de los gases de agua y acido, ocurre una acciéon natural de lavado de particulas. Como los gases
saturados se enfrian por debajo del punto de saturacién, la formaciéon de gotitas se nuclearan en particulas de
ceniza suspendidas en la corriente gaseosa. Esta fase de condensacién - fendmeno de cambio de lavado mejora la
separacion de particulas de ceniza y mejora las capacidades de eliminacion de particulas del sistema. El
intercambiador de calor 424 es también disefiado y operado de modo que la temperatura de salida de la corriente
313 es mayor que la temperatura critica del diéxido de carbono. Esto proporciona una separacion mejorada del agua
condensada y gases acidos a partir del diéxido de carbono y mejora la calidad de diéxido de carbono producido y
capturado.

Los productos enfriados de la combustion, incluyendo el didxido de carbono gaseoso y agua condensada, pasan del
intercambiador de calor 424 al tambor de eliminacion 436 través de la corriente 313. En el tambor de eliminacion
436, el agua liquida, acido disuelto y las particulas de cenizas se separan de la corriente de dioxido de carbono
gaseoso. El agua separada, acidos, y cenizas fluyen desde el tambor de eliminacion 436 a un hidrociclon 438 a
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través de la corriente 314, donde se separa la ceniza del agua. La ceniza y una porcion de agua fluyen desde el
hidrociclén través de la corriente 316 en un enfriador 450. Desde el enfriador 450, los flujos del agua enfriada y las
cenizas en la corriente 317 se unen a las corrientes de agua condensada 334. 332 y 335 desde los tambores de
eliminacion 444 y 458 para formar la corriente 318, que fluye a dispositivos de bajada de presion 452. Dispositivos
de separacion tales como filtros o sistemas de ésmosis inversa 454, se pueden utilizar para tratar la ceniza y la
corriente de agua efluente 318. Una porcion del agua purificada a partir del hidrociclén 438 pasa a través de la
corriente 315 a la bomba 440 y se bombea a través de la corriente 320 de vuelta a la corriente 312 aguas arriba del
intercambiador de calor 424. Aditivos, tales como amoniaco, cal caustica, o hidratada se pueden afiadir a este agua
reciclada a través de la corriente 319 para ajustar el pH de la corriente de reciclaje de agua. La ventaja de reciclar el
agua es enfriar inmediatamente la corriente 311. Tras la inyeccion de agua, la temperatura en la corriente 311 se
reduciria a o cerca de la temperatura de equilibrio de vapor- agua liquida a la presion del sistema (570°F, 566°F). La
energia eléctrica del calor sensible de los gases de combustion que sale de la camara de reaccion a 546,7°C
(1.016°F) se convierte en calor latente del vapor de agua una temperatura significativamente mas baja. En el
presente sistema, esta temperatura es de aproximadamente 296,7°C (566°F). El disefio y la construccion de un
intercambiador de calor 424 para una temperatura maxima y una presion de carcasa de aproximadamente 296,7°C
(566°F) y 4,1 x 10° Pa aproximadamente (600 psia) es mas facil que disefiar uno para una temperatura maxima de
aproximadamente 546,7°C (1.016°F) y aproximadamente 8,8 x 10° Pa (1276 psi). Ademas de los beneficios de la
reduccién de la temperatura, el vapor del vapor de condensacion tiene excelentes caracteristicas de transferencia de
calor y la corriente de agua adicional ayudara a asegurar las particulas de ceniza son continuamente eliminadas a
través del intercambiador de calor.

La corriente gaseosa 328 que sale del recipiente de eliminacion 436 puede contener diéxido de carbono y nitrégeno.
También habra oxigeno y algo de NO y SO,. El NO y SO, se oxidan con el oxigeno residual en el lecho de
catalizador 456, en NO; y SOs. La corriente 329 intercambia calor con la corriente 308 en el intercambiador de calor
416. Como la corriente 329 se enfria en la corriente 330, el agua adicional se condensa a partir de la fase gaseosa.
Las especies totalmente oxidadas, NO, y SOs, son facilmente lavados el agua y se convierten en materiales
recuperables. Esta agua y el acido se recuperan en la corriente 332. El NO, y SO3 recuperados son separados en
las corrientes 331 y 332 en el tambor de eliminacion 458. El diéxido de carbono, nitrégeno y oxigeno enfriados
entran en el condensador 442 a través de la corriente 331.

La corriente 343 puede ser utilizada para proporcionar el ajuste del pH y otros productos quimicos segin sea
necesario. Tales productos quimicos aditivos pueden usarse para tratar acidos condensados. Al alcanzar el punto de
rocio, el trioxido de azufre SO3 reacciona con agua para formar acido sulfirico que se condensa en la fase liquida. El
NO; se puede hacer reaccionar con un agente reductor adecuado tal como acido férmico o hidroxilamina para formar
gas de nitrégeno de acuerdo con las reacciones hidrotermales:

4NH,0H + NO2 > 2 %2 No+ 6H20

4HCOOH + 2NO> > No+ 4H,0 + 4CO»

Otra reaccion potencial es el uso de acido oxalico e hidroxilamina para convertir los 6xidos de nitrdgeno en nitrato
amonico sin la posterior produccion de mondéxido de nitrégeno: HOOCCOOH + 2NH,OH + 2NO; > 2NHsNO3z+ 2CO;

La separacion de oxidos de azufre y nitrégeno de la corriente de gas a granel se produce como una parte intrinseca
simultanea de la operacién del sistema objeto. La recuperacion del calor de vaporizacién del agua producida y la
condensacion del dioxido de carbono crean dos operaciones separadas de cambio de fase que proporcionan una
amplia oportunidad y fuerza impulsora para la conversion, la recogida y la separacion de 6xidos de nitrdgeno y
azufre.

En una realizacién alternativa representada en la figura 9, el agua, cenizas y condensado acido en la corriente 512
simplemente se enfriaron y se eliminaron del sistema a través de la presion de bajada de los recipientes u otros
dispositivos de reduccion de presion. Muy probablemente los 6xidos de calcio y magnesio en la ceniza de carbon
reaccionaran con el acido sulfdrico en el agua para producir calcio y sulfato de magnesio. El agua producida sera
tratada y liberada o se utiliza como agua de refrigeracion.

Volviendo a la realizacion representada en la figura 5, el diéxido de carbono gaseoso sale del tambor de eliminacién
458 a través de la corriente 331. La corriente 331 pasa al condensador 442, donde el diéxido de carbono
sustancialmente se condensa y se licua. El didxido de carbono licuado en la corriente 333 puede entonces ser
pasado a un enfriador instantaneo 444 donde una porcion de la corriente instantanea puede ser proporcionada para
el enfriamiento del resto de la corriente. En la realizacién preferida, aproximadamente 20 por ciento del diéxido de
carbono se enfria de manera instantanea. Cuando se enfria de manera instantanea, el diéxido de carbono liquido se
enfria a través de la expansion Joule-Thomson. Este efecto de enfriamiento puede ser usado para enfriar el resto del
diéxido de carbono liquido en la corriente 336. Los gases no condensables, tales como nitrdgeno, oxigeno en
exceso, y argon, también son purgados del enfriador instantaneo y se ventilan a través de la corriente 337. Con la
presencia de esta ventilacién, es evidente para los expertos en la técnica que puede no ser necesario el uso de
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oxigeno puro. En su lugar, el sistema puede utilizar oxigeno de 90 a 96% producido por dispositivos de adsorciéon de
oscilacién de presidn o pueden utilizar aire o aire enriquecido en oxigeno. El diéxido de carbono liquido producido y
reciclado pasa a través de la corriente 336 a través del intercambiador de calor 422 y pasa a través de la corriente
338 a la bomba 446 que pasa el diéxido de carbono a través de la corriente 341 y 340 al almacenamiento 412 y al
transporte 448, respectivamente. Se entiende que no es necesario condensar todo el diéxido de carbono en la
corriente 331. En su lugar, una porcién del gas diéxido de carbono puede ser reciclada para mezclarse con el
oxigeno aguas arriba de la camara de reaccion 410. Esto reduce el intercambiador de calor y las cargas de rechazo
de calor.

