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REF: Expediente No. 11 019.322- solicitud de patente de invencién a
favor de UNION ENGINEERING A/S. Titulo UN METODO PARA
RECUPERACION DE DIOXIDO DE CARBONO DE ALTA PUREZA.

RESPUESTA A EXAMEN DE FONDO

JUAN PABLO CADENA SARMIENTO, portador de la tarjeta profesional No. 57.492 del
C.S.]., obrando como apoderado de la sociedad solicitante me permito dar respuesta al
oficio nimero 6649 relacionado con la patentabilidad de la presente invencion y
notificado por fijacién en lista el 16 de Abril de 2013.

!
Con el 4nimo de subsanar las objeciones planteadas por el sefior Examinador, me
permito presentar un nuevo pliego reivindicatorio de 1-15 reivindicaciones, en donde
no se amplia en ningin momento la materia inicialmente divulgada y encuentra
entero sustento en la descripcion. . i

1. Usos o Segundos Usos

En primer lugar, vale la pena mencionar que las antiguas reivindicaciones 14 y 15,
referidas a un uso han sido eliminadas del nuevo pliego reivindicatorio con lo que
damos por superada la objecién relacionada.

2. Claridad

De acuerdo con la sugerencia del sefior Examinador, hemos redactado la
reivindicacion independiente en el formato de dos partes, un preémbulo seguido por
la parte caracteristica, y separadas por la expresion caracterizade porque. Asimismo,
nos permitimos sefialar que se han incluido nimeros de referencia dentro de las
reivindicaciones para cada uno de los elementos de la invencién, tal y como fue
sugerido por el sefior Examinador. |
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Respecto a la materia contenida en la reivindicacién 1, notamos que se ha especificado
que la corriente de alimentacién de diéxido de carbono en la etapa c. es liquida, y
como propone el sefior Examinador se ha reemplazado la expresion relativa a la
corriente de alimentacién. También se ha reemplazado el término flash por la
expresion evaporacion instantdnea a lo largo del capitulo reivindicatorio.

Ahora bien, nos permitimos aclarar que tal y como se presenta en la descripcion, la
corriente gaseosa que se obtiene en la etapa d. de la reivindicacién 1 es rica en dioxido
de carbono y en contaminantes. Esta caracteristica ha sido incluida dentro de la nueva
reivindicacién 1, junto con la aclaracién de que el liquido obtenido en la etapa f.
también puede ser proveniente de la etapa d. '

Por otra parte, las expresiones ‘tales comd’, ‘en particular’, ‘de preferencia’, ‘por

gfemplo’ y ‘en especial’, han sido retiradas de las reivindicaciones. En su lugar las
caracterfisticas preferentes han sido incluidas en otra reivindicacién dependiente, tal y
como fue sugerido por el sefior Examinador.

La referencia al benceno como uno de los contaminantes en la reivindicacidon 2 ha sido
retirada en cuanto, como menciona el sefior Examinador, dicho contaminante ya se ha
mencionado previamente en la reivindicacién independiente 1. |

Finalmente, las expresiones ‘superior’, ‘mayor que’, ‘mas de’, ‘menor a’, ‘al menos’,
‘sustancialmente’, ‘aproximadamente’, ‘principalmente’, y ‘alrededor de’ han sido
reemplazadas por rangos concretos con valores limitrofes bien establecidos, por lo
que damos por superada la objecién relacionada. Sin embargo, nos permitimos
sefialar que el término ‘por lo menos’ ha sido mantenido en la reivindicacién 11, en
cuanto el alcance de la reivindicacién se limita correctamente por el contexto de la
misma. Particularmente, la reivindicacién 11 revela que se lleva una etapa adicional
seleccionada de por lo menos una de seis etapas bien definidas. Cualquier persona
versada en la materia esta en capacidad de escoger de una a seis de dichas etapas y el
alcance de la reivindicacién se encuentra dado por una simple permutacidn.
Consideramos que esta forma de presentar la reivindicacién es la que le da mayor
concision al pliego, por lo que solicitamos respetuosamente aceptar la totalidad del
mismo.

Por ultimo, nos permitimos anexar una version corregida de la fdescripcién, en donde
se hace correcta referencia a las figuras 1 y 2 y se emplea una denominacion
consistente para el condensador A6. Asimismo, adjuntamos las figuras 2 y 3 con el
titulo corregido de acuerdo con los comentarios del sefior Examinador.
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En vista de lo anteriormente expuesto, respetuosamente solicitamos el retiro de las
objeciones de la presente solicitud y la concesién del privilegio solicitado, ya que en

opinién del solicitante cumple con todos los requisitos establecidos en la-decisidn 486.

Ateﬁta ent%
% a/////

UAN PABLO CADENA SARMIENTO
T.P.No. 57.492 del C.S].

C.C. 80.410.337 de Usaquén
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REIVINDICACIONES '

Un método para la remocién de contaminantes, que incluye al
menos benceno, desde una corriente liquida de alimentacion
que contiene didoxido de carbono, que se origina .a partir de
una corriente de gas de alimentacion de didxido de carbono,

que comprende las etapas de:

c. presurizar de modo opcional y calentar la corriente liquida

de alimentacién de diéxido de carbono (L2); e

d. introducir la corriente liquida (L2), opcionalmehte obtenida
en la etapa c., dentro de una columna de _'evaporacién
instantdnea (A3) para proporcionar una corriente liquida (L3)
y una corriente gaseosa rica en dioxido de carbono y

contaminantes (G3);

e. de modo opcional, presurizar el liquido (L3) que sale de la

columna de evaporacién instantanea en la etapa d.; y

f. separar el liquido (L3) obtenido en la etapa d. o e. en un gas
de separacién rico en diéxido de carbono (G3’) y un liquido
carente de di6éxido de carbono (L5) por medio de separaci6n

en una columna de separacién (A2);

caracterizado porque

una fraccidn gaseosa del gas de separacion rico.en diéxido de
carbono (G3) se alimenta en la parte inferior de la columna de

evaporacion instantdnea (A3) de la etapa d.

El método de conformidad con la reivindicaciéon 1,
caracterizado porque los contaminantes se séleccionan del
grupo conformado por compuestos que contienen nitrégeno,
compuestos sulfurosos y compuestos organicos Volétiles.

El método de conformidad con la rei\}indicacién 2,
caracterizado porque los compuestos que conti;enen nitrégeno
comprenden NOxs y/o los compuestos orgdnicos volatiles

comprenden aromadticos. ,



El método de conformidad con las reivindicacione:s 2 o 3,
caracterizado porque la concentracién de benceno en la
corriente de gas de alimentacién de diéxido de carbono varia.
:
El método de conformidad con cualquiera de las
reivindicaciones 1 a 4, caracterizado porque la concfentracién
de benceno en la corriente de gas de alimentacién de didéxido
de carbono estd en el rango de 1 ppm (mol/mol) a 100 ppm

(mol/mol).

El método de <conformidad <con las reivindicacién 35,
caracterizado porque a concentracién de benceno en la
corriente de gas de alimentacién de diéxido de carbono esta

en el rango de 10 ppm (mol/mol) a 100 ppm (mol/mol).

El  método de <conformidad <con cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, caracterizado porque se
recupera la corriente gaseosa rica en diéxido de carbono (G3)

que sale de la columna de evaporacién instantdnea (A6).

El método de conformidad <con cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, caracterizado porque la etapa

de evaporacién instantdnea d. es precedida por las etapas de:

a. alimentar un gas (G1) que comprende di6xido de carbono,
oxigeno, Nz, 6xidos de nitrégeno, contaminantes orgdnicos

volatiles, dentro de una columna de absorcién (A1),

b. absorber el gas (G1) en un agente de absorcién, por medio
de lo cual el gas es separado en un gas pobre en diéxido de

carbono (G2) y un liquido rico en diéxido de carbon:o (L1),y

c. presurizar y calentar el liquido (L1) obtenido en la etapa b.

a fin de proporcionar el liquido (L2).

'

El  método de conformidad con cualquier;a de las
reivindicaciones precedentes, caracterizado porque la fraccién
del gas rico en dioxido de carbono alimentado a la'columna de
evaporacion instantdnea (A3) estd en el rango de 1%

(mol/mol) a 10% (mol/mol) del total del gas de separacién
(G37).
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10.

11.

 EI  método de <conformidad con <cualquiera dé las

reivindicaciones precedentes, caracterizado porque la fraccion
del gas rico en diéxido de carbono alimentado a la columna de
evaporaciéon instantdnea (A3) estd en el rango de 1% a 8%

(mol/mol) del total del gas de separacién (G3’).

El método de <conformidad <con cualquiera de las
reivindicaciones anteriores, caracterizado porque el método
es seguido por al menos por una de las etapas seleccionadas
de:

h. lavar el gas (G3’) obtenido en la etapa f. por medio de una
columna de lavado (A4) a fin de producir un gas (G5) libre de

contaminantes solubles; y/o

j. deshidratar el gas (G3’ o G5) obtenido en la etapa f. o h. por
medio de un deshidratador (A5) y proporcionando un gas
deshidratado libre de agua, oxigenatos, trazas de metanol, y
organicos volatiles; y/o

k. separar los gases (G3’, G5 o G7) obtenidos en las etapas, f.,
h. o j. en una mezcla gaseosa de liquido rico en diéxido de
carbono (L6) y gases no-condensables (G8) por medig de un
condensador (A6); y/o

I. destilar el liquido rico en diéxido de carbono (L6) obtenido
en la etapa k. en una columna de destilacién (A7) a fin -de
producir diéxido de carbono liquido de alta pureza (L7) libre
de 6xidos de nitrégeno, compuestos sulfurosos y compuestos
organicos voldtiles, y/o '

m. almacenar la corriente rica en diéxido de carbono.(L7) en
un tanque de almacenamiento, |

en donde una fraccién de una o mas de las corrientes ricas en
diéxido de carbono (G5, G7, L6, L7) de cualquiera de las
etapas h., j., k., I. o m. es recirculada y alimentada en la parte
inferior de la columna de evaporacién instantdnea (A3) de la

etapa d.
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13.

