REGISTRO DE LA PROPIEDAD lNDUSTRlAL

~

MEMORIA DESCRIPTIVA

qgue se acompafia a la solicitud de

una PATENTE, DE .in%m.iép ... por .veinte afos, en Espafia -

a favor de

stitut Francais du Pétrole des Uarbul‘&nta et  de nacmnahdad

ILhbrifiarits. ,
francess Pa.ris XVIe

domlcxhado en .

calle de 2 rue de Lubeok e mGma

por:
« PROCEDIMIENTO DE REALIZACION DE LAS REACCIONES CATALITICAS HE

OI
Ol

"N¢ 120

Agente Sr, Ungria




MEMORTIA DESCRIPTTITVA

que se acompafia P
M

a la molicitud e

~

.2
de una PATERTE DE INVEHCION por VEINTE afios en
ESPARR, a favor de Institut Frangais du Pétrole
des Carburants et Lubrifiants, Entidad francesa,
con domieilio en 2 rue de Lubeck, Paris XVIe,Frap
cia, por
»PROCEDIMIENTO DE REALIZACICN DE LAS REACCIONES CA
TALITICAS HETEROGEREAS EXOTERMICAS EN fASE LIQUIDA»
Inventor} Marcel Alexandre. ‘
J Jean~Claude Balaceanu

Alain Guillemin

Prioridads De la solicitud francesa PV.754,175 del 19

de Diciembre de 1957

N e



10

156

20

R5

30

Los procedimientos de realizacién de reacciones heterogé
neas conocidos hasta el presente ofrecen a menudo inconvenien
tes derivados especialmente del hecho de gque no permiten, en
la mayorfa de los casos, obitener més gque velocidades relativa-
mente pequefias con relacidén a las velocidades tefricas de las
reacciones correspondientes, debiendo compenmarse en general
la insuficiencia de esas velocidades efectivas, en el caso de
las reacciones catalfticas, con la utilizacién de cantidades
mds importantes de catalizador, lo que en un procedimiento con
tinuo se tréduce por la obligacidn de recurrir a un conjunto
relativamente voluminoso de aparatos, si se desea obtener u;
rendimiento horario suficiente.

La insuficiencia de las velocidades efectivés con rela -

cién a las velocidades tedricas es particularmente evidente -

en el caso de las reacciones fuertemente exotérmicas, tales cg

mo, por ejemplo, las hidrogenaciones orgénicas.

En efeecto, la inguficiencia del qnfriamiento, teniendo en
cuenta el carécter fuertemente exotérmico de estas reaccionses,
puede dar lugar a una répida desactivacién del catalizador.En
los procedimientos anteriores, que utilizan, por ejemplo, an
sistema de circulacién externa de fldido refrigerante alrede-
der de un reactor tubular que contiene el cataligzador dispues-
to en capa fija, la eliminacién de las calorfas desprendidanv
por la reaccidn no se efectda més que por la conduccién de‘las
mismas & nivel de la pared exterior refrigsrada, difundiéndo-
se el c#lor del catalizador hacia esta pared. Egta difusién
conduce a elevaciones locales de temperatura mucho més eleva-
das, a las que me halla sometido el catalizador, el cual se
demactiva répidamente como consecuencia de ello. A fin de evi

tar esta desactivacifn conviene mantener en el reactor un equil
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librio térmico entre el calor suministrado por la reaccidn y
el calor eliminado por la conduccién limitando, a menudo en
gran medidg, la velocidad de reaccién.

La presgnte invencién tiene precisamente por objeto un
procedimiento que permite realizar en fage 1{quida, con una
velocidad de reaccién netamente incrementada con relacién a
la obtenida en los procedimientos anteriores, cualquibr tipo
de reaccidn exotérmica entre una fase gaseosa y una fase 1li-
quida en presencia de un catalizador en suspehaién en esta -
Gltima.

Esté& basada en la observacién de que el emplec de un og
talizador en suspensién permitf{a obtener, para una misma can-
tidad de catalizader y en condiciones bien determinadas, una
mayor velocidad de reaccién. Parece, sinAembargo, que hasta
ahora este tipe de catalizador no ha sido muy utilizado, prow
bablemente por la dificultad de seéarar el catalizador del pr%
ducto de la reaeccidn. Los autores de la presente invencidn -~
han descubierto precisamente la posibilidad de‘utilizar la -
evaporacién del lf{quido de la reaccidn para separar € produC-
to de la misma.

