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DESCRIPCION
Purificacion del diéxido de carbono

La presente invencion se refiere a un método y a un aparato para purificar el didxido de carbono liquido impuro
(“CO2") que comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en oxigeno (“O2”) y mondxido
de carbono (“CQO”). El proceso y el aparato tienen una aplicacién concreta en la recuperacion del diéxido de carbono
de gases residuales de didxido de carbono, por ejemplo, gases de combustiéon de un proceso de oxicombustion o
gases residuales de un proceso de absorcion de oscilacion de presion (“PSA”) de hidrégeno (“H2”).

Existe una necesidad urgente de desarrollar nuevos procesos para la produccion de energia eléctrica a partir de
combustibles fésiles, combustibles carbonaceos o combustibles de hidrocarburos con la captura del diéxido de
carbono. Los nuevos procesos, de modo ideal, serdn mas eficaces y baratos que los procesos existentes. En este
contexto, se estan considerando los procesos de oxicombustién.

En una oxicombustiéon, un combustible se quema en oxigeno puro con el reciclaje opcional del gas de combustion
enfriado o el vapor o el agua para moderar la temperatura de llama. La eliminaciéon de la mayor parte del nitrégeno
de la combustion produce un gas de combustién neto que tiene una alta concentracion en diéxido de carbono
después del enfriamiento y la condensacioén del agua.

Un proceso de oxicombustion estd muy bien adaptado para su uso en una caldera alimentada con carbon
pulverizado para la generacién de vapor empleado para la produccidon de energia eléctrica. El uso de la
oxicombustion en una caldera alimentada con carbodn pulverizado produce una produccion de gases de combustiéon
neta que, después del enfriamiento y la condensacién del vapor de agua contenido, generalmente comprende de
aproximadamente 65% molar a aproximadamente 95% molar de diéxido de carbono y hasta aproximadamente 5%
molar de oxigeno, siendo la mayor parte del porcentaje restante nitrégeno y argén. El oxigeno, el nitrégeno vy el
argén se denominan “gases contaminantes”.

La mayor parte del oxigeno en el gas de combustion se origina del exceso de oxigeno requerido para la combustion
completa del carbdn. El resto del oxigeno se origina del aire que se filtra hacia el interior de la caldera y la seccion
de conveccion. El nitrégeno y el argon en el gas de combustion se originan de la alimentaciéon de oxigeno para la
combustion del carbdn, que generalmente tiene una pureza del 90% molar al 99,6% molar, y habitualmente del 95%
molar al 97% molar de oxigeno, y del aire que se filtra hacia el interior de la caldera y la seccion de conveccion.

En el gas de combustién también estan presentes impurezas tales como gases acidos y otras impurezas derivadas
del carbon y del proceso de combustion. Las impurezas incluyen dioxido de azufre, trioxido de azufre, fluoruro de
hidrégeno, cloruro de hidrégeno, éxido nitrico, diéxido de nitrégeno, mercurio, etc. La cantidad total de estas
impurezas en el gas de combustion (después de lavar y secar) depende de la composicién del combustible y de las
condiciones de combustion.

El gas de combustiéon debe purificarse antes de poder almacenar el diéxido de carbono del gas de combustion, por
ejemplo, en formaciones geoldgicas. A este respecto, los componentes hidrosolubles, tales como el triéxido de
azufre, el cloruro de hidrégeno y el fluoruro de hidrégeno, habitualmente se retiran del gas de combustion mediante
contacto directo con agua, que no solo lava estos componentes sino que también enfria el gas de combustion y
condensa el vapor de agua. El diéxido de azufre y los 6xidos de nitrdgeno pueden retirarse durante la compresion
del diéxido de carbono a la presion de la tuberia tal como se describe en la solicitud de patente de EE. UU. n.° de
serie 11/287.640, presentada el 28 de noviembre, 2005, cuya descripcion se incorpora en la presente como
referencia. Este proceso también elimina cualquier cantidad de mercurio que pueda estar presente en el dioxido de
carbono.

La presion del dioxido de carbono en la tuberia habitualmente sera de aproximadamente 100 bares a
aproximadamente 250 bares (de 10 MPa a 25 MPa), que es muy superior a la presion critica del didéxido de carbono.
La mayor parte de los gases contaminantes preferiblemente se retira para reducir la energia requerida para
comprimir el diéxido de carbono y para asegurarse de que no surjan condiciones de flujo de dos fases en la tuberia
ni en la formacion geoldgica en que se va a almacenar el diéxido de carbono.

La presencia de oxigeno puede presentar problemas cuando se pretende emplear el didxido de carbono en
operaciones de recuperacion mejorada de petréleo o gases, debido a la posibilidad de que la oxidacion provoque
problemas de corrosion en el equipo dentro del pozo. Las especificaciones tipicas para la pureza del didéxido de
carbono son un nivel maximo de contaminantes del 3% molar y, en el caso del uso del diéxido de carbono para la
recuperacion mejorada de petroleo, el contenido maximo en oxigeno generalmente sera de 100 ppm o menor,
incluso un valor tan bajo como 1 ppm.

La tecnologia actual para la siguiente etapa de la purificaciéon del didxido de carbono emplea una técnica en la que

los gases contaminantes se retiran de la corriente de diéxido de carbono bruta prepurificada seca comprimida a una
presion de aproximadamente 30 bares (3 MPa) mediante el enfriamiento del diéxido de carbono bruto hasta una
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temperatura muy cercana al punto de congelacion del diéxido de carbono, en la que la presién parcial del diéxido de
carbono es de aproximadamente 7 bares a aproximadamente 8 bares (de 700 kPa a 800 kPa). El gas residual, que
contiene aproximadamente 25% molar de diéxido de carbono, se separa y se emite después de calentar y expandir
para producir energia. Este proceso en una etapa produce una recuperacion del diéxido de carbono de
aproximadamente 90%. El proceso de oxicombustién mejoraria considerablemente si pudiesen lograrse unas
recuperaciones del didxido de carbono muy altas, por ejemplo, mayores del 97%, de forma barata.

La actual tecnologia para el transporte del diéxido de carbono desde la oxicombustion de combustibles fésiles hasta
el sitio de almacenamiento geoldgico se basa en la compresion hasta una presion de la tuberia generalmente de
aproximadamente 100 bares a aproximadamente 250 bares (de 10 MPa a 25 MPa). Una tecnologia alternativa para
fuentes mas pequenas de emisiones de diéxido de carbono o cuando la tuberia sea muy cara, es licuar el diéxido de
carbono y transportar el didéxido de carbono a una presién por debajo de su presion critica en forma de un liquido,
por ejemplo, en un tanque grande de transporte maritimo. El proceso de oxicombustion mejoraria significativamente
si el proceso de purificacion del diéxido de carbono pudiese producir de modo barato un producto de diéxido de
carbono liquido en lugar de una corriente de diéxido de carbono supercritico a una temperatura cercana a la
ambiental para el transporte por tuberias.

Un objetivo importante para la captura de carbono en un sistema de energia de oxicombustion es proporcionar un
método para tratar el didoxido de carbono bruto comprimido para eliminar el nitrégeno y el argén y para reducir la
concentracién de oxigeno a menos de 100 ppm, preferiblemente con un bajo consumo de energia y una alta
recuperacion del dioxido de carbono. La recuperacion del dioxido de carbono (basada en el diéxido de carbono en la
corriente total del gas de combustion) deberia ser, de modo ideal, mejor que 97%. Ademas, si el producto de didxido
de carbono purificado se produce como una corriente liquida a baja temperatura a una presién por debajo de su
presion critica, se facilita el transporte como un liquido o como un fluido supercritico hasta el emplazamiento de
almacenamiento de diéxido de carbono.

Otro método de captura del diéxido de carbono a partir de combustibles fosiles consiste en convertir el combustible
fésil en una mezcla de mondxido de carbono e hidrégeno denominado gas de sintesis (0 “sintegas”) mediante la
reformacion catalitica con vapor; mediante oxidacion parcial; mediante reformacion catalitica calentada por gas; o
mediante cualquier combinacion de estos procesos conocidos, seguido de una reaccion de desplazamiento del
monoéxido de carbono y el agua para producir un gas producto neto rico en hidrégeno que contiene diéxido de
carbono como la impureza principal. Estos procesos se realizan a presiones elevadas, generalmente de
aproximadamente 20 bares a aproximadamente 70 bares (de 2 MPa a 7 MPa).

El hidrégeno debe separarse de sus impurezas, tales como metano y mondxido de carbono. EI mondxido de
carbono también debe separarse y purificarse. Un método de purificacion preferido es el empleo de un proceso de
adsorcion de oscilacién de presion (‘PSA”) de lecho mudltiple para producir hidrégeno puro. Una unidad de PSA
tipica, que funciona a una presion de 25 bares (2,5 MPa), tendria una recuperacion tipica de aproximadamente 85%
a aproximadamente 90% de hidrogeno en el gas de alimentacion. La composicién del gas residual, generalmente a
una presion de aproximadamente 1,2 bares a aproximadamente 1,5 bares (de 120 kPa a 150 kPa), depende del
método utilizado para producir el gas a partir del combustible fésil. Por ejemplo, el gas residual de PSA procedente
de una alimentacién producida en un reformador catalitico de gas natural/vapor generalmente comprendera
aproximadamente 60% molar de didxido de carbono, junto con cantidades menores de hidrogeno, metano,
monodxido de carbono y vapor de agua. En este caso, el objetivo seria reducir los niveles de mondxido de carbono y
metano por debajo de 100 ppm.

La figura 1 muestra un diagrama de flujo de un proceso de la técnica anterior para la eliminacién de gases
contaminantes del didxido de carbono bruto producido en un proceso de oxicombustién. El proceso se describe en
“Carbon Dioxide Capture for Storage in Deep Geological Formations—Results from the CO, Capture Project”
(Capture and Separation of Carbon Dioxide from Combustion Sources; vol. 1, capitulo 26, pp. 451-475, Elsevier).

En la figura 1, la separacion del diéxido de carbono se realiza en una planta de procesamiento a baja temperatura
que emplea una refrigeracion de dioxido de carbono para enfriar el gas de alimentacién de diéxido de carbono bruto
hasta una temperatura dentro de aproximadamente 2° C de la temperatura de congelacion del diéxido de carbono.
En este momento se produce una separaciéon de fases del gas no condensado y la fase de gas, que contiene
aproximadamente 25% molar de diéxido de carbono y aproximadamente 75% molar de gases contaminantes, se
separa, se calienta y se expande para producir energia antes de emitirse a la atmosfera.

El proceso separa los gases contaminantes del didéxido de carbono a una temperatura de —54,5° C en un punto
cercano a la temperatura de congelacion de la mezcla del gas de alimentacion, siendo la presién de vapor del
didxido de carbono de 7,4 bares (740 kPa). La funcién de refrigeraciéon se proporciona evaporando dos corrientes de
diéxido de carbono liquido a unos niveles de presién de 8,7 bares (870 kPa) y 18,1 bares (aproximadamente 1,8
MPa) en los intercambiadores de calor E101 y E102. Las dos corrientes de gas de diéxido de carbono resultantes se
introducen en los compresores de didéxido de carbono, K101 y K102, que normalmente son etapas de un compresor
de multiples etapas.
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En la figura 1, una alimentacién 130 de combustible carbonaceo se quema con una alimentaciéon 132 de oxigeno en
una unidad de oxicombustion R101 para producir una corriente 134 de gas de combustidn, cuyo calor se emplea
para generar vapor en una planta de generacion de energia (no se muestra). La corriente 134 se divide en una parte
principal (corriente 138) y una parte minoritaria (corriente 136). La corriente 138 se recicla hacia la unidad de
oxicombustion R101. Una corriente 136 del gas de combustion se lava con agua en un recipiente de contacto de
gas-liquido C105 para retirar los componentes hidrosolubles y producir un gas de combustion lavado. Una corriente
142 de agua se introduce en el recipiente C105 y una corriente 144 de agua que comprende los componentes
hidrosolubles del gas de combustidn se retira del mismo para proporcionar una corriente 146 de gas de combustion
lavado.

La corriente 146 se comprime en un compresor K105 para producir una corriente 1 de gas de combustién lavado a
una presion de aproximadamente 30 bares (3 MPa) que se seca hasta un punto de rocio menor que -60° C en un
par de secadores desecantes de regeneracion térmica C103 para producir una corriente 2 de gas de didéxido de
carbono residual secado. La corriente 2 se enfria mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de
calor E101 hasta aproximadamente -23° C para producir una corriente 3 de diéxido de carbono gaseoso bruto que
se introduce en un recipiente de separacién de fases C101 en donde se separa para producir un primer liquido
enriquecido en didxido de carbono y un primer vapor que contiene la mayoria de los gases contaminantes.