14.

15.

El método de <conformidad con Ila reivindicaécién 11,
caracterizado porque la fraccién de gas rico en didoxido de
carbono alimentado a la columna de evaporaci6n instantanea
es de 1% a 10% (mol/mol) del gas total de por lo menos una

corriente que es recirculada.

El  método de conformidad con cualquiera de Ilas
reivindicaciones 8-11, caracterizado porque la fraicci()n del
gas rico en dioxido de carbono alimentado a la columna de
evaporacién instantdnea es 1 hasta 8% (mol/mol) del gas total

de por lo menos una corriente que es recirculada.

El método de <conformidad <con <cualquiera de las

reivindicaciones anteriores, caracterizado porque la corriente

de gas de alimentacién de diéxido de carbono (G1) es un gas
|

de combustién. |

El método de conformidad con <cualquiera de las
reivindicaciones 8 a 14, caracterizado porque el agente de

absorcion es un agente de absorcién basado en amina.
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UN METODO PARA RECUPERACION DE DIOXIDO DE CARBONO DE

ALTA PUREZA

La presente invencién se refiere a un método para recuperacién
de diéxido de carbono de alta pureza a partir de una fuente gaseosa
y usos del mismo. De modo mas especifico, la presente invencidon se
refiere a la produccién de diéxido de carbono de alta pureza, el cual
estd sustancialmente libre de nitrégeno, oxigeno, Oxidos de
nitrégeno, compuestos sulfurosos y contaminantes orgéanicos
volatiles, en particular benceno. La presente invenciéon se refiere
tambié_n a un méfodo para remocién de benceno desde una corriente
de alimentacién de didxido de carbono asi como el uso de ese

diéxido de carbono de alta pureza en productos alimenticios.
Antecedentes de la invencibn i

El diéxido de carbono es un gas bien conocido que esta
presente en la atmésfera. Es liberado a la atmésfera en grandes
cantidades por los procesos de fermentacién, calcinaciones de
piedra caliza, y todas las formas de procesos de combustién de
carbdén y compuestos de carbdédn. En las décadas recientes, se ha
incrementado la atencién acerca de dicha emisién, debido al
problema ambiental ocasionado para cambios climatolégicos futuros
a través del Efecto Invernadero. En consecuencia, se ha

desempenado un trabajo extensivo durante afios para desarrollar
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procesos para la remocién del diéxido de carbono de Ioé gases de
combustiéon. Si es posible, una recuperacion subsecuente del dioxido
de carbono puede hacer a esos procesos econémicamente .viables.
Un tipo de método convencional para la recupéracién de
diéxido de carbono a partir de una fuente gaseosa es el método de
absorcion, en el cual el dioxido de carbono es absorbido en uvn
agente de absorcion. Si otros gases, tales como el oxiQeno, estan
presentes en la fuente gaseosa, dichos otros gases también pueden
ser absorbidos quimica y/o fisicamente. Este sera el caso si se
emplea un agente en base a amina como el agente de absorcidn.

Es bien sabido a partir de la técnica anterior que cuando esta

presente el O, en la fuente gaseosa que contiene; diéxido de

carbono, y cuando se usa alcanolamina como el agente de absorcién,

dicho O, sera transferido dentro del agente de ab_'sorcién qué
contiene alcanolamina durante el procedimiento de abs@rci()n. Como
una consecuencia ocurrira una degradacién indeseabie de
alcanolamina asi como problemas de corrosién d?bidos a la
presencia de O,. '

Muchos documentos de la técnica anterior se refieren a este
probiema. El documento EP 1 059 110 describe un 'sistema para
recuperar el producto de absorcion tal como diéxido de carbon‘o
utilizando un fluido absorbente de alcanolamina, 'en donde el
absorbente liquido es calentado en un procedimiento de
calentamiento de dos etapas antes de la separacidén del producto de
absorcion desde el absorbente, y en donde el absorbeﬁte cargado es
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'
t

'

desoxigenado después de la primera etapa de calentamiento y antes
de la segunda etapa de calentamiento. La desoxigenécic’m tiene lugar
por medio de despresurizacién. '

En el documento EP 1 061 045 se describe un sistema para
recuperar el producto de absorcion tal como diéxido de carbono a
partir de una mezcla que contiene oxigeno, en donde el dioxido de
carbono es concentrado en un fluido de absorcién que contiene
alcanolamina, el oxigeno es separado desde el fluido: de absorcién, y
el didxido de carbono es separado por vapor desde el fluido de
absorcién y recuperado. En este sistema, el oxigeno es separado
desde el fluido de absorcién al pasar el absorbente cargado con
diéxido de carbono que comprende oxigeno disuelto en contacto de
transferencia de masa a contracorriente con gés depurador de

oxigeno. .

En otros casos, los o6xidos de nitrogeno (también Illamados
NOx), compuestos suifurosos y organicos volétilies pueden estar
presentes como contaminantes ademas de 02 en I? fuente gaseosa.
Estos contaminantes también seradn absorbidos quimica y/o

[

fisicamente en el agente de absorcion, cuando se.,use un agente en
base a amina como el agente de absorcién. ;

En una planta convencional para la produccion de dioxido de
carbono de alta pureza, el diéxido de carbono esiabsorbido primero
en un agente de absorcién y después el diéxido de carbono y el

agente de absorcién son separados en una columna de separacion.

Sin embargo, parte de los contaminantes presentes en el gas de

i
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alimentacion son absorbidos junto con el di6xido de cérbono durante
la etapa de absorcién. Cuando se separa el dioxido de carbono del
agente de absorcién en un proceso de separacion subsecuente, parte
de los contaminantes absorbidos seran liberados también en el gas
de separaciéon junto con el diéxido de carbono. El gas de_ separacién
contendra ademas N, y O, en ciertas cantidades. .

Cuando se produce dioxido de carbono de grado alimenticio u
otras aplicaciones de diéxido de carbono, en donde se requiere una
alta pureza, estos contaminantes deben ser eliminados desde el gas
de separaciéon en equipo corriente abajo a fin de obtener la pureza
requerida. La tecnologia convencional disponible paré la remocién de
dichos contaminantes incluye lavado, oxidacién, adsorcién vy
destilacidn. |

La primera etapa de la purificaciéon corriente abajo del gas de
separaciéon con mayor frecuencia es un proceso de oxidacion. En
esta etapa de oxidacién, cualesquiera NOx's presentes son oxidados
a nitrato, el cual puede ser subsecuentemente removido como una
fase liquida. Ademadas, si estd presente el azufre ;como sulfuro de
hidrogeno, este compuesto es oxidado hasté azufre libre.
Desafortunadamente, esta oxidacién requiere de uﬁ gran suministro
de agentes quimicos. Se pueden emplear varios agenfes de
oxidacioén. En particular, el permanganato de potasib es ampliamente
utilizado. Sin embargo, este agente quimico partic;JIar es altamente
peligroso y, ademas, ya que el permanganato de p‘btasio puede ser

I
utilizado para la producciéon de explosivos, se esperaria que el uso
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comercial de este agente quimico puede ser proﬁibido en cierto
punto. l

En la siguiente etapa de la purificacion corriehte abajo el gas
que contiene diéxido de carbono es pasado a un d_;'eshidratador.' En
este deshidratador cualquier agua presente en el ga_'s es absorbida y
de este modo removida desde la corriente de gas. Sin embargo, si
estan presentes en el gas cualesquiera residuos de acetaldehido ylo
oxigenatos volatiles, estos compuestos también son removidos en el
deshidratador. '

En la ultima etapa de la purificacion corrienté abajo, el didxido
de carbono gaseoso es licuado en un condensador. En el
condensador, es posible remover cualesquiera reéiduos de NO, que
puedan estar presentes ain. Sin embargo, este ho es el caso para
cualesquiera residuos de NO,. De hecho, si estéjpresente cualquiér
N02 cuando el gas llega al condensador, o si sé produce cualquier
NO, dentro del condensador, por ejemplo debidcé a la oxidacién de
NO, dicho NO, sera transferido a la fase liquida en el condensador y
subsecuentemente es casi imposible de remover. :

Ademas, las corrientes de diéxido de carbono pueden
comprender varias cantidades de compuestos organicos volatiles,
tales como benceno, los cuales, debido a restricbiones regulatorias y
estandares internos, deben ser eliminados hésta contenidos tan
bajos como dentro del rango de partes por biHén{ (ppb).

De manera tradicional, los residuos de benceno en la corriente

gaseosa son removidos en un filtro de carbono en una unidad
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operativa corriente abajo, cuyo filtro de carbono esta disefiado para
remover el contenido especifico de benceno en la corriente.

Sin embargo, si la composicién de la cofriente gaseosa varia
para un proceso especifico, de modo que el fiitro de carbono no sea
capaz de retener todo el benceno presente en :la corriente gaseosa,
el diéxido de carbono que comprende concentraciones demasiado
elevadas de benceno pueden alcanzar el producto final como por
ejemplo refrescos, 1o cual tendria un impacto:severamente adverso
desde una perspectiva de riesgo para la salud, y por cierto también
desde un punto de vista de mercadotecnia.

De modo adicional, es siempre una constante necesidad en e|

campo los medios adicionales para la purificacién mas eficiente de

corrientes gaseosas.

Breve descripcién de la invencion \

Por tanto, un objeto de la presente invencién es proporcionar
un meétodo para la recuperacién de diéxidb de carbono de alta
pureza, el cual esta sustancialmente libre de contaminantes de una
manera sencilla y mas eficiente en cuanto al c:osto. |

Es un objeto adicional de la presente invencién proporcionar un
método en el cual el benceno sea removidé de forma efectiva sin
consideracién de si el contenido de benceno és constante o variable.