Bn el caso de reacciones exotérmicas la toma en fase del
vapor'del producfo de la reaccién presehta ademés la ventaja
de eliminar del medio de la reaccidn una parte del calor pro-
ducido por la misma.

En el caso de reacciones muy intensamente exotérmicas
el calor latente de veporizaciédn de los productos de la reac-
cidn es muy inferior al calor desprendido por la :eaocién que
los ha originado. A fin de efectuar la eliminacién de las ca-
lorfas conviene devolver entonces al reactor cierta fraccién

de los productos condensados, lo cual permitiré mantener el
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Puede igualmente resuliar ventajoso en este caso acele -

§
medioc de la reaccidn a 1la temperatura‘zie

rar la vaporizacién de la parte 1{quida del medioc de la reac-
cién utilizando una circulacién del gas reactivo, cuyo gas read
tivo desempefia especialmente el cometido de agente vaporiza -~
dor. Se ve, pues, gue en todo momento seri posible mantener el
equilibrio térmico del medio de la reacciédn dosificando conve-
nientemente el consumo de gas en la instalacidn y el grado de
sometimiento a un nuevo ciclo de los pioductos oondens;dos.

Es conocida la eliminacidn del calor de un 1{quido por va
porizaciédn del mismo utilizando un refrigerante de reflujo,pe
ro el producto de la reaccién es entonces traéegado de la még
cla de la reaccidn en fase 1{quida, lo gue impone la obliga -
cibén de recurrir bien sea a una disposicién en capa fija del
catalizador o bien, en el caso de utilizacién de un cetaliza-
dor en suspensién, a un dispositivo especial de separacién de
li{quido y catelizador, como por ejemplo la filtracién.

El procedimiento de la invoncién permite, mediante la tg
ma continua del producto de la reacciln en fase vapor,,juntob
con la utilizacién de un catalizador en suspensién; beneficiar
se de los grados de transformacidn muy elevados resultantes -
de un buen contacto de las tres fases (catalizador sélido, 11

quido ¥ gasew reactivos) obtenido prinéipalmente por la pues-

dividido en el 1fquido y mediante la circulacién por el inte
rior de éste del gas reactivo oon una buena agitaciémn, sin
experimentar los inconvenientes de una senaracidn sbélido-11-
quido, que se evifa mediapte la toma en fase vapor del pro -
dueto de la reaccién. A la ventaja de une gran velocidad de
reaccifn se une la de una eliminacidn del calor producido por

la reaccién obitenida mediante une vaporizacién controlada de




Pl i S0 vt vt

10

15

20

25

30

la fase 1{quida.

La obtencién de un excelente contacto entre los reactivos,
que permita a la velocidad de reaccién alcanzar el valor 1{ -
mite comremgpondiente al valor propio de la reaccién quimica,
es el resultado de una intensa agitacidn que, segin una for-
ma preferente de la invencién, se obtiene con la imtroducién
de un sistema apropiado, turbina o batidor, que permita obte.

ner una verdadera emulsién del gas en el lfquido y una disperw

sién regular del catalizador.

la velocidad de vaporizacidn del 1{quido gque regula el -
equilibrio térmico del sistema se determina por la cantidad
de gas reactivo puesto en cireulaciédni

Mejorando la dispersién del reaectivo gaseoso por medié de
un sisgema de agitaciédn especial, el procedimiento de la inven
cién permite, a igualdad de produccidn, realizar una notable
econdmfia de energfa (limitaciédn del consumo de gas en circula
6ién) o, a igualdad de energfa suministrada =al sistema, sumen
tar considerablemente la capacidad de produccidn.