Un uso opcional para el diéxido de carbono liquido en exceso se representa en la figura 10. El diéxido de carbono
liqguido en exceso puede ser utilizado para proporcionar la energia eléctrica motriz necesaria para producir oxigeno
liquido. En esta realizacion, el diéxido de carbono liquido del tanque de almacenamiento 812 pasa a través de la
corriente 751 a la bomba 814 donde es bombeado a una presién mayor que su presion critica (aproximadamente
7,382 MPa o psia 1.071). El diéxido de carbono a alta presion pasa entonces a través de la corriente 752 al
intercambiador de calor 816 donde se calienta por encima del punto critico con calor residual. Puesto que la
temperatura critica del diéxido de carbono es tan baja (304,19°K o 87,5°F), el calor residual se puede utilizar para
convertir el diéxido de carbono liquido presurizado en diéxido de carbono gaseoso. Este calor puede provenir de
diversas partes de la planta de energia eléctrica o del calor generado por los compresores de aire y oxigeno 817 de
la planta de separacion de aire. El diéxido de carbono gaseoso a alta presidon pasa entonces a través de una turbina
820 para generar energia eléctrica motriz para conducir los compresores 817 de la planta de separacion de aire.
Esto puede ser una operacién de mdltiples etapas con calentamiento suplementario del diéxido de carbono entre las
fases intermedias. El didxido de carbono gastado puede ser liberado a la atmdsfera en 822, y el oxigeno liquido
producido puede pasar a través de la corriente 753 a través de un equilibrio de la planta de separacién de aire 824,
con ventilacion 825, y una bomba 826 a un tanque de almacenamiento 818. Este enfoque hace uso de las
excelentes propiedades fisicas de di6xido de carbono.

La nivelacion de carga de exportacion de energia eléctrica se consigue cambiando la cantidad de energia eléctrica
dirigida a la produccion de oxigeno. En un ciclo diurno, durante los periodos de baja demanda de electricidad, una
parte mayor de la salida de la planta esta dedicada a la producciéon de oxigeno liquido. Durante los periodos de
demanda eléctrica pico, se utiliza el oxigeno liquido almacenado y una porcion mas pequefia de la energia eléctrica
de la planta se dirige a la planta de separacion de aire.

Otras modificaciones, cambios y sustituciones estan destinados en lo que antecede, y en algunos casos, algunas de
las caracteristicas de la invencion se pueden emplear sin un uso correspondiente de otras caracteristicas. Por
ejemplo, el agua se recicla a través de las corrientes tales como 120, 123, y 315, no se necesitan 0 pueden ser
utilizadas en conexion con otros disefios. Ademas, la subida de presién de dos etapas del refrigerante a través de
las corrientes 139-144, 321-324 y 521-524 no necesitan ser utilizada o puede ser utilizada en conexién con otros
disefios. Ademas, la ubicacion de los intercambiadores de calor puede variar grandemente, y las diversas corrientes
pueden ser dirigidas a los intercambiadores de calor particulares en cualquier nimero de configuraciones. Ademas,
el sistema puede utilizarse con o sin la combinacion de diéxido de carbono con el combustible, oxigeno, aire o aguas
arriba de la camara de reaccion o en la camara de reaccion. Mas aln, se entiende que la captura de didxido de
carbono y la separacién no necesita ser utilizada y que la captura de agua y la separacion no necesitan ser
utilizadas. De manera similar, la reducciéon catalitica selectiva u oxidacién catalitica no necesitan ser utilizadas. Mas
aln, se entiende que todos los ejemplos y los valores cuantitativos y rangos, tales como temperaturas y presiones,
se dan a modo de ilustracion y no estan destinados como limitaciones en cuanto al alcance de la invencion. En
consecuencia, es conveniente que las reivindicaciones adjuntas se interpreten ampliamente y de manera coherente
con el alcance de la invencién.

Haciendo referencia a la figura 11, el nimero de referencia 900 se refiere a una forma de realizacion alternativa del
sistema integrado de la presente invencion. En esta realizacion, el combustible es un combustible fésil solido que
contiene ceniza o materiales formadores de ceniza tales como carbdn bituminoso. Con una ligera modificacion al
equipo de entrada de combustible, la misma realizacion se puede utilizar para los combustibles liquidos que
contienen cenizas o materiales formadores de ceniza tales como aceite pesado y aceite crudo. El combustible se
oxida o gasifica parcialmente para producir una energia eléctrica que contiene gas de sintesis. La produccion del
gas de sintesis utiliza una cantidad sub-estequiométrica de oxigeno y por lo tanto requiere menos oxidante que la
combustion completa.

La ceniza sélida o material formador de ceniza que contiene el combustible como el carbén se envia a un molino de
bolas, o dispositivo similar, 1002 que pulveriza el combustible sélido. Desde el molino de bolas, el combustible sélido
pasa a una tolva de la bomba 1004 y pasa a través de la corriente 901, a o cerca de la presion del sistema, a un
mezclador 1006. Para el sistema representado en la figura 11, el sistema esta dentro de un intervalo de
aproximadamente 4,8 x 10° Pa (700 psia) a aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2000 psia) y esta preferiblemente
sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 6,0 x 10° Pa (870 psia) a aproximadamente 8,8 x 10°
Pa (1276 psi). Este intervalo de presion permite utilizar disefios de equipos estandar y abarca la presién critica del
diéxido de carbono (1.071 psi 0 7,382 Mpascal). En las etapas posteriores del presente sistema, cuando el agua y
diéxido de carbono se condensan secuencialmente, esta gama de presion del sistema permite la condensacion del
dioxido de carbono a la temperatura mas alta posible. La condensacion de agua se logra a una temperatura Uutil
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mientras que optimiza la presién del sistema y minimiza el coste global de capital. Aunque el sistema actual se
discute utilizando carb6n como combustible, se entiende que otros combustibles, tales como aceite combustible, se
pueden utilizar con el sistema. Por supuesto, si la planta esta disefiada para funcionar con aceite combustible
solamente, el molino de bolas 1002 y tolva de la bomba 1004 pueden ser omitidos y una bomba de combustible de
alta presion de aceite insertada en su lugar.