Es otro objeto mas de la presente invenciéon proporcionar un

método mejorado para remover otros contaminantes en una etapa de
!
i

(6
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secado. :

De forma previa, los inventores de la presente:han encontrado
que mediante la introduccién de una columna de evaporacién rapida
(“flash”) entre la columna de absorcién y la column’:a de separacion
es posible reducir marcadamente el contenido de NOx en el gas de
separacion. |

De modo sorpresivo, se ha encontrado que al .'proporcionar una
corriente de gas himeda tibia de didxido de carbono en la parte
inferior de la columna flash, se pueden remover de manera mas
efectiva los NOx's. |

También de forma sorpresiva, se ha encontrado que ademas de
los NOx's también los compuestos sulfurosos v, ‘en particular, los
contaminantes organicos volatiles, tales como aromaticos, y de modo
mas especifico el benceno, pueden ser removidos;eficientemente en
la columna flash. En un aspecto particular, se ha encontrado que en
niveles de benceno superiores a 10 ppm (mol}mol) la etapa de
evaporacion rapida removié de forma mas efectivé el benceno desde
la corriente gaseosa. Por tanto, contrario a otros rﬁedios de remocién
de benceno, tales como  filtro de carbono, la eficiencia de Ia
remocién de benceno se incrementa a medidé que aumenta el
contenido de benceno, y por tanto no depende del contenido de
benceno constante para la 6ptima remociéon de benceno, lo cual es
una enorme ventaja de la presente invencidn.

Por lo tanto, mediante la introduccién de eéta columna flash se

obtuvieron varios efectos benéficos.
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En primer lugar, el contenido de contaminantclés en el gas de
separacién es tan bajo que ya no se requiere de la oxidacién
subsecuente. Por lo tanto, se reduce el consume de agentes
quimicos y no es necesaria la eliminacion subseclzuente de estos
agentes quimicos usados.

En segundo lugar, de modo sustancial, no hay :NOZ presente en
la fase de dioxido de carbono liquido que sale del céndensador. Esto
se debe al hecho de que casi todo el O, ha sidé removido en la
columna flash, el equilibrio quimico NO + 1Z-C2 <-> NO,, se
desplazara hacia la izquierda para formar principal:mente NO. Por lo
tanto, no hay NO, presente en el gas, cuando el gasil entra después al
condensador. Ademas, no se produce NO, en el co‘:ndensador debido
al muy bajo contenido de O, en el gas. Por lo ;tanto, de manera
sustancial no puede encontrarse NO, en el producto de diéxido de

carbono liquido. !

En tercer lugar, no se comprometera la calidad del producto si

la composicién de la corriente cambia durante la operacion.

En cuarto lugar, se ha encontrado que se reduce marcadamente
el cénsumo de energia para operar el condensador,i. Se considera que
este efecto se debe al hecho de que el muy ,'bajo contenido de
contaminantes en la fase de gas incrementaré: el coeficiente de
transferencia térmica general asi como la tempefatura del punto de
condensaciéon en comparacion con las plantas co:nvencionales. Esto

conduce a una mayor presién de succion para los compresores de

refrigeracién para el proceso de condensacién, lo cual conduce

(3
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también a un requerimiento de energia reducidb para la
condensacion.

Finalmente, se incrementa el rendimiento de producto debido a
que se reduce de forma marcada la pérdida de diéxido de carbono
gaseoso en el condensador eﬁ comparacion con .las plantas

convencionales para la produccién de di6éxido de carbono de alta

pureza.

Figuras '

La Figura 1 muestra un diagrama de flujo esquematico para la
recuperacion de CO, en una planta convencional. |

La Figura 2 muestra un diagrama de flujo esquemaéatico para la
recuperacion de CO, en unja planta convencional en:donde se ha
incluido una columna flash de acuerdo con la invencidn:

La Figura 3 muestra un diagrama de flujo esquematico para la
recuperacion de CO, en una planta convencional en donde se ha
incluido una columna flash de acuerdo con la invencién,‘y en donde el
gas de separacién himedo es recirculado hacia la columna flash.

La Figure 4 es una grafica que muestra la recuperacion d'e
benceno en el gas de separacién en varias concentraciones de

benceno en el gas alimentado hacia la columna de absorcion.

'

Descripcién de la invencién
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En un aspecto, la presente invencion se refieré a un método
para recuperacion de diéxido de carbono de alta puréza desde una
fuente gaseosa, en donde el diéxido de carbono de alta pureza esta
sustancialmente libre de contaminantes, por ejemplo 6xidos de
nitrégeno, compuestos suifurosos y compuestos orgénicos volatiles,
tales como aromaticos, y de modo especifico benceno.

Por lo tanto, en un primer aspecto, la presente invencién
proporciona un método para la remocidén de bencen{ﬁ a partir de una
corriente de dioxido de carbono liquida por medio de ta introduccidn
de liquido dentro de una columna flash.

Se ha encontrado de manera sorpresiva que ‘él benceno puede
ser removido de forma efectiva desde la corriehte liquida en la
columna flash en comparacién con el mismo proceso sin una columna
flash, en una modalidad particular la concentraciéﬁ de benceno en la
corriente es relativamente elevada, es decir, sobre; 10 ppm (mol/mol).
De hecho, fue sorprendentemente decisivo q"ue los crecientes
contenidos de benceno en la corriente resultaran ,"en una remocién de
benceno mas efectiva en los métodos de I;‘a invencién, y en
consecuencia la remocién de benceno de acuerdo con el método de
la presente invencion no resuita comprometida sn la concentracién de
benceno se incrémenta 0 varia. .

La remocién de benceno, el cual es c;;arcinogénico, es de
extrema importancia cuando el diéxido de cafbono esta destinado
para consumo humano y/o animal y/o tratamienvvto. Cuando se instala

una planta de recuperacién de diéxido de carbpno, con frecuencia la

/D
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planta es disefiada con la intencién de tener una_i composicioén
especifica de los componentes en la corriente gaseosa que entra a la
planta. Por lo tanto, la presente invencidén es particulafmente atil en
situaciones en donde puede cambiar la composicion de la corriente
gaseosa inicial. |

De modo adicional, debido a que la mayoria d_él benceno es
removido durante la etapa de evaporacién rapida, si _'vesté presente,
un filtro de carbono tradicional para remover el bencéno residual, si
se requiere, puede ser operado mas tiempo antes de ser colocado de
nuevo. Por lo tanto, la presente invencién proporciona el uso de una
columna flash en una planta de recuperacién de di6xido de carbono
para remover el benceno, y en particular cuando esté presente en el
gas de alimentacion de diéxido de carbono en niveles de por lo
menos 1, 2, 4,6, 80 10 ppm o0 superior.

En varias modalidades del método, la etapa;’ de evaporacion
rapida es precedida por las etapas de: a. alimehtar un gas que
comprende dioxido de carbono, oxigeno, Ny, éxidfos de nitrégeno,
contaminantes organicos volatiles, en particular bénceno, dentro de
una columna de absorcidén; y/o b. absorber el gas' en un agente de
absorcidén, por medio del cual el gas es separado_“ dentro de un gas
escaso en diéxido de carbono y un liquido ripo en diéxido de
carbono, y ¢. presurizar y calentar el liquido obtehido en la etapa b,
y opcionalmente seguido por las etapas de: e. pfesurizar el liquido
que sale de la columna flash en la etapa d; y/o f. separar el liquido

obtenido en la etapa e en un gas de separacién rico en didxido de
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carbono y un liquido carente de di6oxido de carbono por medio de
separacion en una columna de separacién; y/o g. alimentar una
fracciéon del gas de separacién rico en diéxido de carbono en la parte
inferior de la columna flash de la etapa d. todas o algunas de las
etapas pueden estar presentes, segun se requiera.

En otras modalidades mas el método comprende ademas las

etapas de: h. lavar el gas obtenido en la etapa f; y/o j. deshidratar el

gas rico en dioxido de carbono por ejemplo obtenido en la etapa h;

1

y/o k. condensar los gases ricos en diéxido de carbono obtenidos y/o
. destilar la corriente rica en diéxido de carboné, por ejemplo el
dioxido de carbono condensado de la etapa k y/c; m. almacenar el
didoxido de carbono en un tanque de almacenamieﬁto. Cualquiera de
las etapas anteriores puede estar precedida por:presurizacic’)n y/o
enfriamiento o calentamiento segun resuite apropiaﬁldo.

En otra modalidad mas, cualquiera de la c;'orrientes ricas en
diéxido de carbono puede ser separada en dos frag’:ciones, una de las
cuales recirculada y alimentada en la parte infe[’rior de la columna
flash. En esta modalidad se puede omitir la etapafg. Al igual que con
el gas de separacién, estas corrientes de dic’)xidofde carbono pueden
ser alimentadas a una fraccion de por lo menos :1% {mol/mol) de la
corriente total. EIl punto, en el cual la corriente,' rica en dioxido de
carbono es recirculada, dependerda del grado de pureza requerido
contra el rendimiento de ‘producto deseado. 'A medida que la
corriente de di6oxido de carbono es tomada de manera adicional

corriente abajo en la planta, se incrementara el efecto de la
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recirculacion, aunque al mismo tiempo se redul'ciré el rendimiento
final. ‘

Estas modalidades proporcionan un préceso completo de
recuperacion de diéxido de carbono en el cuél cada una de las
etapas adicionales incluidas con frecuencia esﬁén presentes en un
proceso de recuperacién de diéxido de carbono én base a absorcién.