Por el hecho de la agitacién mecédnica de las fases en con
tacto, se puede alcanzar la velocidad propia de la reacciédn
quimica. Por otra parte, la eficacia del arrastre de los va -
pores por el gas en circulacién queda aumentada en proporc¢io-
nes importantes. -

Por el contrario, sin agitacién mecénica, en un reactor

de catalizador fijo e incluso dispersado, el consumo de gas

‘esté limitado por la necesidad de mantenmer az una temperatura

suficiente el medio de la reacciédn, dands lugar a un consumo
demasiado elevado a un exceso de vaporizacidn. En estas condi-

ciones la turbulencia permanece en grado mediano, resultando

‘de ellc una débil velocidad de reaccidn, a pesar del empleo
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Asf, el procedimiento de la invencidn presenta la venta-

de una importante cantidad de catalizador.

ja, con relacién a los procedimientos anteriormente conoccidos,
de permitir una mayor produccidn con un conjunto de aparatos
més sencillo y menos embarazoso Yy ¢on un consumo menor de ener

gfa y de catalizador.
L

a vaporizacidn del 1iquido, segdn la invencidn, se ob -
tiene realizando una circulacién forzada y continua del gas -
reactivo entre la fase lfquida y la fase gaseosa; elgas reac-
tivo es aspirado, por ejemplo mediantg una bomba, a la super-
ficie del liquido, al mismo tiempo que los vapores emanados

de ese 1{quido, hacia un condensador donde se reconsgtituye una
fase 1{quida del producto de 1a>reaccién coronada por gas Te&¢
tivo que seguidamenfe es rechazado al centro de la fase lf{qui-
da en el reactor. Esta circulacién forzada de gas, al crear -
una turbulencia en la fase lfquida, favorece la vaporizacidn
de esta dltima. Por otra parte, es posible controlar a voluntad
&1 grado de vaporizacidn del l{quido actuando sobre el grado
de circulacién del gas.

Este sistema de circulaciédn forzada va agociado, prefe
rentemente, a un sistema de agitacidén enérgica de la fase 141-
guids, que tiene especialmente por efecto la dispersiédn del
calor de la reaccién en toda la masa del l{quido. Este agita-
cién puede efeciuarse, pof ejemplo, por medio de una turbina
girando & gran velocidad en la fase l{quida.

El procedimiento de vaporizaciédn forzada de la invencién
realiza as{ la completa eliminacidén continua de las calories
desprendidas por la reaccién. De ello resulta un enfriamiento
de la fame 1{quida mucho més eficaz y homogéneo que el que se

obtiene por algunos de los procedimientos anteriores. Ademés,

»,.H,_
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‘terna de fldido. Permite ademés regular a voluntad la intensi-

. parar el catalizador de la fase 11quidg mée que de una forma

este método de enfriamiento no requiere més que un sistema de

aparatos muy simplificado con relacidn al que es preciso poner

en préctica pars realizar un enfriamiento por ciroulacidn ex-

dad de refrigerascién geacias a la posibilidad de actuar en to-
do momento sobre la velocidad de circulacién del gas reactivo.
Se puede asf{ realizar el equilibrio térmico de la fase 1fqui-

da, & la temperatura de la reaccién, cualquiera que se—a el ca
rédcter exotérmico de la misma, lo que permite proceder a la ve-
locidad propia de esta Gtltima y no a una velocidad muy inferior
& la que estahan limitados los procedimientos anteriores.

El procedimiento de esta invencidén, ademés de permitir -
una libre evolucién de la reaccidn, con su velocidad tebrica,
presenta ademés otras venfajas téonicas, a sabers

-Bl catalizador, al no estar ya sometido a temperaturas
localmente tan elevadas, no se desactiva précticamente.

-El contacto entre las tres fases sélido-liquido-gas se
realiza intimemente, siendo finamente dispersados el gas y el
catalizador en el seno del l{quido gracias a la eficacie de la
agitacidén. |

-Lla separacidén de las tres fases es perfecta y continua,
permitiendo realizar, por vaporizacién de la fase liquida de
una parte, la separacién sdlido-lfquidc, y por condensacién de
los vapores emanados del 1fquido de otra parte, la separaciénm

iiquido—gas. Conviene destacar’que hasta ahora no se podfa se

discontinua, utilizando filtros o decantadorqs de un empleo
delicado, llevando oconsigo inevitablemente pérdidas de cata-

lizador. El procedimiento de esta invencidén permite evitar eg

tos inconvenientes y permite igualmente la utilizacién de ca-
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talizadores de granulometrfa muy fina gque presetanﬁ géximo.
eficaciae.

~Una buena eliminacidn de las calorfias durante le reaccidn
permite efectuar un control continuo de lés condiciones de tem
peratura, una homogeneizeacién y mgulacién de €sta, merced a lo
cual se puede evitar con mayor facilidad la formaciédn de reac-
ciones secundarias parésitas.