Tal como se discute en detalle mas adelante, el diéxido de carbono liquido se afiade al mezclador a través de la
corriente 904. Agua, tensioactivos, modificadores de pH y otros productos quimicos se pueden afiadir también en el
mezclador. Después de mezclar, la mezcla de combustible y diéxido de carbono pase a través de la corriente 902 a
la bomba 1008 antes de pasar a la reaccién o camara de combustién 1010 través de la corriente 907. El combustible
y la mezcla de diéxido de carbono también puede combinarse con un oxidante aguas arriba de la camara de
reaccion (Figura 9). En el caso del aceite combustible de la mezcladora puede o no puede ser utilizada en funcién de
las propiedades del aceite combustible. Puede ser una ventaja para hacer una emulsion de aceite combustible y
dioxido de carbono liquido antes de alimentar la cAmara de reaccion. El agua y los tensioactivos podrian ayudar en
la formacion de emulsiones de aceite combustible con baja viscosidad y una estabilidad adecuada. El mezclador
puede no ser necesario, en particular para los aceites combustibles, ya que cuando el diéxido de carbono y la
mezcla de carbén o el diéxido de carbono y emulsion de aceite combustible entra en la camara de reaccion y se
enfria de manera instantanea, la rapida expansion y el cambio de fase del didxido de carbono proporciona una fuerte
cizalladura mecéanica y fuerzas de dispersion para ayudar en la mezcla.

El diéxido de carbono liquido es almacenado en el tanque de almacenamiento 1012. El diéxido de carbono liquido
fluye desde el tanque de almacenamiento de 1012 a la bomba 1014 a través de la corriente 903, y la bomba 1014
eleva la presién del didxido de carbono liquido a la presion del sistema. Aguas abajo de la bomba 1014, el di6xido de
carbono liquido pasa a través de las corrientes 904 y 908 en el mezclador 1006 y el intercambiador de calor 1016,
respectivamente. En una realizacion preferida, el diéxido de carbono suficiente pasa a la mezcladora a través de la
corriente 904 para proporcionar una masa sustancialmente igual de diéxido de carbono y carbon en el mezclador. En
una realizacion preferida, el diéxido de carbono en la corriente 908 es inicialmente una corriente de didxido de
carbono liquido. Para lograr una buena mezcla con el oxigeno gaseoso en la corriente 906, se prefiere vaporizar el
diéxido de carbono en la corriente 908 antes de mezclarlo con el oxigeno en la corriente 906. Esto puede lograrse
haciendo pasar la corriente 908 al intercambiador de calor 1016 antes de que el diéxido de carbono pase a través de
la corriente 909 a la corriente 906 para mezclarse con el oxigeno para formar la corriente 910.

El oxigeno liquido es almacenado en el tanque de almacenamiento 1018. El gas oxigeno presurizado se puede
obtener mediante la presurizacion del oxigeno liquido y luego calentando y vaporizando a aproximadamente 240°K
en un intercambiador de calor contra-corriente (no mostrado). El oxigeno liquido frio se puede utilizar para ayudar a
enfriar las corrientes del proceso en la planta de separacion de aire. El oxigeno gaseoso a presion en la corriente
905 se calienta més en un intercambiador de calor 1022 que se utiliza para enfriar el diéxido de carbono producido.
El oxigeno presurizado pasa desde el intercambiador de calor 1022 través de la corriente 906 y esta listo para
mezclarse con el didxido de carbono en la corriente 909. La cantidad de oxigeno en la corriente 906 se determina
por la velocidad de alimentacion de combustible y los productos de combustién esperados. En la realizacion
preferida, las velocidades de alimentacion de combustible y el oxigeno son controlados para proporcionar una
relacion estequiométrica entre el combustible y el oxigeno necesario para la 6ptima gasificacion del combustible.
Antes de la inyeccién en la camara de reaccion 1010, el gas oxigeno en la corriente 906 se mezcla con el gas de
diéxido de carbono en la corriente 909 para reducir las concentraciones maximas de oxigeno en la cadmara de
reaccion. En la realizacion preferida, se utilizan masas iguales de oxigeno en la corriente 906 y de dioxido de
carbono en la corriente 909.

En la cdmara de reaccién 1010, las corrientes de combustible y el oxidante se combinan en una serie de etapas de
combustion pobres en oxidantes para controlar las temperaturas maximas y la transferencia de calor. Aunque se
diluya mediante grandes cantidades de dioxido de carbono, la presion parcial de oxigeno en la cadmara de reaccion
sera bastante alta en la proximidad de las boquillas de entrada. Un encendedor (no mostrado) puede consistir en un
bloque refractario calentado eléctricamente en las proximidades de las corrientes de alimentacién de combustible y
el oxidante o un producto quimico tal como ftrietil aluminio que la auto-inflama cuando se expone al oxigeno. Si no
esta presente nitrégeno, no se producen gases NOx. Si el nitrdgeno esta presente, pueden ser producidos NOy.
Entre otras cosas, productos de la combustién o la oxidacion parciales y reacciones de desplazamiento de agua-gas
incluyen gases de combustién tales como mondxido de carbono, hidrégeno, diéxido de carbono, metano y agua
producida en forma de vapor, y particulas de ceniza. Los productos de la combustién o gasificacion parcial salen de
la camara de reaccion a través de la corriente 911 y pasan al intercambiador de calor 1024, donde el intercambiador
de calor 1024 elimina el calor de la corriente 911 y lo transfiere a la corriente 923 que forma parte del agua de
alimentacion de la caldera y el bucle de vapor.

Un refrigerante, tal como agua de alimentacion de la caldera y vapor, circula a través de las corrientes de 921 a 927.
El agua se almacena a temperatura y presion ambiente en el tanque de agua de caldera 1026. El agua pasa desde
el tanque de agua de la caldera 1026 a la bomba 1028 a temperatura y presion ambiente a través de la corriente
921. Esta condicion de la corriente se establece a temperatura ambiente con el fin de proporcionar la mayor fuerza
de conduccion a través de la turbina de vapor y generar asi la mayoria de la energia eléctrica de este proceso. La
bomba 1028 presuriza el agua a una presion intermedia que estd4 sustancialmente dentro de un intervalo de
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aproximadamente 2,1 x 10 Pa (300 psia) a aproximadamente 4,1 x 10° Pa (600 psia) y que es preferiblemente de
aproximadamente 4,1 x 10° Pa (600 psia). El uso de la presion intermedia, como parte de un aumento de presion de
dos pasos para el refngerante proporciona una serie de ventajas. El uso de la presién intermedia permite a la
corriente de 8,8 x 10 Pa (1. 276 psia) 912 entrar en el intercambiador de calor 1024 en el lado del tubo y a la
corriente de 2,1 x 10° a 4,1 x 10° Pa (300 a 600 psia) 922 entrar en el intercambiador de calor 1024 en el lado de la
carcasa. La presion en eI lado de Ia carcasa del intercambiador de calor 1024 a la presion intermedia de
aproximadamente 2,1 x lO a4,1x10°Pa (300-600 psia) es mucho menor que la presion de la corriente de vapor de
alta presion de 24,1 x 10° Pa (3.500 psia). Esto simplifica el disefio de intercambiador de calor 1024 y se suma a la
durabilidad del sistema.