La etapa g es una caracteristica preferida en la actualidad del

método de la presente invencién, ya que 'la recirculacién de

cantidades de relativamente pequefias del ga:‘; de separaciéon (tan
bajas como de por lo menos 1%, tal como del,'2% 0 4 % (mol/mol))
del gas de separacién total alimentado a la colpmna flash resulta en
un efecto drastico en [a remocién de los con('taminantes presentes
originalmente en el gas de alimentacién. Estan considerados también
porcentajes mas elevados tales como 6, 8, 10 % o mas. Sin embargo,
a medida que el gas de separacién es en; realidad el producto
deseado, es decir diéxido de carbono susfancialmente puro, la
recirculacién del gas hacia la columna flfash comprometera el
rendimiento del producto de diéoxido de carbono. Por lo tanto, la
fraccion que se va a recircular serd seleccionada con la debi‘da
consideracién al grado de purificacién en: comparacién con la
reduccion en el rendimiento de dioxido de carbfono.

Los inventores de la presente en¢ontraron de manera
sorpresiva que era suficiente el 2% péra lograr un efecto
significativo, en tanto que se requirié el 4% para lograr un efecto

significativo en la remocién de benceno en bajas concentraciones de

L
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benceno en la alimentacion de gas (en este contexto menor significa
menos de 10 ppm (mol/mol)).

Las etapas de purificacion adicional descritas a continuacién,
por ejemplo, lavado, deshidratacion, condensacién, destilacion
etcétera, también pueden ser apiicadas al método del primer aspecto
de la invencioén.

En un segundo aspecto de la presente invencidén se proporciona
un método para recuperacion de diéxido de carbono de alta pureza a
partir de una fuente gaseosa que comprende las etapas de:

a. alimentar un gas que comprende dié);(idO de carbono vy
contaminantes seleccionados a partir del gru;:m que comprende
oxigeno, N,, oOxidos de nitrégeno, compueétos sulfurosos vy
contaminantes organicos volatiles, tales como benceno, en una
columna de absorcién,

b. absorber el gas en un agente de absorciéon, mediante el cual
el gas es separado en un gas pobre en diéxido de carbono y un
liquido rico en di6éxido de carbono,

c. presurizar y calentar el liquido obtenido en la etapa,

d. separar por medio de evaporacién rapida el liquido obtenido
en la etapa ¢ como un gas rico en contaminante y un liquido carente
de contaminante que sale de la columna flash,

e. presurizar el liquido que sale de la columna flash en la etapa

f. separar el liquido obtenido en Ia etap?a e en un gas de

separacion rico en diéxido de carbono y un quuidc’> carente de didxido



10

15

20

25

de carbono por medio de separacién en una columﬁa de separacion,
, :

g. separar el gas de separacién en dos fracéiones, en donde
una primera fraccién es recirculada y alimentada enl-‘ la parte inferior
de la columna flash y la segunda fraccién es enfriada para
proporcionar un gas enfriado.

Mediante la recirculacién de una fracciéon del gés de separacion
hacia la columna flash se encontr6 de manera sorpresiva que los
contaminantes de la corriente gaseosa fueron remov‘eidos de manera
mas efectiva que en el método de la técnica anterior que describe la
remocién de NOx's desde una fuente gaseosa mediante la
introduccion de una columna flash. Se encontré que alimentado solo
el 1% (mol/mol) o mas del gas de separacién a la columna flash, tal
como 2% o 4 %, tuvo un efecto drastico en la“ remocién de
contaminantes. De manera sorpresiva, se encontr()\» también que
cuando se alimentdé 4% (mol/mol) del gas de separacién a la columna
flash, en particular el benceno cuando esta presente en bajas
concentraciones (en este contexto por debajo de l‘l10 ppm) fue
removido de modo efectivo. ll

Por lo tanto los aspectos de la presente invenciéng'lproporcionan
medios para remover de manera efectiva los contamihantes desde
una corriente de diéxido de carbono gaseoso en una unidad operativa
empleando una instalacién mas simple y mas eficiente en cuanto al

costo. De forma adicional, los métodos de la presente invencidén no

dependen de una composicién constante del gas de alimentacién,

v
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contrario a los métodos de la técnica anterior particularmente para la
remocién de benceno. De hecho, y de manera sorpresiva, los
métodos de la presente invencion parecen remover el benceno d_e
modo mas eficiente a medida que se incrementa que la concentracion
de benceno en el gas de alimentacioén.

En otro aspecto, la presente invencidén proporciona el uso del
dioxido de carbono sustancialmente puro obtenido en cualquiera de
los métodos de la presente invencidén en aplicaciones tan diversas
como productos alimenticios, dispositivos de hospital, recuperacién o
retencién mejorada de petrdéleo, todas las cuales requieren de
diéoxido de carbono en grados especificos de pureza.

La siguiente descripciéon detallada aplica igualmente para Ids
diferentes aspectos de los métodos de la presente invencion. Las
modalidades particulares aplican también de igual modo para cada
uno de los aspectos de la invencion.

En principio‘, cualquier clase de gas que comprende diéxido de
carbono, oxigeno, N,, 6xidos de. nitrogeno, compuestos sulfurosos y
contaminantes organicos, de forma especifica benceno, puede ser
aplicado en el proceso. Sin embargo, en una modalidad preferida, el
gas de alimentacion es gas de combustién.

En las etapas de absorcion (etapa b), se puede aplicar
cualquier agente de absorcién capaz de absorber diéxido de carbono
ya sean agentes de absorcién quimicos o fisicos. Como ejemplos de
agentes de absorcion fisicos se pueden mencionar selexol, metanol,

purisol, genosorb o morfisorb. Como ejemplos de agentes de

LL
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|
absorcion quimicos se pueden mencionar cualquier agente de
absorciéon en base a amina. Mediante el término agente de absorcidon
"en base a amina" se representa cualquier agente, en el cual esta
I

incorporado un grupo amina como por ejemplo alcanolaminas, tales

como tales como monoetanolamina, dietanolamina,

diisopropanolamina, metildietanolamina y trietanolamina, amino-
alcoholes, tales como amino-dietilen-glicol, y amino' acidos y sales
de amino acidos y derivados de los mismos. De preferencia, se usa
un agente de absorcién en base a amina. Otros agentles de absorcidn
adecuados son aquellos mencionados en los documentos WO
2005087349 y WO 2005087350.

De modo mas frecuente el agente de absorcidn es una solucién
acuosa de uno de los agentes en base a amina m;encionados con
anterioridad. Sin embargo, las mezclas que comprenden dos o mas
de los agentes listados en cualquier relacién de mezclado también
pueden ser utilizadas en el método de acuerdo con l|la presente
invencién. Estad dentro de las habilidades de un!practicante el
determinar la cantidad 6ptima y composicion del agen;e de absorcion
a fin de lograr un procedimiento de absorcién adecuado.

El liquido que sale de la columna de absorcion es calentado
después y presurizado hasta una presién superior o igual a la

|
presién del liquido que sale del ‘absorbedor. Prin‘cipalmente, el
proposito de la presurizaciéon es facilitar el transpoqte del liquido.
Esta dentro del conocimiento de una persona experimentada ejecutar

: |
dichos procesos.
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Como se explico antes, la introduccién de las etapas de
expansion de vapor (etapas d) en el método de la presente invencion
hace posible la produccién de un gas de separacion, el cual esta
sustancialmente libre de oxigeno, benceno y sélo conitiene trazas de
6xidos de nitrégeno. Sin embargo, para lograr este efecto benéfico,
la columna flash debe operar a una mayor temperatura y una presion,
la cual es superior o cercana a las condiciones de iequilibrio de la
corriente de liquido que sale de la columna de absorcién. Bajo tales
condiciones, el liquido que entra a la columna flash ;seré insaturado
y es posible la liberaciéon de componentes no-saturados. Por tanto,
debido a las nuevas condiciones de equilibrio, sustancialmente todo
el O, y la parte principal de NOx seran removidos desde la columna
flash en la corriente de gas, y por tanto nunca alcanzaran la columna
de separacién. En una modalidad preferida, la temperatura del
liquido obtenido en la etapa ¢ esta en el rango de 79°C a 140°C, de
mayor preferencia en el rango de 90°C a 120°C, y de la mayor
preferencia en el rango de 95°C a 110°C, y la presién del liquido
estd en el rango de 0.1 bar a 3 bar, de mayor prefevre:’\cia en el rango
de 0.2 a 2 bar, y de la mayor preferencia en el rango de 1 bar a 2
bar. Normalmente la operacién fuera de estos irangos no es
econémicamente viable. Una persona experimentada en la técnica
sabra como ejecutar dichos procedimientos de bresurizacién y
calentamiento.

El gas obtenido en las etapas d, que comprende una cantidad

significativa de diéxido de carbono ademas de oxigeno, N,, 6xidos de

LY
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nitrogeno y de modo opcional agua, compuestos sulfurosos vy
compuestos organicos voléatiles, puede ser recicl.édo hacia la
columna de absorcién para un segundo procedimiento de
recuperacion del diéxido de carbono. De forma alternétiva, dicho gas
puede ser eliminado. |

El liguido que sale de la columna flash es présurizado hasta
una presion que es superior o igual a la presion del I:quuido que sale
de la columna flash antes de entrar a la columna de éeparacién. Una
persona con experiencia en la técnica sabrd como.'v ejecutar dicha
presurizacién. '

En la columna de separacién, el liquido pres@rizado desde la

columna de evaporacién instantanea es separado en un gas rico en

diéxido de carbono y un liquido carente de diéxido de carbono. Como

se mencion6 antes, debido a la remocién de oxigeno y Oxidos de -

nitrbgeno en la columna flash, se reducira drésticamente el
contenido O, y NOx en la corriente de gas de separacién. Debido a la
cantidad reducida de NOx y la muy limitada cantidad de O, en el gas
de separacion, la reacciéon de equilibrio: NO + ‘,'AOZ <-> NO,, se
desplazara hacia la izquierda para formar principalrhente NO.