~El procedimiento de vaporizacidn forzada seglin la inven-
cién presenta un interés particular cuando la temperatura de
la reaccién es inferior a la temperatura de ebullicidn del Y
duch de la reaccién, puesto gue hace posible, en este Gltimo w

caso, el trasiego en fase vapor de este producto.

L

tica se determinan en funciédn de la velocidad horaria de la -

ag cantidades de catalizador gque conviene poner en prég,

reaccién que se desee mantener. Por razones de econom{a, se ha
procedido frecuentemente a limitar la cantidad de catalizador
en 1/10 del peso de liquido, pues una cantidad superior lleva
consigo, para un mismo consumo de l{quido reactivo, una velo -

cidad de reaccidn demasiado elevada, necesitando una cantidad

excesiva de gas en el nuevo sometimiento a ciclo de éste, tenien

do en cuenta el importante desprendimiento de calor{as.

Uno de les dispositivos‘que pueden convenir al procedi -
miento acorde con esta invencién, aparece representado, a mo-
do de ejemplo, en la figura l. Corresponde al caso de unea reag
cidn heterogénea en fase 1£quidé cuya velocidad de reaéci&n es
de orden O con relacidn al avance de esta reaccién,.

El reactivo 1{quido es introducido por la bomba dosifica-
dora P en un reactor constitufdo por el autoclave A y es agi-
tado por la turbina T puesta en funcionamiento por el motor M.

Queda saturado de gas reactivo disuelto, utilizado en exceso,

53w RS I
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S R T h
y tiene en suspensién al catalizadofﬁpuf%éfaigkgz.

Cuando en las condiciones operatorias {temperatura y pre
8idn a las que se efectiéia la reaccién) el medio & la reaccidn
no se halla naturalmente en estado l{guido, conviene utilizar,
para conservarle este estado, un disolvente del referido me =
dio de reaccién que permanezca 1{quido en esas condiciones ope
ratorias.

La presién y la temperatura son reguladas en funcién de
las caracter{sticas de la reaccién. A1 no poderse garantizar
la hermeticidad del prensa-estopa G a presiones elevadas (su-
periores, por ejemplo, & 100 Kgfcmz), conviene disponer el mg
tor previsto de un sistema de refrigeracién en el mismo recin-
to gue el reactor ouando se deban efectuar reacciones hetero-
géneas vajo una presién superior a 100 kg/cma.

iLa corriente de vapores emanados de la fase l1{quida es
arrastrada con el gas reactivo por la bomba de circulacidn c,
a través del con@ucto L hasta el condensador E ligado al sepa
rador S, los cuales estén sometidos a una presidn igual a la
existente en el autoclave. Una parte del condensado vuelve al
autoclave a fin de mentener allf{ un nivel constante de 1{qui-
do, cuyo nivel esté sujeto, por ejemplo, a la compuerta N por
la gque se efectda el trasiego del resto del condensado.

El gas reactivo, separado de los vapores, es rechazado al
antoclave, al centro de la turbina, por la misma bomba de cir-
culacidn C ocuyo paso se regula en funcién del nimeroc de calo -
rias que conviene eliminar de la fase l{quida, sometiendo, por
ejemplo,ese paso a uh termostato encargado de mantener una tem
peratura egtacionaria en el interior de la f#se 1fquida; =i,
por ejemplo, la entalpfa de la reaccién es tres veces superior

al caior latente de vaporizacién del producto de la reaccidn,

RSt YR A S AR
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- ferente de O, conviene separar el producto dela reaccién del

- 10 - g ﬁﬁ;

5 ARG

conviene que el pasgo de circulaciédn dé gas seé reéﬁlado de mg
nera que se arrastre una vaporizacién de 5 Q Mol./hora de pro
ducto, representando @ la cantidad de alimentacién de reacti
vo 1fquidos Q Mol./hora de producto serén entonces trasegados
por la compuerta N, y 2 @ Hal./hora sometidos de nuevo & ol -
clo en el reactor. El gas reactivo consumido es sustitufdo per
un sobrante de gas fresco, lo que se efectda por la compuerta
R g fin de mantener una presién constante en el reactor.

