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Elizabeth, New Jersey, EE. UU. de A,

Esta invencidn se relaciona con reaccio-
nes de hidrocarburos con vapor de agua en presencia
de catalizadores de elevada ectividad, que a tempe~
raturas de reaccidn relativamente bajas, favorecen

5e la formacidn de productos gaseosos que contienen
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principalmente mentano, dioxido de carbono e hidrd-
geno, BEsta invencidn se relaciona mds particularmen—
te con el preacondicionamiento de una mezcla de ali-
mentacidn de hidrooarburo—va@or de agua para mejorar
la actividad y el manbtenimiento de la misme en el
cetalizador mediante tratemiento de la mezela de ali
menmtacidn con el mismo tipo de catalizador en condi-
oién consumida.,

Los catalizadores de elevada actividad tie~
nen elevadas areas superficiales de niquel, por ejem-
plo, de 20 a 60 m2 por gramo., Se emplean temperaturas
de reaccidn relativamente bajes, por ejemplo, del or=
den de 287,82 a 48228C, para favorecer las deseadas
reacciones y.mantenér la actividad del catalizador.
Los deseados productos gaseosos obtenldos son ricos
en metano (mds del 50% de CH4, o, ¥y H, totales)
ouando la activided del catalizador y el perfodo de
permanencia son suficientes para una conversion su-
perior 8l 80% de los hidrocarburos de alimentacidn.
Los productos gaseosos pueden obtensrse més ricos en
hidrdgeno & inferiores niveles de comversidn, meno-
res del 40%.

Catalizadores de elevada actividad adeocua~
dos para las reacciones pretendidas fueron creados
antes de la presente invencidn, pero su empleo pre-
senta problemas en cuanto a prolongacidn de su acti-
vidad o utilidad, particularmente en Lo que respecta
a factores desactivadores, tales como sinterizacidn,
oxidaclidn del nlquel, depdsito de coque y contamine~

eidn por azufre.
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De acuerdo con la presente invencidn, los

catalizadores consumidos, obtenldos de los cataliza~
dores de elevads actividad emplsados para las reac-
ciones mencionadas, hen resultado ser utiles si se
mane jan adecuadamente para pretratar las alimente~-
ciones de hidrocarburo al pasar ésbtas a una capa de
oatalizador de elevada actividad en la zona de reac-
cidén prinoipal. Los catelizadores consumidos que tie-
nen actividad residual, relacionada con sus éreas su-
perficiales de niquel ebsorbentes residusles, poseen
las capacidades de formacion de hidrdgeno cuando en-
tran en contacto con la mezcla de vapor de agua de
glimentacidn a temperaturas proximas s las requeri-
das en la zona de reaccidn principal, y de absorcidn
de contaminadores de szufre de la elimentacidn. Con
estas capacidedes existen otros beneficioszos efectos
obtenidos con el pretratamiento de la alimentacidn
de hidrocarburo y vapor de agua respecto a la dismi-
mecidn de la desactivaciodn del cetalizador muy acti-
vo en la zona de reaccidn principal.

Entre los catalizadores de elevada activi-
dad més destacados para las reacciones especificadas,
figuran los que contienen del 40 al 60% en peso de
niquel entremezclado con el 60 al 40% de alumina o
sf{lice y tienen un metal promotor mezclado, tal como:
Ba, 8r, Cs, Ia, Ce, Y, Fe, Na o Ca presentes como
dxido, carbonato o ambos. Los catalizadores de este
tipo han resultado ser capaces de couvertir mds del
90% de parafinas presentes en naftas ligeros, por

e jemplo, n~pentano, n-exano, ete., enun producto
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8288080 que contenge bastente més del 50% de CH,
con menores proporceionss de 002 y I-I2 en operacio-
nes que duraron 500 a més de 1.000 horas, antes de
resultar consumidos hasta el punto de que la cali-
dad del producto (por ejemplo, el velor en Cel, o
contenido en GH4) resulte insatisfactorie. Es en es-
te punto en el que el catalizador no puede emplearse
ya pera obtener la deseada conversidén, sun cuando se
cambien las condiciones de la reaccidn, como median-
te -inoremento de la temperature de reaccidén o dismi-
meidn de la velocidad espacial. Estos catalizadores
elevadamente activos se emplean esencialmente & tem-
peraturas tan bajas como resulten précticas, por
ejemplo, de 2882 a 4822C, para former los deseados
productos 2 un ritmo a&ecuado, con la menor decling-

cidén posible en la sotividad. Al declinar la activi-

~ dad del catelizador a un ritmo de alimentacidn fijo,

se compensa aquélla incrementando la temperatura
perfodicemente, por ejemplo 2'772C. ceda 50 horas,
hasta que finalmente se acelera ia declinacion de lsa
sctivided a temperaturas elevadas proximas y superio
res & 482r222C,

Aunque 1o hay ninguna explicacidn definida
y completa del mecanismo de la desactivacidn del ca-
talizador, parece comtribuir a tel desactivacidn una
gerie de factores. Le formacion de coque tiens lugar
més fheilmente a superiores temperaturas, habiéndose
observado que oocurre preferentemente en el extremo
frontal de la capa de catelizador. Unz concentracidn

insuficiente de vapor de asgua o hidrdgeno en lugares
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particulares del catalizador contribuye también
posiblemente, Asimismo, el reactivo hidrdgeno o hidro
earburo pudiera no hellerse en suficiemte proporcidn
pera contrasrrestar la oxidacion por el vapor de agus.
La contaminacidn con azufre resulta de la sulfuracidn
de 1la superficie del catalizador de niquel y no se ha
observedo que un tratemienmto repetido conm hidrégeno
restablezca eficazmente la elevada actividad o mante~
nimlento de la actividad del catalizador.