Una corriente 4 del primer liquido enriquecido en diéxido de carbono se reduce en presion en la valvula V101 hasta
aproximadamente 18 bares (1,8 MPa) para producir una corriente 5 del primer liquido enriquecido en diéxido de
carbono de presién reducida, que se evapora mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor
E101 para proporcionar refrigeracion y para producir una corriente 6 de un primer gas enriquecido en diéxido de
carbono.

Una corriente 7 del primer vapor procedente del separador de fases C101 se enfria mediante intercambio de calor
indirecto en el intercambiador de calor E102 hasta aproximadamente -54,5° C para producir una corriente 8 de fluido
parcialmente condensado que se introduce en un segundo recipiente de separacion de fases C102 en donde se
separa para producir un segundo liquido enriquecido en didxido de carbono y un segundo vapor que contiene la
mayoria de los gases contaminantes remanentes.

Una corriente 13 del segundo liquido enriquecido en diéxido de carbono se calienta hasta una temperatura de
aproximadamente —51° C mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E102 para producir
una corriente 14 de un segundo liquido enriquecido en diéxido de carbono calentado que se reduce en presion hasta
8,7 bares (870 kPa) en la valvula V102 para producir una corriente 15 de un segundo liquido enriquecido en diéxido
de carbono de presion reducida. La corriente 15 se evapora y se calienta mediante intercambio de calor indirecto en
los intercambiadores de calor E101, E102 para proporcionar refrigeracion y para producir una corriente 16 de un
segundo gas enriquecido en diéxido de carbono. El calentamiento inicial de la corriente 13 en el intercambiador de
calor E102 resulta critica para evitar el congelamiento del segundo liquido enriquecido en didxido de carbono tras
una reduccion de presién de aproximadamente 30 bares (3 MPa).

Una corriente 9 del segundo vapor procedente del separador de fases C102 se calienta mediante intercambio de
calor indirecto hasta la temperatura ambiente en los intercambiadores de calor E101, E102 para producir una
corriente 10 de un segundo gas calentado que se calienta mediante intercambio de calor indirecto en el
precalentador E103 hasta aproximadamente 300° C para producir una corriente 11 de un segundo gas precalentado.
La corriente 11 se expande en la turbina K103 para producir energia y una corriente 12 de gas residual que
comprende aproximadamente 25% molar de diéxido de carbono y la mayoria de los gases contaminantes, que
después se emite a la atmdsfera.

La corriente 16 se comprime en la primera etapa K102 de un compresor de diéxido de carbono centrifugo de
multiples etapas para producir una corriente 17 de gas de didéxido de carbono comprimido a una presion de
aproximadamente 18 bares (1,8 MPa). El calor de la compresién se elimina de la corriente 17 en un refrigerador
intermedio E104 empleando agua de enfriamiento como refrigerante. Una corriente 18 del gas de diéxido de carbono
comprimido enfriado se combina con la corriente 6 y la corriente combinada se vuelve a comprimir en una segunda o
posterior etapa o etapas K101 del compresor para producir una corriente 19 de un gas diéxido de carbono mas
comprimido a una presién de aproximadamente 110 bares (11 MPa). La concentracion del diéxido de carbono en la
corriente 19 es de aproximadamente 96% molar. El calor de la compresién se elimina de la corriente 19 en un
posrefrigerador E105 empleando agua de alimentacion de la caldera y/o condensado como refrigerante, calentando
con ello el agua de alimentacion de la caldera y/o condensado y produciendo una corriente 20 de gas de didxido de
carbono comprimido mas enfriado a la presion de tuberia, por ejemplo, a aproximadamente 110 bares (11 MPa).

Para simplificar, E101 y E102 se muestran en la figura 1 como intercambiadores de calor distintos. Sin embargo, tal
como apreciaran los expertos en la técnica, los intercambiadores de calor E101 y E102, en realidad, habitualmente
forman parte del intercambiador de calor principal, y las corrientes de alimentacién entran y las corrientes de
producto salen en las localizaciones mas termodinamicamente eficaces. El intercambiador de calor principal E101,
E102 habitualmente es un intercambiador de calor de aletas de placa de multiples corrientes, preferiblemente
fabricado de aluminio.
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La tabla 1 es una tabla de equilibrio de calor y masa para el proceso mostrado en la figura 1.
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El proceso mostrado en la figura 1 produce diéxido de carbono purificado que tiene una concentracion de dioxido de
carbono de aproximadamente 96% molar y contiene aproximadamente 0,9% molar de oxigeno a una recuperacion
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de diéxido de carbono de aproximadamente 89%.

El concepto general de emplear la destilacién para purificar el didxido de carbono producido en un proceso de
oxicombustién no es nuevo. A este respecto, Allam et al. (“A Study of the Extraction of CO, from the Flue Gas of a
500 MW Pulverized Coal Fired Boiler”, Allam and Spilsbury; Energy Consers. Mgmt, vol. 33, n.° 5-8, pp. 373-378,
1992) describe un proceso para purificar el diéxido de carbono de un proceso de oxicombustion empleando
destilacion para purificar el didxido de carbono para eliminar las impurezas “pesadas” (tales como diéxido de azufre
y didxido de nitrégeno) y los gases contaminantes, que incluyen oxigeno, nitrégeno y argon.

En Allam et al., el sistema de didéxido de carbono se integra con una unidad de separacion de aire (“ASU”),
empleando la expansion de las corrientes de nitrogeno y de oxigeno para proporcionar refrigeracion para el proceso
de licuefaccion del diéxido de carbono. El proceso recicla parte de la corriente que contiene oxigeno separada del
diéxido de carbono hacia la caldera, y en este momento toma una corriente de purga para evitar que se acumulen
los contaminantes. Se emplea una columna rectificadora en el extremo frio para eliminar los contaminantes mas
ligeros de la corriente de diéxido de carbono. Una segunda columna, también en el extremo frio, elimina el diéxido
de azufre y los 6xidos de nitrégeno de la corriente de diéxido de carbono resultante.

Ademas, la idea general de que la columna de destilacién puede utilizarse para retirar el oxigeno del diéxido de
carbono producido en un proceso de oxicombustién ha sido descrita por los inventores en un articulo titulado
“Purification of Oxyfuel-Derived CO for Sequestration or EOR” presentado en the 8" Greenhouse Gas Control
Technologies conference (GHGT-8), Trondheim, en junio de 2006. Sin embargo, no se indicaron detalles acerca de
la manera de poner en practica la idea general.

Otra técnica anterior incluye el documento GB-A-2151597 (Duckett, publicado en 1985) que describe un proceso que
emplea membranas para concentrar una corriente de alimentacion de diéxido de carbono a baja concentracion, de
modo que puede purificarse empleando la separacion de fases. El objetivo es fabricar didxido de carbono liquido
para su venta, en lugar de recuperar la mayor cantidad posible de diéxido de carbono de un proceso de combustion
y, por consiguiente, la recuperacion del didxido de carbono de la alimentacidon es muy baja, de aproximadamente
70%.

El documento GB-A-2151597 describe el uso de una corriente de alimentacion de didxido de carbono para
proporcionar calor al rehervidor de la columna de destilacion. El documento GB-A-2151597 también describe el uso
de una fuente de refrigeracion externa para proporcionar el liquido requerido para que funcione el proceso de
destilacion.

El documento US-A-4.602.477 (Lucadamo, publicado en julio de 1986) describe un proceso para obtener los gases
de salida hidrocarbonados y aumentar su valor separandolos en una corriente de hidrocarburos ligeros, una
corriente de hidrocarburos pesados y una corriente de dioxido de carbono residual. La presencia del dioxido de
carbono en la corriente disminuye el calentamiento y el valor econémico del gas. El proceso emplea una unidad de
membrana de diéxido de carbono para realizar la eliminaciéon final del didéxido de carbono del producto de
hidrocarburos ligeros, ademas de una etapa de destilacion realizada a temperaturas bajas.

El objetivo del proceso descrito en el documento US-A-4.602.477 no es producir un diéxido de carbono de elevada
pureza, sino retirar el didoxido de carbono de la alimentaciéon de hidrocarburos. La etapa de destilacion produce la
corriente de didxido de carbono como una corriente lateral procedente de una columna rectificadora que tiene un
condensador. El proceso también emplea una columna de destilacién para purificar la corriente de hidrocarburos
pesados.

El documento US-A-4.977.745 (Heichberger, publicado en diciembre de 1990) describe un proceso para purificar
una corriente de alimentacion que tiene una pureza de alimentacion de dioxido de carbono mayor que 85% molar. La
corriente residual de elevada presién se calienta y se expande para recuperar energia, pero se emplea una fuente
de refrigeracion externa para licuar el diéxido de carbono.

El documento EP-A-0964215 (Novakand et al., publicado en diciembre de 1999) describe la recuperacion del didxido
de carbono de un proceso que emplea diéxido de carbono para congelar alimentos. El proceso implica el uso de una
columna de destilacion para recuperar el diéxido de carbono. La corriente de alimentacion de dioxido de carbono a la
columna proporciona una funcién de rehervidor a la columna antes de introducirse en la columna como reflujo.

El documento US-A-4.952.223 (Kirshnamurthy et al., publicado en agosto de 1990) describe un proceso de
licuefaccion del dioxido de carbono en el que la recuperacion del didéxido de carbono mejora haciendo pasar el gas
de emision a un sistema de PSA para producir una corriente de reciclaje enriquecida en diéxido de carbono y una
corriente de emision depurada de didxido de carbono.

Los documentos WQ02007/126972A (Shah et al., publicado en noviembre de 2007) y EP0965564A (Howard,

publicado en diciembre de 1999) describen procesos para purificar diéoxido de carbono bruto empleando la
separacion de transferencia de masas. En ambos casos, la alimentacién bruta al sistema de columna se se toma
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directamente del rehervidor en la parte inferior del sistema de columna.

Segun un primer aspecto de la invencion, se proporciona un método para purificar el didxido de carbono impuro que
comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en oxigeno y mondéxido de carbono,
comprendiendo dicho método:

comprimir un gas de didxido de carbono impuro para producir un gas de diéxido de carbono impuro
comprimido;

condensar al menos una porcion de dicho gas de diéxido de carbono impuro comprimido para producir un
liquido de diéxido de carbono impuro;

expandir al menos una porcién de dicho liquido de diéxido de carbono impuro para producir un liquido de
diéxido de carbono impuro expandido; y

separar al menos una porcion de dicho liquido de diéxido de carbono impuro expandido en un sistema de
columna de separacion de transferencia de masas para producir un primer vapor de cabecera enriquecido en
contaminantes y un liquido de fondo de didxido de carbono;

en el que dicho liquido de fondo de didéxido de carbono se vuelve a hervir mediante intercambio de calor indirecto
frente al gas de didxido de carbono bruto para producir un vapor de diéxido de carbono para la columna y un gas de
diéxido de carbono bruto enfriado, en el que dicho gas de diéxido de carbono impuro se deriva de dicho gas de
didxido de carbono bruto, y en el que dicho didxido de carbono liquido impuro comprende al menos 90% molar de
diéxido de carbono y dicho diéxido de carbono bruto comprende del 60% molar al 90% molar de diéxido de carbono.

Una ventaja de las realizaciones preferidas de la presente invencién es que las condiciones de funcionamiento del
sistema de columna de separacion de transferencia de masas pueden seleccionarse de modo que el liquido de
fondo de dioxido de carbono puede retirarse directamente como producto desde un sumidero de columna, y esta
listo para ser transportado por carretera, mar o tuberia sin mas ajustes de presion.

Pueden estar presentes otros contaminantes en el diéxido de carbono liquido impuro. Por ejemplo, si el método se
emplea para recuperar el diéxido de carbono de un gas de combustién producido en un proceso de oxicombustién,
los otros contaminantes habitualmente incluyen oxigeno, nitrégeno y argén, 6xidos de azufre (por ejemplo, diéxido
de azufre), y 6xidos de nitrégeno (por ejemplo, oxido nitrico y didxido de nitrégeno). Si el método se emplea para
recuperar el didxido de carbono de un gas de emisidon producido en un proceso de PSA de hidrégeno, los otros
contaminantes habitualmente incluyen hidrégeno, monoxido de carbono, nitrégeno, metano y argén. El método de la
presente invencion preferiblemente también elimina la mayor parte de estos otros contaminantes del didxido de
carbono liquido impuro.

El didxido de carbono liquido impuro generalmente comprende al menos aproximadamente 90% molar v,
preferiblemente, aproximadamente 95% molar de diéxido de carbono.

El liquido de fondo de diéxido de carbono generalmente comprende al menos aproximadamente 99% molar,
preferiblemente al menos aproximadamente 99,5% molar de diéxido de carbono, y lo mas preferiblemente al menos
aproximadamente 99,9% molar de didxido de carbono.