El producto de la reaccidn es directamente trasegado del
condensado. Pero si la concentracién estacionaria en produc-
to'transformado es sensiblemente diferente del 100 % (o, en 1la

préetica, inferior al 95 %), o si la reaccidn es de orden di-

producto 1{quido que no haya reaccionado (y eventualmente del
disolvente). Esta separacidn puede efectuarse, por ejemplo,por
destilacién del condensado mediante una columna de destilacién
tal como la gue, por ejemplo, aparece representada en la figu
ra 2, Esta columna puede funcionar ya sea bajo la presidn exisg
tente en el autoclave, ya sea bajo la presién atmosférica, en
cuyo caso convendrf volver a llevar a la presién atmosférica
el condensado trasegado en F y vwolver a llevar a la presién -
del autoclave el reactivo recuperado, ya mea en la cima(compue%
ta V;) o en la base (compuerta Vz)de la columna, segdn que see
més o menos voldtil que el producto de la reacciédn. Segdn uno
u otro caso, el producto de la reaccién serd trasegado por las
compuertas Ny o Ny, Pueden utilizarse igualmente presiones més
debiles o mém elevadas.

S5i se desea evitar el estadio de fraceionamiento de los

productos condensados y, en particular, si los puntos de ebuw

oo AL i s
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11licién del producto reactivo y del producto de la reaccidn
son muy cercanos, es posible aumentar progresivamente el gra
do de avance de la reaccién haciendo circular el 1{quido de
la peaocién sucesivamente por reactores provistos de disposi
tivos de vaporizacién acordes cén la invencidn, conteniendo
cantidades érecientes de catalizador, estando asociados es -
tos reactores, por ejemplo, conforme al esguemz de la figura
3o

El procedimiento de esta invencidn se aplica a cualquier
tipo de peaccidén heterogénea en fase 1{quida, adaptando en
cads caso particular los valores de las variables operatorias,
tales como, por ejemplo, %3 temperatura, la presidn, la natu-
raleza y cantidad de catalizador, la vslocidad de agitacién
de la fase 1{quida, el pasc de la bomba de nuevo sometimien-
to a ciclo, la capacidad y el ndmero de reaétores, etc.

El procedimiento de esta invenciédn ha permitido, en par
ticular, realizar cilertas hidrogenaciones gque hasta ahora no
se habf{an podido efectuar en fase liquida a su velocidad teé-

rica en razdn de su elevado caréecter exotérmico.
L

-

dimiento de reaslizacién de las reacciones heterogéneas exo &

os siguientes ejemplos, destinados a ilustrar el proce-

térmicas en fases 1{quidas tal como queda descritc, se refie-
Ten a algunas de esas hidrogenaciones, pero no deben considew-
rargse como limitativos.

EJEMPLO I

Se procede a la hidrogenacidn continua en fase 1{quida
del ociano 2, segin la presente invenacién, en presencia de
10 grs. de nfquel utilizado como catalizador, manteniendo una
presién de 13 kgs/cm2 j una temperatura de 1802C. en un auto-

clave de 30 litros de capacidad, con un contenido de 14 1i -
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quida a razédn de 1500 revoluciones por minutec y de una bomba

tros de 1{quido provisto de una turﬁinaz

de circulacién de los vapores y de hidrégeno que asegure una
cantidad de nueve sometimiento a ciclo de este filtimo de 8000
litros por hora. La cantidad de slimentacidén de hidrégeno en
1090 litros por hora.

El régimen estacionario que se establece en el autoclave
corresponde a una concentracidn molecular de octano en fase
1f{quida cercana al 95 ¥.

La velocidad de la reaccidn es igual a 540 kilogramqs de
octano por kilogramo de catalizador y por hera, lo que cofreg
ponde a la veloecidad propia de la reaceidn qufmica.

El octano, trasegado directamente del condensado, 8¢ 0b =
tiene con un grado de pureza del 95 %.

. _ EJEMPLO II

Utilizando el mismo dispositivo operatorio del ejemplo I,
se procede a la hidrogenacién continua en fase 1f{quida de un
d{mero comercial de isobtil eno, manteniendo una presidn de 13
kgm/cm? y una temperatura de 1802C,, en presencia de niquel -
utilizado como catalizador en cantidad igual a 200 grs.

La cantidad de alimentacién de .d{mero de isobutileno’se
fija en 4,2 Kgs/hora y la cantidad de alimentacidn de hidré -
geno en BOO litros/hora, siendo sometido a nuevo ciclo este -
dltimo eomo en el ejemplo precedente, a razén de 8000 litros
por hora. El régimen estacionario que se establece en el auto
clave corresponde a una concentraciédn molecular del producto
transformado en la fase 1{quida cercana al 95 4.