BEn esta invencidn, se trata previemente uns
alimentacidn de hidrocarburo-vapor de agua, preferi-
blemente une mezcla de alimentacion de nafta-vapor de
ague, pesénlola a través de una capa del catelizador
consumido proteglde contra oxidacidn por aire, de ma-
nera que conserve parte del &ree superficial de ni-
quel activo, por ejemplo, més de 5 metros cuadrados
por gremo, antes de que la mezcla de alimentacidn
penetre en la capa de catalizador prineipal., Este
tratemiento previo mejors la condicidn de la mezela
de elimentacidén para reducir al minimo la desactiva~-
cion del oatalizador elevedamente activo em le capa
de catalizador principal en la que tienen lugar las
deseadas reacciones principales.

El método de operacidn mostrado se descri-
biré con referencia a los dibujos.

La figura 1 de los dibujos muestra en sec-~
cidn transversel verticel un reactor cargado con un
catalizador consumido por encime de una capa prin-
cipal de catalizador elevademente activo para un flu-

jo descendente de le mezcla de slimentacidén a pre-
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tratar mediante contacto con el catalizador consumi-
do, reaccionando luego sl pasar a través de la caps
prineipal de catalizador elevadamente aotivo.,

La figura 2 muestra esquemdticamente en
seceidn verticel transversal un recipiente de reac-
oidn en el que la mezcla de alimentacién se hace
fluir sscendentemente a través de un catalizador con-
sumido para su prescondicionamiento en ungbémara ad-
yacente & una cémara que mantiens a la capa principal
de catalizador elevadamente activo con el que ha for-
medo contecto la megecla de alimentacion preacondicio-
nada.

Ia figura 3 miestra esqueméticemente una
disposicidn de una serie de recipientes de reaccidn
que presenta un conducto de alimentacidn colector
provisto de vélvula para pasar la slimentacidn a uno
de los recipientes que contienen catalizador consu-
mido, de manera que la elimentacidn se preacondiciona
antes de pasarse a un recipiente de reamccidn inbterco-
nectado que contiene catelizador elevadamente activo.

En la figura 1, el reactor cilindrico o
recipiente de reaccion 1, construido de material re-
sistente al calor y a los agentes quimicos, tal oomo
acero, tiene una cubierta superior 2 provista de una
entrada 3 pare una mezcla de vapor de nafte y vapor
de agua. La cublerta 2 estd atornilladas con un ajus-
te hermético a los gases en la parte superior del
reciplente l. En el fondo del recipiente 1 hay una
unidon hermética a los gases de un conducto 4 de for-

ma cdnica o de embudo, que presents una abertura 5
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rera le retirade de productos gaseosos. Una place
perforada 6 ve atornillada entre un reborde 7 situa-
do en el extremo més ancho del embudo 4 y el reborde
inferior 8 del recipiente 1. La placa perforadore 6
sustente por encims unas bolas de cerdmica 9, que
constituyen la capa principal de catalizsdor elevada-
mente activo, y la capa superpueste 11 de catalizador
consumido. La capa 11 de catelizador consumido puede
separarse de la cape principal 10 mediante una capa
de bolas de cerdmica 12 y presentar una capa superior
13 de bolas de cerdlica pare ayudar 2 le distribucidn
de la mezcla gaseosa el fluir descendentemente, pri-
mero el interior de la capa 1l para su preacondicio-
nemiento y luego a través de la capa principal 10,
donde se obtienen las prinecipales reacciones deseadas.,
En el funcionamiento del reactor de reci-
piente simple mostredo en la figura 1, la mezcla ds
nafta y vapor de agua procedente de un precalentador
de nafta y generador de vapor de ague, no mostrados,
penetra por la entrada 3 parae flulr primersmente a
través de la capa 11 de catelizador consumido, donde
se inicie la reaccidn para formar algin hidrdgeno,
gse obtiens un . mezclado del hidrdgeno formedo con
los hidrocarburos y vapor de agua y se absorbe por
el niquel algin szufre de loas coutaminadores sulfu~
rados. le resultante mezcla de nafta y vapor de agua,
con hidrdgeno ¥ pequefias cantidedes de otros produc-
tos de descomposicidn, por ejemplo, €0,y O y CHy,
penetran luego en ls parte superior de la capa de

catalizador 10 paras la reaceidn principel, efectuada
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por contacto con el catalizador elevedamente activo.
Los productos gaseosos salen de la parte inferior de
la capa 10 pasendo a través de la capa de bolas de
cerémica, a través de la perforacidén de la plece 6 ¥
luego =l exterior a través de la salida 5, para su
recuperacion,

La zona de pretratamiento puede estar en
un recipiente separado aguas arriba del recipiente
que contiene la capa principal de catalizador, pu~
diéndose emplear medios para pasar desde un recipien-
te de pretratemiento que contiene catalizador consu-
mido y ensuciado a otro gue contiene catalizador con-
sumido fresco, porque con el tiempo el catalizador
consumido experimenta una ulterior desactivacién,por
ejemplo, mediante depésitos de coque, sulfurecidn,
etc., de manera que pierde su eficacia.