La presion del gas de didxido de carbono impuro comprimido es habitualmente de aproximadamente 50 bares a
aproximadamente 90 bares (de 5 MPa a 9 MPa), y preferiblemente de aproximadamente 65 bares a
aproximadamente 75 bares (de 6,5 MPa a 7,5 MPa). En las realizaciones del método en las que se purifica un
diéxido de carbono impuro derivado del gas de combustién procedente de un proceso de oxicombustion, la presién
del didxido de carbono impuro comprimido puede ser de aproximadamente 68 bares a aproximadamente 71 bares
(de 6,8MPa a 7,1 MPa). En las realizaciones del método en las que se purifica un diéxido de carbono impuro
derivado del gas residual de un proceso de PSA de hidroégeno, la presion del didxido de carbono impuro comprimido
puede ser un poco menor, por ejemplo, de aproximadamente 66 bares a aproximadamente 67 bares (de 6,6 MPa a
6,7 MPa).

La temperatura a la cual se condensa el diéxido de carbono comprimido es proporcional a la presion del gas. Asi, a
medida que aumenta la presion, también aumenta la temperatura de condensacién. Una ventaja de las realizaciones
preferidas de la presente invencion es que la presiéon del gas de diéxido de carbono impuro comprimido es
relativamente elevada vy, asi, la temperatura de condensacion también es alta. De hecho, a las presiones preferidas,
el gas de diéxido de carbono impuro comprimido puede condensarse mediante intercambio de calor indirecto frente
al agua como refrigerante. Esta caracteristica reduce la funcion de refrigeracion requerida por el proceso vy, asi,
puede reducirse el consumo de energia global.

La presién de funcionamiento del sistema de columna habitualmente es de aproximadamente la presion del punto
triple del diéxido de carbono, concretamente de aproximadamente 5,18 bares (518 kPa) a aproximadamente 50
bares (5 MPa), y preferiblemente de aproximadamente 25 bares a aproximadamente 35 bares (de 2,5 MPa a 3,5
MPa), por ejemplo, de aproximadamente 30 bares (3 MPa).
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El sistema de columna de separacién puede hacerse funcionar para que produzca un liquido de fondo de dioxido de
carbono a una presién que esta por debajo de la presion critica del diéxido de carbono, que es de aproximadamente
73,9 bares (739 kPa). El producto de diéxido de carbono liquido después resulta adecuado para ser tomado
directamente de un sumidero en el sistema de columna y ser transportado en un tanque para transporte por
carretera o para transporte maritimo. Para el tanque para transporte por carretera, la presion del liquido de fondo de
diéxido de carbono producido en el sistema de columna es, de modo adecuado, de aproximadamente 15 bares a
aproximadamente 30 bares (de 1,5 MPa a 3 MPa), y para un tanque para transporte maritimo, la presién es, de
modo adecuado, de aproximadamente 5 bares a aproximadamente 10 bares (de 500 kPa a 1 MPa). Estas
realizaciones proporcionan una alternativa al transporte por tuberia del diéxido de carbono a presion supercritica.

Sin embargo, en algunas realizaciones, al menos una porcion del liquido de fondo de diéxido de carbono puede
bombearse para producir un liquido de diéxido de carbono presurizado, cuya presion puede estar por encima de la
presion critica del diéxido de carbono. El liquido de diéxido de carbono presurizado puede estar a una presién de
aproximadamente 100 bares a aproximadamente 250 bares (de 10 MPa a 25 MPa). En estas realizaciones, al
menos una porcién del gas de diéxido de carbono impuro puede preenfriarse mediante intercambio de calor indirecto
frente a un liquido de didxido de carbono presurizado para producir un gas de diéxido de carbono impuro preenfriado
para la compresién y un liquido de didxido de carbono presurizado calentado.

El liquido de fondo de diéxido de carbono preferiblemente se vuelve a hervir mediante intercambio de calor indirecto
frente a un gas de didxido de carbono bruto para producir vapor de didxido de carbono para la columna y gas de
didxido de carbono bruto enfriado. Una porcion del gas de didxido de carbono bruto puede condensar durante el
rehervido del sistema de columna. La presion del gas de dioxido de carbono bruto puede ser de aproximadamente
15 bares a aproximadamente 60 bares (de 1,5 MPa a 6 MPa), preferiblemente de aproximadamente 25 bares a
aproximadamente 35 bares (de 2,5 MPa a 3,5 MPa), por ejemplo, aproximadamente 30 bares (3 MPa). En
realizaciones preferidas, la presion de funcionamiento de dicho sistema de columna es aproximadamente igual a la
presion del gas de diéxido de carbono bruto.

El gas de didxido de carbono bruto comprende del 60% al 90% molar de diéxido de carbono, por ejemplo,
aproximadamente 75% molar de diéxido de carbono.

En realizaciones preferidas, el método comprende:

calentar al menos una porcién del primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes mediante
intercambio de calor indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para producir un primer
gas enriquecido en contaminantes; y

combinar al menos una porcion del primer gas enriquecido en contaminantes con una alimentacion de gas de
didxido de carbono contaminado para producir dicho gas de diéxido de carbono bruto.

Si la presion de funcionamiento del sistema de columna es menor que la presion de la alimentacién de gas de
diéxido de carbono contaminado, entonces el primer gas enriquecido en contaminantes debe comprimirse en un
compresor de reciclaje hasta la presion de la alimentacion de gas de dioxido de carbono contaminado antes del
reciclaje. Sin embargo, en realizaciones preferidas, el sistema de columna se hace funcionar a una presién que es
mayor que la presion de la alimentacion de gas de dioxido de carbono contaminado en una cantidad
aproximadamente igual a la caida de presion inherente entre el sistema de columna y la alimentacién de gas de
diéxido de carbono contaminado. Estas realizaciones eliminan la necesidad de un compresor de reciclaje y, por
tanto, tienen un consumo de energia global menor.

En otras realizaciones, el primer vapor enriquecido en contaminantes puede reciclarse hacia la alimentacion de gas
de diéxido de carbono contaminado en una localizacién isoterma dentro de una disposicion de intercambiadores de
calor. En otras realizaciones, el primer gas enriquecido en contaminantes puede ser parcialmente condensado
independientemente de la alimentacion de gas de diéxido de carbono contaminado e introducirse por separado en
uno o mas separadores de fases.

El gas de dioxido de carbono impuro se deriva preferiblemente del gas de didxido de carbono bruto. En estas
realizaciones, el método puede comprender:

enfriar aun mas al menos una porcidon de dicho gas de dioxido de carbono bruto enfriado mediante
intercambio de calor indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para producir un fluido
de dioéxido de carbono bruto parcialmente condensado;

separar las fases de al menos una porcién de dicho fluido de didéxido de carbono bruto parcialmente
condensado para producir un primer diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de diéxido de
carbono;

expandir al menos una porcién de dicho primer didxido de carbono liquido impuro para producir un primer
diéxido de carbono liquido impuro expandido a una primera presion; y

evaporar al menos una porcién de dicho primer didéxido de carbono liquido impuro expandido mediante
intercambio de calor indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para proporcionar al
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menos una porcion de la funciéon de refrigeracion requerida por el método y un primer diéxido de carbono
gaseoso impuro. En dichas realizaciones, el primer diéxido de carbono gaseoso impuro forma al menos una
porcion del gas de didxido de carbono impuro. La primera presién habitualmente es de aproximadamente 10
bares a aproximadamente 25 bares (de 1 MPa a 2,5 MPa), por ejemplo, de aproximadamente 17 a
aproximadamente 18 bares (de 1,7 MPa a 1,8 MPa).

El método puede comprender ademas:

enfriar al menos una porcién de dicho vapor depurado de diéxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para producir un fluido depurado de diéxido
de carbono parcialmente condensado;

separar las fases de al menos una porcion de dicho fluido depurado de diéxido de carbono parcialmente
condensado para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro y un vapor pobre en diéxido de
carbono;

expandir al menos una porcién de dicho segundo diéxido de carbono liquido impuro para producir un segundo
diéxido de carbono liquido impuro expandido a una segunda presion que es menor que dicha primera presion;
y

evaporar al menos una porcion de dicho segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido mediante
intercambio de calor indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para proporcionar al
menos una porcion de la funcion de refrigeracion requerida por el método y un segundo diéxido de carbono
gaseoso impuro. La segunda presién puede ser de aproximadamente la presion del punto triple del dioxido de
carbono a aproximadamente 15 bares (1,5 MPa), de aproximadamente 7 bares a aproximadamente 8 bares
(de 700 kPa a 800 kPa).

La formacién de diéxido de carbono sdélido durante la expansion del segundo diéxido de carbono liquido impuro
puede evitarse calentando el segundo diéxido de carbono liquido impuro mediante intercambio de calor indirecto,
habitualmente con al menos una corriente del proceso, antes de la expansion.

El método puede comprender:

comprimir al menos una porcion de dicho segundo dioxido de carbono gaseoso impuro para producir un
segundo diéxido de carbono gaseoso impuro comprimido a aproximadamente dicha primera presion; y
combinar al menos una porcion de dicho segundo diéxido de carbono impuro comprimido con al menos una
porcion de dicho primer diéxido de carbono gaseoso impuro, o un gas derivado de este, para producir al
menos una porcién de dicho gas de diodxido de carbono impuro.

El vapor pobre en dioxido de carbono habitualmente se calienta mediante intercambio de calor indirecto,
habitualmente con al menos una corriente del proceso, hasta la temperatura ambiente para producir un gas pobre en
diéxido de carbono. Al menos una porcion de gas pobre en didoxido de carbono puede calentarse mediante
intercambio de calor indirecto y después expandirse para producir energia y un gas pobre en diéxido de carbono
expandido que habitualmente se emite a la atmésfera. El calor de compresion de la compresion del gas de dioxido
de carbono residual puede emplearse para calentar el gas pobre en diéxido de carbono.

Todos los gases inertes u otros contaminantes habitualmente se acaban emitiendo en el gas pobre en dioxido de
carbono expandido debido al reciclaje del primer gas enriquecido en contaminantes.

Como alternativa al bombeado del liquido de fondo de diéxido de carbono, el método puede comprender:

vaporizar al menos una porcioén de dicho liquido de fondo de didéxido de carbono para producir un vapor de
diéxido de carbono y diéxido de carbono liquido a una tercera presion;

calentar al menos una porcién de dicho vapor didxido de carbono mediante intercambio de calor indirecto,
habitualmente con al menos una corriente del proceso, para proporcionar un gas de reciclaje de dioxido de
carbono;

reciclar al menos una porcidon de dicho gas de reciclaje de diéxido de carbono para formar una porcién de
dicho gas de dioxido de carbono impuro.

El término “vaporizar” es un término de la técnica y se refiere a reducir la presién de un fluido, habitualmente a través
de una valvula, e introducir el fluido a presion reducida en un recipiente en el que se separan las fases liquida y de
vapor.

El liquido de fondo de diéxido de carbono puede vaporizarse a cualquier presion menor que la presién de
funcionamiento de la columna y por encima de la presion del punto triple del dioxido de carbono y, de modo
adecuado, se vaporiza a una tercera presién de aproximadamente la presion del punto triple del diéxido de carbono
a aproximadamente 30 bares (3 MPa), habitualmente de aproximadamente 6 bares a aproximadamente 10 bares
(de 600 kPa a 1 MPa), por ejemplo, aproximadamente 7 bares (700 kPa).
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La tercera presion es totalmente independiente de la primera y la segunda presion, y preferiblemente se selecciona
para optimizar la eficacia del proceso. Por ejemplo, cuando la tercera presion es igual a la primera presion, el gas de
reciclaje de diéxido de carbono puede combinarse con el primer diéxido de carbono gaseoso impuro sin ajuste de
presion para formar el gas de di6éxido de carbono impuro, evitando con ello el consumo de energia de un compresor
de reciclaje.

Cuando la tercera presion es igual a la segunda presion, el gas de reciclaje de didéxido de carbono puede
combinarse con el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro sin ajuste de presion. El gas de didxido de carbono
combinado después puede comprimirse hasta la primera presidon y combinarse con el primer diéxido de carbono
gaseoso impuro para formar el gas de didxido de carbono impuro.

Cuando la tercera presion es diferente de la primera y la segunda presion, las presiones de los diversos gases de
diéxido de carbono impuros deben ajustarse de modo adecuado antes de su combinacion para formar el gas de
diéxido de carbono impuro. A este respecto, la tercera presion puede ser mayor que la primera (y la segunda)
presion, en cuyo caso el primer (y el segundo) diéxido de carbono gaseoso impuro debe comprimirse hasta la
tercera presion antes de su combinacién con el gas de reciclaje de didxido de carbono para formar el gas de didxido
de carbono impuro.

El método puede aplicarse para recuperar diéxido de carbono de cualquier corriente de gas residual que comprenda
al menos aproximadamente 60% molar de diéxido de carbono. Sin embargo, el método tiene una aplicacion concreta
en la recuperacion del didxido de carbono de gases residuales generados en un proceso de oxicombustién o de
gases residuales de un proceso de PSA de hidrégeno.

