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DESCRIPCION
Integracion de calor en la captura de CO»

Campo técnico

La presente invencion se refiere al campo de la captura de CO, a partir de gases que contienen CO;, Tal como
gases de escapes a partir de la combustion de combustibles carbonosos. De manera mas especifica, la invencion se
refiere a mejoras con respecto a la captura de CO; para la reduccion de necesidad energética para una planta para
la captura de CO..

Técnica antecedente

La liberacion de CO, a partir de la combustion de combustibles carbonosos y de manera mas especifica
combustibles fésiles es motivo de gran preocupacion debido al efecto invernadero del CO; en la atmédsfera. Un
enfoque para obtener una reduccion en la emisién de CO, en la atmdsfera es la captura de CO- a partir de los gases
de escape resultantes de la combustion de combustibles carbonosos y el depésito seguro del CO, capturado. La
Ultima década mas o menos se ha sugerido una pluralidad de soluciones para la captura de COx.

Las tecnologias propuestas para la captura de CO- pueden clasificarse en tres grupos principales:

1. Absorcion de CO; - en el que el CO; se absorbe de forma reversible a partir del gas de escape para dejar un
gas de escape pobre de CO; y el absorbente se regenera para proporcionar CO, que se trata adicionalmente y
se deposita.

2. Conversion de combustible - en los que los combustibles de hidrocarburo se convierten (reforman) en
hidrogeno y CO,. EI CO, se separa del hidrogeno y se deposita de forma segura mientras que el hidrégeno se
usa como combustible.

3. Oxicombustible - en el que el combustible carbonoso se somete a combustién en presencia de oxigeno que ha
sido separado del aire. La sustitucion de oxigeno por aire deja un gas de escape que comprende principalmente
CO. y vapor que puede separarse mediante enfriamiento y vaporizacion instantanea.

El documento WO 2004/001301 A (SARGAS AS) 31.12.2003, Describe una planta en la que se somete a
combustion combustible carbonoso a una presion elevada, en la que los gases de combustion se enfrian dentro de
la camara de combustion mediante la generacion de vapor en tubos de vapor en la camara de combustion y en la
que el CO, se separa del gas de combustion mediante absorcion / desorcion para proporcionar un gas de
combustiéon pobre y CO» para su deposicion y en la que el gas de combustién pobre se expande a continuacion
sobre una turbina de gas.

El documento WO 2006/107209 A (SARGAS AS) 12.10.2006 describe una planta de combustién de carbén a
presion en lecho fluidizado que incluye mejoras en la inyeccion de combustible y en el tratamiento previo de gas de
escape.

La combustién del combustible carbonoso a presion elevada y el enfriamiento de los gases de combustion
presurizados a partir de la camara de combustion reduce el volumen del gas de combustién, en relacién con
cantidades similares de gas de combustion a presion atmosférica. Adicionalmente, la elevada presion y enfriamiento
del procedimiento de combustién hace posible una combustién sustancialmente estequiométrica. Una combustion
sustancialmente estequiométrica que proporciona un contenido residual de oxigeno de < 5 % por volumen, tal como
<4 % por volumen o <3 % por volumen, reduce el flujo masico de aire requerido para una produccion de energia
especificada. La presion elevada en combinacion con el flujo masico reducido da como resultado una reduccion
sustancial del volumen total del gas de escape a tratar. Adicionalmente, esto resulta en el aumento sustancial en la
concentracion y presion parcial de CO, en el gas de combustion, Simplificando en gran medida el aparato y
reduciendo la energia requerida para capturar CO,.

El documento WO 2010/020684 se refiere a una planta y procedimiento para retirar o sustancialmente reducir la
cantidad de NOx y SOx en el gas de escape a partir de un motor diésel marino. Adicionalmente, se ilustra en la
figura 6 la adicidon de una unidad para la retirada de CO- en tal instalacion asi como su correspondiente descripcion.
Se proporcionan torres de lavado para retirar impurezas tales como escabullimiento de amoniaco a partir de una
unidad de RCS, del gas. Adicionalmente, se proporcionan enfriadores para enfriar la solucion de lavado en las torres
de lavado. La solicitud, sin embargo, no se pronuncia sobre medidas de ahorro energético mediante la transferencia
de calor entre los enfriadores y otros procedimientos en la planta.

El documento WO 2009/035340 se refiere a una unidad de captura de CO, para una planta eléctrica, en la que se
genera vapor para reducir el trabajo del rehervidor mediante vaporizacion instantanea del absorbente pobre extraido
del fondo de la columna de separacion. El vapor generado puede comprimirse adicionalmente y puede afiadirse
agua adicional como condensado a partir de un tanque de purga en la trayectoria para separar vapor de CO;
corriente abajo de la columna de separacion. Sin embargo, no existe mencién o indicacion del uso de agua de
lavado a partir de un enfriador de contacto directo en la parte superior de la columna de separacién para la
generacion de vapor o un calentamiento adicional de dicha agua de lavado en un intercambiador térmico para un
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enfriador de contacto directo para el gas de escape entrante, para mejorar la eficacia energética de la captura de
CO..

Todos los procedimientos para la captura de CO; consumen mucha energia. Se ha puesto, por lo tanto, un esfuerzo
sustancial en el desarrollo de procedimientos que consuman menos energia para reducir la pérdida de energia, a
menudo en la forma de vapor a una temperatura y presion relativamente bajas, y agua de enfriamiento. Se han
llevado a cabo muchos enfoques para integrar térmicamente varias etapas de procedimiento para asegurar que el
calor producido en una fase se transfiera a un procedimiento que exige calor. El objeto de estos enfoques es
conseguir mas procedimientos eficaces energéticamente, procedimientos y plantas para la produccion de energia
eléctrica a partir de combustibles carbonosos al mismo tiempo que se captura el CO..

Aun existe, sin embargo, una alta demanda de soluciones que mejoren la eficacia energética de plantas eléctricas
que incluyan la captura de CO.. El fin de la presente invencién es proporcionar soluciones novedosas y mejoradas
para la integracion térmica para aumentar la eficacia energética, es decir, aumentar el rendimiento de energia util
como calor y/o electricidad de una cantidad dada de energia quimica como combustible carbonoso.