En la figure 2 la cépsula cilindrica exter-
ne 20 del recipiente de resccion es concéntrica res-
pecto a un tabique cilindrico intermo 21 destinado
a dividir el recipiente en dos cémaras. La zona de
pretratemiento estéd en la capa de catalizador consu-
mido 22 que ocupa el espacio amlar entre la oépsula
20 y el cilindro 21, La cepa de catalizador 23 de la
zona de resccidn principal estd en el espacio central
situado dentro del cilindro 21, El recipieunte 20 tie-
ne une cubierta desmontable 24 que es hérmética a
los gases cuando se fija mediante pernos o abrazade-
ras. Ia cape de catalizador 23 estd sustentada enci-
ma de la placa perforada 25, que permite la salida

de productos gaseosos desde el fondo de la capa 23
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al conducto de salida 26 del cierre inferior 27 en
forma de embudo del recipiente. La capa de cataliza-
dor conmsumido 22 pars el preacondicionsmiento de la
alimentacidn estd sustenteda sobre un disco perforae~
do 28 que es la parte superior de una unided amler
29 que se ajusta en el espacio amular situado alrede-
dor de la porcidn inferior del cilindro 21 y presenta
une entrade 30 pera le admision de la alimentecidn
desde una tuberia de entrade 31 situeda junto al fon-
do de la cépsula 20. La unidad interna 29 puede des-
montarse para descargar el catalizador consumido y
ensuciado cuando se separan el cierre 27 y la placa
perforada 25 del fondo del recipiente despuds de des—
cargarse el catalizador consumido de la capa 23.

El funcionemiento del aparato mostrado en
la figura 2 comprende el paso ascendente de le mez-~
cla de alimentacion a través de la capa de cataliza~
dor consumido 22 de preacondicionamiento, y luego
descendentemente a través de la capa de catalizador
23, Ia mezcle de alimentacidn de nafta y vapor de
agua penetra en la capa 22 a uns temperatura inferior
a la de salida de los productos de la cape 23,cuendo
se produce calor exotérmico junto el fondo de la cape
23, como en la resccidn de metamascidn que convierte
CO mediante reaccidn con H2 en GH4, por e¢jemplo, &
temperaturas que ascienden por encima de 398'89¢C.,
de menera que la slimentacidén de flujo ascendente
que penetrs en la cape 22 a inferiores temperaturas,
por ejemplo, de 232'22 a 371'112C., puede absorber

calor por cambio indirecto del ﬁismo. Le megzcle de
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alimentacidn que fluye ascendentemente a través de
le capa de catalizador consumido 22 de preacondicio-
namiento experimenta un mezclado con alguna turbulen
cie mientras sufre cambios por formacidn de algﬁn.Hz,
con separacidn de azufre y eliminscidn perciel de
hidrocarburos que formaen depdsitos de coque.

Cuando el catalizador de la cape principal
23 se consume, por ejemplo, despuds de 3 & 4 meses
de utilizacidn, se deja enfriar el reactor y se re-
tira el catalizedor consumido con cuidedo para evi-
tar oxidacidn de niquel activo residual en la recupe-
racion de este catalizador para su empleo en la si-
guiente operacidn de preacondiicionamiento. E1 cata-
lizedor consumido que se recupera para este uso si-
guiente, puede ser una porcidn de la capa 23, por
ejemplo, unos 2/3, que permanece menos sulfurado.

La oxidecidn del catelizador consumido puede redu-
eirse el minimo empleenio medios para evitar su ex-
posicién al aire, como mesdiante empleo de una cubier-
te gaseosea, por ejemplo, Né inerte, Né con 002, H2 0
hidrocarburo inerte. Puedeémplearse un dispositivo

de vaclar catalizador.

En la disposicién de recipientes interco-
nectados que se muestra en la figura 3, la mezcla de
elimentaecidn de hidrocarburo con vepor de ague puede
pasarse desde un conducto colector 30 a través de un
conducto de entrada provisto de vdlvula e cualquiera
de los recipientes 31, 32 o 33, que contienen cate~
lizador consumido formado en una operacidn enterior,

Los reeipientes poseen conductos de entrada 34, 35
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y 36 provistos de valvulas, y cada reciplente tie-
ne un conducto de selida 37, 38 y 39, provistos
tembién de valvule. Dichos conductos de salida tie—
nen uns conexion provista de vélvula con un conduc-
to 40 receptor de productos, tel como el conducto
41 provisto de valvula que arrance de la salida 37
del recipiente 31.