El agua de alimentacion de la caldera precalentada a una presién intermedia pasa desde el intercambiador de calor
1024 a la bomba 1030 en un estado liquido a través de la corriente 923. La bomba 1030 eleva la presién del agua de
alimentacion de la caldera precalentada a una presion que esta sustanmalmente dentro de un intervalo de
aproximadamente 13,8 x 10° Pa (2.000 p3|a) a aproximadamente 34,5 x 10° Pa (5.000 psia) y que es
preferlblemente de aproxmadamente 24,1 x 10° Pa (3.500 psia). El agua de alimentacion de la caldera pasa a través
de la camara de reaccién 1010 en una relacion de intercambio de calor con el combustible en combustién de modo
gue el combustible en combustién cede su calor de combustiéon al agua y al vapor en los tubos de caldera. En la
realizacion preferida, suficiente superficie de transferencia de calor est4 disponible para que los productos de la
combustion parcial salgan de la cAmara de reaccion 1010 a través de la corriente 911 a aproximadamente 820°K o
1.016°F. El agua de alimentacién de la caldera se convierte en vapor y pasa a través de la corriente 925 a una
turbina de vapor, caldera o planta de ciclo combinado 1032 para generar electricidad antes de pasar a través de la
corriente 926 del condensador 1034. El agua condensada pasa a través de la corriente 927 al tanque de agua de la
caldera 1026 para su posterior transmision a través de las corrientes 921 - 927.

Volviendo al intercambiador de calor 1024, la porciéon designada para extraer calor de los gases de escape esta
disefiada para operar a una presion que esta sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 4,8 x 10°
Pa (700 psia) a aproximadamente 13,8 x 10 Pa (2.000 psia) y que esta preferlblemente sustancialmente dentro de
un intervalo de aproximadamente 5,8 x 10° Pa (850 psia) a aproximadamente 8,8 x 10° Pa (1.276 psi). La presion se
selecciona de modo que el agua se condensa a partir de los productos de combustién a una temperatura que esta
preferiblemente por encima de aproximadamente 288°C (550°F) y que esta mas preferiblemente por encima de
260°C (500°F). Una ventaja importante de operar la camara de reaccion y el intercambiador de calor a presion
elevada es que el calor latente de vaporizacion del agua en los productos de combustiéon puede ser recuperado. A la
elevada presion del sistema, la temperatura de saturacién de equilibrio vapor - liquido del vapor de agua también se
eleva a una temperatura util (preferiblemente por encima de 288°C (550°F) y mas preferiblemente por encima de
260°C (500°F)). En las plantas de energia eléctrica convencionales operadas en o cerca de la presion atmosférica,
el calor de la energia eléctrica de vaporizacion del agua producida en el proceso de combustién no puede ser
recuperado econdmicamente porque la temperatura de saturacion de equilibrio vapor - liquido de dicho vapor de
agua es de aproximadamente 93,3 - 104,4°C (200°F - 220°F), que es demasiado baja. Por ejemplo, el agua de
alimentacion de la caldera tendria tipicamente una temperatura de aproximadamente 26,7°C (80°F) y la cantidad de
energia eléctrica que el agua de alimentacion de la caldera podria absorber se limita a la variacion de entalpia entre
26,7°C (80°F) y aproximadamente 100°C (212°F) en caso de intercambio de calor perfecta fuera posible. En la
practica, el intercambio de calor perfecto no es econémicamente posible y se necesita una fuerza significativa de
conduccién térmica para lograr la transferencia de calor (til. Esto significa que la cantidad de energia eléctrica de
calor latente de agua a gas de escape que podria ser practicamente absorbida por el agua de alimentacién de la
caldera es significativamente menor que el cambio de entalpia entre 26,9°C (80°F) y aproximadamente 100°C
(212°F). A la presién tipica del sistema de los sistemas convencionales, el agua se condensa a una temperatura baja
y hay simplemente una fuerza de conduccién térmica insuficiente y un aumento de la temperatura insuficiente en el
liquido refrigerante para la recuperacion econémica del calor de vaporizacion del agua producida.

Tal como se menciond anteriormente, se entiende que el aceite combustible puede ser utilizado en lugar de carbén,
en cuyo caso, se produciria menos ceniza y mas agua y el calor recuperado del calor latente de vaporizacién del
agua producida seria mayor. La presion intermedia se ajustaria para compensar esto.

La condensacion del agua y los gases &cidos en el intercambiador de calor 1024 también ofrece otra ventaja.
Durante la condensacion de los gases de agua y acido, ocurre una accion de lavado de particulas natural. Como los
gases saturados se enfrian por debajo del punto de saturacion, la formacién de gotitas nuclearan sobre las
particulas de ceniza suspendidas en la corriente gaseosa. Este fendmeno de lavado de cambio de fase de
condensacion mejora la separacion de particulas de ceniza y mejora las capacidades de eliminacion de particulas
del sistema. El intercambiador de calor 1024 también es disefiado y operado de modo que la temperatura de salida
de la corriente 913 es mayor que la temperatura critica del dioxido de carbono, amoniaco, sulfuro de hidrégeno,
sulfuro de carbonilo, disulfuro de carbono y mondéxido de carbono. Esto proporciona una separacion mejorada del
agua condensada y gases que contienen azufre del gas de sintesis y mejora la calificacion del gas de sintesis y el
diéxido de carbono producido y capturado.

El gas de sintesis enfriado o productos de combustion parcial, incluyendo didéxido de carbono gaseoso, hidrégeno,
amoniaco, monéxido de carbono, metano, sulfuro de hidrégeno, sulfuro de carbonilo, disulfuro de carbono y agua
condensada, pasan del intercambiador de calor de 1024 al tambor de eliminacion 1036 través de la corriente 913. En
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el tambor de eliminacion 1036, el agua liquida, las particulas de ceniza y algunos gases disueltos se separan de la
corriente de gas de sintesis. El agua, acidos, y ceniza separados fluyen desde el tambor de eliminacién 1036 a un
hidrociclén 1038 través de la corriente 914, donde se separa la ceniza del agua. La ceniza y una porcién del agua
fluyen desde el hidrociclon través de la corriente 916 a un enfriador de 1050. Desde alli el agua enfriada y las
cenizas fluyen a través de las corrientes 917 y 918 a dispositivos de separacion tales como de un filtro 1052, y el
sistema de dsmosis inversa 1053, y el tambor de eliminacion 1054. Los gases acidos recuperados de las aguas
residuales finales se devuelven para procesar a la planta de Claus 1055. La otra porcion del agua del hidrociclon
pasa a través de la corriente 915 a la bomba 1040 y luego se bombea a través de la corriente 920 de nuevo en la
corriente 911 aguas arriba del intercambiador de calor 1024. Aditivos, tales como oxigeno, amoniaco, sosa caustica,
o cal hidratada se pueden afiadir a esta agua reciclada a través de la corriente 919 para ajustar el pH de la corriente
de reciclaje de agua. La ventaja de reciclar este agua es enfriar inmediatamente la corriente 911. Tras la inyeccion
de agua, la temperatura en la corriente 911 se reduciria a o cerca de la temperatura de equilibrio de vapor- agua
liquida a la presion del sistema (570°K, 566°F). La energia eléctrica de calor sensible de los gases de combustion
sale de la camara de reaccion a 546,7°C (1.016°F) se convierte en calor latente del vapor de agua a una
temperatura significativamente mas baja. En el sistema presente, esta temperatura es de aproximadamente 296,7°C
(566°F). El disefio y la construccién de un intercambiador de calor 1024 para una temperatura maxima y una presion
de carcasa de aproximadamente 296,7°C (566°F) y aproximadamente 4,1 X 10°Pa (600 psia) es mas facil que
disefiar una para una temperatura maxima de aproximadamente 546,7°C (1.016°F) y aproximadamente 8,8 x 10° Pa
(1.276 psi). Ademas de los beneficios de la reduccion de la temperatura, la condensacién del vapor tiene excelentes
caracteristicas de transferencia de calor y la corriente de agua adicional ayudara a asegurar las particulas de ceniza
son continuamente eliminadas a través del intercambiador de calor.