Sumario de la invenciéon

Segun la presente invencion se proporciona un procedimiento para la produccion de energia mediante la combustion
de combustibles carbonosos y la captura de CO,, en el que el combustible carbonoso se somete a combustion en
una camara de combustion a presioén en presencia de gas que contiene oxigeno, en el que el gas de combustion se
enfria en la camara de combustién mediante la generacion de vapor dentro de los tubos térmicos proporcionados en
la camara de combustion, En el que el gas de escape se extrae a partir de la camara de combustion mediante un
tubo de gas de escape a través de intercambiador(es) y unidades de tratamiento de gas de escape, y un enfriador de
contacto directo conectado a un tubo de reciclaje de agua para la recirculacion de agua recolectada en el fondo del
enfriador de contacto directo y la reintroduccion del agua en la parte superior del enfriador, en cuyo enfriador, el gas
de escape parcialmente enfriado se enfria adicionalmente y humidifica mediante flujo contracorriente con respecto a
agua, en el que el gas de escape se extrae del enfriador en contacto directo mediante un tubo de escape depurado y
se introduce en un absorbedor de CO;, en cuyo absorbedor se introduce un absorbente pobre por encima de una
zona de contacto superior en el absorbedor, para causar que el gas de escape fluya contracorriente con respecto a
un absorbente de CO; liquido para proporciona un absorbente rico que se recoge en el fondo del absorbedor de CO;
y se extrae del mismo en un tubo de absorbente rico, y un gas de escape pobre de CO; que se extrae a partir de la
parte superior del absorbedor mediante un tubo de escape pobre conectado al absorbedor, en el que el gas de
escape pobre se lava en una seccion de lavado, se calienta en un intercambiador térmico y se expande sobre una
turbina para la generacion de energia eléctrica antes de liberarse a la atmdsfera; en la que el tubo de absorbente
rico se conecta para introducir el absorbente rico dentro de una columna de separacion para la regeneracion del
absorbente para proporciona un absorbente pobre que se extrae mediante una linea de reciclaje de absorbente
pobre en la que el absorbente pobre se bombea hacia atras hacia dentro del absorbedor, y una corriente de CO; se
trata adicionalmente para proporcionar un CO, depurado; en la que la corriente de CO- se enfria frente a flujo que
fluye mediante el enfriador de contacto directo proporcionado en la parte superior de la columna de separacion; y en
la que se recoge agua en una placa colectora proporciona por debajo del enfriador de contacto directo, y en la que
una linea de reciclaje de agua se dispone para extraer el agua recogida, en la que el agua de enfriamiento de
enfriador de contacto directo circulante en el tupo de recirculacién se enfria en un intercambiador térmico
proporcionado en el tubo de recirculacion, en la que se suministra y extrae agua de enfriamiento, respectivamente,
mediante tubos de reciclaje de agua conectados al intercambiador térmico y en el que el agua extraida a partir del
intercambiador térmico mediante la linea de reciclaje se vaporiza instantdneamente sobre una valvula de purga y un
tanque de purga, en el que el agua del tanque de purga se extrae mediante una linea para reciclar el agua como
liguido de lavado en el enfriador de contacto directo de columna de separacion; y en el que el vapor en el tanque de
separacion se introduce como vapor de separacion adicional en la columna de separacion mediante una linea de
vapor conectada al tanque de purga.

Breve descripcion de los dibujos

La Figura 1 es un dibujo de principio de una primera realizacion de la invencion,

la Figura 2 es un dibujo de principio de una segunda realizacién de la invencion,

la Figura 3 es un diagrama que ilustra el cambio de entalpia frente a la temperatura de CO; / H,O durante el
enfriamiento,

la Figura 4 es un diagrama que ilustra el cambio de entalpia frente a la temperatura de gas de combustién que
compara una planta atmosférica con respecto a una planta presurizada y

la Figura 5 es un diagrama que ilustra la temperatura frente a la presion de vapor de H>O sobre un absorbente
pobre.

Descripcion detallada de la invencién

La Figura 1 es una ilustracion de una planta segun la presente invencion. Combustible que contiene carbono, en el
presente documento también denominado como combustible carbonoso, se introduce mediante un tubo de
combustible 1 en una camara de combustién presurizada 2 a una presién manomeétrica de 5 a 50 bar, en lo sucesivo
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abreviada como barg. La presién en la camara de combustion es preferentemente por encima de 10 barg, tal como,
por ejemplo, 15 barg.

El combustible puede ser gas natural, aceite, carbon, biocombustible o cualquier otro combustible rico en carbono y
el modo de introduccién y combustion del combustible depende el tipo de combustible tal como conoce el experto en
la técnica.

Se introduce aire o gas que contiene oxigeno mediante una entrada de aire 3 dentro de un compresor 4. El
compresor 4 se conduce por un motor 5 o una turbina de gas 6 a través de un astil comin 25 como se describira
adicionalmente a continuacién. El experto en la técnica entendera que el compresor 4 puede ser una representacion
de uno o mas compresores o fases de compresor conectadas en serie, opcionalmente con enfriadores intermedios
entre los compresores individuales o las etapas de compresor. Pueden emplearse compresores paralelos para
sistemas muy grandes.

El aire o gas que contiene oxigeno del compresor 4 se conduce mediante un tubo de aire comprimido 7 dentro de la
camara de combustion 2 como fuente de oxigeno para la combustion en la camara de combustion. Al ire y el
combustible introducido dentro de la camara de combustion se controlan para proporcionar contenido de oxigeno
residual en el gas de escape inferior al 5 % en volumen, tal como inferior al 4 % en volumen o inferior al 3 % en
volumen. El bajo contenido de oxigeno residual da como resultado un gas de combustiéon con un alto contenido en
CO,. Por consiguiente, el contenido de CO> en el gas de escape es de aproximadamente del 8 % al
aproximadamente 18 % en volumen cuando se usa aire y los valores del oxigeno residual son tal como se indican.

Se disponen tubos térmicos 8, 8’ dentro de la camara de combustion para enfriar los gases de combustion mediante
la generacién de vapor y vapor sobrecalentado dentro de los tubos térmicos 8, 8, respectivamente. Los gases de
combustién se enfrian mediante los tubos térmicos 8, 8’ de modo que la temperatura de salida del gas de escape es
de 300 a 900 grados C.

Dependiendo del combustible previsto, puede diferir la disposicién interna de la camara de combustién. Cuando se
usa carbon como combustible se introduce aire para proporcionar un lecho fluidizado de combustible para la
combustidon y los tubos térmicos 8, 8 se disponen en el lecho fluidizado. Cuando se usa aceite o gas como
combustible, se disponen, respectivamente, dos 0 mas etapas de quemadores de aceite o0 quemadores de gas en la
camara de combustion y los tubos térmicos 8, 8’ se disponen entre las etapas para enfriar los gases de combustion
entre cada etapa. El experto también entendera que es posible usar una combinacién de los combustibles
mencionados u otros combustibles ricos en carbono.