Ceda uno de los recipientes 31, 32 y 33
tiene una conexidn para fluir mezcla de hidrocarburo-
vapor de agua preacondicionada a otro de log reacto-
res que conbtlenen catelizador activo pars la reaccidn
principal. Por ejemplo, con la vélvula cerrada en la
extensidn de la salida 37 al conducto 41 desde el re-
cipiente 31, las vélvulas de los conductos 47 y 42
pueden sbrirse para pasar mezcla de alimentacidn
preacondicionads desde la salida del recipiente 31
al conducto de entrada 35 del recipiente 32 cuando
este Ultimo se emplea como reactor principal. Em-
pleando el recipiente 32 como reactor principal,el
producto se dirige a través del conducto 38 al con-
ducto 40 de salide de productos. Durante tel perio-
do el recipiente 33 podria encontrarse fuera de la
corriente y prepararse para su empleo como recipien
te de reaccidn principal cargéndose con catalizador
activo fresco de menera que la mezcla subsiguiente-
uente preacondicionada del recipiente 32 pueda en-
viarse al recipiente 33 a través del conducto 43,
penetrando la mezcla de alimentacidn fresca para
su preacondicionamiento en el recipiente 32 desde

le entrada 35 deleolector 30. En un ciclo subsi-
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guiente, la mezole fresca entrarfas en el recipien-
te 33 desde el conducto 32 para su preacondiciona-
miento mediante contacto con el catelizador consu-
mido del recipiente 33, pudiendc pasar luego la
mezcla de alimentecidn preacondicionade a través
del condueto 44 para fluir a trevés del catalize~
dor activo en el reciplente 31, cargado con el cate-
lizador fresco. En sste caso, los recipientes 31 y
33 estan en funcionemiento simulténeamente. El pro-
ducto que sale del recipiente 31 puede pasarse &
través del conducto 41 al conducto 40 de salida de
productos. Haciendo que ol catalizador consumido
permanezce en recipientes separados empleados como
se muestra en la figura 3, es posible proteger el
catelizador despuds de que se ha consumido para la
reaccidn principel, haste que se emplee para 1la
resccidn de preacondicionsmiento.

Es posible hacer que el preacondicione-
miento tenga lugar en una porcidon de la cape de
catalizador consumido més adecuada en cuslquiera
de los reactores empleados pare el preacondiciona~
miento.

Con los conductos adicionales 45 y 46
provistos de valvulas, pueden emplearse dos de los
recipientes que contienen catalizador consunido
para preaconiicionar alternativemente durante dife-
rentes partes de une operacidén a fin de suministrar
una alimentacidn preacondicionade a otro recipiente
que contenga el catalizador activo para lasg reac-

ciones principales. Asi, mientras uno de los reci-
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pientes sirve de reactor prinecipal durante un pe-~
riodo de 3 a 4 meses, por ejemplo, uno de los otros
recipientes se utiliza para preacondicionar durante
un periodo de un mes, sustituyéndose luego en esta
tarea por otro recipiente que contenga catalizador
consumido, durante un per:’.odo de un mes.

La bater{a de recipientes puede tensr otro
equipo de control, no mostrado, que incluya conduc-
tos pars suministraer hidrdgeno usado para activar
catalizador fresco cargado en un reactor.

EJEMPLO 1 -

En un procedimiento de comversidn de un .
nafta ligero de parafinas 05 a 08 principalmente en
un gas rico en hidrdogeno, se empled un cetalizador
de niquel-silice muy activo a ‘temperaturas de reac-
cidén principalmente del orden de 315'5 a 426'672C.
con vapor de agua & una presidn de 10155 a 35'15
K/cm2 y elevadas velocidades espaciales, por ejem~
plo, de 20 a 100 kilos de alimentacidén de hidrooer—
buro por kilo de catalizador por hora, mezcldndose
el vapor de agua en uns proporcidn de 2 a 4 kilos
por kilo de hidrocarburo.

Los catalizadores de niguel-silice de ele-
vade actividad tienen mis de 20 m® por gramo, de
érea superficiel de niquel y mediente métodos espe~
ciales de preparacidén se hicieron contener hasta
unos 60 m? por gremo de drea superficisl de niquel
con un érea superficial total del orden de 150 a
300 m® por gramo. Los catalizadores de estos métodos

especiales se prepararon por coprecipitacidn de ni-
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quel con metasilicato sédico en presencie de kie-
selguhr mediante adicidn de CO,HNE, , lavado del
precipitado para separar iones sédicos, secado del
precipitado lavado a 93'33-204449C., calcinacidn
5. del precipitado secado en aire a 315'5-398'89%C. ¥
luego activacidon del catalizador calcinado coh.H2
a 371'119C., quedando entonces listo para su em-
pleo. Los catalizadores de elevade actividad de
Ni—Si02 contenfan del 20 al 90% en peso de 810,

10. totel y preferiblemente del 25 al 50% en peso de Ni.
Este tipo de cetalizador, denominado catalizador
coprecipitado, funciona mucho mejor que un catali-
zador preparade con mayores cantidades de mniquel
precipitado sobre kieselguhr, pero sin presentar

15, un entremezclado de silice procedente de silicato
copracipitado.

Los catalizadores elevadamente activos
de niquel-s{lice se ensayaron y resultaron ser
capaces de permanecer activos durante largos pe-

20. riodos en la reaccidn de naefte-vapor de agne,pero
perdiendo actividad con pérdida de area superfi-
cigl de niquel. Aungue la contaminacion de azufre
es un factor en la desactivacidén, no es el tdnico,
sino que incluso cuando los hidrocérburos de la

25, elimentacion contienen tan solo 1 ppm de S, los
catalizadores absorben azufre.

Los siguientes datos tabulados son indi-
cativos de como el azufre absorbido popbl catali-

zador se distribuye en la caps.
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TABLA T,
Catalizador de N1-5102 empleado en una
operacién durante 171 horas & 371'118C. 35'15 K/om?,

2 kilos de H,0 por kilo de alimentacion de exano;

1,5 ppm en la alimentacion durante las 71 horas ini-
cieles; 20 ppm de S en la alimentacién durante las

horas Tl-13l.