El liguido obtenido en las etapas f, el cu’val comprende de
manera principal el agente de absorcidén, de modo opcional una
solucién acuosa del agente de absorcidon, puedl'le ser reciclado vy
mezclado con el agente de absorcién usado para absorber el gas en

la etapa b. Sin embargo, antes de entrar a la columna de absorcién,

se puede requerir un ajuste de la temperatura y/o [a presién de dicho
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liquido.

El gas que sale de la columna de separacidn '-'G3' (véase la
figura 3) es sometida después a un tratamiento de purificaciéon
corriente abajo. Sin embargo, en ciertas circunstanc‘:;ias el gas de
separacién puede ser de una alta pureza tal que ya no es necesaria
la purificaciéon subsecuente.

En una modalidad actualmente preferida d;re la presente
invencién el gas G3' que sale de la columna de‘," separacién es
separado en dos fracciones, y la primera fraccion es alimentada de
manera directa en la parte inferior de la columna fIasfh.

Por lo tanto, en esta modalidad la columna flaéh es alimentada
con un gas de diéxido de carbono tibio, hamedo en;: la parte inferior
la columna. La recirculacién de la corriente de gés de separacion
hacia la columna flash tiene un efecto drastico en la remocion tanto
de nitrégeno, oxigeno y por tanto NOx's asi éomo compuestos
organicos volatiles, y en aromaticos particula:res, tales como
bencen‘o, sin importar la cantidad de bencenoj' presente en la
corriente gaseosa que se va a purificar en la colum’vna flash.

De manera adicional, cuando se introduce es’-'ta fraccién del gas
de separacion a la columna flash, el benceno;‘seré removido de
manera mas eficiente y en particular en concentr;yaciones menores a
10 ppm en el gas de alimentacion. ,'

En una modalidad, la segunda fraccién del gas que sale del

separador es enfriada y después alimentada dentro de una columna

de lavado. En esta columna, se pueden remover del gas cualesquiera
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contaminantes solubles en el liquido de lavado. Un liquido de lavado
preferido es el agua, debido a la baja solubilidad del di6éxido de
carbono en el agua. Una persona con experiencia en la técnica sabe

coémo ejecutar dicha etapa de lavado. l

En particular, cuando se usan soluciones acﬁosas como una
parte absorbente del agua gaseosa en el gas de separacién pueden
ser condensadas en la etapa de enfriamiento, recicladas y, de modo
opcional, mezcladas con el liquido que entra a la columna flash o en
cualquier parte en el proceso corriente arriba. Por tv"anto, mediante la
introduccién de esta recirculacion, se logra un ajuste del equilibrio
de agua reduciendo al minimo la necesidad de un suministro de agua

externo.

El gas que sale de la columna de lavado esta ahora

~sustancialmente libre de cualesquiera contaminantes solubles, tal

como el absorbente.

El gas es bresurizado y enfriado antes que el gas que esta
entrando al deshidratador. De este modo se reduce el contenido de
agua. Esta presurizacién se puede ejecutar en una o mas etapas de
compresidén por ejemplo 1, 2 0 3 o incluso mas. 'f

En casos donde no se incluye la etapa de Ia(’vado en el método,
el gas de separacion puede, en una modalidéd, ser enfriado vy
presurizado antes de entrar al deshidratador. De forma alternativa, la
deshidratacién se puede ejecutar antes de la compresién o durante
la compresién. Esta dentro del conocimiento de una persona

experimentada el ejecutar estas regulaciones de presiéon vy

3)
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temperatura.

En la unidad de deshidratacién se remueve el algua. De modo
particular, cuando se usa la adsorcién, los oxigenatos y los
organicos volatiles pueden ser removidos de manera efectiva. Los
ejemplos de oxigenatos, los cuales pueden ser eliminados, so'n

acetaldehido y metanol. Un practicante sabria cémo opera una
unidad de deshidratacidén convencional. |

En una modalidad particular, el gas que sale de'la columna de
separaciéon es alimentado de manera directa hacia el deshidratador
sin una etapa de lavado. En otra modalidad, el gas es sometido a la
etapa de lavado antes de ser alimentado al deshidratador.

El gas deshidratado entra después al condensador, en el cual
el gas es separado en un liquido rico en diéxido de'carbono y una
mezcla gaseosa de diéxido de carbono y gases no-condensables, por
ejemplo NO, N,, 0O,. ElI gas que entra al condensador esta
sustancialmente libre de NO,. Debido a la introduccién de la columna
flash entre la columna de absorcién y la columna de s'eparaci()n, casi
todo el O, y una parte importante de NOx son removidos de la
corriente de gas. En consecuencia, el equilibrio q'uim'ico: NO + 'AOQ,
<-> NO,, es desplazado muy izquierdo, y las trazas dé cualquier NOx
presente estaran presentes en la forma de NO. Esto aun resulta
cierto cuando el gas entra al condensador. Por tanto, practicamente
no hay NO, contaminante presente en el gas y el NO; no puede ser
transferido a la fase liquida de dioxido de carbono condensado,

desde la cual es muy dificil de remover.

>0
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Ademas de la recirculaciéon del gas de separacién ha'bia la parte
inferior de la columna flash se considera de acuerdo con cada una d_e
las modalidades aqui descritas que cualquier corriente rica en
dioxido de carbono sustancialmente puro corriente abajo en una
planta de purificacion pude ser alimentada de modo alternativo a la
columna flash en lugar del gas de separaciéon. En consecuencia, una
fraccion de la corriente rica en dioxido de carbono que sale del
lavador de la etapa h y/o una fraccién de la corriente gﬁe diéxido de
carbono que sal del deshidratador de la etapa j; y/o la corriente rica
en diéxido de carbono que sale del condensador de la etapa k; y/o la
corriente rica en dioxido de carbono que sale del destilador de la
etapa |I; y/o el diéxido de carbono desde uh tanque de
almacenamiento puede ser alimentado a la columna fl,‘ésh segun sea
apropiado en lugar del gas de separacion. En situaciones en donde
la corriente de diéxido de carbono es liquida, este liquido sera
recalentado antes de entrar a la columna flash. El recalentamiento
esta dentro de la habilidad de la técnica.

Ademas, debido al muy bajo contenido de cualesquiera'
contaminantes, se ha encontrado que se incrementa el coeficiente de
transferencia de calor general y la temperatura' del punto de
condensacion se eleva para el gas en comparacién con las plantas
convencionales para la recuperacién de diéxido de; carbono. Por lo
tanto, se reduce el requerimiento de energia "para operar el

condensador. De forma adicional, la presién de succién para los

compresores de refrigeracion para el proceso de ‘condensacién se
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incrementa debido al bajo contenido de contaminantes, haciendo mas
eficiente el modo de operacion. N

En el condensador, parte del diéxido de carbono gaseoso es

'

licuado. La cantidad de diéxido de carbono condensado se determina
por medio de la temperatura y la presion de acuerdo con reglas
termodinamicas. Sin embargo, en el condensador “es necesario
liberar de modo continuo parte del gas a fin de evitar Ié acumulacién
de los contaminantes. En consecuencia, se descargaréftambién parte
del diéxido de carbono gaseoso. Sin embargo, a meﬁor numero de
contaminantes entrando al condensador, menor el reeiuerimiento de

liberacién de gases desde el condensador. Como un resultado, se
incrementa el rendimiento de producto, cuando se con_‘ﬁpara la planta
de acuerdo con la presente invencién con una planta c;’onvencional.

Esta dentro de las habilidades de un practicante ordinario la
determinacion de las condiciones o6ptimas para Iai operacién del
condensador. ,'

El liquido que sale del condensador puede en'trar de manera
subsecuente a una columna de destilacién. Esta etapé de destilacién
es opcional y si esta etapa es 0 no necesaria dependgré de la pureza
del didéxido de carbono obtenido en el condensaﬁor. Durante Ila
destilacion, se destilan cualesquiera trazas de NO ;presentes en el
liquido. Por tanto, el diéxido de carbono liquido prod:ucido es de muy
alta pureza. ,'

De modo opcional, el liquido que sale de: la columna de

destilacién puede entrar a un rehervidor antes de que el liquido

7
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dioxido de carbono sea introducido dentro de iun tanque de
almacenamiento. Mediante la introduccién en wun. rehervidor en
conexién con la columna de destilacion, es posible obtener un
producto de diéxido de carbono de mayor pureza. "

En una modalidad alternativa, el gas desde la unidad de
deshidratador es alimentado de modo directo a la parte inferior de la
columna de destilaciéon omitiendo de esta forma el rehervidor.

Esta dentro del conocimiento de una persona experimentada él
como disefiar y operar una columna de destilaciéon opcionalmente

junto con un rehervidor. [

Como se menciond con anterioridad, una ventaja adicional de
un método de acuerdo con la prese'nte invencion es que la etapa de
oxidacion del gas de separacion no es necesaria. Por tanto, se evita
el uso de agentes quimicos peligrosos. '

Otro aspectq mas de la presente invencién se refiere al uso de
cualesquiera de los métodos de acuerdo con Ia ihvencién para la
produccién de dioxido de carbono de alta pureza. De preferencia, la
pureza del producto de diéxido de carbono es de calidad de grado

|
alimenticio o adecuada para la recuperacién o retencion mejorada de
petréleo (EOR), y por tanto utilizable como un componente en
cualquier clase de producto alimenticio o en la industria del petréleo.
En una modalidad de particular preferencia, el dié6xido de carbono
producido de acuerdo con el método de la invencién es usado como
un componente en refrescos.

!
En otro aspecto mas, se proporciona una planta para la
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recuperacion de dioxido de carbono de alta pureza.