Los documentos anteriormente identificados WO 2004001301 y WO 2006107209 describen ejemplos de
configuraciones para distintos combustibles.

Se extrae gas de escape a partir de la camara de combustion mediante un tubo de gas de escape 9 y se enfria en
un intercambiador térmico 10 a una temperatura de entre 250 y 450 grados C.

Una o mas unidades para el tratamiento previo de gas de escape se dispone(n) corriente abajo del intercambiador
térmico 10. Preferentemente, se dispone una unidad de filtro 11 inmediatamente corriente abajo al intercambiador
térmico 10 para retirar particulas del gas de combustién. La unidad de filtro puede omitirse para gas de escape que
tenga un bajo contenido de particulas, tal como gas de escape a partir de la combustién de aceite o gas como
combustible. La unidad de filtro es, sin embargo, obligatoria cuando se usa carbon puesto que el carbon produce
particulas que pueden ser perjudiciales para las etapas corriente abajo de la unidad de tratamiento de gas.

La combustion de combustible carbonoso en presencia de aire genera NOx. Ademas de sus efectos
medioambientales, el NOx puede también ser perjudicial con respecto a la captura de CO». Por lo tanto, se dispone
una unidad de reduccién catalitica selectiva (RCS) 12 corriente abajo del intercambiador térmico 10 y la unidad de
filtro opcional 11. Se introduce urea o NH3 dentro de la unidad de RCS y se hace reaccionar con NOx sobre un
catalizador para la retirada de NOx segun tecnologia bien conocida. La temperatura en la unidad de RCS es
preferentemente de entre 250 y 450 grados C. La temperatura de trabajo preferente para una unidad de RCS es de
aproximadamente 350 grados C.

Corriente abajo de la unidad de RCS se disponen uno o mas intercambiadores térmicos y unidades de torre de
lavado. El primer intercambiador térmico 13 es una unidad de enfriamiento de gas de combustién para enfriar el gas
de escape por debajo de los 250 grados C. La segunda unidad ilustrada 14 puede ser una torre de lavado
equicorriente. Dependiendo de la composicion de gas y condiciones de trabajo, la torre de lavado también puede
contribuir al enfriamiento del gas.

Corriente abajo de las unidades de enfriamiento 13, 14 se dispone una torre de lavado contracorriente o un enfriador
de contacto directo 15. Se introduce agua de lavado mediante el tupo de recirculacion 16 dentro del enfriador 15 por
encima de una zona de contacto 15’ y se lleva en flujo contracorriente al gas de escape que se introduce en el
enfriador 15 por debajo de la zona de contacto. El agua se recoge en el fondo del enfriador 15, se enfria en un
intercambiador térmico 17 y se recicla mediante el tubo de recirculacion 16.
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Las unidades 11, 12, 13, 14 y 15 pueden referirse de forma colectiva como unidades de tratamiento previo ya que su
fin es preparar el gas de escape para la captura de CO..

El gas de escape enfriado se extrae del enfriador 15 mediante una linea de gas de escape depurado 18 y se
introduce dentro de la parte inferior de una columna de absorcién 19 en el que el gas de escape se lleva en flujo
contracorriente con un absorbente en una o mas zona(s) de contacto 19', 19", 19" dentro del absorbedor. El
absorbente, un fluido que captura CO, y puede posteriormente regenerarse mediante la aplicacion de presion parcial
de bajo CO; en la fase de gas, en relacion con la presién parcial de CO» inmediatamente por encima de la superficie
de fluido, se introduce dentro de un absorbedor por encima de la zona de contacto superior mediante un linea de
absorbente pobre 35.

El CO, en el gas de escape se absorbe mediante el absorbente dentro del absorbedor para proporcionar un
absorbente cargado de, o rico en CO», que se extrae del fondo del absorbedor mediante una linea de absorbente
rico 30. Un gas de escape pobre, del cual mas del 80 %, mas preferentemente mas del 95%, del CO; en el gas de
escape introducido en el absorbedor se retira, se extrae mediante una linea de gas de escape pobre 20.

La presion en el absorbedor es ligeramente inferior que la presion en la camara de combustion, tal como de 0,5 a 1
bar inferior que la presion en la camara de combustidn, que se corresponde a una presién en el absorbedor de 4,0 a
49,5 barg.

La combinacién de elevada presion y alto contenido de CO; del gas de escape introducido dentro del absorbedor
hace posible la reduccién del volumen del absorbedor y el volumen del absorbente circulante al mismo tiempo segun
se obtiene una elevada eficacia de captura de COa.

El absorbente usado en el absorbedor se basa preferentemente en una solucién caliente de carbonato potasico
acuosa. Preferentemente el absorbente comprende del 15 al 35 % en peso de K,CO3 disuelto en agua.

En sistemas de carbonato potasico se absorbe CO- segun la siguiente ecuacion global:

K,COj + CO, + HyO <--> 2 KHCO; - A Hr¢ = -32,29 kJ/mol CO2) ™)

Se extrae gas de escape pobre en la parte superior del absorbedor 19 mediante una linea de gas de escape pobre y
se introduce en una seccion de lavado 21 en el que el gas de escape pobre se lleva en flujo contracorriente frente
agua de lavado en una seccion de contacto 21°. El agua de lavado recogida en el fondo de la seccion de lavado
mediante una linea de reciclaje de agua de lavado 22 y se reintroduce dentro de la seccion de lavado por encima de
la seccion de contacto 21'. El gas de escape pobre lavado se extrae de la parte superior de la seccidon de lavado
mediante un tubo de escape tratado 23.

El gas en el tupo de escape tratado 23 se introduce dentro del intercambiador térmico 10 en el que el gas de escape
tratado se caliente frente al gas de escape no tratado caliente que sale de la camara de combustion 2.

El gas de escape tratado y calentado de este modo se introduce a continuacién dentro de una turbina de gas 6 en el
que el gas se expande para producir energia eléctrica en un generador 24. El gas expandido se extrae mediante un
tubo de gas de escape expandido 26 que se enfria en un intercambiador térmico 27 antes de que la ceniza se libere
en la atmésfera mediante la salida de gas de escape 28.

El compresor 4 y la turbina de gas 6 pueden disponerse sobre un astil comun 25 de modo que el compresor 4 esta al
menos parcialmente operado por la energia rotatoria de la turbina de gas 6. Sin embargo, es preferente en el
presente documento que el compresor sea operado mediante el motor eléctrico 5 y que la turbina de gas haga
funcional el generador 24 para proporcionar energia eléctrica. La separacion del compresor 4 y la turbina de gas 6
proporciona mas flexibilidad en el funcionamiento de la planta.