El primer contaminante puede ser oxigeno. En estas realizaciones, el gas de didéxido de carbono impuro puede
obtenerse de los gases residuales generados en un proceso de oxicombustion.

El gas residual habitualmente se genera quemando un combustible seleccionado del grupo que consiste en un
combustible carbonaceo, un combustible hidrocarbonaceo y sus mezclas, en presencia de oxigeno puro en un
proceso de oxicombustion. El gas residual habitualmente se lava con agua para eliminar al menos la mayoria de los
contaminantes hidrosolubles y para enfriar el gas. El gas residual lavado resultante habitualmente se comprime para
formar un gas residual comprimido que después habitualmente se seca.

La etapa de lavado habitualmente se realiza en un recipiente de contacto de gas-liquido a contracorriente, tal como
una columna de lavado (o depuradora).

El gas de combustion lavado se comprime hasta la presién de funcionamiento del sistema de secado del gas. En
realizaciones en las que el sistema de secado del gas es al menos un secador desecante, la presion de
funcionamiento habitualmente es de aproximadamente 10 bares a aproximadamente 50 bares (de 1 MPa a 5 MPa),
y preferiblemente de aproximadamente 25 bares a aproximadamente 35 bares (de 2,5 MPa a 3,5 MPa), por ejemplo,
de aproximadamente 30 bares (3 MPa). El calor de la compresion puede recuperarse precalentando el gas pobre en
diéxido de carbono antes de la expansion y la emision.

Las realizaciones del presente método en las que el primer contaminante es el oxigeno pueden incorporarse en el
método descrito en el documento USSN 11/656.913, cuya descripcion se incorpora en la presente como referencia.
Asi, en las realizaciones en que el primer contaminante es el oxigeno, el método puede comprender:

quemar un combustible seleccionado del grupo que consiste en un combustible carbonaceo, un combustible
hidrocarbonaceo y sus mezclas, en presencia de oxigeno en una unidad de oxicombustién para producir un
gas de combustion que comprende diéxido de carbono;

calentar al menos una porcién de dicho vapor pobre en didxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto, habitualmente con al menos una corriente del proceso, para proporcionar un gas pobre en didxido
de carbono;

separar el diéxido de carbono de al menos una porcion de dicho gas pobre en diéxido de carbono mediante
difusion a través de al menos una membrana permeable en un sistema de separacion por membrana para
producir un gas de dioxido de carbono separado y un gas de emision; y

introducir al menos una porcién del gas de dioxido de carbono separado procedente del sistema de
separacion por membrana en la unidad de oxicombustidn. El gas de emisién puede expandirse para producir
energia y después emitirse a la atmdsfera.

El método descrito en el documento USSN 11/287.640 (cuya descripcidon se incorpora en la presente como
referencia) puede integrarse con el método de la presente invencién para eliminar al menos una porcién de uno o
mas contaminantes adicionales seleccionados del grupo que consiste en diéxido de azufre y NOy (es decir, 6xido
nitrico y di6éxido de nitrégeno) del gas de didxido de carbono en la cadena de compresién del gas de combustion. A
este respecto, el método de la presente puede comprender ademas:

comprimir el gas de combustién, o un gas derivado de este, a una presidon elevada, habitualmente de
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aproximadamente 10 bares a aproximadamente 50 bares (de 1 MPa a 5 MPa);

mantener dicho gas de combustién a dicha presién elevada en presencia de oxigeno y agua y, cuando se va
a eliminar el diéxido de azufre, NOy, durante un tiempo suficiente para convertir el didoxido de azufre en acido
sulfurico y/o NOxen &cido nitrico; y

separar el acido sulfurico y/o acido nitrico del gas de combustion para producir un gas de dioéxido de carbono
pobre en NOy y sin dioxido de azufre, que habitualmente después se introduce en el sistema de secado del
gas después de otra compresion hasta su presién de funcionamiento si fuera necesario. Una ventaja de estas
realizaciones es que también se elimina cualquier mercurio presente en el gas de combustion.

Cuando el gas de diéxido de carbono bruto comprende SO,y NOy, el método preferiblemente comprende convertir
SO, en acido sulfurico a una primera presion elevada, y convertir NOy en acido nitrico a una segunda presion
elevada que es mayor que la primera presion elevada. Una porcion de NOy puede convertirse en acido nitrico a la
primera presion elevada. Por ejemplo, si la concentracién de alimentacion de SO, es lo suficientemente baja,
entonces podria producirse mas acido nitrico que acido sulfurico a la primera presion elevada.

En estas realizaciones, el método habitualmente comprende:

lavar el gas de combustion, o un gas derivado de este, con agua a dicha primera presion elevada en un
primer dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente para producir un gas de diéxido de carbono sin
SO y una disolucién de acido sulfurico acuosa;

comprimir al menos una porcién del gas de didéxido de carbono sin SO, hasta la segunda presién elevada; y
lavar al menos una porcién del gas de diéxido de carbono sin SOz con agua a la segunda presion elevada en
un segundo dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente para producir un gas de dioxido de
carbono sin SO, y pobre en NOy y una disoluciéon de acido nitrico acuosa; Al menos una porcién del gas de
diéxido de carbono sin SO, y pobre en NOy entonces se introduce, después de una compresién adicional
opcional si es necesario, en el sistema de secado de gas para producir un gas de diéxido de carbono
contaminado.

Al menos una porcién de la disolucion de acido sulfurico acuosa habitualmente se recicla hacia el primer dispositivo
de contacto de gas/liquido, opcionalmente después de bombear y/o enfriar. Al menos una porcién de la disolucion de
acido nitrico acuosa habitualmente se recicla hacia el segundo dispositivo de contacto de gas/liquido, opcionalmente
después de bombear y/o enfriar.

La primera presion elevada habitualmente es de aproximadamente 10 bares a aproximadamente 20 bares (de 1
MPa a 2 MPa) y es preferiblemente de aproximadamente 15 bares (1,5 MPa). Cuando el gas de combustion se
comprime hasta la primera presion elevada, dicha compresién es preferiblemente adiabatica. La segunda presién
elevada habitualmente es de aproximadamente 25 bares a 35 bares (de 2,5 MPa 3,5 MPa) y es preferiblemente de
aproximadamente 30 bares (3 MPa).

El primer contaminante puede ser mondxido de carbono. En estas realizaciones, el gas de didxido de carbono
impuro puede obtenerse de los gases residuales de un proceso de PSA de hidrégeno.

Un combustible carbonaceo (por ejemplo, carbén) o un combustible hidrocarbonaceo (por ejemplo, metano o gas
natural) puede convertirse en sintegas mediante reformacién catalitica con vapor, oxidacién parcial, reformacién
catalitica calentada por gas, o cualquier combinaciéon de estos procesos. El sintegas puede someterse a una
reaccion de desplazamiento con agua para producir un gas enriquecido en hidrégeno que comprende dioxido de
carbono como componente principal. Estos procesos generalmente se realizan a una presion de aproximadamente
20 bares a aproximadamente 70 bares (de 2 MPa a 7 MPa).

El hidréogeno puede separarse del gas enriquecido en hidrégeno mediante un sistema de PSA, habitualmente una
unidad de PSA de muliltiples lechos. Un sistema de PSA generalmente funciona a aproximadamente 25 bares (2,5
MPa). La composicién de la corriente de gas residual procedente del sistema de PSA depende del combustible
utilizado, pero habitualmente comprende al menos aproximadamente 60% molar de diéxido de carbono con
cantidades menores de hidrégeno, metano, monéxido de carbono y agua.

En lugar de emitir el primer gas enriquecido en contaminantes (que, en estas realizaciones, contiene cantidades
sustanciales de mondxido de carbono, junto con hidrégeno, metano y diéxido de carbono), el gas puede reciclarse
hacia el proceso de generacion de sintegas.

Al menos la mayoria (concretamente, mas del 50%), preferiblemente al menos 75% y mas preferiblemente al menos
90% de la funcion de refrigeracion completa requerida por el método preferiblemente se proporciona internamente
por medio del intercambio de calor indirecto entre las corrientes del proceso.

Cualquier funcion de refrigeracién remanente que no sea proporcionada internamente por la evaporacion de las

corrientes del proceso liquidas puede ser proporcionada evaporando un refrigerante externo. Sin embargo, se
prefiere que la funcién de refrigeracion completa requerida por el método sea proporcionada internamente, es decir,
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sin el uso de un refrigerante externo, por medio del intercambio de calor indirecto entre las corrientes del proceso.

La expresion “funcion de refrigeracion” se refiere solo a la funcion de refrigeracion subambiental, es decir, la funcion
de refrigeracion por debajo de la temperatura ambiente, y excluye la funcion de enfriamiento a la temperatura
ambiente o0 a una temperatura mayor que esta.

En realizaciones preferidas, el didxido de carbono liquido impuro preferiblemente se introduce en el sistema de
columna en una localizacién en la parte superior, o cercana a esta, de la columna o de cada columna.

Segun un segundo aspecto de la presente invencion, se proporciona un aparato para purificar un diéxido de carbono
impuro que comprende un primer contaminante seleccionado del grupo que consiste en oxigeno y monéxido de
carbono segun un método del primer aspecto, y el aparato comprende:

una primera disposicién de compresor para comprimir el gas de didxido de carbono impuro para producir un
gas de dioxido de carbono impuro comprimido;

una disposiciéon de condensador para condensar el gas de didxido de carbono impuro comprimido para
producir un liquido de didéxido de carbono impuro;

una disposicién de conducto para introducir el gas de didxido de carbono impuro comprimido procedente de
dicha primera disposiciéon de compresor en dicha disposicion de condensador;

una primera disposicion de reduccion de la presion para expandir el liquido de diéxido de carbono impuro
para producir un liquido de dioxido de carbono impuro expandido;

una disposicién de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de dicha
disposicion de condensador en dicha primera disposicion de reduccion de la presion;

un sistema de columna de separacion de transferencia de masas para separar el liquido de didxido de
carbono impuro expandido para producir un primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes y un
liquido de fondo de diéxido de carbono; y

una disposicion de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro expandido procedente de
dicha primera disposicion de reduccion de la presién en dicho sistema de columna;

un rehervidor para volver a hervir el liquido de fondo de diéxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto frente a un gas de dioxido de carbono bruto para producir un vapor de diéxido de carbono para el
sistema de columna y un gas de diéxido de carbono bruto enfriado;

una disposicién de intercambiador de calor para enfriar el liquido de diéxido de carbono impuro mediante
intercambio de calor indirecto para producir un liquido de diéxido de carbono impuro enfriado;

una disposicidon de conducto para introducir el gas de didxido de carbono bruto enfriado procedente de dicho
rehervidor en dicha disposicion de intercambiador de calor para un mayor enfriamiento para producir un fluido
de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado;

un separador de fases para separar las fases del fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado
en un primer diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de diéxido de carbono;

una disposicidon de conducto para introducir el fluido de dioxido de carbono impuro parcialmente condensado
procedente de dicha disposicion de intercambiador de calor en dicho separador de fases;

una segunda disposicion de reduccion de la presion para expandir el primer diéxido de carbono liquido impuro
para producir un primer diéxido de carbono liquido impuro expandido a una primera presion;

una disposicion de conducto para introducir el primer didéxido de carbono liquido impuro procedente de dicho
separador de fases en dicha segunda disposicién de reduccion de la presion;

una disposicion de conducto para introducir el primer diéxido de carbono liquido impuro expandido procedente
de la segunda disposiciéon de reduccién de la presiéon en dicha disposicion de intercambiador de calor para la
evaporacion para proporcionar refrigeracién al método y un primer diéxido de carbono gaseoso impuro; y

una disposicion de conducto para introducir el primer diéxido de carbono gaseoso impuro procedente de dicha
disposicién de intercambiador de calor en dicha primera disposicion de compresor;

en el que la disposicion de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de
dicha disposicién de condensador en dicha primera disposicion de reduccion de la presién comprende:

una disposicién de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de
dicha disposicién de condensador en dicha disposicién de intercambiador de calor;

al menos un paso para fluidos en dicha disposicién de intercambiador de calor; y

una disposiciéon de conducto para introducir el liquido de dioxido de carbono impuro enfriado
procedente de dicha disposiciéon de intercambiador de calor en dicha primera disposicién de reduccion
de la presion.

Una “disposicion” para realizar una funcioén concreta es uno o mas dispositivos adaptados y construidos para realizar
esa funcion. Por ejemplo, una “disposicion de conducto” es cualquier forma de conducto adecuado para trasladar el
fluido pertinente entre las partes indicadas del aparato. Un ejemplo adecuado es una tuberia o un conjunto de
tuberias. Sin embargo, una disposicion de conducto puede comprender otras caracteristicas, tales como al menos
un paso para fluidos en una disposicién de intercambio de calor o una disposicion de compresor.