Dicha planta comprende una columna de. abso;rcién que tiene
una salida de gas y una salida de liquido, la salida de liquido que
esta conectada a una columna flash que tiene una'salida de gas.y
una salida de liquido, la salida de liquido que es éonectada a una
columna de separacién que tiene una salida de gas y una salida de
liquido, y en donde la salida de gas estd conectada de modo
opcional a una columna de lavado. La columna de lavado opcional
tiene una salida de gas y una salida de liquido, dic}ha salida de gas
opcional que estd conectada a un deshidratador que tiene una salida
de gas, la cual estd conectada a un condensadar que tiene una
salida de gas y salida de liquido desde la cual el di6xido de carbono
liquido producido es transferido hacia el tanque de élmacenamiento.

En casos en donde no esta presente la columna de lavado
opcional, el salida de gas de la columna de separacion es conectada

al deshidratador. |

En una modalidad preferida la salida :de liquido del
condensador es conectada a una columna de destilacion que tiene la
salida de liquido desde la cual el didxido de' carbono liquido
producido es transferido hacia el tanque de almacenamiento.

La columna de absorcion que se va a ul‘tilizar puede ser
cualquier columna conocida en la técnica adecuada para la ejecucién
de la absorcion de diéxido de carbono gaseoso en un agente de

absorcion. Los ejemplos de columnas de absorcién adecuadas para

ser utilizadas son columnas, las cuales contienen elementos internos
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o de transferencia de masa tales como bandejas o empaqu‘é aleatorio
o estructurado.

La columna flash puede ser cualquier clase de columnas de
destilacién instantanea conocidas en la técnica. Los éjemplos de
columnas flash adecuadas son columnas, las cualeé contienen
elementos internos o de transferencia de masa, tales como bandejas
0 empaque aleatorio o estructurado. Una persona e),&perimentada
puede determinar con facilidad si se requiere una o mas columnas de
destilacion instanténeé de alta presién o una o méas columnas de
destilacion de baja presidén o una combinacion de las mismas a fin de
obtener wun resultado favorable. Estarad también' dentro del
conocimiento de la persona experimentada la determinacién de si un
resultado deseado se logra mejor a través del uso sé6lo de una
columna, o mediante el empleo de dos o0 mas columnas conectadas
en serie o en paralelo.

La columna de separaci-én que se usara en la pI-‘vanta puede ser
cualquier columna empacada conocida en la técnica. L'os ejemplos de
columnas separadoras adecuadas son columnags, las cuales
contienen elementos internos o de transferencia de rhasa tales como
bandejas o0 empaque aleatorio o estructurado. v

La columna de lavado puede ser de cualquier tipo de columna
de lavado conocida en la técnica. De preferencia, |a' columna que se
empleara contiene elementos internos o de transferencia de masa
tales como bandejas o empaque aleatorio o estrujcturado a fin de

obtener una buena distribuciéon del agua de lavado y para obtener un
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contacto 6ptimo entre el gas y el agua.

El deshidratador esta incorporado para remover agua y otras
impurezas desde la corriente gaseosa. El proceso de deéhidratacién
de una corriente gaseosa es bien conocido en la técnica, y la
persona experimentada selecciona con facilidad un dfveshidratador
apropiado para realizar la deshidratacion. Como unidades de
deshidratacion ilustrativas se puede mencionar el abéorbedor TSA
con tamices moleculares y filtros de particulas de carbono activado.
Otros tipos de deshidratadores incluyen unidades MEG _b TEG.

. El condensador que se usara en la planta puede ser cualquier
tipo de intercambiador térmico adecuado para la cond'ensacién. Uha
persona con experiencia sabria cdémo disenar e_fl condensador
tomando en cuenta la temperatura, presién y compésicién quimica
del gas que entra al condensador. ;

La columna de destilacién puede ser cuélquier columna
conocida en la técnica apropiada para destilar di()}(ido de carbono
liquido. Estara dentro del conocimiento de la personﬁa experimentada
el determinar si un resultado deseado se Iogra,;de mejor forma
mediante el uso solo de una columna, o a través dé la utilizacion de
dos 0 méas columnas conectadas en serie o en par;:alelo. La columna
de destilaciobn mas adecuada para ser usada K."normalmente son
columnas empacadas con una baja caida de presiév_':n, aunque también
se pueden usar columnas con bandejas. |

En una modalidad preferida, la salida de ‘,"gas de la columna

flash es conectada a la columna de absorciéon. Por medio de esta
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configuracion, el gas que sale de la columna flas_ﬁ puede ser
reciclado hacia la columna de absorcion. Esta recirculécién tiene el
efecto benéfico de proporcionar una segunda etapa de'. recuperaciéon
del dioxido de carbono, el cual fue transferido desde la fase liquida
hacia la fase gaseosa durante la etapa de evaporacion "instanténea Y,
por tanto, se habria perdido de otro modo.

En otra modalidad preferida, la salida de liquido de la columna
de separacion es conectada a la columna de absorciév"n, lo cual hacve
posible reciclar el liquido que sale de la columna de; separacién. El
efecto benéfico de esta recirculacién es la reutilizacion del agente
de absorcién, que de otra manera tendria que habersé eliminado.

En otra modalidad preferida mas, la salida d'é gas desde el
separador, la cual es conectada a la columna de Iav_‘édo, también es
conectada a la columna flash. En esta modalidad, el égua gaseosa es
removida desde el gas de separacién cuando el gas de separacion es
enfriado por medio de condensacién; y el agua liquida es reciclada
entonces de modo opcional hacia la columna flash. A través de esfe
modo de operacidén, es posible ajustar el equilibrifo de agua en la
planta. ;,

En otra modalidad preferida, la salida de quuvlido de la columna
de destilacion es conectada a un rehervidor a fin de mejorar la
pureza del producto de didxido de carbono. l

Esta dentro del procedimiento estandar jlde una persona
experimentada calcular los nimeros y tamanos d,é cada una de las

unidades antes mencionadas de la planta cuando el flujo de masa, la
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composicién quimica, la temperatura, y la presion de:'cada corriente
es conocida a fin de obtener el modo mas viable de 6peracién de la
planta.

Cuando se seleccionan materiales apropiados p;lara cada una de
esas unidades, se debe prestar especial cons_:ideracién a la
temperatura, la presiéon y las propiedades quimicas y fisicas de los
gases y liquidos que se van a tratar. Dichas consideraciones estaran
dentro del conocimiento de la persona experimenta‘da en la técnica.
Sin embargo, debido al bajo contenido de contaminéntes en el gas de
separacion, el equipo corriente abajo esta menos expuesto a ataques
de agentes quimicos criticos (tales como O, en apl_-'icaciones EOR) en
comparacion con las plantas convencionales.

Ademas, una persona experimentada puefde reconocer con
facilidad que la seleccion y control de los parametros de proceso
dependeran de la composicién quimica del gas q_ﬁe entra a la planta
asi como la composicién quimica y la compoéicic’m fisica de los
gases y liquidos en cada etapa del método.;' Los calculos para
determinar el nimero y tamafio de los intercaﬁbiadores térmicos a
fin de reducir al minimo el consumo de energia ,:para calentamiento y
enfriamiento son procedimientos estandar pafa una persona con
experiencia en la técnica. Asimismo, la selecc-:i()n de unidades para
incrementar y reducir la presién de las corrientes de gas y liquido se
ubica en el area de trabajo de una persona experimentada.

A continuacioén, se describe la invenciéh con mayor detalle y

con referencia a las modalidades mas preferidas en la actualidad, las
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cuales se muestran en la figura 2 y 3 y con referencia a una planta
convencional, la cual se muestra en la figura 1. Dichas figuras
ilustran diagramas de flujo esquematicos para la recuperacién de

CO,.

Ejemplo de acuerdo con fa invencién =

Para la modalidad mas preferida en la actuéplidad, los datos con
respecto a la presiéon y la temperatura asi como la composiciéon
quimica de las corrientes de gas y liquido de interés se proporcionan
en el siguiente cuadro. Todas las referencias ai_presiones son a la
presion total. Todos los porcentajes y especificaciones de ppm se
basan en fracciones molares. Para los datos con relaciéon .a las
corrientes de gas, los datos especificados sé basan en gases
himedos. En este ejemplo se hace referencia a Ia'_figura 2.

Cuadro 1. Presién, temperatura y composicién quimica de corrientes

de gas y liquido seleccionadas para la planta de acuerdo con la
presente invencioén, en la cual se incluye una columna flash.

Presién (bar) Temp. (°C) CO, mol O, mo}, NO, mol NO mol
Gas Gt que entra a la columna de 1.02 47 11% 3.4% 3 ppm 100 ppm
absorcién
Gas G2 que sale de la columna de 1.02 43 600 ppm 3.8% . <1ppm 115 ppm
absorcién
3
Liquido L1 que sale de la columna de 1.02 48 1.3% <1 ppm; <1ppm <1ppm
absorcién
Liquido L2 que entra a la columna flash 3 95 1.2% <1 ppm' <1 ppm <1 ppm
1]
Gas G3 que sale de ja columna flash 1.3 94 1.2% 420 ppm| <1 ppm 110 ppm
Liquido L3 que entra al separador 3 94 1.2% <1ppm: , <1ppm <1ppm
Liquido .4 después del separador 2 112 0.6% <1 ppm : <1ppm <1ppm
Liquido L5 antes de la columna de 2 63 0.6% <1 ppm ‘ <1ppm <1ppm

q
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absorcion
Gas G4 que sale del separador después 1.2 45 92% <1ppm <1ppm <1ppm
del enfriamiento
Gas G5 que sale de la columna de 12 45 92% <1 ppm <1 ppm <1ppm
lavado i ' i
Gas G6 que entra al deshidratador 17 20 99.9% <1 |:‘i>pm <1ppm <1ppm
Gas G7 que entra al condensador 17 20 ~100% <1 ;:?pm <1ppm < 1ppm
Gas G8 que sale del condensador 17 -24 ~100% 20 pbm <1ppm < 1ppm
Liquido L6 que sale del condensador 17 -24 ~ 100% 3 ppi>m <1ppm < 1ppm
Gas G9 recirculado desde el rehervidor 17 -24 ~ 100% 3 pém <1ppm < 1ppm
hacia la columna de destilacién

|

Liquido L7 que sale del rehervidor 17 -24 100% <1ppm <1 ppm <1ppm

El gas G1 alimentado a la planta es un gas; de combustién que
comprende 11% CO,, 3.4% O,, 3 ppm NO2, y 100 ppm NO. Este gas
entra a la columna de absorcién A1 a una temperatura de 47°C y una
presion de 1.02 bar. Los otros componentes prinéipales en el gas de
alimentacion son 76.6% N,, y 7.6% H,O. |