Absorbente rico, es decir, absorbente cargado con CO; se recoge en el fondo del absorbedor 19 y se extrae de ahi
mediante un tubo de absorbente rico 30. El absorbente rico en el tubo 30 se vaporiza instantaneamente sobre una
valvula de purga 31 a una presion ligeramente por encima de 1 bar absoluto, tal como 1,2 bar absoluto, en lo
sucesivo abreviado como bara, antes de ser introducido dentro de una columna de separacién 32. En la linea 30, no
se muestra en la Figura 1, puede haber un tanque de purga o una unidad de separacion para retirar componentes
volatiles no deseados absorbidos a partir del gas de combustion dentro del absorbente, tal como oxigeno.

Una o mas secciones de contacto 32', 32", 32" se dispone(n) en la columna de separacion 32. El absorbente rico se
introduce por encima de la seccidon de contacto superior del separador y se introduce contracorriente al vapor por
debajo de la seccion de contacto mas baja. La baja presion parcial de CO; en el separador, que es el resultado de
baja presion y la dilucion de CO; en el separador, causa que el equilibrio en la ecuacion (1) anterior se mueva hacia
la izquierda y el CO se libere del absorbente.

Absorbente pobre se recoge en el fondo de la columna de separacién 32 y se extrae de ahi mediante un tubo de
absorbente pobre 33. El tubo de absorbente pobre 33 se separa en dos, un primer tubo rehervidor de absorbente
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pobre 34 que se caliente en un rehervidor 36 para crear la evaporacion del liquido que se introduce como gas de
separacion dentro de la columna de separaciéon mediante una linea de vapor 37 y una linea de reciclaje de
absorbente pobre 35 en el que absorbente pobre se bombea hacia atras dentro del absorbedor 19. Una bomba 38 y
un enfriador 39 se proporcionan en la linea 35 para bombear y, por lo tanto, aumentar la presiéon del absorbente, y
enfriar el absorbente, respectivamente, antes de que el absorbente se introduzca dentro del absorbedor.

Se recoge CO; ay vapor en la parte superior de la columna de separacion mediante un tupo de extraccion de CO;
40. Un enfriador de contacto directo desorbedor 66 se dispone por encima de las zonas de contacto 32', 32", 32» y
por encima del punto en el que el absorbente rico se introduce dentro de la columna de separacion 32 mediante el
tubo 30 para enfriar el vapor y la mezcla de gas de CO2 que abandona la zona de contacto superior. El fluido de
enfriamiento se introduce por encima de la seccién de enfriador de contacto directo y se deja fluir a través de la
seccion de enfriamiento de contacto directo 66. Se dispone una placa colectora 65 por debajo de la seccion de
enfriador de contacto directo para dejar que pase el vapor a través de la trayectoria hacia arriba en la columna de
separacion 32 y para evitar que el fruido de enfriamiento fluya en las zonas de contacto 32', 32", 32". El fluido
recogido en la placa colectora 65 se extrae mediante un tubo de reciclaje de agua 70 y se usa tal como se describe a
continuacion.

El vapor en el tubo 40 se enfria en un enfriador 41 y se introduce en un tanque de purga 42. El liquido formado
mediante enfriamiento en un enfriador 41 se recoge en el fondo del tanque de purga 42 mediante un tubo de retorno
de liquido 43 y se introduce dentro de la columna de separacion 32. Como alternativa, no se muestra en la Figura 1,
el liquido puede dirigirse a la parte superior de la columna de absorcion 19. Un tubo de equilibrio de liquido 44 puede
proporcionarse para afiadir liquido al tubo 43 o retirar liquido del tupo 43 para equilibrar la cantidad circulante de
agua.

La fase gaseosa en el tanque de purga 42 se extrae mediante un tubo de extraccion de CO; 45, se comprime
mediante un compresor 47 y se enfria en un intercambiador térmico 48 antes de que el gas se trate adicionalmente
para proporcionar COzseco y comprimido que se exporta mediante un tubo de exportacion de CO; 46.

El fluido de enfriamiento recogido en la placa colectora 65 y extraido mediante el tubo 70, se introduce dentro del
anteriormente mencionado intercambiador térmico 17 para enfriar el agua de enfriamiento de reciclaje en el tubo de
recirculacion 16. Una bomba 71 podria disponerse preferentemente en la linea 70 para hacer circular el agua. Tal
como se describira mas adelante, el fluido calentado se extrae del intercambiador térmico 17 mediante un tubo 70’ y
se introduce dentro del anteriormente identificado intercambiador térmico 48 para calentarse adicionalmente frente a
CO, comprimido y vapor en el mismo. El fluido calentado adicionalmente se extrae a continuacién del intercambiador
térmico 48 mediante un tubo de agua 72, se vaporiza instantaneamente sobre una valvula de purga 73 antes de que
el fluido purgado se introduzca en un tanque de purga 74 para proporcionar agua que se recoge en el fondo del
mismo y vapor que se recoge en la parte superior del tanque de purga 74 y se extrae mediante un tubo de vapor 77.
Se dispone un compresor 75 en el tubo de vapor 77, seguido por un enfriador embellecedor opcional 76. El vapor en
la linea de vapor 77 se introduce a continuacion como vapor de separacién mediante la linea 37 dentro de la
columna de separacion 32. No se muestra en la Figura 1, el fluido en la lineas 70 puede dirigirse directamente a la
valvula de purga 73 o puede calentarse en fuentes de energia de baja temperatura adicionales a o distintas de los
intercambiadores térmicos 17 y 48. Ejemplos de tales fuentes de calor son enfriadores intermedios de torre de
lavado 14, compresor 4, o calor residual en lineas 26 y/o 28. Mas calor reduce las necesidades energéticas en el
compresor 75 y puede aumentar la eficacia térmica del sistema global.

El liquido del tanque de purga 74 se extrae mediante la linea 78 y se introduce como liquido de lavado dentro del
enfriador de contacto directo de la columna de separacion mediante el tubo 43. Se dispone preferentemente una
bomba 79 en la linea 78 para proporciona presion suficiente por consiguiente.