La velocidad de reaccidn es igual a 20 kgs. de producto

transformado por kilogramos de catalizador y por horg, lo que

e s
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corresponde a la velocidad propia de la reaccién gquimica. El
d{imero de isobutano, trasegado directamente a partir del conw
densado, se obtiene con un grado de pureza del 95 %.

BJEMPLO IIT

Utilizando el mismo dispositivo operatorioc que en el ejem
plo I, se procede a la hidrogenaciédn continua en fase 1{quida
de la metil-etil-cetona, manteniendo una presidn de 18Kgs/cm2
y una temperaturas de 1508C., en presencia de 100 grs. de cata-
lizador, constitufdo por‘nfqul metdlico depositado sobre kie -
selguhr.

Ls cantidad de alimentacién de metil-etil-cetons se fija
en 4 kgs. por hora; la de alimentacién de hidrégeno em 1100
litros por hora, siendo sometido este tiltimo a nueve ciclo a
razén de 2000 litroséor hora. Bl régimen estacionario que se
establece en el autoclave corresponde a una concentracidn mo-
lecular de butanol secundarioc en la fase 1iqgida cercans al -
874,

Después de la veporizacién y condensacidn, la concentra-
cién ﬁolecular de butanocl secundario en el condensadorno es ya
sino del 82%. Fraccionando este fdltimo, se obtiene butanol se-
dundario con un grado de pureza carcano al 100%.

NOTaA

En resumens La Patente gque se solkcita récseré sobre las
reivindicaciones siguientess

1. Procedimiento de realizacidn de las reacciones catali

ticas heterogéneas exotérmicas en fase lfquida, caracterizado

por el hecho de'que la fase 1{quida, constantemente saturada

de gas reactivo y conteniendo el catalizador en suspensidn,es
sometida & una vaporizacién acelerada y controlada por medio

de un sistema de circulacién forzada del gas reactivo que arasg
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tra vapores de la mezcla de reaeccidn de dondé el producto de
la reaccidén es trasegadoc continuamente.

2. Procedimiento acorde con la reivindicacidn 1, carac -
terizado por el hecho de que el medio de la reaccién es some-
tido & una agitacién eficaz durante todo el tiempo de la refcw
cidn.,

3. Procedimiento acorde con las reivindicaciones 1 y 2 ,
aplicadﬁ a las reacciones qQue se efecﬁdan a temperaturas infe
riores a la temperaturae de ebullicidédn del producto de la reac-
cidn bajo la presiédn utilizada.

4, Procedimientd acorde con lds reivindicaciones 1, 2 ¥y
3, aplicado a las reacciones que se efectian a temperaturas ﬁg
periores a la temperatura de ebulliciédn del producto de 1la rea%
cién a la presién operatoria y caracterizado por la utiliza -
cién de un disolvente que, afadido al 1{guido de la reaccién,
constituye uvon éste una mezela que permanece en estado liqui-
do en las condiciones operatorias.

5. Procedimiento acorde con las reivindicaciones 1, 2, %
5 4, aplicado a las reacciones gue conducen a la formacidén de
un producto de reaccién que, por su presencia en el medio de
la reaccién, tiendeva reducir el grado de avance de ésta, ca-
racterizéndose este procedimiento por el hecho de.procederse
en varias etapas utilizando varios reactores sicesivos provis-
tos de dispositivos de vaporizacidn acordes con la reivindica—
cién l, por utilizarse el condensado obtenido 21 termino de caw
da etapa para alimentar el reactor siguimnte hasta que se ob -
tiena\en el Gltimo reactor un medic de reaceidn cuya concentra
cibén en producto de la reaccién es juzgada satisfactoria, y -

porgue se trasiega continuamente el producto de la reaccidn de

los vapores emanados del dltimo reactor.
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6. Se reivindica por Gltimo, como objeto sobre el que ha
de recaer la Patente que se solicitats
»PROCEDINIENTO DE REALIZACION DE LAS REACCIONES CATALITICAS
HETEROGENEAS EXOTERMICAS EN FABE LIQUIDA»,
Todo conforme se reivindica en la presente memoria que consta
de 15 péginas.
Madrid, 18 diciembre 1958
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