
P .-  32 .422

Na 72.224 U.S. Serial re 801.260 
Docket 121/94

328472
A

MEMORIA DESCRIPTIVA
qu.e se presenta para unir a la  so lic itu d

d e
P A T E N T E  DE I N V E N C I O N

formulada el 28 de junio de 1966 con e l na 328.472
e n

E S P A Ñ A
por VEINTE años

a nombre de C F BRAUN & CO. entidad norteamericana, estable­
cida en 1000 South Fremont Avenue, Alhambra, California, 
Estados Unidos de America, por:
* PROCEDIMIENTO PARA REFORMAR HIDROCARBUROS *

La presente invención se re fiere  a un procedimiento 
para reformar hidrocarburos, y particularmente a ta l proce­
dimiento, en el que se reforma un hidrocarburo para obtener 
hidrogeno, se añade aire como fuente de nitrógeno, y lo s  ga­
ses resultantes se purifican, para obtener una mezcla este- 
quiomótrica del gas de s ín tes is , del cual se puede obtener 
amoni acó.

La producción de amoniaco a partir del gas natural 
es bien conocida en la  técnica. En general, se  combinan gas
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natural, ta l como metano, agua en forma áe vapor de agua, y 
aire, en una serie de reacciones químicas, para producir amonia­
co de a ito  grado de pureza.-

Las cuatro reacciones químicas siguientes son la s prin- 
5 cipales reacciones implicadas en el procedimiento usual de 

amoniaco:
Reacoión de reformación: OĤ  4 HgO —— 0043Hg - 24400 Kcal/mc
Reacción de desplazamiento:C04Hg0 -----  C0g4Hg441ñ0 Kcal/mol
Reacción de oxidación: Hg41/2 Og -----  Hg04l4350 Kcal/mol

lo  S íntesis de amoniaco: 3/2 Hg4l/2 Ng—  HHg4ó800 Kcal/mol
El grado en que estas reacciones químicas se efectúan 

de forma oompleta es función, por lo  general, de la tempera­
tura, presión y constituyentes presentes en las respectivas 
reacciones. Por ejemplo, la  reacción de reformación se efec- 

lb táa usualmente a a ltas temperaturas, a presión moderada, y 
en presencia de gran exceso de vapor de agua, mientras que 
la reacción de s in tes is  de amoniaoo se efectúa a presiones 
muy grandes, temperaturas moderadas, y con un grado modera­
do de pureza de los reaccionantes.

2o Estos extramos de la s  condiciones de reacción de las
dos operaciones primordiales en la  formación de amoniaco, tal 
como se practica en la técnica anterior, han exigido, nrime- 
ro, que la reacción de reformación sea lo  más oompleta posi­
ble, para reducir a l minimo la  cantidad de metano no conver­

se ti do, y, segundo, que e l aire añadido para obtener el n itro- 
geno este en cantidad justamente su ficien te para proporcionar 
la es tequióme tria adecuada.

Así, el gas de s in  te s is  se obtiene usual mente por una 
reacción primaria ¿e reformación, una reacción secundaria de 

no reformación, una ser ie  de operaciones de purificación, y,*
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finalmente, la  s ín tes is  del amoniaco.

La operación asnal de reformación primaria se ha 
descrito, por ejemplo, en la  latente EE.UU. n  ̂ 3 .132 ,CIO. 
Como a l l í  se indica, e l desarrollo de tubos de reaoción per- 

5 feocionados, para el reformador primario, ha permitido usar 
mayores presiones y temperaturas, con lo que se reduce al 
mfnimo la  cantidad de metano en los gases de salida dct re­
formador primario. Se ha de observar que en lo s procedimien­
tos usuales se ha de mantener muy baja la  cantidad ¿e meta­

lo  no no convertido que sa le  del reformador primario, ya que 
se convierte en diluyante de la reacción de s in te s is , cor 
tanto, la  operación de reformación primaria se efectuaba 
en la técnica anterior a a ltas temperaturas y con grandes 
excesos de vapor de agua, como se ha descrito , por ejemplo, 

la  en la  la ten te EE.Jd. na 3.081.268, pare mantener la  canti­
dad de metano no convertido dentro de lim ites oon los que 
se pudiera trabajar. Estas a lta s temperaturas de reforma­
ción requieren mas calor de reformación, tanto debido al 
mayor calor sensible como a la  naturaleza exotórnioa de la  

2o reaoción de desplazamiento que tiene lugar simultáneamente.
En la reformación secundaria usual, se añade aire 

al efluente del reformador primario, para introducir nitro- 
geno para e l gas de s ín tes is , y oxigeno, que reacciona con 
los componentes combustibles, formando oxidos de carbono y 

25 vapor de agua, Debido a la neoesidad de mantener lo  más 
puro posible el producto efluente, en lo s  procedimientos 
usuales se introduce al reformador secundario la cantidad 
esteqaiometrica de nitrógeno. Lado que la cantidad de hidro­
geno está determinada por la eficacia del reformador prima- 

3o rio , la  oantidad de nitrógeno, y por tanto la cantidad de
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oxigeno a introducir en el reformador secundario esta prede­
terminada, para un procedimiento concreto. Por tanto, se vera 
que el metano, diluyente del gas de s in te s is , controlable pri­
mordialmente por la s condiciones de reacción reinantes en e l  

b reformador secundario, está analogaaente presente en cantidad 
determinada por el oxigeno añadido al reformador secundario.