El agua de enfriamiento para la camara de combustion se introduce dentro del tupo térmico 8 a partir de un tubo de
agua 50. El vapor generado en el tubo térmico 8 se extrae mediante un tubo de vapor 51 y se expande sobre una
turbina de vapor de alta presiéon 52. El vapor de la seccion de la turbina de alta presion se introduce mediante la
linea 63 dentro del recalentador de vapor 8’ y el vapor resultante se extrae mediante el tubo de vapor 54. El vapor
sobrecalentado en el tubo 54 se expande sobre las secciones de presion intermedia y baja de la turbina de vapor 55.
Vapor completamente expandido se extrae de la seccion de la turbina de vapor 55 mediante un tubo de vapor
expandido 56 y se enfria en un enfriador 57 para proporciona agua que se queda en un tanque de recogida de agua
68. El agua recogida en el tanque 68 se extrae mediante la linea 50 mediante el intercambiador térmico 27 en el que
el agua se caliente frente a gas de escape purificado, antes de que | agua se vuelva a introducir en el tubo térmico 8.

La primera 52 y segunda 55 secciones de turbina de vapor se disponen preferentemente sobre un astil comun 80
junto con un generador 81 para la generacion de energia eléctrica. El ciclo de vapor y optimizacion del mismo es
bien conocido para el experto en la técnica.

Vapor parcialmente expandido se exitrae de la segunda seccion de turbina de vapor de presiéon intermedia 55
mediante un tupo de vapor parcialmente expandido 59. El vapor parcialmente expandido en el tupo 59 se introduce
dentro de un humidificador en el que el vapor se enfria mediante pulverizador de agua introducido a partir de un tubo
de agua 61. El vapor enfriado se extrae del humidificador 60 mediante un tubo de vapor de rehervidor 62 y se usa



10

15

20

25

30

35

40

45

50

ES 2661 688 T3

para el calentamiento indirecto de absorbente pobre en el rehervidor 36 para producir vapor a partir del absorbente
pobre. El agua a partir de la condensacién de vapor introducida en el rehervidor 36 mediante el tubo 62 se extrae
mediante une linea de condensador 63 y se introduce en el tanque 58.

El experto entendera que las secciones de contacto mencionadas en la presente descripcion, tales como las
secciones de contacto 15', 15", 15", 19', 19", 19", 21', 21", 21", 32', 32", 32", son secciones de contacto que
comprende preferentemente un embalaje estructurado y/o no estructurado para aumentar el area de superficie
interna y, por lo tanto, el area de contacto entre el liquido y gas en las secciones de contacto.

La Figura 2 ilustra una realizacion especifica de la presente invencidon que proporciona una eficacia energética
incluso superior que la realizacion descrita con referencia a la figura 1. La Unica diferencia entre la realizacion de la
figura 2 en comparacioén con la figura 1 se refiere a la vaporizacion instantanea de absorbente pobre tal como se
describira a continuacion. La vaporizacion instantanea como medio para mejorar la eficacia energética es bien
conocida per se pero no en conexion con las caracteristicas de conservacion térmica tal como se describe en
referencia con la figura 1.

La parte del absorbente pobre que abandona la columna de separacién mediante la linea 33 que debe devolverse al
absorbedor 19, se introduce dentro de una valvula de purga 90 y a continuacion se libera dentro de un tanque de
purga 91. La fase de gas en el tanque de purga 91 se extrae mediante una linea de vapor 92 y se comprime por
medio de un compresor de vapor 93 para comprimir y, por lo tanto, calentar el vapor. El vapor comprimido y
calentado se introduce a continuacion como gas de separacion dentro de la columna de separacion mediante una
linea de vapor comprimida 94. La fase liquida recogida en el fondo del tanque de purga 92 se extrae a partir del
mismo y se bombea dentro de la linea de absorbente pobre 35 por medio de una bomba 95. En esta realizacion, el
enfriador 39 no se usa.

Ejemplo 1
Tal como se ha mencionado anteriormente se absorbe CO, segun la ecuacion 1):

K,COj + CO, + HyO <--> 2 KHCO; - A Hr¢ = -32,29 kJ/mol CO2) ™)

El equilibrio para la ecuacién se proporciona por la ecuacion 2):
Keq= (HCO5)2/[(CO42)PCO,] 2)
La saturacion del absorbente se define mediante la ecuacion):
s= 2x#mol (KHCO3) / [#mol/K,COz)+ 2x# mol (KHCO,)]. (3)

En funcionamiento de la planta de absorcién / desorcién las saturaciones diana son: s=0,30 para absorbente pobre
(0,1 min.) como un grado superior de regeneracion de K,CO3 requiere energia extra y normalmente no se requiere
para el procedimiento de CO, descrito anteriormente y s= 0,60 (0,7 max.) para absorbente rico, ya que una
concentracion superior de KHCO3 resulta en una carga de absorbente superior, pero puede resultar en el aumento
no deseado en la temperatura de cristalizacion.

El absorbedor funciona tipicamente de 80 a 110 grados C, mientras que el desorbedor (separador) se hace funcionar
de 90 a 120 grados C dependiendo de la presion, tipicamente la temperatura en el desorbedor es de 92 grados C en
la parte superior y 110 grados C en el fondo debido a la mayor presion y mayor concentracion de K2COs.

La energia suministrada al desorbedor para la desorcion / separacion de CO; primariamente como vapor, se usa
para:

1. calentamiento del absorbente

2. calentamiento de reciclaje de agua

3. calentamiento de la reaccién, aunque el calentamiento de la reacciéon es muy bajo para algunos absorbentes
como los basados en sistemas de carbonato potasico caliente.

4. produccion de vapor de separacion (aproximadamente 0,8 a 1,2 veces la masa de CO; en la parte superior de
desorbedor, dependiendo de las propiedades absorbentes).

Para una planta eléctrica de carbén del tipo de lecho fluidizado a presion, el carbon se alimenta junto con sorbente
de SOx y tipicamente un 25 % de agua para forma una pasta que se inyecto dentro del lecho fluidizado de la camara
de combustion. A una velocidad de combustiéon de 275 PCI poder calorifico inferior (PCIl) y 282 MW de poder
calorifico superior (PCS) de vapor se produce en los tubos térmicos en la camara de combustion. Tipicamente 86
kg/s de vapor a aproximadamente 165 bara y 565 grados C se genera en el tubo 8 y se expande sobre una turbina
de vapor 52.
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El vapor expandido se recalienta a aproximadamente 565 grados C a aproximadamente 40 bara en el tubo térmico 8
y se expande sobre la turbina de vapor 55. Normalmente, se extraen aproximadamente 18 kg/s de vapor de las
etapas de turbina de gas a diversas presiones y se usa para el precalentamiento del hervidor. Esto no se muestra en
la figura 1y 2 por su claridad. Ademas, el vapor se extrae de la turbina de vapor en la linea 59 a aproximadamente 4
bara. La cantidad de tal retirada debe minimizarse. Basandose en esto, la cantidad de vapor que se expande
completamente sobre la turbina de vapor es de 86 kg/s menos aproximadamente 18 kg/s menos el flujo de vapor en
la linea 59. Esto se corresponde a 68 kg/s menos cualquier vapor en la linea 59. El vapor expandido completamente
se extrae de la turbina 55 mediante la linea 56 y se recicla como agua de suministro del hervidor dentro del tubo
térmico 8, mientras que algo de 12 kg/s de vapor se expande parcialmente y se extrae mediante el tubo 59, El vapor
extraido mediante el tubo 59 tiene tipicamente una temperatura de aproximadamente 258 grados C y una presién de
4 bara, pero la temperatura y presion puede variar dependiendo del sistema de turbina de vapor. Este vapor se
enfria en el humidificador 60 para proporcionar vapor a aproximadamente 4 bara y 144 grados C que se introduce
dentro del rehervidor del desorbedor 36 para que el calentamiento indirecto produzca vapor en el mismo.