La “disposicion de condensador” funciona enfriando el gas de didxido de carbono impuro comprimido mediante
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intercambio de calor indirecto frente al menos a un refrigerante, tal como agua. Un ejemplo de una disposicion de
condensador adecuada es un posrefrigerador para la primera disposicién de compresor.

La “primera disposicion de compresor” es cualquier forma de compresor adecuado para comprimir un gas de diéxido
de carbono. Un ejemplo adecuado incluye un compresor centrifugo de una etapa o de multiples etapas o al menos
una etapa de un compresor centrifugo de multiples etapas con refrigeracion intermedia opcional.

La “primera disposicién de reducciéon de la presion” puede ser cualquier dispositivo adecuado para expandir un
diéxido de carbono liquido presurizado. Un ejemplo adecuado incluye una valvula de reduccién de la presion.

El sistema de columna de separacion de transferencia de masas habitualmente comprende al menos una columna
de destilacion. En realizaciones preferidas, solo existe una columna.

El aparato comprende un intercambiador de calor para enfriar al menos una porcion del liquido de diéxido de
carbono impuro enfriado mediante intercambio de calor indirecto, habitualmente con al menos una corriente del
proceso, para producir un liquido de diéxido de carbono impuro enfriado. En estas realizaciones, la disposicion de
conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de la disposicion de condensador en la
primera disposicién de reduccién de la presion comprende:

una disposicién de conducto para introducir el liquido de dioxido de carbono impuro procedente de la
disposicién de condensador en la disposicion de intercambiador de calor;

al menos un paso para fluidos en la disposicion de intercambiador de calor; y

una disposicion de conducto para introducir el liquido de didxido de carbono impuro enfriado procedente de la
disposicién de intercambiador de calor en la primera disposicion de reduccion de la presion.

La disposicion de intercambiador de calor habitualmente es un intercambiador de calor de aletas de placa de
multiples corrientes que presenta una pluralidad de pasos para fluidos en los que la corriente o corrientes de
enfriamiento fluyen a contracorriente con la corriente o corrientes de calentamiento. Resulta deseable que las
corrientes de alimentacion entren y las corrientes de producto salgan del intercambiador de calor principal en las
localizaciones mas termodinamicamente eficaces. El intercambiador de calor habitualmente esta fabricado de
aluminio.

En ciertas realizaciones, el aparato puede comprender una disposicion de conducto para distribuir el liquido de fondo
de didxido de carbono directamente desde el sumidero del sistema de columna hacia, por ejemplo, un tanque para
transporte por carretera o para transporte maritimo. En otras realizaciones, el aparato puede comprender:

una disposicion de bomba para bombear el liquido de fondo de diéxido de carbono para producir un liquido de
diéxido de carbono presurizado; y

una disposicion de conducto para introducir el liquido de fondo de diéxido de carbono procedente del sistema
de columna en la disposicidon de bomba. La “disposicion de bomba” habitualmente es una bomba de liquidos.

En estas realizaciones, el aparato habitualmente comprende una disposiciéon de conducto para introducir el liquido
de diéxido de carbono presurizado procedente de la disposicién de bomba en una tuberia de distribucion. Estas
realizaciones preferiblemente comprenden:

un prerrefrigerador para preenfriar un gas de dioxido de carbono impuro mediante intercambio de calor
indirecto frente al liquido de dioxido de carbono presurizado;

una disposicion de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono presurizado procedente de la
disposicién de bomba en el prerrefrigerador; y

una disposicion de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono impuro preenfriado procedente del
prerrefrigerador en una primera disposicion de compresor.

El aparato habitualmente comprende un rehervidor para volver a hervir el liquido de fondo de diéxido de carbono
mediante intercambio de calor indirecto frente a un gas de diéxido de carbono bruto para producir un vapor de
diéxido de carbono para la columna y un gas de dioxido de carbono bruto enfriado. El rehervidor puede estar
localizado dentro del sistema de columna (por ejemplo, en el sumidero de la columna) o fuera del sistema de
columna, tal como se conoce en la técnica. Se emplearan una o mas disposiciones de conducto adecuadas para el
rehervidor dependiendo de la localizacién del rehervidor con relacion a la columna, tal como se conoce en la técnica.

El aparato puede comprender:

una disposicion de conducto para introducir un primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes
procedente del sistema de columna en la disposicion de intercambiador de calor para el calentamiento para
producir un primer gas enriquecido en contaminantes; y

una disposicién de conducto para combinar el primer gas enriquecido en contaminantes procedente de la
disposicién de intercambiador de calor con el gas de didxido de carbono contaminado para formar un gas de
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diéxido de carbono bruto y para introducir al menos una porcién del gas de diéxido de carbono bruto en el
rehervidor.

El aparato preferiblemente comprende:

una disposicion de conducto para introducir el gas de didxido de carbono bruto enfriado procedente del
rehervidor en la disposicion de intercambiador de calor para un mayor enfriamiento, mediante intercambio de
calor indirecto, para producir un fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado;

un separador de fases para separar las fases del fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado
en un primer diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de diéxido de carbono;

una disposicion de conducto para introducir el fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado
procedente de la disposicion de intercambiador de calor en el separador de fases;

una segunda disposicion de reduccion de la presion para expandir el primer didxido de carbono liquido impuro
para producir un primer diéxido de carbono liquido impuro expandido a una primera presion;

una disposicidon de conducto para introducir el primer diéxido de carbono liquido impuro procedente del
separador de fases en la segunda disposicién de reduccién de la presion;

una disposicion de conducto para introducir el primer diéxido de carbono liquido impuro expandido procedente
de la segunda disposicién de reduccion de la presidon en la disposicion de intercambiador de calor para la
evaporacion para proporcionar refrigeracion al método y un primer diéxido de carbono gaseoso impuro; y

una disposicion de conducto para introducir el primer diéxido de carbono impuro procedente de la disposicion
de intercambiador de calor en la primera disposicién de compresor.

El aparato preferiblemente comprende ademas:

una disposicion de conducto para introducir el vapor depurado en didxido de carbono procedente del
separador de fases en la disposicion de intercambiador de calor para el enfriamiento, mediante intercambio
de calor indirecto, para producir un fluido depurado en diéxido de carbono parcialmente condensado;

otro separador de fases para separar las fases del fluido depurado en dioxido de carbono parcialmente
condensado para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro y un vapor pobre en diéxido de
carbono;

una disposicion de conducto para introducir el fluido depurado en diéxido de carbono parcialmente
condensado procedente de la disposicion de intercambiador de calor en el otro separador de fases;

una tercera disposicion de reduccion de la presion para expandir el segundo didxido de carbono liquido
impuro para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido;

una disposicion de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro procedente del otro
separador de fases en la tercera disposicion de reduccion de la presion; y

una disposicion de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido en la
disposicién de intercambiador de calor para la evaporacion para proporcionar refrigeracion al método y un
segundo di6xido de carbono gaseoso impuro.

La “segunda disposicion de compresion” puede ser un compresor centrifugo de una etapa o de mudltiples etapas, o
una o mas etapas en un compresor centrifugo de multiples etapas con refrigeracion intermedia opcional. En
realizaciones preferidas, la primera y segunda disposicion de compresiéon son etapas dentro de la misma maquina
de funcionamiento integral.

En estas realizaciones, la disposicion de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro
procedente del otro separador de fases en la tercera disposicion de reduccion de la presion puede comprender:

una disposicion de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro procedente del otro
separador de fases en la disposicion de intercambiador de calor para el calentamiento para producir un
segundo diéxido de carbono liquido impuro calentado;

al menos un paso para fluidos dentro de la disposicion de intercambiador de calor; y

una disposicién de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro calentado
procedente de la disposicidn de intercambiador de calor en la tercera disposicion de reduccion de la presion.

El aparato puede comprender:

una segunda disposicion de compresor para comprimir el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro para
producir un segundo diéxido de carbono gaseoso impuro comprimido;

una disposicidon de conducto para introducir el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro procedente de la
disposicion de intercambiador de calor en la segunda disposicion de compresor; y

una disposicion de conducto para introducir el segundo dioxido de carbono gaseoso impuro procedente de la
segunda disposicion de compresor en la disposicion de conducto para introducir el primer diéxido de carbono
gaseoso impuro procedente de la primera disposicion de compresor.

En otras realizaciones preferidas, el aparato comprende:
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un recipiente de vaporizacién para vaporizar el liquido de fondo de diéxido de carbono para producir un vapor
de diéxido de carbono y un didxido de carbono liquido a una tercera presion;

una disposicion de conducto para introducir el liquido de fondo de diéxido de carbono procedente del sistema
de columna en el recipiente de vaporizacion;

una disposicién de conducto para introducir el vapor de diéxido de carbono procedente del recipiente de
vaporizacién en la disposicion de intercambiador de calor para el calentamiento para producir un gas de
reciclaje de didxido de carbono; y

una disposicién de conducto para reciclar el gas de reciclaje de didéxido de carbono como al menos una
porcion del gas de didxido de carbono impuro hacia la primera disposicion de compresor.

En estas realizaciones, el aparato requerido dependera de la magnitud de la tercera presiéon con relacion a la
primera y segunda presion. Por ejemplo, cuando la tercera presion es igual a la primera presion, el aparato puede
comprender ademas una disposicion de conducto para combinar el gas de reciclaje de didxido de carbono con el
primer dioxido de carbono gaseoso impuro y para introducir el gas combinado en la primera disposicién de
compresor.

Cuando la tercera presion es diferente de la primera presién, sera necesaria otra disposiciéon de compresor, junto
con una o mas disposiciones de conducto adecuadas, antes de que puedan combinarse los gases de dioxido de
carbono pertinentes e introducirse en la primera disposicion de compresor. La otra disposicion de compresion puede
ser para el primer (o segundo) didxido de carbono gaseoso impuro o para el gas de reciclaje de diéxido de carbono,
dependiendo de la relacién entre las presiones.

Cuando la tercera presion es menor que la primera presion, una opcion seria que la disposicion de conducto para
reciclar el gas de reciclaje de diéxido de carbono comprendiese:

una tercera disposicion de compresor para comprimir el gas de reciclaje de diéxido de carbono para producir
un gas de reciclaje de didxido de carbono comprimido a la primera presion;

una disposicion de conducto para introducir el gas de reciclaje de dioxido de carbono procedente de la
disposicion de intercambiador de calor en la tercera disposicion de compresor; y

una disposicion de conducto para reciclar el gas de reciclaje de diéxido de carbono comprimido como al
menos una porcién del gas de didxido de carbono impuro hacia la primera disposicion de compresor.

La “tercera disposicion de compresion” puede ser un compresor centrifugo de una etapa o de mudltiples etapas, o
puede ser una o mas etapas de un compresor centrifugo de multiples etapas con refrigeraciéon intermedia opcional.
En realizaciones preferidas, la primera, la segunda y la tercera disposicion de compresion son etapas dentro de la
misma maquina de funcionamiento integral.

En realizaciones en las que el gas de dioxido de carbono residual se deriva de un gas de combustion producido en
un proceso de oxicombustién, el aparato puede comprender:

una unidad de oxicombustion para quemar un combustible seleccionado del grupo que consiste en un
combustible carbonaceo, un combustible hidrocarbonaceo y sus mezclas, en presencia de oxigeno para
producir un gas de combustion que comprende diéxido de carbono;

un recipiente de contacto de gas/liquido para lavar al menos una porcion del gas de combustion con agua
para retirar los componentes hidrosolubles y producir un gas de combustién lavado;

una disposiciéon de conducto para introducir el gas de combustion procedente de la unidad de oxicombustion
en el recipiente de contacto de gas/liquido;

una cuarta disposicién de compresor para comprimir el gas de combustiéon lavado comprimido para producir
un gas de combustion comprimido;

una disposicién de conducto para introducir el gas de combustion lavado procedente del recipiente de
contacto de gas/liquido en la cuarta disposicidon de compresion;

un sistema de secado de gases para secar el gas de combustiéon comprimido para producir un gas de diéxido
de carbono contaminado;

una disposicién de conducto para introducir el gas de combustion comprimido procedente de la cuarta
disposicién de compresor en el sistema de secado de gases; y

una disposicion de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono contaminado, o un gas derivado de
este, en el rehervidor.