% en peso de 8 80
bre el catalizador

Fresco (promedio) 0,09
1/3 entrada de la capa 0,64
1/3 medio de la capa 0,25
1/3 salida de la capa 0,13
Promedio de la capa despuds del uso 0,32

S retirado por el catelizador
de la alimentacion 60 %

Sobre la misme hase, empleando catalize-
dor consumido situado encima del catalizador fres-
co en un reactor de flujo descendante, conteniendo
el catalizador consumido un 0,13 % en peso de S ¥
halléndose presente en une proporcidn de 1/3 de
catelizador fresco en la capa de reaccidn princi-
pal, el catalizador consumido empleado para pre-
acondicionar la slimentacidn, es cepaz de absorber
casi hasta un 45 % del sgufre para der la siguien-
te distribucidn.




5e

10.

15.

20.

25,

30,

i - 16 -

TABLA II,
Iguales condicionss que en la Tabla I,
Zona de pretratamiento contenienio catalizador
consumido equivelente en proporcidn a 1/3 de ca~

talizador fresco,

% en peso de S so-
bre el catalizador

Catelizador consumido (injeisl) 0,13
Catalizador consumido (final) 0,68
1/3 entrada cape principal 0,24
1/3 medio cape principal 0,13
1/3 saelide capa principal 0,10

S retiredo por catalizador
consumido 45 %

5 retirado por catalizador
capa principal 15 %

Total de azufre retirado por
t0do el catalizador 60 %

Experimentos con catalizador consumido
volcado de pruebas prolongadas & 371'112C. y 35,15
e empleando 2 kilos de H,0 por kilo de alimen-
tacion de hidrocarburo, indicaron que el nivel pre-
ferido de temperatura de operacidn pare le separe-
cidén de azufre es de 204'44 a 371'119C. eproxime~
damente, y que temperaturas ligeramente inferiores
a la de entrada de catalizador activo son muy efi-
caces para la separacion de azufre. Esto congtituye
un hecho inesperado, puesto que cabr{a esperar que
la méxima cepaidad de separacidn de axufre existie-

se & temperaturas inferiores.
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TABDA IIT.

Catalizador consumido promotor de niquel-
alumine; elimentacidén de exano, promedio 2,8 kilos
HoO por kilo de HC, presidn atmosférica.

% en peso de azufre

En elimen En pro Inicialmen Finalmente
P/Hr.f Temperatura tacion ducto  te sobre el sobre el

exano exano  catalizadar catalizador
13.5 1748¢  (a) .09 .08 .16 .39
23.3  204°4420 (&) .09 .04 .16 2.36
23.0 3608C  (b) .1l .04 .16 2.18

(a) Operscidn de 2 horas

(b) Operacidn de 1 hora

Una comparacion de las operaciones con
25 ppm de S en la alimentacidn de nafta y 2 2 3 ppm
de S en la alimentacidn de nafte, mostrd cleramente
20, que la actividad del catalizador activo se mantiene
a un nivel superior en més del 25% respecto el rit-
mo de produccion de gas en meiros cdibicos por hora.
Se comprenderd que la separacidn de azu-
fre de la alimentacidn por hidro-refinado permite
25, que la alimentacidn posee un bajo contenido en azu-
fre inferior & 3 ppm, pero con un costo mucho mayor,
cuando se separan tales proporciones {nfimas. Por
consiguiente, es ventajoso emplear el pretratamien-
to para separacidn de ezufre mediante catalizador

30. consumido, lo cual tiene los efectos adicionsles de
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unos menores depdsitos de carbono y una menor des-
activacion de los catalizadores activos.

Se realizaron estudios de factores de
desactivacion sobre notables catslizadores de ni-
quel-alimine promovidos. Estos catalizadores se
obtuvieron mediante coprecipitacion de hidréxidos,
carbonatos y carbonatos bisicos de niquel y alumi-
nio de soluciones acuosas de las sales nitratos
usando 003HNH4 cono agénte precipitador a 0-1002G.
pproximademente, mezelanio promotores como hidrd-
xidos o nitratos, secando a 93'33-204'4¢C., calci-
nando en aire los sélidos secados & 315'5-398'89eC.
y activando luego mediante reduccidn del dxido de
niquel con H, a 315'5-426'672C. La cantidad de pro-
motor, por ejemplo, potasio y bario, fué del orden
del 1 al 6 %, en peso. Estos catalizadores resulta~
ron capaces de proporcionar gproximadements una
conversion del 90% de N-exano durante més de 500
horas sin elevar la temperatura de resccidn por
encime de 371'112C., a velocidades espaciales de
1'271 & 2'542 kilos de hidrocarburo por hora por
07454 kilo de catalizador, 35'15 K/em®, con 2 kilos
de vaepor de agua por kilo de alimentacidén de hidro-
carburc en la obtencidn de productos gaseosos com-
bustibles de elevado kilo-calor{es que cowtenian
més del 50% en volumen de CH, con CO, y H, como
los otros componentes principales.

Estudios experimentales indicaron que

una elevada relacidn entre Hy0 y H, localizada en

partes de entrada de la capa de catalizador activo
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puede causar un incrementado ritmo de desactivacidn
del catslizador. La desactivacidn por sinterizecidn
resulte tembién de la exposicidn del catalizedor
activo a calor a elevadas temperaturas. Una elevade
relacidn locelizada entre hidrocarburo y vapor de
ague tiende a la formacidn de coque.