El vapor extraido mediante la linea 59 a 4 bara y 258 grados C podria expandirse de forma alternativa a
aproximadamente 0,035 bara a aproximadamente 27 grados C, para proporcionar aproximadamente 0,7 MJ de
potencia eléctrica por kg de vapor expandido, suponiendo una eficacia adiabatica de turbina de vapor del 90 %. Para
una turbina de vapor de 120 MW, el flujo de vapor a partir de la etapa de 4 bara con respecto al condensador es de
aproximadamente 68 kg/seg., si el flujo en la linea 59 es cero. La camara de combustion produce aproximadamente
24,5 g kg/s de COg, del cual aproximadamente 22 kg/s se captura (90 % de captura). Cuando el calor latente
requerido para hacer funcionar el desorbedor es 3,6 MJ/kg de CO; capturado, se requiere aproximadamente 80 MW
de valor latente. El contenido térmico de 4 bara y 258 grados C de vapor, cuando se enfria a una temperatura de
saturacion a 4 bara y se condensa a 4 bara, es de aproximadamente 2,4 MJ/kg. La cantidad requerida de vapor a
partir de la turbina de vapor es, por lo tanto, de aproximadamente 80/2,4 kg/s, o aproximadamente 34 kg/s. la
pérdida de energia de la turbina de vapor es a continuacion de 34 * 0,7 MW o aproximadamente 24 MW.

Sobre el lado frio del rehervidor de separacion 36, la presion esta ligeramente por encima de la atmosférica. Por lo
tanto, el producto producido a partir del vapor extraido de la turbina de vapor es ahora un vapor a, por ejemplo, 1,2
bara a una temperatura de aproximadamente 110 grados C el cual es el punto de ebullicién del absorbente pobre a
esta presion.

Con la misma premisa que antes, es decir, que 22 kg/s de CO- se separan del absorbente, la energia requerida es
de 3,6 MJ / kg de CO; o aproximadamente 80 MW de calor latente y sensitivo. Esto se corresponde con
aproximadamente 34 kg/h de flujo de vapor con respecto al fondo del desorbedor, producido en el rehervidor.

De este, aproximadamente 12 kg/s se condensan para suministrar calor a los articulos 1) a 3) anteriores. El resto,
aproximadamente 22 kg/s, se usan como vapor de separacion, articulo 4). Este vapor sale de la parte superior de los
embalajes de desorbedor junto con el CO; recuperado. Esto significa que la energia usada para la separacion es
esencialmente la energia perdida mediante la diluciéon del vapor de separacién con CO». 22 kg/s de CO, mezclado
con 22 kg/s de H20 significa que hay aproximadamente 70 % de moles de H>.O. De modo que la presién parcial de
H20 se reduce de ligeramente por encima de 1 bara en el fondo del desorbedor a aproximadamente 0,7 bara en la
parte superior (correspondiendo al punto de condensacion de H,O de aproximadamente 90 grados C cuando la
presion total es de 1,0 bara). En practica, este vapor se condensa para obtener el CO; y, por lo tanto, el calor latente
del vapor de separacion se pierde, lo cual es una pérdida mucho mas grande que la pérdida asociada con la
reduccion en la presién parcial del vapor de separaciéon mediante dilucién con CO, recuperado. Es deseable
preservar este calor latente y solo suministrar energia para compensar la pérdida de la presién parcial del vapor de
separacion.

El cambio de entalpia a partir de la condensacion de gas de separacion frente a la temperatura de condensacion se
muestra en la figura 3. Segun se condensa el agua, la presion parcial del vapor de agua se reduce y una
temperatura inferior se requiere para condensacion adicional. Por lo tanto, para recuperar el calor adicional en la
seccion del enfriador de contacto directo 66 del separador, el agua de enfriamiento del tanque de purga 74 a través
de la linea 78 y la bomba 79 necesita ser mas fria. Esto reduce la presion en el tanque de purga 74y, por lo tanto, el
trabajo requerido por el compresor 75. Si se recupera menos calor a partir de la seccion del enfriador de contacto
directo 66 y la diferencia de suministra mediante una fuente térmica separata de temperatura superior, por lo tanto,
la temperatura en el tanque de purga puede superior. Esto también proporciona una presién superior y un trabajo
inferior requerido por el compresor 75.

Segun la figura 3, el calor recuperable en el intervalo de 80 a 90 grados C asciende a aproximadamente 28 MW que
puede recuperarse a partir de la seccion del enfriador de contacto directo del desorbedor 66 en el agua de lavado
extraida mediante el tubo 70.

La energia térmica recuperada en el enfriador de contacto directo del desorbedor 66 en una fuente importante para
recuperar calor en el presente procedimiento. EI CO; / vapor a extraer del desorbedor/separador se enfria mediante
enfriamiento de contacto directo contra frente a agua. Debido al enfriamiento, el vapor en el gas saturado de vapor
se condensa y, por lo tanto, separa el vapor de agua del producto deseado que es CO..
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Otra fuente importante de calor recuperable es el enfriador de contacto directo de gas de combustion 15. El gas de
combustién entra en el enfriador de contacto directo del gas de combustion 15 a una temperatura de
aproximadamente 115 a 120 grados C. Este contiene vapor de agua del procedimiento de combustion, bien a partir
de la combustion de hidrégeno que es parte del gas, aceite, carbdn o biocombustible o bien del sistema alimentado
de combustible tal como carbén que puede alimentarse en la camara de combustiéon 2 como una pasta de agua. La
temperatura de saturacion del vapor de agua depende de la cantidad de vapor de agua y de la presién. Con
combustible de carbon alimentando en la camara de combustion como una pasta y una presion de aproximadamente
12 a 13 bara, la temperatura de saturacion del gas de combustion es de aproximadamente 115 grados C. Si se usa
combustible de gas natural, la cantidad de vapor de agua es superior y la temperatura de saturacion sera mayor. Si
la presion es inferior, la temperatura de saturacion sera menor. Debido al hecho de que el gas de combustién esta a
una presion elevada y contiene cantidades significantes de vapor, la condensacién del vapor empezara a la
temperatura de saturacion que es relativamente alta, resultando en una cantidad sustancial de energia de alta
temperatura recuperable en forma de calor. La Figura 4 es una ilustracion del efecto de la presion sobre la cantidad
de calor recuperable de alta temperatura cuando el gas de combustién se enfria. La curva se realiza segun los
supuestos de un flujo de gas de combustion de 111 kg/s en el que la temperatura de entrada del gas de combustion
es de 115 grados C y la temperatura de salida del gas de combustion es de 100 grados C y el contenido de agua del
gas de combustion es de 14,5 %.