La “cuarta disposicion de compresion” puede ser un compresor centrifugo de una etapa o de multiples etapas, o es
una o mas etapas de un compresor centrifugo de multiples etapas con refrigeracion intermedia opcional. Sin
embargo, la cuarta disposicion de compresion preferiblemente es una combinacién de un compresor axial para la
funcion de compresion inicial (por ejemplo, para una compresion entre aproximadamente 1 bar y aproximadamente
15 bares (100 kPa y 1,5 MPa)) y un compresor centrifugo para cualquier funcion de compresion remanente (por
ejemplo, de aproximadamente 15 bares a aproximadamente 30 bares (de 1,5 MPa a 3 MPa)).
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El aparato puede comprender:

una unidad de oxicombustion para quemar un combustible seleccionado del grupo que consiste en un
combustible carbonaceo, un combustible hidrocarbonaceo y sus mezclas, en presencia de oxigeno para
producir un gas de combustion que comprende diéxido de carbono;

una disposicion de conducto para introducir el vapor pobre en diéxido de carbono en la disposicion de
intercambiador de calor para el calentamiento, mediante intercambio de calor indirecto, para producir un gas
pobre en diéxido de carbono;

un sistema de separacion por membrana que comprende al menos una membrana permeable para separar el
diéxido de carbono del gas pobre en diéxido de carbono para producir un gas de diéxido de carbono separado
y un gas de emision;

una disposicion de conducto para introducir el gas pobre en diéxido de carbono procedente de la disposicion
de intercambiador de calor en el sistema de separacion por membrana; y

una disposicién de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono separado procedente de la unidad
de separacién por membrana en la unidad de oxicombustion.

En realizaciones que incluyen la separacién de uno o mas contaminantes seleccionados del grupo que consiste en
SO,y NOxdel gas de combustién, el aparato puede comprender:

al menos un dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente para lavar el gas de combustion, o un
gas derivado de este, con agua a presion elevada en presencia de oxigeno, y cuando se va a eliminar SOy,
NOy, durante un tiempo suficiente para convertir SO2 en acido sulfurico y/o NOyen acido nitrico;

una disposicién de conducto para introducir el gas de combustion a presion elevada procedente de la cuarta
disposicién de compresor en cada uno de los respectivos dispositivos de contacto de gas/liquido; y

una o mas disposiciones de conducto para reciclar la disolucion de acido sulfurico acuosa y/o la disolucion de
acido nitrico acuosa hacia cada uno de los respectivos dispositivos de contacto de gas/liquido.

En realizaciones en las que la cuarta disposicién de compresor es un compresor de multiples etapas, el aparato
puede comprender:

una primera etapa de compresion para comprimir el gas de combustién hasta una primera presion elevada;
una disposicién de conducto para introducir el gas de combustién en la primera etapa del compresor;

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

una disposicion de conducto para introducir el gas de combustién a la primera presion elevada procedente de
la primera etapa de compresion en el primer dispositivo de contacto de gas/liquido;

una disposicion de conducto para reciclar la disolucidon de acido sulfurico acuosa hacia la primera columna de
contacto de gas/liquido;

una segunda etapa de compresién para comprimir el gas de diéxido de carbono sin SO, hasta una segunda
presion elevada que es mayor que la primera presion elevada;

una disposicion de conducto para introducir el gas de dioxido de carbono sin SO, procedente del primer
dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente en la segunda etapa de compresion;

un segundo dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente para lavar el gas de diéxido de carbono
sin SO, con agua a la segunda presion elevada durante un tiempo suficiente para producir un gas de diéxido
de carbono sin SOz y pobre en NO, y una disolucién de acido nitrico acuosa;

una disposicion de conducto para introducir el gas de dioxido de carbono sin SOz a la segunda presién
elevada procedente de la segunda etapa de compresion en el segundo dispositivo de contacto de gas/liquido;
una disposicion de conducto para reciclar la disolucién de acido nitrico acuosa hacia el segundo dispositivo de
contacto de gas/liquido; y

una disposicion de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono sin SO, y pobre en NOy procedente
del segundo dispositivo de contacto de gas/liquido a contracorriente en el sistema de secado de gases.

La primera y la segunda etapa de compresién pueden ser etapas del mismo compresor de diéxido de carbono de
funcionamiento integral de multiples etapas. Sin embargo, en realizaciones preferidas, se emplea un compresor axial
para la compresion hasta primera presion elevada (por ejemplo, aproximadamente 15 bares (1,5 MPa)) y al menos
una etapa de la maquina de funcionamiento integral se emplea para la compresion hasta la segunda presién elevada
(por ejemplo, de aproximadamente 15 bares a aproximadamente 30 bares (de 1,5 MPa a 3 MPa)).

En realizaciones para la purificaciéon de un gas de combustiéon procedente de un sistema de PSA de hidrogeno, el
aparato puede comprender:

un sistema de PSA de hidrégeno para separar un gas de hidrégeno bruto que comprende dioxido de carbono
y monoxido de carbono para producir un gas de hidrogeno y un gas de diéxido de carbono residual que
comprende monoxido de carbono;

una quinta disposicién de compresion para comprimir el gas de diéxido de carbono residual para producir un

17



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2 647 066 T3

gas de dioxido de carbono residual comprimido;

una disposicidon de conducto para introducir el gas de didxido de carbono residual procedente del sistema de
PSA de hidrégeno en la quinta disposicion de compresion;

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

una disposicién de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono residual comprimido en el sistema
de secado de gases; y

una disposicion de conducto para introducir el gas de diéxido de carbono contaminado, o un gas derivado de
este, en el rehervidor.

La “quinta disposicion de compresion” puede ser un compresor centrifugo de una etapa o de multiples etapas.

La presente invencion se describira a continuacion solo como ejemplo y remitiéndose a las figuras 2 y 3. Con
respecto a las figuras:

La figura 1 es una representacion esquematica (diagrama de flujo) de un proceso de la técnica anterior para
recuperar el diéxido de carbono de un gas de didéxido de carbono residual;

la figura 2 es una representacion esquematica (diagrama de flujo) de una realizacién de la presente invencion,
en la que el diéxido de carbono liquido se bombea antes de la distribucion; y

La figura 3 es una representacion esquematica (diagrama de flujo) de una realizacion de la presente
invencion, en la que el diéxido de carbono liquido se vaporiza y el gas de didxido de carbono vaporizado se
recicla.

Los procesos mostrados en las figuras 2 y 3 pueden emplearse para purificar un gas de combustidon procedente de
un proceso de oxicombustidon (no se muestra) o un gas residual procedente de un proceso de PSA de hidrégeno (no
se muestra). Por conveniencia, la siguiente descripcion es un analisis de los ejemplos de realizaciones aplicadas a la
purificacién de un gas de combustion procedente de un proceso de oxicombustion.

Con respecto a la figura 2, el gas de combustion procedente de un proceso de oxicombustidon (no se muestra) se
lava en una columna de lavado (no se muestra) para eliminar los contaminantes solubles y después se comprime en
un compresor (no se muestra) para producir una corriente 101 de gas de combustion comprimido, como el de la
corriente 1 del proceso de la técnica anterior de la figura 1, a una presion de aproximadamente 30 bares (3 MPa) y
que comprende aproximadamente 73% molar de dioxido de carbono. La corriente 101 se introduce en un par de
secadores desecantes de regeneracion térmica C103 en donde se seca para producir una corriente 102 de gas de
diéxido de carbono contaminado. La corriente 102 se combina con una corriente 123 de gas enriquecido en oxigeno
comprimido reciclado desde corriente abajo (véase a continuacion) para formar una corriente 103 de gas de didxido
de carbono bruto.

La corriente 103 se emplea para volver a hervir una columna de separacion de transferencia de masas C104 (véase
a continuacion) en el rehervidor E104 para producir vapor para la columna C104 y una corriente 104 de gas de
diéxido de carbono bruto enfriado. La corriente 104 se enfria aun mas y se condensa parcialmente en el
intercambiador de calor E101 para producir una corriente 105 de fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente
condensado. La corriente 105 se introduce en un separador de fases C101, en donde se separa en un primer
diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de dioéxido de carbono.

Una corriente 117 del primer dioxido de carbono liquido impuro se expande a lo largo de una valvula de reduccién de
presion V101 para producir una corriente 118 de un primer diéxido de carbono liquido impuro expandido a una
presion de aproximadamente 17,9 bares (aproximadamente 1,8 MPa). La corriente 118 se evapora mediante
intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E101 para proporcionar una porcion de la funcién de
refrigeracion requerida por el proceso y una corriente 119 de un primer didéxido de carbono gaseoso impuro.

Una corriente 106 de vapor depurado de diéxido de carbono se retira del separador de fases C101 y se enfria y se
condensa parcialmente mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E102 para producir
una corriente 107 de fluido depurado en didxido de carbono parcialmente condensado. La corriente 107 se introduce
en otro separador de fases C102, en donde se separa para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro y
un vapor pobre en diéxido de carbono.

Una corriente 108 de vapor pobre en didxido de carbono se retira del otro separador de fases C102 y se calienta
mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E102, E101 para producir una corriente 109 de
un gas pobre en dioxido de carbono a una temperatura de aproximadamente 19° C. La corriente 109 se calienta
mediante intercambio de calor indirecto en el precalentador E103 hasta aproximadamente 300° C para producir una
corriente expandida 110 que se expande hasta aproximadamente la presion atmosférica en la turbina K103 para
producir energia eléctrica y una corriente 111 de gas de emision que se emite a la atmésfera.

Una corriente 112 del segundo diéxido de carbono liquido impuro se calienta mediante intercambio de calor indirecto
en el intercambiador de calor E102 para producir una corriente 113 de un segundo diéxido de carbono liquido impuro
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calentado. La corriente 113 se expande a lo largo de una valvula de reduccion de presién V102 para producir una
corriente 114 de un segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido a una presion de aproximadamente 7,7
bares (770 kPa).

La corriente 114 se evapora mediante intercambio de calor indirecto en los intercambiadores de calor E102, E101
para proporcionar otra porcion de la funcién de refrigeracion requerida por el proceso y una corriente 115 de un
segundo diéxido de carbono gaseoso impuro. La corriente 115 se comprime en el compresor K102 y se retira una
porcién del calor de compresion mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E105 para
producir una corriente 116 de un segundo diéxido de carbono gaseoso impuro comprimido a una presion de
aproximadamente 17,9 bares (aproximadamente 1,8 MPa).

La corriente 116 se combina con la corriente 119 para producir un gas de didxido de carbono impuro que se
comprime en el compresor K101 para producir un gas de diéxido de carbono impuro comprimido a una presion de
aproximadamente 70,9 bares (aproximadamente 7,1 MPa). El calor de compresioén se retira de dicho gas de didxido
de carbono impuro comprimido mediante intercambio de calor indirecto con un refrigerante, habitualmente agua, en
el posrefrigerador E106, condensando con ello el gas de diéxido de carbono impuro comprimido y produciendo una
corriente 120 de liquido de didxido de carbono impuro.

La corriente 120 se subenfria mediante intercambio de calor indirecto en el intercambiador de calor E101 para
producir una corriente 121 de liquido de di6éxido de carbono impuro. La corriente 121 se expande a lo largo de una
véalvula de reduccién de presion V103 para producir un liquido de diéxido de carbono impuro expandido a una
presion de aproximadamente 30 bares (3 MPa) que se introduce en la parte superior de la columna C104, en donde
se separa en un vapor de cabecera enriquecido en oxigeno y un liquido de fondo de diéxido de carbono. La columna
C104 se vuelve a hervir evaporando una porcién del liquido de fondo de didxido de carbono mediante intercambio de
calor indirecto en el rehervidor E104 frente a la corriente 103 de gas de diéxido de carbono bruto.

Una corriente 122 del vapor de cabecera enriquecido en oxigeno se calienta mediante intercambio de calor indirecto
en el intercambiador de calor E101 para producir una corriente 123 de gas enriquecido en oxigeno calentado, que se
recicla hacia la corriente 102 de gas de didxido de carbono contaminado para proporcionar la corriente 103 de gas
de dioéxido de carbono bruto.

En otras realizaciones (que no se ofrecen como ejemplo), la corriente 122 puede reciclarse hacia otras
localizaciones. Por ejemplo, la corriente 122 puede reciclarse hacia la corriente 104 en la localizacion isoterma
dentro del intercambiador de calor E101. Ademas, la corriente 123 puede condensarse parcialmente de modo
independiente de la corriente 104 en el intercambiador de calor E101 y después introducirse como una corriente de
alimentacién separada en el separador de fases C101. Ademas, la corriente 122 puede condensarse parcialmente
de modo independiente de las corrientes 104 y 106 en los intercambiadores de calor E101, E102 y después
introducirse como una corriente de alimentacion separada en el otro separador de fases C102.

Una corriente 124 de liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono se retira de la columna C104 y se bombea
en la bomba P101 para producir una corriente 125 de liquido de diéxido de carbono presurizado a una presion de
aproximadamente 110 bares (11 MPa) que es adecuado para su transporte por tuberia.