En las operaciones usuales de purificación, el monó- 
xido de carbono se convierte en dióxido de carbono por la 
reacoión de desplazamiento. Se transforma en dióxido de oar­

lo bono la mayor cantidad de monóxido de carbono que se consi­
dere posible, teniendo en cuenta la disponibilidad de ca ta li­
zador. La mayoría de este contaminante se separe por extrac­
ción con disolvente, y el resto de monóxido de carbono, y el 
dióxido de carbono residual, se convierten en metano en una 

Ib reacción de reformación invertida. Por tanto, se verá que en 
los procedimientos usuales se han de mantener a nivel muy 
bajo ios óxidos de carbono, ya que, como se ha indicado an­
te s , el metano actúa como diluyente en la reacción de sín te­
s is  de amoniaco.

2o La necesidad de mantener la mínima cantidad de impu­
rezas en e l efluente de los reformadores primario y secunda­
rio, y de eliminar lo s óxidos de carbono en la mayor medida 
que se pueda, ha exigido unas condiciones de reacción riguro­
sas en el reformador primario, y ha disminuido la combustión 

2ó de hidrogeno, exotérmica, en e l reformador secundario, todo 
lo  oual nace aumentar significativamente el coste de s in te t i­
zar después ei amoniaco.

Por tanto, un objeto de la presente invención es pro­
porcionar un procedimiento para le producción económica de 

3o amoniaco, en e l que la s  condiciones de reacción en el refnr-
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mador primario son significativamente más suaves que las  
actualmente requeridas, y en e l  que e l  gas de s ín tes is  se 
puede purificar fá c il y económicamente, antes de la reacción 
de s in te s is .

Otro objeto de la invención es proporcionar un proce­
dimiento en e l que la  reacción de reformación primaría y se­
cundaria se pueden combinar en un reformador autotermico.

Los anteriores objetos se realizan en la  presente in­
vención por un procedimiento para reformar hidrocarburos, 
que comprende hacer reaccionar una mezcla gaseosa, que com­
prende hidrógeno, óxidos de carbono, vapor de agua y un h i­
drocarburo, oon aire en cantidad su ficien te para proporcio­
nar un exoeso estequlomótrioo de nitrógeno, de hasta 150% 
en moles, basado en e l tanto por ciento en moles de n itro- 
geno contenido en dioho gas de s ín tes is , para obtener un 
efluente que comprende agua, hidrógeno, óxidos de carbono 
(inoluyendo monóxido de carbono), nitrógeno y metano; secar 
e l gas efluente, para separar sustancialmente toda e l agua 
del miaño, para obtener un gas de s ín te s is  orudo que compren­
de hidrógeno, nitrógeno y metano residual; y enfriar el gas 
de sín tesis hasta una temperatura menor que el punto de ro­
clo de dicho gas de s ín te s is , para separar e l  metano re s i­
dual y e l nitrógeno que está  en exceso respecto a la canti­
dad estequiomátrica necesaria para reaccionar oon hidrógeno 
para obtener amoniaco, con lo  que se obtiene una mezcla es- 
tequiomátrioa de hidrógeno y nitrógeno, a partir de la cual 
se puede foimar amonlaoo.

Los gases normalmente proporcionados por la  opera­
ción de reformación primaria se pueden obtener de otras fuen­
tes, como alternativa. Por ejemplo, el hidrógeno y óxidos
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de carbono obtenidos como prodoctos secundarios en otros 
procedimientos químicos se pueden mezclar entre s i ,  seguir 
mezclando con metano y vapor de agua, calentar y comprimir, 
para proporcionar una corriente gaseosa que tiene una oom- 

5 posición sim ilar a la  normalmente presente en el efluente 
del reformador primario. De esta forma se elimina la  ope­
ración de reformación primaria. Sin enbargo, la s  otras fa­
ses del presente procedimiento permanecen esencialmente in a l­
teradas, por lo  que se conservan la s  diversas ventajas pro- 

lo  poroionadas por e l  uso de exceso de aire.
En la  reformación primaria segán la  invención, e l me­

tano, u otros hidrocarburos de la alimentación, reaeoiona 
con el vapor de agua, formando un efluente que contiene agua, 
hidrógeno en cantidad de SO a 8C% en moles, óxidos de car­

ió  bono, incluyendo monóxido de carbono, en cantidad de aproxi­
madamente 10 a 4C% en moles, y metano en cantidad de aproxi­
madamente 5 a 50% en moles,calculándose todos los tantos por 
ciento sobre la base de moles en seoo. El efluente de la  
operación de reformación secundaria, usando e l exceso de 