La corriente gaseosa 928 que sale del recipiente de eliminacién 1036 puede contener gas de sintesis, dioxido de
carbono y nitrégeno. El gas de sintesis puede contener hidrogeno, metano, NHz, NO, H,S, COS, CSyy,
potencialmente, SO,. EI COS y CS; se reducen por reaccion con hidroégeno en el lecho de catalizador, 1056, en CHy,
H20 y H;S. Un lecho de catalizador también se podria utilizar para lograr una reaccién de desplazamiento agua-gas
para convertir el monéxido de carbono y agua en didxido de carbono e hidrégeno. La corriente 929 intercambia calor
con la corriente 908 en el intercambiador de calor 1016. La corriente 943 puede ser utilizada para proporcionar el
ajuste del pH y otros productos quimicos como sea necesario. Tales quimicos aditivos pueden ser utilizados para
tratar acidos condensados y gases que contienen azufre. Como la corriente 929 se enfria en la corriente 930, el
agua adicional se condensa a partir de la fase gaseosa. A temperaturas por debajo de 37,8°C (100°F) y presiones
por encima de 4,1 x 10° Pa (600 psia), H2S, COS y CS;, pueden condensarse en liquidos. Una porcion del H,S es
facilmente lavada por el agua y se convierte en materiales recuperables. Esta corriente de agua y de gas acido
disuelto y condensado se recupera en la corriente 932. Los NHs, H,S, COS y CS;, condensados y recuperados se
separan en corrientes 931 y 932 en el tambor de eliminacién 1058. El diéxido de carbono enfriado, mondéxido de
carbono, nitrégeno y metano de hidrégeno entran en el condensador 1042 través de la corriente 931.

La separacion de gases que contienen azufre de la corriente de gas a granel se produce como una parte intrinseca,
simultdnea de la operacion del sistema. La recuperacion del calor de vaporizacion del agua producida y la
condensacion del dioxido de carbono crean dos operaciones separadas de cambio de fase que proporcionan una
amplia oportunidad y la fuerza impulsora para la conversion, la recogida y la separacion de 6xidos de nitrégeno y
gases que contienen azufre.

En la realizacion representada en la figura 11, el gas de sintesis deja el tambor de eliminacién 1058 través de la
corriente 931. La corriente 931 pasa al condensador 1042 donde el diéxido de carbono y sulfuro de hidrégeno
sustancialmente se condensan y se licuan. El diéxido de carbono y sulfuro de hidrégeno licuados en la corriente 933
puede entonces pasar a un tambor de eliminacién 1044 donde se separa el diéxido de carbono liquido y el sulfuro de
hidrogeno del gas de sintesis y se envian a través de la corriente 934 a una planta Claus 1055 para la conversion en
azufre elemental. En el caso donde el enfriamiento adicional de la corriente de gas de sintesis 935 estaba disponible
por intercambio de calor con la corriente de oxigeno 905 en el intercambiador de calor 1022, diéxido de carbono
adicional puede ser condensado y eliminado a través de la corriente 938 en el recipiente de eliminacion 1045. Los
gases de sintesis no condensables, tales como nitrégeno, monéxido de carbono, nitrgeno metano, hidrégeno y
argon, se recogen del tambor de eliminacion 1045 y se dirigen a la planta de energia eléctrica de ciclo combinado
1032 través de la corriente 937. El uso del gas de sintesis en una planta de energia eléctrica de ciclo combinado que
comprende una turbina de gas y una caldera y una turbina de vapor es la forma de realizacion preferida.
Alternativamente, el gas de sintesis se podria utilizar directamente en una caldera de vapor. Esta caldera de vapor
accionada por gas de sintesis puede ser acoplada o independiente del flujo de agua caliente o vapor de la corriente
925. Puesto que el gas de sintesis puede ser una mezcla de gases combustibles y gases no combustibles, es
evidente para los expertos en la técnica que puede que no sea necesario el uso de oxigeno puro en la etapa de
gasificacion inicial o de combustion parcial. En su lugar, el sistema puede utilizar 90 a 96% de oxigeno producido por
dispositivos de adsorcion de oscilacion de presion o pueden utilizar aire o aire enriquecido en oxigeno. El diéxido de
carbono liquido producido y reciclado pasa a través de la corriente 935 a través del intercambiador de calor 1022,
pasa a través de la corriente 936 a través del tambor de eliminacion 1045, y pasa a través de la corriente 938 a la
bomba 1046 que pasa el di6xido de carbono a través de la corriente 941 y 940 para el almacenamiento 1012 y el
transporte 1048, respectivamente. Se entiende que no es necesario condensar todo el dioxido de carbono en la
corriente 931. En su lugar, una porcion del gas diéxido de carbono puede ser reciclada para mezclarse con el
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oxigeno aguas arriba de la cAmara de reaccion 1010. Esto reduce el intercambiador de calor y las cargas de rechazo
de calor.
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REIVINDICACIONES
1. Procedimiento de funcionamiento de una planta de energia eléctrica, que comprende:

- pasar un combustible a una camara de reaccion (210; 410; 610; 1010);

- pasar un oxidante a dicha cdmara de reaccion (210; 410; 610; 1010);

- oxidar dicho combustible en dicha camara de reaccién (210; 410; 610; 1010) a una presion sustancialmente
primero dentro de un intervalo de aproximadamente 4,8 MPa (700 psia) a aproximadamente 13,8 MPa (2000
psia), creando asi productos de oxidacion;

- pasar un refrigerante a dicha cAmara de reaccién (210; 410; 610; 1010) en una relacién de intercambio de
calor con el combustible y el oxidante,

caracterizado por

- pasar dicha productos de la oxidacion de dicha camara de reaccion (210; 410; 610; 1010) a un
intercambiador de calor (208; 214; 222; 224; 236; 246; 416; 422; 424, 816; 1016; 1022; 1024) ;

- condensar agua de dichos productos de oxidaciéon dentro de dicho intercambiador de calor a una segunda
presion sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 4,8 MPa (700 psia) a aproximadamente
13,8 MPa (2000 psia);

- pasar dicho refrigerante desde una primera bomba (218; 428; 628; 1028) a dicho intercambiador de calor a
una presion sustancialmente primero dentro de un intervalo de aproximadamente 2,1 MPa (300 psia) a
aproximadamente 4,1 MPa (600 psia) ;

- pasar dicho refrigerante de dicho intercambiador de calor a una segunda bomba (226; 430; 630; 1030), y

- pasar dicho refrigerante desde dicha segunda bomba a dicha camara de reaccién (210; 410; 610; 1010) a
una segunda presion sustancialmente dentro de un intervalo de aproximadamente 13,8 MPa (2000 psia) a
aproximadamente 34,0 MPa (5000 psia) .