La funcién de refrigeracion y de bomba de calor para la columna C104 en la figura 2 es proporcionada por un
sistema de reciclaje de diéxido de carbono de dos niveles de presién, que funciona con una presion de descarga y
dos presiones de succion determinadas por medio de la presiéon de 30 bares (3 MPa) del gas de didxido de carbono
bruto y la pureza y el nivel de presion de funcionamiento de la columna C104 que se fija por medio de la presién de
administracion del liquido de diéxido de carbono requerida.

En la realizacién ejemplificada en la figura 2, la columna C104 funciona a una presion de aproximadamente 30 bares
(3 MPa) y el producto de liquido de diéxido de carbono se presuriza por encima de la presion critica del didéxido de
carbono. Sin embargo, una ventaja de la presente invencion es que la columna C104 puede funcionar a diferentes
presiones para ajustarse a la presion de administracion requerida del dioxido de carbono liquido. Por ejemplo, la
columna puede funcionar a una presion de aproximadamente 15 bares a aproximadamente 30 bares (de 1,5 MPa a
3 MPa) para producir diéxido de carbono liquido a una presiéon adecuada para su transporte en un tanque para
transporte por carretera, o a una presion de aproximadamente 5 bares a 10 bares (de 500 kPa a 1 MPa) para
producir diéxido de carbono liquido a una presion adecuada para su transporte en un tanque para transporte
maritimo sin mas ajustes de presion.

La realizacion mostrada en la figura 3 es similar a la realizacion mostrada en la figura 2. Se han empleado los
mismos numeros de referencia en la figura 3 que en la figura 2 para indicar las caracteristicas comunes entre las dos
realizaciones. A continuacién se ofrece un analisis solo de las caracteristicas adicionales de la realizacion en la
figura 3.

Una corriente 124 de liquido de fondo enriquecido en diéxido de carbono a una presiéon de aproximadamente 30
bares (3 MPa) retirada de la columna C104 se vaporiza en el recipiente de vaporizacion C106 para producir un vapor
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de dioéxido de carbono y un diéxido de carbono liquido a una presion de aproximadamente 7 bares (700 kPa).

Debe advertirse que el liquido de fondo de dioxido de carbono puede vaporizarse a cualquier presion por debajo de
la presién de funcionamiento de la columna y por encima de la presion del punto triple del diéxido de carbono,
dependiendo de la presion de administracion del diéxido de carbono liquido requerida para el transporte.

Una corriente 125 de diéxido de carbono liquido se retira para el transporte o la distribuciéon. Una corriente 126 de
vapor de didoxido de carbono se caliente mediante intercambio de calor indirecto en los intercambiadores de calor
E102, E101 para producir una corriente 127 de gas de diéxido de carbono. La corriente 127 se comprime en el
compresor K105 para producir un gas de dioxido de carbono comprimido a una presion de aproximadamente 17,6
bares (aproximadamente 1,8 MPa) que, tras retirar el calor de compresion mediante intercambio de calor indirecto
en el intercambiador de calor E107 formando la corriente 128, se combina con la corriente 119 (que también esta a
una presion de aproximadamente 17,6 bares (aproximadamente 1,8 MPa en la realizacion de la figura 3) para
producir un diéxido de carbono gaseoso impuro. El diéxido de carbono gaseoso impuro se combina con la corriente
116 para producir el gas de dioxido de carbono impuro.

Los compresores de didéxido de carbono K101, K102 y K105 son proporcionados por una maquina de
funcionamiento integral con multiples etapas radiales. K101 tiene tres o cuatro etapas, opcionalmente con
refrigeracion intermedia entre algunas etapas, aunque no en las Ultimas dos etapas, debido al hecho de que la
presion de descarga es mayor que la presion critica. K102 es una o dos etapas de la misma maquina con un
refrigerador intermedio y un posrefrigerador. K105 son otras etapas de la misma méaquina de funcionamiento
integral.

En las realizaciones ejemplificadas, algunas o todas las etapas del compresor K101, K102 y K105 funcionan de
modo adiabatico y, por tanto, el calor de compresién puede recuperarse del gas de didxido de carbono comprimido
mediante intercambio de calor indirecto con refrigerantes empleando los refrigeradores intermedios E105, E107 y un
posrefrigerador E106. El refrigerante en E105 y E107 es el agua. El refrigerante en E106 puede ser agua de
alimentacion de la caldera y/o condensado para la planta de generacién de energia, y asi el calor de compresion
puede emplearse para precalentar estas corrientes.

EJEMPLO 1

Se ha realizado una simulacién por ordenador empleando un software de simulacién disponible en el mercado
(Aspen Plus versién 2004.1) en la que el proceso mostrado en la figura 2 esta integrado con un proceso de
oxicombustién en una planta de generacion de energia. En la tabla 2 se proporciona una tabla de equilibrio de calor
y masa para la simulacion.

La simulacion logra un nivel de pureza de didxido de carbono de aproximadamente 99,98% molar con una
recuperacion de didxido de carbono de aproximadamente 87,7%. El consumo de energia para este proceso es de
aproximadamente 349,9 kWh/tonelada (didxido de carbono capturado) que es menor que el consumo de energia
(354,7 kWh/tonelada) para el proceso de la figura 1. Estas cantidades de energia incluyen el consumo de energia de
una unidad de separacion de aire asociada.

La recuperacion del diéxido de carbono puede aumentar hasta aproximadamente 98% empleando una unidad de
separacion por membrana para recuperar el diéxido de carbono y el oxigeno del gas pobre en dioxido de carbono en
la corriente 109. La temperatura de administracion del diéxido de carbono supercritico que se descarga desde la
bomba P101 es de 0,7° C. Este didxido de carbono liquido frio puede emplearse para preenfriar la entrada de
didxido de carbono combinada en el compresor K101 desde 20° C hasta 3° C. Estas caracteristicas adicionales
reducen el consumo de energia especifico a aproximadamente 333 kWh/tonelada.
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se comprime hasta 30 bares (3 MPa) para formar una corriente 101 de gas de emisidon comprimido que se introduce

figura 2 estéd integrado con un sistema de PSA de hidrégeno (no se muestra). El gas de emisién del sistema de PSA
en el proceso. En la tabla 3 se proporciona una tabla de equilibrio de calor y masa para la simulacion.

Se ha realizado una simulacién por ordenador (Aspen Plus version 2004.1) en la que el proceso mostrado en la
La simulacién indica que el nivel de mondxido de carbono puede reducirse hasta aproximadamente 100 ppm.

EJEMPLO 2
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Se ha realizado una simulacion por ordenador (Aspen Plus version 2004.1) en la que el proceso mostrado en la

EJEMPLO 3
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figura 3 esta integrado con un proceso de oxicombustién en una planta de generacion de energia. En la tabla 4 se

proporciona una tabla de equilibrio de calor y masa para la simulacion.

Esta realizaciéon produce diéxido de carbono liquido a una presion de aproximadamente 7 bares (700 kPa) con un

consumo de energia de aproximadamente 361,8 kWh/tonelada (didxido de carbono capturado) que es
sorprendentemente menor que el consumo de energia (aproximadamente 375 kWh/tonelada) para la produccién de

diéxido de carbono liquido procedente de una columna de separacion de transferencia de masas que funciona a

aproximadamente 7 bares (700 kPa).
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Las ventajas de las realizaciones preferidas de la presente invencion incluyen:
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- mejorar la purificaciéon del diéxido de carbono a temperatura baja;

- producir didxido de carbono con una pureza de al menos 97% molar, y habitualmente al menos 99% molar,

por ejemplo 99,9% molar;

- producir diéxido de carbono con un nivel muy bajo de oxigeno o mondxido de carbono, por ejemplo, no mas
5 de 1000 ppm, generalmente no mas de 100 ppm, y de modo habitual aproximadamente 10 ppm (o incluso

menor si es necesario);

- producir diéxido de carbono con unos niveles muy bajos de nitrégeno y argén u otros contaminantes,

generalmente un nivel combinado no mayor que 1000 ppm; y

- una reduccién en el consumo de energia global comparado con el proceso de la técnica anterior de la figura

10 1 (definido como kWh/tonelada de diéxido de carbono separado).

Se apreciara que la invencién no se limita a los detalles descritos anteriormente referidos a las realizaciones
preferidas, sino que pueden realizarse numerosas modificaciones y variaciones sin apartarse del alcance de la
invencion, segun se define en las siguientes reivindicaciones.

15
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REIVINDICACIONES

1.- Un método para purificar el diéxido de carbono impuro que comprende un primer contaminante seleccionado del
grupo que consiste en oxigeno y monoxido de carbono, comprendiendo dicho método:

comprimir un gas de didxido de carbono impuro para producir un gas de diéxido de carbono impuro
comprimido;

condensar al menos una porcion de dicho gas de diéxido de carbono impuro comprimido para producir un
liquido de diéxido de carbono impuro;

expandir al menos una porcién de dicho liquido de diéxido de carbono impuro para producir un liquido de
didxido de carbono impuro expandido; y

separar al menos una porcion de dicho liquido de diéxido de carbono impuro expandido en un sistema de
columna de separacion de transferencia de masas para producir un primer vapor de cabecera enriquecido en
contaminantes y un liquido de fondo de didxido de carbono,

en el que dicho liquido de fondo de diéxido de carbono se vuelve a hervir mediante intercambio de calor indirecto
frente al gas de didxido de carbono bruto para producir un vapor de didéxido de carbono para la columna y un gas de
diéxido de carbono bruto enfriado, en el que dicho gas de diéxido de carbono impuro se deriva de dicho gas de
didxido de carbono bruto, y en el que dicho didxido de carbono liquido impuro comprende al menos 90% molar de
diéxido de carbono y dicho diéxido de carbono bruto comprende del 60% molar al 90% molar de diéxido de carbono.

2.- Un método segun la reivindicacién 1, en el que la presion del gas de diéxido de carbono impuro comprimido es
de aproximadamente de 5 MPa (50 bares) a aproximadamente 9 MPa (90 bares).

3.- Un método segun la reivindicacion 1 o la reivindicacion 2, en el que la presion o presiones de funcionamiento del
sistema de columna son desde aproximadamente la presidon del punto triple del diéxido de carbono hasta
aproximadamente 5 MPa (50 bares).

4.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el liquido de fondo de diéxido de
carbono esta a una presién menor que la presion critica del diéxido de carbono.

5.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la presion del gas de didxido de
carbono bruto es de aproximadamente 1,5 MPa (15 bares a aproximadamente 6 MPa (60 bares).

6.- Un método segun la reivindicacion 5, que comprende:

calentar al menos una porcién de dicho primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes mediante
intercambio de calor indirecto para producir un primer gas enriquecido en contaminantes; y

combinar al menos una porcidon de dicho primer gas enriquecido en contaminantes con una alimentacion de
gas de dioxido de carbono contaminado para producir dicho gas de diéxido de carbono bruto.

7.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, que comprende:

enfriar aun mas al menos una porcidon de dicho gas de dioxido de carbono bruto enfriado mediante
intercambio de calor indirecto para producir un fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado;
separar las fases de al menos una porcién de dicho fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente
condensado para producir un primer diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de diéxido de
carbono;

expandir al menos una porcién de dicho primer diéxido de carbono liquido impuro para producir un primer
diéxido de carbono liquido impuro expandido a una primera presion; y

evaporar al menos una porcién de dicho primer didéxido de carbono liquido impuro expandido mediante
intercambio de calor indirecto para proporcionar al menos una porcion de la funcién de refrigeracion requerida
por el método y un primer diéxido de carbono gaseoso impuro, formando dicho primer diéxido de carbono
gaseoso impuro al menos una porcién de dicho gas de dioxido de carbono impuro.

8.- Un método segun la reivindicacion 7, en el que dicha presién es de aproximadamente 1 MPa (10 bares) a
aproximadamente 2,5 MPa (25 bares).

9.- Un método segun la reivindicacion 7 o la reivindicacion 8, que comprende:

enfriar al menos una porcién de dicho vapor depurado de diéxido de carbono mediante intercambio de calor
indirecto para producir un fluido depurado de diéxido de carbono parcialmente condensado;

separar las fases de al menos una porcion de dicho fluido depurado de diéxido de carbono parcialmente
condensado para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro y un vapor pobre en diéxido de
carbono;

expandir al menos una porcién de dicho segundo diéxido de carbono liquido impuro para producir un segundo
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dioxido de carbono liquido impuro expandido a una segunda presion que es menor que dicha primera presion;
y

evaporar al menos una porciéon de dicho segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido mediante
intercambio de calor indirecto para proporcionar una porcién de la funcion de refrigeracion requerida por el
método y un segundo didxido de carbono gaseoso impuro.

10.- Un método segun la reivindicacion 9, en el que la segunda presion es de aproximadamente la presion del triple
punto del diéxido de carbono a aproximadamente 1,5 MPa (15 bares).

11.- Un método segun la reivindicacion 9 o la reivindicacion 10, en el que la formacién de diéxido de carbono sélido
durante la expansion de dicho segundo diéxido de carbono liquido impuro se evita calentando dicho segundo diéxido
de carbono liquido impuro mediante intercambio de calor indirecto antes de la expansion.