Les mediciones de area superficial del
niquel por la técnica de quimiosbsorcion de hidrd-
geno y del drea total de catalizador por la técnice
de absorcion de nitrdgeno, proporcionsn una deter-
minecidn suficientements precisae de la activided
relativa de los catalizadores. El método de medi-
cion de éreas superficisles de catalizadores, cono-
¢ido por método B.E.T. (Fmmett, P.H., "Advances in
Cetalysis", I, 65 (1948)) ofrece seguridad, como
iguelmente la técnice de quimioabsorcidn de hidrd-
geno para el drea superficial del niquel. El érea
superficial del mniquel se indieca como metros cua~
drados del mismo por gremo del catalizador total.

En el empleo de una cepe de cetalizador
consumido pare preacondicionar le mezcla de ali-
mentacion de hidrocarburos y vepor de agua, btlende
a acumularse coque (carbono) sobre el catelizador
consumido, con depdsito dismimmido sobre la capa
de catalizador principal, que se gitua aguas abajo.
La distribucidn de los depdsitos de coque en cadae
sucesiva porcidn de las capas de cabtalizador es
glgo parescida a la del azufre de la sulfuracidn.

Al mismo tiempo, el Area superficiel del catali-

zador, particularmente el Ares superficiel de ni-
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quel activo, se mantiene mejor a inferiores tempe-
raturas. El preacondicionamiento de la alimentacidn
mediante separecidn de componentes formadores de
azufre y carbono, con la adicionsl formecidn de hi-
drdgeno de la mezcla de la corriente de aslimenta-
cidn dismimye el ritmo de desactivacidn del cata—
lizador y permite as{ la utilizacidn del cataliza~
dor activo a temperaturas inferiores durante un
meyor perfode de tiempo. El depdsito de coque y la
sulfurscion son ceusas de solo una parte de la pér-
dida de activided. La reaccidn de descomposicidn
que tiene por resultado la formecion de carbono y
la desulfuracidn son reversibles en cierto grado,
pero le sinterizacidn no es reversible bajo las
condiciones de reaceidn. Los enseyos hen demostra-
do que después de que un catalizador de niquel he
sido suficientemente oxidado a 371'11%C. para dis-
mimiir drésticemente su drea superficiel de niquel,
el tratamiento con hidrdgeno puro durants un perio-
do considersble no pudo restablecer gran parte del
area superficial.

En el uso de una capa de catelizador con-
sumido para preacondicionar la mezcla de alimenta-
cion, puede producirse una sustanciel scumulseidn
de carbono sobre el catalizador consumido, por
ejemplo, superior al 7% en peso, mientras que el
catelizador activo principal tieme un depdsito ine
ferior al 3% en peso. La reaccidn de depdsito de
coque © carbono puede deberse en parte a la pre-

sencia de componentes hidrocerburos de le alimen-
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tacidn, que experimentan reacciones de formacidn
de cogue més fécilmente, consideranio que una ali-
mentacidn t{pica de nafta de parafinas 05 = Cg
principslmente, contiene algunos naftenos, aromé-
ticos y olefinas, y considerando que tienen lugar
reacciones de descomposicidn para formar tales va-
riedades de hidrocarburos.

Los catalizadores de niquel asqui descri-
tos como consumidos resultan de la desactivacidn
de los catalizadores elevadeamente activos que han
alcanzado un punto en el que la declinacidn de la
actividad en un uso ulterior resulte ya répida.

La declinacidn de actividad de catalizadores elevae-
damente activos y frescos es lenta durante periodos
de varios centenares de horas hasta mis de 1,000
horas de uso y luego, cuando se consumen, su répida
declinacidn de activided se muestra por una dismi-
mcidn de més del 25% en el ritmo de produceidn de
gas, por ejemplo, metros cdbicos por hora, o una
anfloga y gran cafda en la comversidn, es decir,
porcentaje de hidrocarburo en la alimentacidn des-
compuesto en productos gaseosos (CHA’ H, ¥ 602).
EJEMPLO 2 -

En una operacién tipica, empleanio un
catelizador de Ni-A1203 (coprecipitado) fresco y
elevadamente activo, promovido con potasio, bajo
unas condiciones constantes de 371'112C, de tempe-
rature de entrada, 35'15 K/em®, 2 kilos de Hy0 por
kilo de alimentacidn de naftas, & una velocidad es-

paciel de 1'271 kilos de hidrocarburo por hora por
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0'454 kilo de catalizador, se efectud la operacidn
durante 1,016 horas sin que se produjese més del
10% de descenso o caida en la conversion. Iuego,
gl introducir una alimentacidn que contenia més
azufre (25 ppm) la ectividad en términos de ritmo
de produccion de gas descendié bruscamente (mds
del 50%), hasta que se introdujo una alimentacion
con inferior contenidofe azufre (1 a 3 ppm) obte-
nida por preacondicionamiento con catelizedor con-
sumido, a una velocidad espaciel inicialmente in-
dicade, para contimiar la operacidn durente otras
87 horas con la actividad del catelizador dismi-
mide en menos del 25% respecto a la hora 1,016.
El producto gaseoso obtenido durante méds de 1.000
horas a més del 90% de conversidn, Huvo una des-
composicidn representada como sigue:

Producto gaseoso

(Base exenta de agua)

Componente % molar
CH4 68.35
C¢o 20.