En la columna de absorcién A1, el gas de kalimentacic’m G1 es
mezclado con el liquido L5, el cual es reciclado d:esde la columna de
separacién A2. Como el agente de absorcién sé usa una solucién
acuosa de monoetanolamina. La corriente de gasi! G2 que sale de la
columna de absorcién A1 tiene una temperaturia de 43°C y una
presién de 1.02 bar, y comprende 600 ppm COZ,;3.8% 0., <1 ppm
NO,, y 115 ppm NO. Otro componente importante ;es N., el cual esta
presente en el gas G2 a 87%. |

La corriente de liquido L1 que sale de la coliumna de absorcién
A1 comprende la solucién acuosa de monoetanolan!qina, en la cual los

contenidos de O,, NO; y NO son < 1 ppm. Cuando sale de la columna

de absorcion A1, la corriente de liquido L1 tiene una temperatura de
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48°C y una presién de 1.02 bar. Sin embargo, antes de entrar a la
éolumna flash A3 como el quuido L2 la temperatura se incrementd
hasta 95°C y la presién se incrementd hasta 3 bar. ‘

En la columna flash A3 el liquido L2 es separado en una
corriente de gas G3 y una corriente de liquido, las cuales salen de la
columna flash A3 a una temperatura de 94°C vy unal presién de 1.3
bar. El gas G3 que sale de la columna flash A3 comprende 38% CO,,
420 ppm O,, vy 110 ppm NO. El contenido de NO2 en G3 es < 1 ppm.
Otros componentes, tales como H,O, oxigenatos como por ejemplo
acetaldehido, organicos volatiles, y argén, también estan presentes
en el gas G3. En la modalidad especifica mostrada en la figura 2, la
corriente de gas G3 es reciclada hacia la columna de absorciéon A1.
El componente principal del liquido que sale de la coiumna flash A3
es la soluciéon acuosa de monoetanolamina. |

La presion de la corriente de liquido que sale de la columna
flash A3 se incrementa entonces hasta 3 bar justo antes de entrar a

la columna de separacion A2.

En el separador A2, el liquido L3 es separado en una corriente

1
i

de gas y una corriente de liquido. La corriente de liquido L4 tiene
una temperatura de 112°C y una presién de 2 bar, y el contenido
deCO, es de 0.6 ppm, en tanto que los contenidos dge 02, NO,, ¥ NO
son de < 1 ppm. En la modalidad mostrada en la figura 2, la corriente
de liquido L4 es reciclada hacia la columna de absorcion A1 como la
corriente de liquido L5. Sin embargo, antes de entrar a la columna de

absorcién A1, la temperatura de la corriente de liquido L5 se redujo

't
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hasta 63°C.

La corriente de gas, la cual sale del separadér, es enfriada
después hasta una temperatura de 45°C. En la modalidad mostrada,
parte del gas (la mayor parte agua gaseosa) es condensada durante
la etapa de enfriamiento, y el liquido condensadoles reciclado y
mezclado con la corriente de liquido, la cual va a entrar a la columna
flash A3. La parte del gas condensado, que no esta condensada (que
es el gas G4), es ingresada de manera subsecuente a la columna de
lavado A4 a una temperatura de 45°C y una presién de 1.2 bar.
Ademas, el contenido de los componentes quimicos de interés en
esta corriente constituye 92% CO, y 1 ppm O,, én tanto que los
contenidos de NO, y NO son de < 1 ppm.

El gas G5 sale de la columna de lavado A4 a la misma
temperatura y presion que cuando entra a dicha columna. Ademas, el
contenido de CO, y O, también permanece sin cambio. Después de
se incrementé la presiéon de este gas hasta 17 bar y la temperatura
se redujo hasta 20°C antes de que el gas G6 entr_é al deshidratador
A5. Cuando entra al deshidratador A5, el gas G6 contiene 99.9% CO,
y 1 ppm O,. En el deshidratador A5, se remueven I;els frazas de agua,
oxigenatos y organicos volatiles. Por lo tanto, cual;ldo el gas G7 sale
del deshidratador A5, el contenido de CO; se ha incrementado hasta
~100%. La temperatura y la presiéon del gas no (Isambian durante la
deshidratacién. ;

Por tanto, el gas G7 entra al condeﬁsador A6 a una

temperatura de 20°C, una presion de 17 bar, y unv"contenido de CO, ¥y

v
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O, de ~100% y 1 ppm, respectivamente. El gas G8, que es
descargado desde el condensador comprende ~100% de CO, y 20

ppm O,. Los contenidos de NO, y NO en esta corriente de gas son <
1 ppm.
El liquido L6 que sale del condensador A6 es conducido

después dentro de una columna de destilacion A7 a una temperatura

de - -24°C y una presiéon de 17 bar. En la modalidad especifica

mostrada en la figura 2, la columna de destilacién A? es conectada
con un rehervidor A8 a fin de mejorar la pureza del:producto liquido
CO, L7. En esta configuracién un gas G9 que comprende ~100% CO,
y 3 ppm O, es reciclado desde el rehervidor A9 hacia la columna de
destilacion A8. La corriente de producto L7 sale de la planta a una
temperatura de -24°C y una presién de 17 bar. El contenido deCO,
es expresado como 100% ya que esta corriente sb6lo contiene trazas

de Oz (< 1 ppm) y Nz (< 1 ppm).

Ejemplo comparativo

En comparacion se describe en seguida uné planta sin una
etapa de evaporacién instantanea. Esta planta es id?éntica a la planta
de acuerdo con la presente invencidén con excepci(j’:n de que no hay
columna flash colocada entre la columna de absoricic’)n y la columna
de separacién. Los datos con respecto a la presidén y la temperatura

asi como la composiciéon quimica de las corrientes de gas y de

liguido de interés para una planta convencional estan dados en el
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siguiente cuadro. Todas las referencias a presiones son a la presion

total. Todos los porcentajes y especificaciones ppm se basan en
fracciones molares. Para los datos con relacién a las corrientes de
gas, los datos especificados se basan en gases himedos. En este

ejemplo, se hizo referencia a la figura 1.

Cuadro 2. Presién, temperatura y composicion quimica de las
corrientes de gas vy liquido seleccionadas para la planta
convencional, en la cual no se incluye columna flash.

Presion Temp. CO,; mol O, mol NO; mot NO mol
(bar) (°C)

Gas G1 que 1.02 47 11% 3.4% 3 ppm 100 ppm
entra a la i

columna de
absorcion

Gas G2 que sale 1.02 44 600 ppm 3.8% <1 ppm 112 ppm
de la columna
de absorcién

Liquido L1 que 1.02 48 1.4% <1ppm <1 ppm <1 ppm
sale de la
columna de
absorcion

Liquido L2 que 3 95 1.3% <1ppm <1 ppm <1ppm
entra a la
columna de
separacion

Liquido L4 2 112 0.6% <1ppm <1ppm <1ppm
después del
separador

Liquido LS antes 2 63 0.6% <1 ppm <1ppm | <1ppm
de la columna
de absorcién

Gas G4 que sale 1.2 45 92% 65 ppm <1ppm 20 ppm
del  separador
después del
enfriamiento

Gas G5 que sale 1.2 45 92% 65 ppm <1 ppm 20 ppm
de la columna
de lavado

Gas G6 que 17 20 99.8% 70 ppm < 1ppm 20 ppm
entra al
deshidratador

Gas G7 que 17 20 99.9% 70 ppm <1ppm 20 ppm
entra al |
condensador

Gas G8 que sale 17 -25 98.0% 1250 ppm <1 ppm , 20 ppm
del condensador ’

Liquido L6 que 17 25 99.9% 90 ppm 20ppm | <1ppm
sale del




10

15

20

condensador

Gas G9 17 -24 99.9% 180 ppm <1 ppm 2 ppm
recircutado

desde el i

rehervidor hacia
la columna de
destilacion

Liquido L7 que 17 -24 ~100% 12 ppm 20 ppm <1ppm
sale del
rehervidor

En esta planta el gas G1 alimentado a la planta es un gas de
combustion que comprende 11% CO;, 3.4% O,, 3 ppmm NO,, y 100
ppm NO. Este gas entra a la columna de absorcion A1 a una
temperatura de 47°C y una presion de 1.02 bar. Los otros
componentes principales en el gas de alimentacién soéh 76.6% Ny, vy
7.6% H,0. Por tanto, el gas de alimentacion es idéntico al gas de
alimentacion usado para describir la planta de acyerdo con la
presente invencion. |

En la columna de absorcion A1, el gas de alimentacién G1 es
mezclado con el liquido L5, el cual es reciclado desde ila columna de
separaciéon A2. Como el agente de absorcién se emplea una solucién
acuosa de monoetanolamina. La corriente de gas G2 que sale de la
columna de absorcién Al tiene una temperatura de;! 44°C y una
presién de 1.02 bar, y comprende 640 ppm CO,, 3.8% 0O;, < 1 ppm
NO,, vy 112 ppm NO. i

lLa corriente de liquido L1 que sale de la columna de absorcién
A1 comprende la solucién acuosa de monoetanolamina. Los
contenidos de O,, NO, y NO son de < 1 ppm. Cuanido sale de la

columna de absorcion A1, la corriente de liquido L1 tiene una

temperatura de 48°C y una presién de 1.02 bar. Este liquido es
|

&y
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conducido a la columna de separacion A2. Sin embargo, antes de

entrar a la columna de separacién A2 como el liquido L2 la
|

" temperatura se increment6 hasta 95°C y la presién se incrementd

hasta 3 bar. !