12.- Un método segun una cualquiera de las reivindicaciones 9 a 11, que comprende:

comprimir al menos una porcién de dicho segundo didxido de carbono gaseoso impuro para producir un
segundo diéxido de carbono gaseoso impuro comprimido a aproximadamente dicha primera presion; y
combinar al menos una porcion de dicho segundo diéxido de carbono impuro comprimido con al menos una
porcion de dicho primer diéxido de carbono gaseoso impuro, o un gas derivado de este, para producir al
menos una porcién de dicho gas de dioxido de carbono impuro.

13.- Un método segun una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, que comprende:

vaporizar al menos una porcién de dicho liquido de fondo de didéxido de carbono para producir un vapor de
diéxido de carbono y un diéxido de carbono liquido a una tercera presion;

calentar al menos una porcién de dicho vapor diéxido de carbono mediante intercambio de calor indirecto
para proporcionar un gas de reciclaje de diéxido de carbono; y

reciclar al menos una porcion de dicho gas de reciclaje de diéxido de carbono para formar una porcién de
dicho gas de dioxido de carbono impuro.

14.- Un método segun la reivindicacion 13, en el que la tercera presién es desde aproximadamente la presion del
triple punto del diéxido de carbono hasta aproximadamente 3 MPa (30 bares).

15.- Un método segun la reivindicacion 13 o la reivindicacion 14, en el que la tercera presién es aproximadamente
igual a la segunda presion.

16.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12, que comprende bombear al menos una porcion de
dicho liquido de fondo de didxido de carbono para producir un liquido de diéxido de carbono presurizado.

17.- Un método segun la reivindicacion 16, en el que la presion del liquido de diéxido de carbono presurizado esta
por encima de la presion critica del didéxido de carbono.

18.- Un método segun la reivindicacion 16 o la reivindicaciéon 17, que comprende preenfriar al menos una porcion de
dicho gas de dioxido de carbono impuro mediante intercambio de calor indirecto frente a dicho liquido de diéxido de
carbono presurizado para producir un gas de didxido de carbono impuro preenfriado para la compresién y un liquido
de diéxido de carbono presurizado calentado.

19.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones 16 a 18, en el que la presion del liquido de diéxido de
carbono presurizado es de 10 MPa (100 bares) a 25 MPa (250 bares).

20.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la funcién de refrigeracion completa
requerida por el método es proporcionada internamente por medio del intercambio de calor indirecto entre las
corrientes del proceso.

21.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el primer contaminante es oxigeno y
dicho gas de dioxido de carbono impuro se obtiene a partir de un gas de combustién generado en un proceso de
oxicombustion.

22.- Un método segun cualquiera de las reivindicaciones 1 a 20, en el que dicho primer contaminante es monoéxido
de carbono y dicho gas de diéxido de carbono impuro se obtiene a partir de un gas residual producido por un
proceso de PSA de hidrégeno.

23.- Un aparato para purificar diéxido de carbono impuro, que comprende un primer contaminante seleccionado del

grupo que consiste en oxigeno y mondéxido de carbono segun el método de la reivindicacién 1, comprendiendo dicho
aparato:
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una primera disposicion de compresor K101 para comprimir el gas de diéxido de carbono impuro para
producir un gas de diéxido de carbono impuro comprimido;

una disposicion de condensador E106 para condensar el gas de diéxido de carbono impuro comprimido para
producir un liquido de diéxido de carbono impuro;

una disposicién de conducto para introducir el gas de dioxido de carbono impuro comprimido procedente de
dicha primera disposicién de compresor K101 en dicha disposicion de condensador E106;

una primera disposicion de reduccion de la presion V103 para expandir el liquido de didxido de carbono
impuro para producir un liquido de diéxido de carbono impuro expandido;

una disposicion de conducto 120, 121 para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de
dicha disposicién de condensador E106 en dicha primera disposiciéon de reduccion de la presion V103;

un sistema de columna de separacion de transferencia de masas C104 para separar el liquido de diéxido de
carbono impuro expandido para producir un primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes y un
liquido de fondo de diéxido de carbono; y

una disposicion de conducto para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro expandido procedente de
dicha primera disposicién de reduccion de la presion V103 en dicho sistema de columna C104;

un rehervidor E104 para volver a hervir el liquido de fondo de diéxido de carbono mediante intercambio de
calor indirecto frente a un gas de diéxido de carbono bruto para producir un vapor de diéxido de carbono para
el sistema de columna C104 y un gas de diéxido de carbono bruto enfriado;

una disposicién de intercambiador de calor E101 para enfriar el liquido de didéxido de carbono impuro
mediante intercambio de calor indirecto para producir un liquido de diéxido de carbono impuro enfriado;

una disposicion de conducto 104 para introducir el gas de dioxido de carbono bruto enfriado procedente de
dicho rehervidor E104 en dicha disposicion de intercambiador de calor E101 para un mayor enfriamiento para
producir un fluido de diéxido de carbono bruto parcialmente condensado;

un separador de fases C101 para separar las fases del fluido de didxido de carbono bruto parcialmente
condensado en un primer diéxido de carbono liquido impuro y un vapor depurado de diéxido de carbono;

una disposicion de conducto 105 para introducir el fluido de diéxido de carbono impuro parcialmente
condensado procedente de dicha disposicion de intercambiador de calor E101 en dicho separador de fases
C101;

una segunda disposicion de reduccion de la presion V101 para expandir el primer didxido de carbono liquido
impuro para producir un primer diéxido de carbono liquido impuro expandido a una primera presion;

una disposicion de conducto 117 para introducir el primer diéxido de carbono liquido impuro procedente de
dicho separador de fases C101 en dicha segunda disposicion de reduccién de la presion V101;

una disposiciéon de conducto 118 para introducir el primer diéxido de carbono liquido impuro expandido
procedente de la segunda disposicion de reduccion de la presion V101 en dicha disposicion de
intercambiador de calor E101 para la evaporacion para proporcionar refrigeracion al método y un primer
didxido de carbono gaseoso impuro; y

una disposicidon de conducto 119 para introducir el primer diéxido de carbono gaseoso impuro procedente de
dicha disposicion de intercambiador de calor E101 en dicha primera disposicion de compresor K101;

en el que la disposicion de conducto 120, 121 para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro
procedente de dicha disposicion de condensador E106 en dicha primera disposiciéon de reducciéon de la
presion V103 comprende:

una disposicion de conducto 120 para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro procedente de
dicha disposicion de condensador E106 en dicha disposicion de intercambiador de calor E101;

al menos un paso para fluidos en dicha disposiciéon de intercambiador de calor E101; y

una disposicion de conducto 121 para introducir el liquido de diéxido de carbono impuro enfriado
procedente de dicha disposicion de intercambiador de calor E101 en dicha primera disposicién de
reduccion de la presion V103.

24 - El aparato segun la reivindicacion 23, comprendiendo dicho aparato:

una disposicion de conducto 122 para introducir el primer vapor de cabecera enriquecido en contaminantes
procedente de dicho sistema de columna C104 en dicha disposicién de intercambiador de calor E102, E101
para el calentamiento para producir un primer gas enriquecido en contaminantes; y

una disposicién de conducto 123, 103 para combinar el primer gas enriquecido en contaminantes procedente
de dicha disposicién de intercambiador de calor E101 con el gas de di6éxido de carbono contaminado para
formar un gas de diéxido de carbono bruto y para introducir al menos una porcion de dicho gas de diéxido de
carbono bruto en dicho rehervidor E104.

25.- El aparato segun la reivindicacion 24 que comprende:

una disposicion de conducto 106 para introducir el vapor depurado en diéxido de carbono procedente de
dicho separador de fases C101 en dicha disposicion de intercambiador de calor E102 para el enfriamiento
para producir un fluido depurado en diéxido de carbono parcialmente condensado;

otro separador de fases C102 para separar las fases del fluido depurado en diéxido de carbono parcialmente
condensado para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro y un vapor pobre en diéxido de
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carbono;

una disposiciéon de conducto 107 para introducir el fluido depurado en diéxido de carbono parcialmente
condensado procedente de dicha disposicién de intercambiador de calor E102 en dicho otro separador de
fases C102;

una tercera disposicion de reduccién de la presion V102 para expandir el segundo diéxido de carbono liquido
impuro para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido;

una disposicion de conducto 112, 113 para introducir el segundo didéxido de carbono liquido impuro
procedente de dicho otro separador de fases C102 en dicha tercera disposicion de reduccion de la presion
V102;y

una disposicion de conducto 114 para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro expandido en
dicha disposicién de intercambiador de calor E102, E101 para la evaporacion para proporcionar refrigeracion
al método y un segundo diéxido de carbono gaseoso impuro.

26.- El aparato segun la reivindicacion 25, en el que dicha disposicién de conducto 112, 113 para introducir el
segundo dioxido de carbono liquido impuro procedente de dicho otro separador de fases C102 en dicha tercera
disposicion de reduccién de la presion V102 comprende:

una disposicion de conducto 112 para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro procedente de
dicho otro separador de fases C102 en dicha disposicién de intercambio de calor E102 para el calentamiento
para producir un segundo diéxido de carbono liquido impuro calentado;

al menos un paso para fluidos dentro de dicha disposicion de intercambiador de calor E102; y

una disposicion de conducto 113 para introducir el segundo diéxido de carbono liquido impuro calentado
procedente de dicha disposicién de intercambiador de calor E102 en dicha tercera disposicion de reduccion
de la presion V102.

27 .- El aparato segun la reivindicacion 26 o la reivindicacion 26 que comprende:

una segunda disposicion de compresor K102 para comprimir el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro
para producir un segundo diéxido de carbono gaseoso impuro comprimido;

una disposicion de conducto 115 para introducir el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro procedente
de dicha disposicion de intercambio de calor E101 en dicha segunda disposiciéon de compresor K102; y

una disposicion de conducto 116 para introducir el segundo diéxido de carbono gaseoso impuro procedente
de dicha segunda disposicion de compresor K102 en dicha disposiciéon de conducto 119 para introducir el
primer dioxido de carbono gaseoso impuro procedente en dicha primera disposicién de compresor K101.

28.- El aparato segun cualquiera de las reivindicaciones 23 a 27 que comprende:

un recipiente de vaporizacién C106 para vaporizar el liquido de fondo de didéxido de carbono para producir un
vapor de diéxido de carbono y un didxido de carbono liquido a una tercera presion;

una disposicion de conducto 124 para introducir el liquido de fondo de diéxido de carbono procedente del
sistema de columna C104 en el recipiente de vaporizacion C106;

una disposicion de conducto 126 para introducir el vapor de diéxido de carbono procedente del recipiente de
vaporizacién C106 en la disposicidon de intercambiador de calor E102 a E101 para el calentamiento para
producir un gas de reciclaje de dioxido de carbono; y

una disposiciéon de conducto 127 para reciclar el gas de reciclaje de didxido de carbono como al menos una
porcion de dicho gas de didxido de carbono impuro hacia la primera disposicion de compresor K101.

29.- El aparato segun la reivindicacion 28, en el que dicha disposicion de conducto 127 para reciclar el gas de
reciclaje de dioxido de carbono comprende:

una tercera disposicion de compresor K105 para comprimir el gas de reciclaje de didxido de carbono para
producir un gas de reciclaje de diéxido de carbono comprimido a dicha primera presion;

una disposicién de conducto 127 para introducir el gas de reciclaje de diéxido de carbono procedente de
dicha disposicion de intercambiador de calor E101 en dicha tercera disposicion de compresor K105; y

una disposiciéon de conducto 128 para reciclar el gas de reciclaje de dioxido de carbono comprimido como al
menos una porcion de dicho gas de didxido de carbono impuro hacia dicha primera disposicién de compresor
K101.

30.- El aparato segun cualquiera de las reivindicaciones 23 a 27 que comprende:

una disposicién de bomba P101 para bombear el liquido de fondo de diéxido de carbono para producir un
liquido de diéxido de carbono presurizado; y

una disposicién de conducto 124 para introducir el liquido de fondo de dioxido de carbono procedente de
dicho sistema de columna C104 en dicha disposicién de bomba P101.

31.- El aparato segun la reivindicacion 30 que comprende:
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un prerrefrigerador E105 para preenfriar un gas de didéxido de carbono impuro mediante intercambio de calor
indirecto frente al liquido de dioxido de carbono presurizado;

una disposicion de conducto para introducir el liquido de didxido de carbono presurizado procedente de dicha
disposicién de bomba P101 en dicho prerrefrigerador E105; y

una disposicion de conducto 116 para introducir el gas de diéxido de carbono impuro preenfriado procedente
de dicho prerrefrigerador en dicha primera disposicién de compresor.
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FIG. 2
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