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"PROCEDIMIENTO CATALITICO PARA LA OBTENCION 

DE GAS DE CRACKING".

BADISCHE ANILIN- & SODA-FABRIK AKTIENGESELLSCHAFT, 

entidad alemana, residente en: Ludwigshafen/Rhein, 

República Federal Alemana.

Es conocida l a  reacción de hidrocarburos 

saturados gaseosos, ta le s  como por ejemplo, metano, 

etano, e tc . ,  con vapor de agua a temperaturas eleva­

das y en presencia de catalizadores, de l a  que resu l- 

5. t a  una mezcla gaseosa constitu ida esencialmente por
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hidrógeno, óxido de carbono, anhídrido carbónico y 

metano. Por reg ia  general, e sta  reacción se efectúa 

a temperaturas superiores a 600BC y en presencia de 

catalizadores a base de níquel, que contienen d iferen  

te s  m ateriales soporte, por ejemplo, magnesia, alúmi­

na, cao lín  y , además, en muchos casos un aglutinante 

h idráulico para que e l catalizad or presente l a  r e s i s ­

ten cia  mecánica requerida. Como aglutinante h idráu li­

co se emplean generalmente lo s  cementos comerciales, 

por ejemplo, cemento de alúmina o cemento Portland.

Se ha mostrado, s in  embargo, que lo s  cata­

lizadores acreditados en e l cracking de hidrocarburos 

gaseosos, a l  u t i l iz a r se  en e l cracking de hidrocarburos 

de punto de ebu llic ión  más elevado, por ejemplo, lo s  

del intervalo  de ebu llic ión  de la s  gaso lin as, y espe­

cialmente en e l caso de que éstos contengan compues­

tos no saturados, dan lugar a  l a  formación de fuertes 

depósitos de carbono y tienden a menudo a desintegrar­

se , lo  cual l le v a  consigo l a  obstrucción de lo s  tubos 

de reacción y hace por lo  tanto imprescindible l a  in ­

terrupción del funcionamiento de lo s  aparatos. S i l a  

reacción se re a liz a  bajo presión, re su lta  aún más in ­

tensa l a  formación de lo s  depósitos de carbono, siendo 

entonces l a  única posib ilidad  para reducirla e l empleo 

del vapor de agua en excesos importantes, por ejemplo, 

del orden de 6 hasta 7 moles de vapor de agua por áto­

mo gramo de carbono, aunque e s ta  medida no impide com­

pletamente l a  aparición  de lo s  citados depósitos. El 

empleo del vapor de agua en excesos elevados disminuye 

además l a  rentabilidad económica del procedimiento.30
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Encontróse, sin  embargo, que no apare­
cen lo s  inconvenientes enumerados en e l proceso de 
obtención de gases craqueados con un poder ca lo rí-  
fico  in ferio r  de hasta 5000 kcal/Nm como máximo, 
preferentemente de hasta 4000 kcal/Nm^ como máxi­
mo, por descomposición c a ta l í t ic a  a temperatura más 
elevada y a presión normal ó más elevada, de hidro­
carburos con un número de carbones comprendido entre 
2 y 15, con ayuda de vapor de agua, en presencia de 
uno o varios catalizadores dispuestos en se r ie , man 
teniéndose l a  temperatura en l a  primera zona cata­
l í t i c a ,  l a  cual representa, por lo  menos, l a  quinta 
hasta l a s  cuatro quintas partes, convenientemente 
por lo  menos la s  dos hasta tre s  quintas partes del 
volumen de la  capa c a ta lí t ic a  to ta l,  entre unos 
350 y 550°C aproximadamente, y elevando l a  tempera 
tura en l a  segunda zona c a ta lí t ic a  a valores compren 
didos entre 560 y 1000°C aproximadamente, empleándo­
se en l a  primera zona c a ta lí t ic a  un catalizador que 
contiene aproximadamente 35 hasta 55 % en peso, de 
níquel y/o cobalto y en la  segunda zona c a ta lí t ic a  
un catalizador de níquel.

El buen éxito del procedimiento de la  pre­
sente invención depende esencialmente de que en la  
primera zona c a ta lí t ic a ,  la  temperatura no excede 
lo s  550°C, es decir que ascienda, por ejemplo, a unos 
450°C, y de que solo en e l transcurso u lte r io r  de la  
reacción se alcance la  temperatura de craqueo, propia 
mente dicha.

La temperatura a l a  que ha de mantenerse la



zona c a t a l í t ic a  u lte r io r , depende del contenido desea­

do de metano en el gas de cracking. Se opera preferen 

temente a temperaturas comprendidas entre 600 y 9500, 

ventajosamente entre 700 y 85020.

5 . Aunque no hay incoveniente en efectuar l a

reacción bajo presión normal, se aplican preferentemen 

te  presiones elevadas, comprendidas, por ejemplo, en­

tre  unas 5 y 100 atm ósferas, especialmente entre unas 

10 y 70 atmósferas y ventajosamente entre 20 y 6o at- 

10. mósferas.