» 45
H2 10.54
co 0.19

Inspecciones del catalizador de la ca~
pe de reasccidn prinecipal, muestran los notables

cambios.
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INSPECCIONES DEL CATALIZADOR

Catalizador de Ni—A1203 (coprecipitado)

promovido con potasio y empleado durante 1.278

horas.

Fresco. Consumido.
Area superficiel total, ne/g 149 58
Area superficial niguel, m2/g 22,8 9
% peso C (promedio) - 0,36
% peso S (promedio) - 0,15
% peso Ni 45,7 -

As{, en general, el éres superficial to-
tal y el frea superficial de Mi declineron aproxi-
mademente del 20 al 50% de tales dreas del catali-
zador elevademente activo y fresco paras el catali-
zador consumido. El nivel de azufre en el catali-
zedor consumido es muy bajo en relacion a su capa~
cidad de ebsorcidén de azufre, de manera que tal
catalizador consumido puede emplearse para preacon-
dicionar una considersble centidad de alimentacidm
de hidrocarburo respecto a la separacidn de azufre
antes de que la mezcla de alimentacidon penetre en
una zons de reaccidn cargada con catalizador ele-
vadamente activo fresco pares recibvir una meyor
duracidn,

Empleando alimentaciones similares y ca~-
talizadores de niquel elevadamente activos, prefe-
riblemente Ni—A1203 ¥y Ni—8102 promovidos, obtenidos
mediante le téonica de coprecipitacidn, se incre—
nenta la velocided espacial o se dismimye el tiem-

po de contacto para obtener un ges rico en hidrdgeno
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a bajos niveles de comversion de hidrocarburos,
preferiblemente & niveles de conversidn del 10

8l 40%, pudiéniose recircular los hidrocarburos
de alimentacidn no convertidos. A tales bajos
niveles de conversién, las reaoeiones prineipales
estén representedas por las sigulentes ecuaciones:

OgH, , + 9.6H,0 “"‘f* 600 + 13H, + 3.6H,0
00 + Hy0 == H, + CO,

Los resultantes productos de bajo nivel de
conversidn presentan los siguientes tipos de compo-
sicidn gaseosa en seco:

(1)

% molar (base gas seco)

H, 54.1
002 21,8
Co 0.3
0H4 23.8

(1) Datos obtenidos & 371'112C., 24*61 K/em>, 2
kilos de agua por kilo de hidrocarburo a un 10 %
de conversidn de exano,

Estas reaccionses formadoras de hidrdgeno
son principalmente endotérmicas y pueden tener lu-
gar a bajas temperaturas de reaccion del orden de
287'78 a 398'89¢C., preferiblemente con entrada de
calor ademds del calor sensible de la mezcla de
alimentacidén de hidrocarburo-vapor de agua.

En ol procedimiento de conversidén de los
hidrocarburos de nafta por reaccidn con vapor de

agua en presencia de los catelizadores de niquel
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elevadamente activos, la mezecla de reaccidn puede
efectuarse bajo una presidn de 1'052 a 105'5 K/cm>
o mas, y la relacidn entre vapor de agua e hidro-
carburo puede ser del orden de 1,5 a 4 kilos de
ague por kilo de hidrocarburo. Las velocidades es~
paciales se controlan pare dar el deseado grado de
conversidén e un nivel deseado de temperatura. En

le zona de preacondicionamiento, la velocidad es-
pacial puede ser la misma que en la zona de reac-
cidn prineipal, o bien superior o inferior, pero

la beja actividaed del catalizador en la zone de pre-
acondicionemiento mantiens baje la conversidn de
los hidrocarburos. En el uso de un catalizador ti-
pico consumido para preacondicionar la mezecls de
alimentacidn, el grado de comversidn de los hidro-
carburos de la alimentacidn en productos gaseosos
tiende a ser bajo, por ejemplo, del 10% y menos,
puesto que el preacondicionamiento se efectua pre-
feriblemente a temperaturas inferiores a las de
reaccidn en la capa de catalizador elevadamente
activo, en la que el nivel optimo de conversidn
para producir un gas rico en hidrégeno es préximo
al 30% y el mivel éptimo de conversién para produ-
cir gas rico en metano es del 90% aproximadamente

o més.

En Jugar de emplear une alimentacion de
nefta, el presente procedimiento puede aplicarse
tembién a hidrocarburos normelmente gaseosos, ta-
les como los hidrocarburos presentes en el gas ne~

tural, o una mezcla de hidrocarburos normalmente
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gaseosos e hidrocarburos normalmenmte l1iquidos.
Alimentaciones tipices de este género incluyen

los hidrocarburos parafinicos C, a C,.