La diferencia entre los sistemas atmosféricos (tradicionales) y el sistema de acuerdo con la presente invencion, es la
condensacion de vapor de agua en el sistema presurizado. Un sistema atmosférico tiene una presion parcial de H,O
mucho menor incluso aunque la cantidad de vapor de H;O pudiera ser la misma y, por lo tanto, el enfriamiento de los
gases de combustién no se condensan, resultando en una recuperacion bastante inferior de energia.

Segun la presente invencion, el gas de combustion se enfria a aproximadamente 100 grados C en el condensador,
lo cual se implementa preferentemente como un enfriador de contacto directo en el que el gas de combustion fluye
sobre un embalaje a contracorriente del agua en circulacion. Este agua captura la energia en el gas y se enfria en el
intercambiador térmico 17 el cual recibe agua de enfriamiento a partir del enfriador de contacto directo del
desorbedor, calentando adicionalmente este agua y suministrando mas energia.

La curva de puntos en la figura 4 tiene fines comparativos Gnicamente, mostrando una ventaja con este sistema,
sobre sistemas de captura de CO2 atmosféricos mas tradicionales en los que se obtendria muy poca energia util
(energia por encima de 100 grados C en este caso) a partir del mismo gas de combustion.

Una tercera fuente de recuperacion de energia térmica es el/los enfriador(es) de compresor de CO, 48. La cantidad
de energia disponible en elllos enfriador(es) de compresion es inferior que en los enfriadores mencionados
anteriormente pero la temperatura en superior.

La Tabla 1 ilustra la energia neta generada por la presente planta eléctrica con captura de CO» como una funcion del
vapor producido por medio de la presente regeneracion e calor en el enfriador de contacto directo del gas de
combustién 15 (en la tabla identificado como «Condensador»), en la seccidon del enfriador de contacto directo del
desorbedor 66 (en la tabla identificador como «Desorbedor», y el/los enfriador(es) intermedios del compresor 48
identificado(s) como «Compresoresy).

Tabla 1

Vapor Fuente de calor para la produccion de vapor  [Vapor de 4| Turbina de|Compresor de| MW de
producido _ _ i bar * kg/s | vapor MW | vaporizacién | potencia
(tanque de Enfriador de| Enfriador de Enfriadores de instantanea neta
purga 74) kg/s desorbedor | condensador 17 | compresor 48 MW MW

66 MW MW
0 - - - 34 96 - 96
10 5 11 6 24 103 -1,1 101,9
15 16 11 6 19 106,5 -2,2 104,3
20 28 11 6 14 110 -3,6 106,4
25 39 11 6 9 113,5 -6,4 107,1
* Extraccion lateral de la turbina de vapor. Con cero extraccion lateral, el rendimiento de la turbina de vapor es de
120 MW.

La_Tabla 1 ilustra de forma clara el aumente de potencia neta a partir de la turbina de vapor como resultado del
aumento de la recuperacion de calor a partir de dichos tres elementos de la planta e ilustra las ventajas mas
importantes de la presente invencion.

La potencia neta, rendimiento de turbina de vapor menos la potencia del compresor de vaporizacion instantanea,
aumenta en mas de 10 MW cuando se producen 20 kg/s de vapor y se comprimen por la invencién y se dirige al
fondo del desorbedor, reemplazando la misma cantidad de 4 bara de vapor de la turbina de vapor.
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Un aumento adicional en la produccién de vapor mediante vaporizacion instantanea y compresion, a, por ejemplo, 25
kg/s, requiere un aumento mas grande en el trabajo del compresor de vaporizacién instantanea y el aumento en
potencia neta es mucho menor. La produccion mas alla de 25 kg/s no proporciona o proporciona una contribucion
negativa al rendimiento de la turbina de vapor neta menos el trabajo del compresor de vaporizacién instantanea.

Ejemplo 2

Este ejemplo ilustra el efecto adicional de la vaporizacion instantanea y compresién asi como inyeccion del vapor a
partir del tanque de purga 81 dentro de la columna regeneradora como gas de separacion, tal como se ilustra con
referencia a la figura 2.

La Figura 5 ilustra la presion de vapor del absorbente pobre como una funcién de la temperatura a aproximadamente
100 grados C. La capacidad térmica del absorbente pobre es de aproximadamente 3,0 kd/kg-K con un flujo de
absorbente de 1000 kg/s y un enfriamiento de aproximadamente 112 grados C (la temperatura proxima al fondo del
desorbedor) a aproximadamente 98,6 grados C (la temperatura de alimentaciéon de absorbente pobre aproximada a
la parte superior del absorbedor), se producen aproximadamente 1000 * 3,0 * (112 - 98,6) kW = 40000 kW

Con una producciéon de CO2 de 22 Kg/s y un requisito de calor de desorbedor total, en la forma de calor latente en
vapor, de 3,6 MJ/kg de CO2, el requisito de calor total es de aproximadamente 80 MW. Por lo tanto, la vaporizacion
instantanea pobre puede producir aproximadamente un 50 % de este valor,

con un calor latente de vapor de aproximadamente 2250 kJ/kg (a aproximadamente 1,2 bara) este se corresponde
con aproximadamente 17,8 kg/s de vapor. Este debe comprimirse de aproximadamente 0,75 bara a
aproximadamente 1,2 bara. El trabajo del compresor es, por lo tanto, de aproximadamente 2,0 MW, suponiendo una
eficacia adiabatica del 80%.

La tabla 2 resume el efecto de vaporizar instantaneamente el absorbente pobre sobre el rendimiento total de la
turbina de vapor.