Entre l a s  primeras m aterias apropiadas para 

e l procedimiento conforme a l a  presente invención, f i ­

guran por ejemplo, lo s  hidrocarburos pobres en azufre 

del intervalo de ebullición  de la s  gaso lin as, es decir, 

15. cualquier fracción que hierve a una temperatura compren

dida entre unos 30 y 200&C aproximadamente, siendo ade 

más indicadas l a s  mezclas de hidrocarburos con un núme 

ro de carbonos de 2, 3, 4 y 5, y entre e l la s  también 

l a s  que contienen hidrocarburos no saturados, por ejem 

20. pío, etilen o , propileno y butilenos.

Un ventaja p articu lar  de procedimiento de l a  

presente invención reside en que no exige, sino un l i ­

gero exceso de vapor de agua, g rac ias a lo cual este  

método re su lta  muy económico. Por reg la  general, bas- 

25. t a  emplear aproximadamente 1,5 mol de vapor de agua

por cada átomo gramo de carbono, y eso también en el 

caso de craquear gasolinas bajo presión, sin  que ex is­

t a  el riesgo de una contaminación de l a  capa c a t a l í t i ­

ca por e l negro de humo. En algunos casos, sobre todo 

30. cuando se opera bajo presiones del orden de unas 40
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-hasta 100 atm ósferas, puede re su lta r  ventajoso ele 
var l a  relación  de vapor de agua/gasolina hasta 3 
moles de vapor de agua por cada átomo gramo de 
carbono.

El procedimiento de la  presente inven­
ción, puede re a liz a rse  en presencia de una capa ca­
t a l í t i c a  constituida en su to talidad  por e l mismo 
tipo de catalizador, siendo sin  embargo, en muchos 
casos preferib le  u t i l iz a r  varios catalizadores d is­
tin to s montados en se rie . En la  zona mantenida a tem 
peraturas más bajas (intervalo de entre unos 350 y 
550°C aproximadamente), se emplean catalizadores con 
un contenido to ta l en níquel y/o cobalto del 35 a l
55 % en peso y cuya su perficie  in te rio r  sea superior

2a 15 m /g ,  estando esta  comprendida preferentemente 
2

entre 15 y 150 m /g . En la  mayoría de lo s  casos se 
han obtenido mejores resultados con el níquel que con 
e l cobalto. Entre lo s  m ateriales soporte apropiados 
figuran l a  alumina, l a  magnesia, e l bióxido de circo 
nio, e l bióxido de tita n io , lo s  s i l i c a to s ,  por ejem­
plo, e l caolín , a lo s  que conviene añadir un aglutinan 
te hidráulico adecuado, por ejemplo, cemento de alámi 
na o aluminato calc ico , habiéndose acreditado particu 
larmente toda c lase  de s i l ic a to s  de magnesio.

Para l a  zona en l a  que se opera a tempera 
turas más elevadas (in tervalos de entre unos 560 y 
1000°C aproximadamente), se e lig e  un catalizador a ba 
se de níquel, pudiéndose tra ta r  del mismo tipo de cata 
lizados- ya u tilizad o  en l a  zona de la s  temperaturas más
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b a ja s , en cuyo caso e l contenido en níquel debe e star 
comprendido entre e l 35 y el 55% en peso, re su lta  ven 
ta jo so  u t i l iz a r  en esta  zona de a lta s  temperaturas un 
catalizador prácticamente exento de s i l ic a to s  y provis 
to de un aglutinante h idráulico.

En l a  zona de a l t a  temperaturas se opera, 
sin  embargo, convenientemente en presencia de un ca­
ta lizad or d iferente del empleado en la  zona de tempe 
ratu ras más b a ja s , en cuyo caso e l contenido en níquel 
deberá estar comprendido entre e l 15 y 30 % en peso, 
preferentemente entre e l 15 y 25 % en peso. En lo  que 
respecta a l  m aterial soporte, son especialmente indi­
cados l a  alúmina, la  magnesia, e l bióxido de circonio, 
a lo s  que se añaden eventualmente aglutinantes hidráu 
l íe o s ,  ta le s  como cementos de alúmina y aluminatos 
cá lc ico s. Este catalizador puede contener además de­
terminadas proporciones de á l c a l i s  añadidos, siendo, 
sin  embargo, preciso que éste  exento de s i l ic a to s  o 
a l  menos lo s  contenga sólo en porciones mínimas. La
su perfic ie  in te r io r  del catalizador e stá  conveniente-

2
mente comprendida entre 6 y 30 m /g ,  preferentemente 

2entre 10 y 20 m /g .  Conviene emplear en l a  zona de a l  
ta s  temperaturas un catalizador calcinado constituido 
por un 15 hasta 25 % en peso de níquel, óxido de magne 
sio  y óxido de aluminio, elevándose l a  relación  en 
peso de óxido de magnesio a óxido de aluminio a 1/7 
hasta 7.