2 8
~NOTA -
5. Descerita suficientemente la netursleza

del invento, asi como la manera de realizarlo en
la préctice, debe hacerse constar gque las disposi-
ciones anteriormente indicadas, son susceptibles
de modificaciones de detalle en cuanto no alteren
10, su principio fundamental. También se hace constar
que el invento corresponde & una solicitud de pa~-
tente presentede en Norteamérica, con fecha 10 de
Febrero de 1964, bajo el N¢ 343.538, acogiéniose
por tanto a los beneficios'que conceden los Conve-
15. nios Inbernacionsles en vigor, siendo lo que cons-
tituye la esencia del referido invento y por lo
que se solicita Patente de Invencidn por 20 afios
en Bgpafia, sobre: "PROCEDIMIENTO DE PRODUCCION DE
GASES RICOS EN METANO, HIDROGENO Y DIOXIDO DE CAR-
- 20, BONO"; caracterizéndose por lo siguiente:

18,- Procedimiento de produccidn de gases
ricos en metano, hidrdgeno y didxido de carbono,
mediante reaccion de una alimentacidén de hidrocar-
buro con vapor de ague en presencia de un cataliza-

25, dor de niquel elevadamente activo, a temperaturas
de reaccidn del orden de 287'78 a 454'442C., que
comprende el paso de la alimentacidn de hidrocar-
buro con vapor de agua a través de uns capa de ca~
talizador de niquel consumido, que se consume en

30. dicha reaceidn, pero que tiene una actividad resi-
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dusl para preacondicioner la mezcla de alimentacidn-
[ 4

vapor de agua anbtes de pasarse a traves de una capa
del catalizador de niguel elevedamente activo & di-
ches temperaturas de reaccidn,

28,- Procedimiento, segin le reivindicacidn
18, caracterizado porque le alimentacidén es una
elimentaoidn de hidrocarburos normelmente liquides

de parafinas C_ a 08 predominantemente.

38.- grocedimiento, segin la reivindice~
cidn 12, caramcterizado porque le slimentacidn con-
tiene hidrocarburos normelmente liquidos y/o hidro-
carburos gaseosos C, o de ebullicion superior.

48,~ Procedimiento, segin las reivindica~-
ciones 18 a 3%, caracterizado porgue la mezcla de
elimentacidn de hidrocarburo-vapor de agua puesta
en contacto con el catalizador de niquel consumido
es preacomiicionado por éste, en el sentido de que
se separan los contaminadores de agufre, con com~
ponentes formadores de coque de la alimentecidn de
hidrocarburo y se mezcla adicionalmente le mezcla
de alimentacion-vepor de ague con hidrégeno formedo
por la mezela de elimentacidon-vapor de agua.

58.- Procedimiento, segin las reivindice-
ciones 18 a 42, caracterizado porque el preacondi-
cionemiento se lleva & cebo a una temperatura del
orden de 204*44 a 371'112C e inferior a la tempera~
tura de reaccibn en la capa del catalizador de ni-
quel elevadamente activo,

68.~ Procedimiento, segin las reivindi-

caciones 18 a 52, caracterizado porqgue el catalize-
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dor de niquel consumido tiene un érea superficisl
de niquel que representa aproximademente del 20
al 50% del &rea superficial de niquel del catali-
zador de niquel elevadamente activo, que es del
orden de 20 a 60 m? por gremo de catelizador.

72 .- Procedimiento, segin las reivindica-
ciones 18 a 68, caracterizado porque comprende la
operacidn de emplear catalizador de dicha cape de
catalizador elevadamente activo cuando se consume
pare prescondicionar la mezela de elimentacidn al
pasarse a otra oapa de catalizador de niquel sle-
vedemente ectivo para su comversidn en producto
£2a8e080,

8&,~ Procedimiento, segin las reivindica-
ciones 1& a T2, caracterizado porque comprende la
operacidn de sustituir la capa de catalizador con-
sunmido empleada pare preacondicionar la mezcla de
alimentacidn durante parte de una operacion por
otra capa de catalizador consumido que tiene més
actividad en cuanto = preacondicionar la mezcla de
alimentacion subsiguientemente pasada a trevéds de
la capa de catalizador elevadamente activo.

98, Procedimiento, segin reivindicacidn
18, para la conversidn de una alimentacidn de hi-
drocarburo de nafta normalmente liquido que contie-
ne parafines, en un producto gaseoso rico en hidrd-

geno, con OH y CO, mediante reaccidon con vapor de

4 2
agua a 287'78-4541442C, bajo presidn y en presencia
de un catalizador de niquel elevadamente activo que

hace descomponer al hidrocarburc de nafta para for-
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mer principelmente hidrdgenc con menores cantida~
des de CH4 y 002 hasta que dicho catalizador re-
sulta consumido, que comprende el uso de une por-
cidn por lo menos del resultante catelizador con-
5e sumido en una zona de preacondicionamiento a tra-
vés de la cuel se pasa uns mezcla gaseosa de la
alimentacion de hidrocarburo de nafta para que el
catalizador consumido separe azufre, compounenies
hidrocarburos formadores de carbono, y efectue un
10, me jor mezclado del vapor de agus con los componen-
tes del nafta, y el paso de la mezcla gaseosa asi
preacondicionada a trevés de una zona de reaccidn
que contiene catalizador elevadamente activo que
ha sustitufdo a catalizador consumido pera le reac—
15, cidn destinada & producir dicho materisl gaseoso
rico en H2 con CH4 Yy 002.
102,- Procedimiento de produceidn de ga~
ses ricos en mefsno, hidrdgeno y didxido de carbono;

tal y como queda\subgtancialmente descrito en la

20. presente Memoria & ilwstrado en 1lps adjuntos dibujos.

Esta Meorii consta ge veintimeve hojas

eseritas & méquina Por une solf
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