2o aire, comprende agua, de 35 a 70% en moles de hidrógeno, de
10 a 8C% en moles de óxidos de carbono, incluyendo monóxido 
de carbono, y de 15 a 35^ en moles de metano, calculándose 
todos lo s  tantos por c ia ito  sobre la base de moles en seoo.

El procedimiento puede comprender adicionelmente las 
25 siguientes operaciones, antes de la  operaoión de secado; e l i ­

minación de calor del efluente de reformación, para generar 
vapor de agua, para generación de energía y para la refor­
mación; conversión de desplazamiento del efluente de refor­
mación, que implica hacer reacoiohar con agua el monoxido 

3o de carbono del efluente, en presencia de un catalizador.de
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la  oonversión 3e desplazamiento, para convertir el monoxi- 
do de carbono en dióxido de carbono; separación de sustancial- 
mente todo el dióxido de carbono del afínente; y la reacoión 
de metanaoión de lo s  óxidos de carbono residuales del efluen­
te , con hidrógeno, en presenoia de un catalizador de metana­
oión, para convertir en metano los óxidos de carbono. La 
conversión de la mezcla estequiomátrica de hidrógeno y n i­
trógeno en amoniaco forma la  fase final del procedimiento.

En la presente invención se incluye tambión una modi­
ficación del procedimiento anterior para producir un produc­
to que contiene hidrógeno, la cual oomprende e l efLuente pro­
ducido por di oha reaoción de hidrocarburo y vapor de agua, 
separando primero la mayor parte de los óxidos de carbono, 
reconvirtiendo luego en metano los óxidos de carbono re s i­
duales, separando luego e l agua de lo s  mismos, y enfriando 
después e l efluente hasta una temperatura menor que el pun­
to de rocio de la mezcla, con lo  que el hidrocarburo se con­
vierte en líquido y se reoupera el efluente purificado, que 
contiene hidrógeno.

Otra modificación de la presente invención proporcio­
na un procedimiento para purificar un gas de s ín te s is  crudo 
que comprende seoar e l gas de s ín te s is  para separar sustan­
cialmente toda el agua d el mismo; enfriar e l gas seco hasta 
una temperatura comprendida entre -118 y -1738(3; expandir 
el gas enfriado, para eliminar energía del miaño; volver 
a enfriar e l gas hasta una temperatura de aproximadamente 
-1738C; y condensar del gas enfilado el metano y nitrógeno, 
para obtener un gas de s ín te s is  oomeroialmente puro.

Una de la s  ventajas mas importantes del procedimien­
to de la  invención, es que usando un exceso de aire, se pue-
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de hacer que e l calor de combustión generado en la reforma­
ción secundaria sea su ficiente para proporcionar e l calor 
de reacción endotórmioo necesario para tanto la reforma­
ción primaria como la  secundaria. En el procedimiento usual 
la osntidad de aire usada en la reformación seoundaria está  
limitada a la cantidad que produce justamente una relación  
3:1 entre hidrógeno y nitrógeno, y una pequeña cantidad re­
sidual de metano en e l  efluente del metanador. En contraste 
con e llo , e l procedimiento de la presente invención se basa 
en el uso de mas aire del neoesario para una relación 3:1 .
El oxígaao de la cantidad extra de aire aumenta la combus­
tión del gas, suministrando un calor que reduce la s  necesi­
dades de calor para la reformación primaria, con lo  que se 
reducen lo s  requisitos globales de calor, y se redaoe el 
coste de la  reformación primaria. Ademas, e l sobrante de n itro-  
geno introducido en la reformación se usa eficazmente para 
separar metano y otras impurezas, en la  operación posterior  
de purificación criogénica.

Otro de lo s  aspectos sin  par del procedimiento de la  
invención es la expansión de la  corriente principal del pro­
cedimiento, para suministrar la refrigeración. Esto echa la 
carga de trabajo de refrigeración a l compresor principal 
del gas de s ín te s is , y sim plifioa posteriormente áL aparato 
de refrigeración, y perfecciona la eficacia  de la re fr ig e­
ración. Dado que se separa el metano, se puede permitir una 
cantidad mayor en e l efluente de la  reformación secundaria 
reduciendo así la temperatura del efluente, lo  que reduce 
más la s necesidades de oalor para la  reformación primaria, 
y e l  coste. Ademas, a cualquier presión dada, se puede em­
plear un exoeso de vapor de agua menor que e l que se emplea
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asnalmente. Finalmente, el gas áe sín tesis preparado por 
este procedimiento, para la conversión a amoniaco, tiene  
ana pureza mucho mayor, permitiendo una s ín tes is  más eficaz  
del hidrógeno y nitrógeno a amoniaco.