2. Procedimiento segln la reivindicacion 1, en el que dicha primera presion esta sustancialmente dentro de un
intervalo de aproximadamente 5,8 MPa (850 psia) a aproximadamente 8,8 MPa (1276 psia).

3. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que dicho oxidante comprende oxigeno y didxido de carbono.
4. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que dicho oxidante comprende aire, oxigeno y diéxido de carbono.
5. Procedimiento segun una de las reivindicaciones 1 a 4, que también comprende:

- separar al menos una porcién de dicha agua condensada a partir de dichos productos de oxidacién, y
- reciclar al menos una porcion de dicha agua separada, condensada a dichos productos de oxidacién de
aguas arriba de dicho intercambiador de calor.

6. Procedimiento segln una de las reivindicaciones 1 a 5, en el que dicho combustible es combustible fosil.

7. Procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el combustible es un combustible fésil, en donde oxidar dicho
combustible en dicha camara de reaccién (210; 410; 610; 1010) comprende la combustion de dicho combustible fésil
en dicha camara de reaccion (210; 410; 610; 1010), creando asi productos de la combustion, y en el que pasar un
refrigerante a dicha camara de reaccion (210; 410; 610; 1010) comprende hacer pasar un refrigerante que tiene una
relacion de intercambio de calor con el combustible f6sil en combustion y un disipador de calor que tiene una primera
temperatura, en el que dicha primera la presion es igual o superior a una presion de equilibrio liquido vapor de
dioxido de carbono en dicha primera temperatura de dicho disipador de calor, en el que dicho oxidante comprende
oxigeno y diéxido de carbono, y en donde la segunda presion seleccionada es tal que dicho agua de dichos
productos de combustién se condensa a una temperatura por encima de aproximadamente 232°C (450°F).

8. Procedimiento segun la reivindicacion 7, en el que dicho productos de la combustion comprenden productos de la
combustion parcial, y que también comprende:

- pasar dichos productos de la combustidn parcial a una caldera, una turbina de gas, una planta de energia
eléctrica de ciclo combinado, o una fabrica de productos quimicos de sintesis.
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Condiciones