Tabla 2
Fuente de | Vapor de MW de calor Compresion de | Vapor de | MW de potencia MW de
vapor vaporizacié | latente de vapor vapor de 4 bara* | deturbinade |potencia neta
n de vaporizacion vaporizacion kg/s vapor
instantanea| instantanea instantanea o MW

kg/s
Turbina de 0 0 0 34 96 96
vapor
Este 17,8 40 -3,0 <1 120 115
inv.
Vaporizacio
N 17,8 40 -2,0
instantanea
pobre
* Extraccion lateral de la turbina de vapor. Con cero extraccion lateral, el rendimiento de la turbina de
vapor es de 120 MW.

La tabla 2 ilustra de forma clara que la vaporizacion instantanea del absorbente pobre sobre el rendimiento total de
la turbina de vapor, combinacioén de las caracteristicas de energia del ejemplo 1, la potencia neta puede aumentarse
de 96 MW a 115 MW en comparacién con 120 MW sin captura de carbono.

El hecho de que el calor de la reaccion para la ecuacion 1) es relativamente bajo es una ventaja para los sistemas
de carbonato potasico ya que el calor exotérmico correspondiente de la reaccion en el absorbedor es bajay, por lo
tanto, el calentamiento del absorbente en el absorbedor. El calentamiento del absorbente en el absorbedor puede
desplazar la reaccion a la izquierda y, por lo tanto, reducir la capacidad de absorcion del absorbente.

10
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento de produccion de energia mediante la combustion de combustibles carbonosos y la captura de
CO,, en el que el combustible carbonoso se somete a combustién en una camara de combustion (2) a presion en
presencia de gas que contiene oxigeno, en el que el gas de combustion se enfria en la camara de combustion
mediante la generacién de vapor dentro de los tubos térmicos proporcionados en la camara de combustion, en el
que el gas de escape se extrae a partir de la camara de combustiéon mediante un tubo de gas de escape (9) a través
de intercambiador(es) (10) y unidades de tratamiento de gas de escape (11, 12), y un enfriador de contacto directo
(15) conectado a un tubo de reciclaje de agua (16) para la recirculacién de agua recolectada en el fondo del
enfriador de contacto directo y la reintroduccion del agua en la parte superior del enfriador, en cuyo enfriador, el gas
de escape parcialmente enfriado se enfria adicionalmente y humidifica mediante flujo contracorriente con respecto a
agua, en el que el gas de escape se extrae del enfriador de contacto directo mediante un tubo de escape depurado
(18) y se introduce dentro de un absorbedor de CO; (19), dentro de cuyo absorbedor de introduce absorbente pobre
por encima de una zona de contacto superior (19™) en el absorbedor, para causar que el gas de escape fluya
contracorriente con respecto a un absorbente de CO- liquido para proporciona un absorbente rico que se recoge en
el fondo del absorbedor de CO; y se extrae del mismo en un tubo de absorbente rico (30), y un gas de escape pobre
de CO; que se extrae a partir de la parte superior del absorbedor mediante un tubo de escape pobre (20) conectado
al absorbedor (19) en el que el gas de escape pobre se lava en una seccidon de lavado, se calienta en un
intercambiador térmico y se expande sobre una turbina para la generacion de energia eléctrica antes de liberarse a
la atmosfera; en la que el tubo de absorbente rico (30) se conecta para introducir el absorbente rico dentro de una
columna de separacion (32) para la regeneracion del absorbente para proporciona un absorbente pobre que se
extrae mediante una linea de reciclaje de absorbente pobre (35) en la que el absorbente pobre se bombea de nuevo
dentro del absorbedor (19), y una corriente de CO, se trata adicionalmente para proporcionar un CO; depurado; en
el que el vapor de CO- se enfria frente a fluido de enfriamiento que fluye mediante el enfriador de contacto directo
(66) proporcionado en la parte superior de la columna de separacion (32); y en el que se recoge agua en una placa
colectora (65) proporcionada por debajo del enfriador de contacto directo (66) y en la que se dispone una linea de
reciclaje de agua (70) para extraer el agua recogida, caracterizado porque el agua de enfriamiento del enfriador de
contacto directo en circulacién en el tupo de recirculacion (16) se enfria en un intercambiador térmico (17)
proporcionado en el tubo de recirculacion (16) en la que se suministra y extrae agua de enfriamiento,
respectivamente, mediante tubos de reciclaje de agua (70, 70") conectados al intercambiador térmico (17) y en el
que el agua extraida a partir del intercambiador térmico (17) mediante la linea de reciclaje (70') se vaporiza
instantaneamente sobre una valvula de purga (73) y un tanque de purga (74), en el que el agua del tanque de purga
(74) se extrae mediante una linea (78) para reciclar el agua como liquido de lavado en el enfriador de contacto
directo de columna de separacion (66); y en el que el vapor en el tanque de separacion se introduce como vapor de
separacion adicional en la columna de separacion mediante una linea de vapor (77) conectada al tanque de purga
(74)

2. El procedimiento segun la reivindicacion 1, en el que el fluido en el tubo (70’) se calienta en un intercambiador

térmico (48) proporcionado para enfriar CO, comprimido y vapor, antes de que el fluido en el tubo (70’) se introduzca
0 sea vaporizado instantaneamente sobre la valvula de purga (73).

11



ES 2661 688 T3

12



2661 688 T3

ES




ES 2661 688 T3

¢ b4

09

0S

MIN erdjejuz
ov o€ oC ol

ojualweljua [ap olalul [ap sdjue seb ap ase) OZH s/6Y ZZ 'TOD S/6Y 22
OJUSIWELIUS |3 dJuUeINp OZH ‘20D 2p eld[ejua ap oiqwie)

o€

oy

09

09

0L

08

06

0ol

9 einjetadwa]

14



ES 2661 688 T3

¥ B4

vi

cl

MW erdjejua ap olqued
oL 8 9 14 Z

- UoI9uUSAUl Suesald BT

(Jeuoroipes;) 0oLgISOWY

ooudjsowle A opezunsalid ‘3|qishquiod ap JIOpPESU3IPUOD O)SED)

86

00l

40]3

ol

o0t

801

oLl

cll

147"

gLl

9 einjesadwa)

15



ES 2661 688 T3

G ‘bi-

1435

(43"

0 einjesadwa]
oLl 801 Q0L 0ol col 00l 86 96

(g0 uoloelun}eS ‘Gz Q BIDUI)SISAI)
alqod ajuagliosqge aiqos OgH lodea ap uoisald

oisaid ap eieg

l1odeA ap u

16



	Primera Página
	Descripción
	Reivindicaciones
	Dibujos