En el separa?or A2 el liquido L2 es separado en; una corriente
de gas y una corriente de liquido. La corriente de Iiﬁuido L4 tiene
una temperatura de 112°C y una presidén de 2 bar, y el contenido
deCO, es de 0.6 ppm, en tanto que los contenidos de 02 NO,, vy NO
son de < 1 ppm. En la modalidad mostrada en la figura ,2’ la corriente
de liquido L4 es reciclada hacia la columna de absorciic’)n A1 como la
corriente de liquido L5. Sin embargo, antes de entrar aila columna de
absorciéon A1 la temperatura de la corriente de liquido L5 se redujo
hasta 63°C. |

La corriente de gas, que sale del separador;, es enfriada
después hasta una temperatura de 45°C. En la modali;dad mostrada
parte del gas (principalmente agua gaseosa) es condensada durante
la etapa de enfriamiento, y dicho liquido condensado és reciclado y
mezclado con la corriente de liquido, que va a entrar a IIa columna de
separacién A2. La parte del gas condensado, que no esta
condensada (que es el gas G4), es introducida’ de manera
subsecuente a la columna de lavado A4 a una temperatura de 45°C y
una presiéon de 1.2 bar. Ademas, el contenido de los componentes
quimicos de interés en esta corriente constituye 92% de‘!lCoz, 65 ppm

de O,, y 20 ppm de NO. El contenido de NO2 es de < 1 ppm.

El gas G5 sale de la columna de lavado A4 a la misma

i
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/5
temperatura y presion que cuando entré a dicha columna. Ademas,
los contenidos de CO,, O,, y NO también permanecén sin cambio.
Después de que la presidn de este gas se incrementé_'hasta 17 bar, y
la temperatura se redujo hasta 20°C antes de que el gas G6 entre al
deshidratador A5. Cuando entra al deshidratador A5 el gas G6
contiene 99.8% de CO,, 70 ppm de O,, y 20 ppm de NO. En el
deshidratador A5, se remueven las trazas de agua, oxigenatos y
organicos volatiles. Cuando el gas G7 sale del deshidratador A5, el
contenido de CO, se ha incrementado hasta 99.9%, en tanto que el
contenido de O, y NO permanece sin cambio. La temperatura y la
presién del gas no cambian durante la deshidratacién.

Por tanto, el gas G7 entra al condensa,dor A6 a una
temperatura de 20°C, una presién de 17 bar, y un céntenido de CO,,
O,, vy NO de 99.9%, 70 ppm y 20 ppm, respectivamente. El gas G8,
gue es descargado desde el condensador comprendé 98.0% de COg,,
1250 ppm de O,, < 1 ppm de NO,, y 20 ppm de NO. |

El liquido L6 que sale del condensador A6 es conducido
entonces dentro de una columna de destilaciéon A7 av una temperatura
de -25°C y una presiéon de 17 bar. En la modélidad especifica
mostrada en la figura 1, la columna de destilacién A7 es conectada
con un rehervidor A8 a fin de mejorar la pureza del producto liquido
CO, L7. En esta configuracion, un gas G9 que comprende 99.9% de
CO,, 180 ppm de O,, < 1 ppm de NO,, vy 2 ppm dé NO es reciclado
desde el rehervidor A9 hacia la columna de déstilacién A8. La

corriente de producto L7 sale de la planta a una temperatura de -
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24°C y una presion de 17 bar. El contenido de QOZ es expresado
como ~100% ya que esta corriente también contie:ne contaminantes
tales como 12 ppm de O,, 20 ppm de NO,, y < 1 ppnf1 de NO.

Cuando estos datos son comparados con los datos que se
refieren al método de acuerdo con la presente invehcién, es evidente
que los contenidos de contaminantes son marcadamente superiores
para la planta, en la cual no se incorporé columna flash. Para
comparaciéon, es bien sabido que las especificaqiones de CO, de
grado alimenticio establecen de modo comutn un m[éximo de 2.5 ppm
de NO y 2.5 ppm de NO,.

En los ejemplos anteriores, el efecto benéfico de introducir una

columna flash ha sido demostrado en comparacién con el mismo

1
i

proceso general sin la columna flash.
A continuacion, se ilustra el efecto de la columna flash en la
remocién de benceno en niveles variables de benfceno en el gas de
alimentacién, con y sin recirculacién del gas humédo que sale de la
columna de separacién hacia la parte inferior de la columna flash,
asi como el efecto en la remociéon de N, y O, (y e‘n consecuencia de
NOx's) cuando se recircula una fracciéon del gas de; separacioéon.
Aunque se ilustra la recirculaciéon del gas:de separacibén, el
efecto de recircular cualquier otra corriente rica en dioxido de

carbono como se considera en la presente resultara sustancialmente

en el mismo efecto.
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Remocidén de benceno .

En el cuadro, la referencia a las corrientes gaseosas son G1,
G3' y G3 que corresponden al gas alimentado a la columna de
absorcién A1, el gas de separacion que sale de la columna de
separacién A2, y el gas que sale de la coiumna flash A3,
respectivamente. Para una explicacién ilustrativa d:e las corrientes,
véase la figura 3.

Este ejemplo se realizé esencialmente de llacuerdo con el
"ejemplo de la invencién" anterior en donde se puedén encontrar mas
detalles.

Este ejemplo muestra la recuperacién de 'benceno en la
corriente gaseosa rica en diéxido de carbono G3' que sale del
separador en varias concentraciones de benceno (I1OO, 10, 1, 0.5
ppm) en el gas G1 alimentado hacia el absorbedor. .

En el cuadro se muestra la recuperacién de benceno en el gas
de separacién en una planta de recuperacién de diéxido de carbono
de la técnica anterior (sin evaporacién instantanea), en una planta
con una columna flash de acuerdo con la invencion, sin (Atm. Flash)
y con recirculacion del gas de separacién en la parte inferior de la
columna flash. El gas de separacién fue alimentado al 2% y 4%

(mol/mol) del gas de separacién (atm., flash y X% separacion),

respectivamente.

5
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‘Cuadro 3 |
Sin Flash Atm. Flash Atm. Fl?'sh y 2% de | Atm. Flzla'sh y 4% de
separacion separacion
Alimentacion de Contenido de benceno en G3' (ppb) .
benceno en G1|
100 11073.96 3214.37 481.33 52.27
10 1107.54 342.67 67.19 | 5.27
1 110.74 55.44 25.79 0.57
0.5 55.37 39.49 23.49 0.30

% de recuperacion de benceno (nG3'/nG1)

700 .07 321 0.48 0.05
70 71.08 343 067 0.06
1 11.07 5.54 258 0.06
05 11.07 7.0 470 006

kg CO; en reciclaje en G3

100 0 52.56 5130 111.04
10 0 52.56 5210 111.05

1 0 52.56 51.30 111.05
05 0 52.56 5130 | 111.05

En el cuadro 4, se muestra el efecto de introfducir la columna
flash en N, y O, (y en consecuencia NOx) sin recirculacién del gas
de separacién hacia la columna flash y con recirculdaciéon al 2% y 4%,

respectivamente y se resume la recuperacién de benceno.
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Cuadro 4: resumen de concentraciones de componente de gas

Efecto de recirculacién del gas de separaciéon en la

otros componentes

remocién de

Resumen de concentraciones de

componente en G3’

Concentracién de componentes en G3’

Sin Flash Flash normal Flash con | Flash con
separacion al 2% | separacion al 4%
}
G1 G3 G3¥ G3' : G3¥
CO; 9.80% 99.89% 100.00% 100.00% 100.00%
N2 88.24% 1053.16 ppmV 10.65 ppmV 1.15 ppbV 0.10 ppbV
0. 1.96% 44.02 ppmV 0.74 ppmV 0.22 ppbV 0.02 ppbV
Resumen de concentraciones de Concentracién de benceno en G§3’
benceno en G3' .
Sin Flash Flash normal Flash Econ Flash con
separacién al 2% | separacién al 4%
Benceno 100.00 ppmV 11.07 ppmV 3.21 ppmV 481.33 ppbV 52.57 ppbV
Benceno 10.00 ppmV 1.11 ppmV 342.67 ppbV 67.19 ppbV 5.27 ppbV
Benceno 1.00 ppmV 110.74 ppmV 55.44 ppbV 25.79 ppbV 0.57 ppbV
Benceno 0.50 ppmV 55.37 ppmV 34.49 ppbV 23.49 ppbV 0.30 ppbV
En el cuadro 4, la concentracién de benceno, oxigeno y

nitrégeno es resumido cuando diéxido de carbono es purificado de

acuerdo a

fa presente invencion.

Evidentemente claroc a partir del

cuadro que la etapa de vaporizacion instantanea tiene efecto en

remocién de componentes indeseables en el gas.

La introduccidén de cantidades relativamente pequefias del gas

de separacion (gas de diéxido de carbono humedo tibio) a la columna

flash

tiene un efecto drastico sobre la

remocién adicional de

componentes indeseables de manera que las cantidadés de traza en

los rangos de ppb estuvieron presentes en el gas de separacion.

En la figura 4 se ilustra coOmo se encontrd de manera sorpresiva

e inesperada que la columna flash logré la remocién de benceno mas




efectiva cuando la concentracién en el gas de aliimentacién G1 fue de
10 ppm y superiores. '

Se observdé también la remocion efectiva a{limentacién con 4%
de gas de separacién o superior stripper con car%tidades menores de

benceno en el gas de alimentaciéon (es decir 10 ppm o menos).