Corriente N° Descripcion de la corriente Temperatura Presion Temperatura Velocidad de masa FluiT de
entalpia
F psia K th Mwalts
101 Liguido presurizado (208) 1275 90 173
102 0 presurizado 10} 1276 250 1m 18
103 0, presurizado 44 1276 280 173 19
104 COy liquido T4 905 287 1 -
105 CO; liquido presurizado 4 1216 Kik} 233
106 C0: gaseoso presurizado 107 1276 315 233
107 Mezcla de CO; y O: presurizado 89 1276 305 407 Fil
108 Metano de la tuberia 68 1045 283 8 il
109 Metano presurizado 134 1276 330 85 18
110 Metano precalentado presurizado 350 1276 450 8 28
111 Efluente del reactor caliente (productos de 1160 1276 800 662 1649
combustion)
12 Sustancias quimicas SCR 1160 1276 208 Indetectable -
13 Efluente del reactor caliente después de 1160 1278 900 662 336
catalizador
114 Efluente de reactor después de T de mezclado | 5635 1276 570 897 387
115 Efluente de reactor después de 224 305 1276 475 897 182
116 Etfiuente de reactor de 234 2 214 393 1276 475 469 83
117 Agua de 234 385 1276 475 423 99
118 Agua producida al intercambiador de calor 395 1276 475 181 42
119 Efluente del reactor a 236 260 1276 400 469 .72
120 Agua reciclada antes dé T de mezclade 395 1276 475 256 59
121 Aditivos quimicos no presurizados 76 15 288 Indetectable -
122 Aditivos quimicos presurizado 1 1278 323 Indetectable -
123 Agua reciclada después de T de mezclado de 305 1218 475 28 [l
aditivo
124 Agua producida despues de int 170 1276 350 181 12
de calor
125 Agua producida después de refrigerante 116 1276 320 181 §
126 Agua producida despresurizada 116 15 320 181 5
127 Efluente de reactor después de 236 130 321,83 469 53
123 Condensado de extraccion 244 130 328 H 1
129 Efluente de reactor después de extraccion 244 | 130 1276 328 49 §2
130 Efluente de reactor después de 246 B0 1276 300 44912 50
131 Productos condensables no presurizados 80 1278 300 436 2
132 COqrecuperado a la bomba 254 80 15 300 1 0
133 Soplado condensado presurizado B0 1276 300 435 0
134 CO,recuperado después de P 254 80 1276 300 9 -
135 Productos no condensables a orificio de B0 1276 300 435 1
venlilacion
136 CO0; liquido despues de HX 208 74 15 287 202
137 COq liquido después liquido para fransporte 74 600 287 23
138 CO, liguido para almacenamiento 252 74 600 207 1854 -
139 Agua de alimentacion de generador de vapor [1] 600 300 1854 (1)
alabomba 213
140 Agua de alimentacion del generador davapor | B0 600 300 1854 (1)
a presion, despues de 219
141 Agua de alimentacion del generador de vapor 138 4,500 333 1854 76
a presion, después de 220
142 Agua de alimentacion del generador de vapor 160 4,500 45 1854 106
apresion, después de 222
143 Alimentacion de generador de vapor apresion | 326 1,2 437 1854 349
lespués de 224
144 Alinentau;idn 2;1: generador de vapor apresion | 326 12 437 1854 kL]
d es de
145 Vapor a alta presion a 228 1058 11 843 1854 1695
1456 Vapor después de 225 145 15 353 1854 1344
147 Vapor despues de 220 anles de 230 125 16 325 1854
143 Agua de alimentacion por generador de vapor | B8 15 303 1,854 63
después de 230
149 Agua de refrigeracion al condensador 230 67 15 283 36,166 1310
150 Agua de refrigeracion del condensador 230 8% 15 313 96,166 2614
151 Agua de refrigeracion del condensador 240 67 13 283 320 7
152 Agua de refrigeracion del condensador 240 303 320 11
153 Agua de refrigeracion del condensador 246 203 7399 172
154 Agua de refrigeracion del condensador 248 78 15 289 7399 24
155 Corriente de la planta de 0, a 202
156 Comente de |a planta de O, de 202
FIG.2
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Flujo de masa
Gorriente N° Descripcion de |a corriente Metano G0:liquido CO; gaseoso | H.0gaseoso F0 LOXo
liquido bien O;
th th th th th tih
101 Liguido presurizado 1731
102 O presurizado 1731
103 0, presurizado 1731
104 CO; liquido 233 -
105 CO; liquido presurizado 233 -
108 C0: gaseoso presurizado 233
Mezcla de CO: y 0; &sulizado 233 1731
08 Metano de la tuberia 85,1
0 Metano presurizado 85,1
110 Metano precalentado presurizado 83,1
" Efluente ld_el reactor caliente (productos de 467 1915 34
combustion)
112 Sustancias quimicas SCR Indetectable -
3 Efluente del reactor caliente despues de catalizador 46 915 34
4 Efluente de reactor después de T de mezclado 46 69,3 56,9 34
Efluente de reactor después de 224 208 44 9, 407,0
Efluente de reactor de 234 a 214 44 9, 34
Agua de 234 208 407,0
118 Agua producida al int biador de calor 638 1723
119 Efluente del reactor a 236 447 191 34
0 Agua reciclada antes dé T de mezclado 125 245
Fil Adilives guimicos no presurizados Indetectable
| 122 Aditivos quimicos presurizado Indetectable 45
123 Agua reciclada despueés de T de mezclado de aditivo - FX] 45
| 124 Agua producida desy de intercambiador de calor - A 72,
25 Agua producida desy de refrigerante - .83 72,
26 Agua produ despresurizada - i 72
127 Efluente de reactor después de 236 447 191 34
128 Cond do de extraccion 244 2 18,1 34
129 Efluente de reactor después de extraccion 244 443 0,7 34
30 Efluente de reactor después de 246 “5 07 34
g Productos condensables no presurizados 89 34
32 COqrecuperado a labomba 254 436 07
Soplado condensado presurizado 0,7 0,7
34 COsrecuperado despues de P 254 435
135 Productos no condensables a orificio de ventilacion 89
136 COqliquido después de HX 208 435
137 CO; liquido después liquido para transporte 202
138 CO; liguido para almacenamiento 252 233
Agua de alimentacion de generador de vapor ala
139 bomba 218 1854,104
Agua de alimentacion del generador da vapor a
140 przusiim, después de 219 ! i 1854,104
141 Agjade alimeqtatit’m del generador de vapor a 185410
presion, después de 220
Agua de alimentacion del generador de vapora
142 pglsibn, después de 222 ! i 1854,104
Alimentacion de generador de vapor a presion
14 después de 224 1834104
Alimentacion de generador de vapor a presion
i después de 226 1854104
145 Vapor a alta presion a 228 1854,104
1456 Vapor despueés de 225 1854,104
147 Vapor despueés de 220 antes de 230 1854,104
Agua de alimentacion por generador de vapor
148 e gy omporge P 1854,104
149 Agua de refrigeracion al condensador 230 56,166
50 Agua de refrigeracion del condensador 231 56,186
| 151 Agua de refrigeracion del condensador 24 320
52 Agua de refrigeracion del condensador 24 320
153 Agua de refrigeracion del condensador 248 739
154 Agua de refrigeracion del condensador 246 7,399
155 Corriente de 1a planta de 0; a 202
156 Comente de la planta de Oade 202
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Flujo de masa
Corriente Descripcion de la corriente Metano Metano CO2 Hz0 en fase H20 liquide LOX o Energia
N® sensible MHY (aseoso de vapor bien Oz total
MJth MJih MJih MJih MJih MJih MJth
101 Liquido presurizado
102 02 presurizado 64,560 64.560
103 Oz presurizade 69.692 64.560
104 COz liquido -
105 CO:2 liquido presurizado -
106 CO: gaseoso presurizado 95.377 95.377
107 Mezcla de CO, y Oz presurizado 13.972 73.972
108 [etano de la fuberia 54.677 - 54.677
109 Metano presurizado 65.306 - 65.306
110 Metano precalentado presurizado 105.044 - 105.044
M Efluente del reactor caliente 4725644 | 497.558 708.812 - 3470 5935.484
{productos de combustién)
112 Sustancias quimicas SCR -
113 Efluente del reactor caliente después 497.558 708.812 - 3470 1209839
de catalizador
114 Efluente de reactor después de T de 311.608 1038.502 77133 2345 1429.567
mezclado
115 Efluente de reactor después de 224 246.409 48.480 354.644 2023 635.556
116 Efluente de reactor de 234a 214 248.409 48.480 - 2023 208.912
117 Aguade 234 - - 354.644 - 354.644
118 Agua producida al intercambiador de - - 150,155 - 150.155
calor
119 Efluente del reactor a 236 213.236 44.187 - 1.770 259.174
120 Agua reciclada antes dé T de - - 213.519 - 213.519
mezclado
Aditivos quimicos ho presurizados
Aditivos quimicos presurizado -
F Agua reciclada después de T de 6.977 - 213.519 - 220.498
mezclado de aditivo
124 Agua producida después de 3821 - 40.320 - 44.174
intercambiador de calor
125 Agua producida después de 3632 - 13.960 - 17.592
refrigerante
26 Agua producida despresurizada 3998 - 13.960 - 17.958
27 Efluente de reactor después de 236 168.155 - 2,315 1,527 189.998
28 Condi do de extraccion 244 798 - 2,315 - 3,11
129 Efluente de reactor después de 185.357 1366 - 1527 188.251
extraccion 244
130 Efluente de reactor después de 246 178.057 1.315 (14) 1.434 180.792
13 Productos condensables no 3.953 - . 1.634 5.587
presurizados
132 CQOzrecuperado a la bomba 254 - 1.315 - - 1.315
133 Soplado condensado presurizado - 1.315 {14) - 1.301
134 COzrecuperado después de P 254 - - - -
135 Productos ne condensables a orificio 3.953 - - - 3.953
de ventilacion
136 COz liquido después de HX 208 - -
137 C0z liquido después liquido para - -
transporte
138 CO: liquido para almacenamiento - -
252
139 Agua de alimentacion de generador - - (38.881) - (38.881)
de vapor a la bomba 218
140 Agua de alimentacion del generador - - (38.881) (38.881)
da vapor a presion. después de 219
FIG 4A
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14 Agua de alimentacion del generador de - - 273110 - 273110
vapor a presion, después de 220