En c ie rto s casos ha resultado ventajoso in 
te rca la r , entre e l catalizador de l a  zona de bajas30
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temperaturas y e l de l a  zona de a lta s  temperaturas, 

un catalizador cuyo contenido en níquel es in ferio r 

a l  10 % y comprendido convenientemente entre el 3 y el 

5 % aproximadamente, y que esté  exento ó por lo menos 

casi exento de s i l ic a to s .  Los catalizadores indicados 

en este respecto contienen un aglutinante h idráulico, 

por ejemplo, aluminato c&lcico.

La capa c a ta lí t ic a  to ta l  puede oargarse con 

una cantidad comprendida, por ejemplo, entre 0,2 kg y 

2 kg de gasolina por l i t r o  de catalizador y hora.

En el siguiente ejemplo se explicará más en 

d etalle  el procedimiento de la  presente invención. 

EJEMPLO.

En un tubo de reacción se disponen lo s  cata 

lizadores de manera que a l a  entrada del reactor se 

encuentran 146 cm̂  de un catalizador con un 40 % en 

peso de níquel y una su perficie  in terio r del 18 m^/g, 

seguido de 32 cm̂  de un catalizador pobre en s i l ic a to ,  

que contiene sdlo un 4 % en peso de níquel y, como aglu 

tinante h idráulico, un aluminato cá lc ico . A continua­

ción se introducen 102 cm̂  de un catalizador calcina­

do constituido por un 25,5 % en peso de óxido de níquel, 

un 54,5 % en peso de óxido de magnesio y un 20 ^ en peso 

de óxido de aluminio. Este catalizador presenta una 

superficie  in terio r de 10 m /g .

Después de su reducción, se hace pasar sobre 

esta  combinación de catalizadores una mezcla de vapo­

res formada por 140 g/h de bencina l ig e ra  desulfurada 

(densidad: 0,7 g/cm3) y 280 g/h de agua, manteniéndose 

l a  temperatura a lo largo de l a  capa entera del prime-
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ro de estos catalizadores, a l a  entrada del reactor, 

a 45020, mientras que a lo  largo de l a  capa de lo s  dos 

catalizadores siguientes se l le v a  l a  temperatura a 80020.

La cantidad de agua empleada asciende a l , 58 mol 

por átomo gramo de carbono.

La reacción se efectúa a una presión de

20 kg/cm^.

La combinación d e scr ita  de catalizadores no 

pierde su elevada actividad c a ta l í t ic a .  La reacción 

transcurre sin  perturbaciones, g rac ias a l a  ausencia de 

depósitos de carbono y a que el catalizador no experi­

menta desintegración alguna. El rendimiento medio es 

de 570 Nl/hora de gas craqueado saco cuya composición 

es l a  siguiente:
10,8 % de metano

60.2 % de hidrógeno

18.3 % de óxido de carbono

10,7 % de anhídrido carbónico.

N O T A

D escrita suficientemente l a  naturaleza del 

invento, a s í  como l a  manera de rea liza rlo  en l a  prác­

t ic a ,  debe hacerse constar que la s  disposiciones ante 

riormente indicadas son su sceptib les de modificaciones 

de d e ta lle  en cuanto no alteren  su principio fundamen­

t a l ,  siendo lo que constituye l a  esencia del referido 

invento y por lo que se s o l ic i t a  Patente de Introduc­

ción, por 10 anos en España: "PROCEDIMIENTO CATALITICO 

PARA LA OBTENCION DE GAS DE CRACKING"; caracterizándo­

se por lo sigu iente:

1 3 .-  Procedimiento c a t a l í t i c o  p ara  l a  obten
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ción de gas de cracking con un poder ca lo rífico  in- 
fe r io r  hasta 5000 kcal/Nnr como máximo, preferente­
mente hasta 4000 kcal/Nm^ como máximo, por descompo 
sición  c a ta lí t ic a  de hidrocarburos que contienen de 
2 a 15 átomos de carbono empleando vapor de agua a 
temperatura elevada y con presión normal ó elevada, 
caracterizado porque la  transformación se re a liz a  en 
presencia de uno ó varios catalizadores puestos en 
serie  manteniéndose la  temperatura entre unos 350° y 
550°C en la  primera zona del catalizador que en cuan 
to a l  volumen suponga a l  menos una quinta hasta cua­
tro quintas partes de l a  capa to ta l, convenientemente 
a l  menos de dos a tre s  quintas partes, aumentando lúe 
go en la  segunda zona hasta una temperatura del orden 
de lo s  560 hasta unos 1000°C empleándose en la  prime­
ra  zona un catalizador que contenga aproximadamente 
un 35 hasta 5o% del peso en níquel y/o cobalto y en la  
segunda zona un catalizador de/níquel.

2 .-  "Procedimiento c a ta lít ic o  para la  obten­
ción de gas cracking", ta l  y como queda substancialmen 
te  descrito  en la^presente Memoria.

Esta\Memoria constsf de nueve hojas escritas 
a máquina por ̂ xia sola carŝ

/Madrid,
CLIN- & SODA-FAERIK

11 MAY
ENGESEUSCHAFT.

1 GOf/f? . i,- ' y
......... . . '"'""'.Mríari'!]'u!.
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