142 Agua de alimentacion del generador de - - 382.944 - 382.944
vapor a presion, después de 222

143 Alimentacion de generador de vapor a - - 1.255.047 | - 1.265.047
presion después de 224

144 Alimentacion de generador de vapor a - - 1.255.047 | - 1.255.047
presion después de 226

145 Vapor a alta presion a 228 - 6.103.470 | - - 6.103.470

146 Vapor después de 225 - 4.836.852 | - - 4.836.852

147 Vapor después de 220 antes de 230 - 4.747.887 | - - 4.747.887

148 Agua de alimentacion por generador de - - 233.617 - 233617
vapor después de 230

149 Agua de refrigeracion al condensador - - 4715431 | - 4715131
230

150 Agua de refrigeracion del condensador - - 9.411.166 9.411.166
230

151 Agua de refrigeracion del condensador - - 26.854 26.854
240

152 Agua de refrigeracion del condensador - - 40.249 40.249
240

153 Agua de refrigeracion del condensador - - 620.518 620.518
246

154 Agua de refrigeracion del condensador - - 806.249 806.249
246

155 Corriente de la planta de O, a 202 -

156 Comente de la planta de Oxde 202 -
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Condiciones
Corriente Temperatura Presion Temperatura Velocidad de Energia
masa térmica
°F psia K tih Mwatts
301 Carbén pulverizado 80 1276 300 38,3 347
302 Mezcla de COJiquido y carbon pulverizado 62 1276 290 76,7 3
303 CO; liquido 62 77 290 184 (2)
304 CO: liguido presurizado 62 1276 290 38,3 (1)
305 Qz presurizado (28) 1276 240 112 11
306 Qv presurizado 84 1276 302 112 13
307 Mezcla presurizada de CO; y carbon 84 1276 302 76,7 0
308 CO: liquido presurizado 84 1276 302 146 1
309 CO: gaseoso oresurizado precalentado 80 1276 300 146 16
30 Mezcla de 0.y CO» 62 1276 290 257 29
31 Efluente de reactor caliente (producto de combustion 1016 1276 820 257 456
312 Efluente de reactor después de T de mezclado 566 1276 570 544 219
33 Efluente de reactor después de intercambiador 424 440 1276 500 544 112
314 Agua y ceniza del tambor de extraccion 436 440 1276 500 240 62
315 Agua producida de! hidrociclén 438 440 1276 500 20 55
316 Agua y ceniza al refigerante 450 440 1276 500 294 118
H7 Agua y ceniza del refrigerante 450 116 1276 320 294 115
318 Aguay ceniza efluente Sustancias quimicas para ajuste 116 1276 320 323 356
de pH
319 Sustancias quimicas para ajuste de pH 67 1276 293 01 0
320 Agua y aditivos producidos 440 1276 500 210 110
3 Agua de alimentacion de generador de vapor 80 15 300 468 18
322 Agua de alimentacion de generador de vapor 80 600 300 468 9
presurizada
323 Agua de alimentacion de generador a presion después 404 600 480 468 117
del intercambiador
324 Agua de alimentacion de generador de vapor a presion 404 3500 480 468 116
después de la bomba 430
325 Vapor a alta presion 980 3500 800 468 419
326 Vapor después de la furbina 432 122 22 323 468 323
327 Agua de alimentacian de generador de vapor después 122 2,2 323 468 3
del condensador 434
328 Corriente de gas del tambor de extraccion 436 440 1276 500 306 51
329 Corriente de gas despues del catalizador 458 440 1276 500 306 51
330 Corriente de gas después del Intercambiador 416 94 1276 308 306 35
33 Corriente de gas del tambar dé extraccion 458 94 7! 08 302 34
33 Agua y acido del tambor de exiraccion 45 94 7| 08 38 2
33 C0.condensado y gases 80 7! 00 302 4
334 Aqua y &cido del reffigerante instantaneo 444 80 7! 00 0,
339 Corriente combinada de agua y écido 170 7! 50 39
336 CO: liquida para el mtercambiador de calor 422 80 7! 00 265
337 Orificio de ventilacion de productos no condensables 80 3 00 36,9 5
338 CO: liquido después del mlercambiador de calor 422 62 1276 290 265 (4)
339 COj liouido de la bomba 446 80 1276 290 265 0
340 COuliquico al transporte 448 62 1276 298 80,5 (1)
34 CO:liquido al almacenamiento 412 62 1276 A3 184 20
342 Agua de refrigeracion al condensador 434 7 5 98 A12 217
343 Agua de refrigeracion del condensador 434 103 5 13 112 566
344 Agua de refrigeracion al condensador 442 7 3 98 538 26
345 Agua de refrigeracion del condensador 442 103 5 13 538 56
346 Agua de refrigeracion al ague, producida en el 7 K] 98 09 2
refrigerants 450
347 Agua de refrigeracion del agua, producida en el 115 15 320 109 5
refrigerante 450
FIG. 6
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23

Flujo de Masa |
Corriente R . . COz COz COx H.0 Hz0 H20 |S02 .| Energia
N° Descripcion de la Corriente Carbon liquido | gaseosco | total |Liquido | gaseosc | total |SOs Ceniza Mag:
MJh | MJth MJth MJih MJfh MJ/h [MJh| MIh | MJh

Bo1 Carbon pulverizado 138,3
1302 Mezcla de CO, y Carbon pulverizado [38,3 383 38,3
1303 CO: liquido 1184 184
[304 CO: liquido presurizado [38,3 38,3
305 0 presurizado 112
[306 0, presurizado 112
1307 Mezcla presurizadade CO; y Carbon 138,3 |§3,3 138,3
[308 |COs liquido presurizado 146 146
1309 |precalentado presurizado gasecso CO; 146 146
310 Mezcla de Oy CO2 146 146 112
311 Efluyente de Reactor Caliente 205|205 27,4 274 [o7427 |77
312 Efluyente de reactor después de T de mezclado 19.8 295 1305 |37 191,3 228 o747 |77
313 Efluyente de reactor después de T de mezclado 11,1 294 305 J225 2,94 228 orafpr 77
314 [Agua y ceniza del tambor de extraccion 436 11,1 14 [22s 225 07427
315 [Agua producida del hidrociclon 438 lo.g log  J200 200 |
316 Agua y ceniza al refrigerante 450 1,34 1,34 |25 25 0,74 2,7
1317 [Agua y Ceniza del Refrigerante 450 1,34 1,34 |25 25 lo74f2,7
318 Agua y Ceniza Efluyente 1,34 1,34 |28 28 0,74 12,7
319 Sustancias Quimicas para el ajuste del pH 10,10 10,10
320 [Agua y aditives preducidos 19,8 19,8 201 201
821 lAgua de alimentacion de generados de vapor 468 468
1322 [Agua c!e alimentacion de generados de vapor 468 468

presurizada
323 Agua de alimentacion a presion después de 424 1468 1468
k24 Agu?’de allmer‘ltacmn de generador de vapor a 458 468

presion después de 430
1325 [Vapor a alta presion 468 1468
326 [Vapor después de la turbina 432 468 1468

Agua de alimentacion de generador de vapor
B2 ‘g pués del condensadorg434 i 468 468
328 Corriente de gas del tambor de extraccion 436 294 204 2,94 294 0,74 A
1329 Corriente de gas después del catalizador 456 1294 294 2,94 294 [0,93 7,52
[330 Corriente de gas después del intercambiador 416 [204 J294 204 294 0,93 752
1331 Corriente de gas del tambor de extraccion 458 [294 1294 0,05 0,05 | 7,52
32 [Agua y acido del tambor de exiraccion 458 | | 2,69 289  [093
1333 CO: condesado y gases 265 [29,4 294 7,52
334 Agua y acido del refrigerante instantaneo 444 lo,05 0,05
335 Corriente combinada de aguay acide 2,94 2,94 0,93
336 CO: liquido para el intercambiador de calor 422 1265 265
ksy C.Inﬁfm del\lienhlaclon de productos no g b9 7 59
aag 52(22 liquido después del intercambiador de calor 265 a65
339 CO: liquido de la bomba 446 265 265
340 CO: liquido al transporte 4 181 181
341 CO: liquido al all iento 412 184 184
342 [Agua de refrigeracién al condensader 434 16.112 16.112
343 [Agua de refrigeracion del condensador 434 16.112 16.112
344 [Agua de refrigeracién al condensader 442 1.538 1.538
345 [Agua de refrigeracion del condensador 442 1.538 1.538
ks Agt!a de refrigeracion al agua producida en el 100 109

refrigerante 450

/Agua de refrigeracion del agua preducida por el
B47 refrigerante 450 109 109

FIG.7
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