Una vez sobrepasada la relaoión 3;1, la cantidad óp­
tima deceiminante de a ire de procedimiento usado ai la r e ­
formación seoundaria depende de diversos factores. El aire 
se ha de comprimir, y la mayor energía de compresión com­
pensa en parte la menor energía de reformación. Las fugas 
de metano constituyen también una variable. Rey una relación  
compleja entre la cantidad de fugas de metano, e l exceso 
de nitrógeno y la  pureza del gas de s in tes is  después de la  
purificación criogénica y su efecto sobre el comportamiento 
en la sección de s ín tes is; El diseño óptimo representa un 
equilibrio económico entre estos y otros factores del coste, 
implicados en e l diseño del procedimiento. Para e l presente 
diseño se ha determinado que es  óptimo e l uso de aire en 
exceso tal que proporcione aproximadamente un 53,J en moles 
mas que la cantidad estequiométrioa de nitrógeno, aunque se 
puede usar cualquier valor entre 2 y 16C% en moles.

Otros objetos y ventajas serán evidentes por la  s i ­
guiente descripción detallada de realizaciones preferidas 
del mismo, cuando se consideran conjuntamente con lo s  d i­
bujos adjuntos.

Refiriéndose a los dibujos:
La figura 1 muestra la s operaciones de desulfuración 

de la  alimentación, compresión de la alimentación, precalen­
tamiento de la alimentación, adición de vapor de agua com­
presión y preeaientamiento del a ire , accionaniento por tur­
bina de gas, úna reformación primaria y secundaria ilu stra-



tivas, recuperación del calor de desecho, y conversión de 
desplazamiento, del procedimiento.

Le figura 2 muestra la s  operaciones de separación de 
dióxido de carbono, metanaoión, enfriamiento y secado del 

5 efluente, y purificación oriogónioa, del procedimiento.
La figura 3 muestra la  sección de s ín te s is , dei pro­

cedimiento.
La figura 4 es una v ista  en sección de un t ir e  prefe­

rido de aparato usado en la  operación de reformación, 
lo Como se muestra en la  figura 1, el gas natural de a l i ­

mentación se introduce por 110. Luego se separan la s cantida­
des de trazas de azufre presentes en el gas de alimentación, 
en una operación de desulfuración. Esto se efectúa de una 
forma pasando e l  gas de alimentación a travós de un lecho 

Ib de hierro esponjoso en el deposito 112, y luego a travós 
de lechos de carbono activo en los depósitos 114 y 116, 
siendo opcional el uso del depósito 116. E3. gas de alimen­
tación desulfurado se oomprime hasta la  presión de reforma­
ción, en e l compresor 118 del gas de alimentación. Luego se 

2o preoalienta e l gas de alimentación en la seooión de convec­
ción 120 del reformador primario 122, se mezcla con vapor 
de agua que entra por la tubería 124, y se vuelve a preca- 
ientar antes de entrar en lo s tubos oa ta litioos del reforma­
dor, en la sección inferior de radiación 126, del reforma- 

25 dor 122. La cantidad de calentamiento de la  alimentación
en la sección de convección 120, antes de mezclar con el 
vapor de agua de la  tubería 124, es simplemente cuestión  
de economía del intercambio de calor. Sin embargo, se  puede 
prescindir completamente del precalentamiento.

3o En el procedimiento que se muestra en la figura .1,

l o  -
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la  operación de reformación primaria se efectúa en al refor­
mador primario 122, que contiene un cierto número de tubos 
llen os de un catalizador usual de reformación, de níquel, 
dispuesto vertical mente en la sección inferior de radiación 

& 126, del horno. Uh 6Ĉ o de la  absorción de calor es calor
de reaoción endotérmico. El resto es calor sensible, neoe- 
sario para elevar la temperatura de salida del reformador 
hasta un nivel adeouado para e l equilibrio de la reacción. 
Este calor es suministrado por introducción de gas combus- 

lo  tib ie  por 152. Con los ventiladores ISO, de tiro  inducido, 
se proporciona e l necesario movimiento de los gases combus­
tib les a travás del reformador 122.

El aire de procedimiento preoalentado, procedente 
de la tubería 156, en la  cantidad en exceso antes indicada, 

15 y el efluente del reformador primario de la tubería 158,
se haoen reaccionar en el reformador seoundario 128. El re­
formador secundario 128 oonsiste en una zona de combustión 
en la  que el oxigeno del aire reaociona con aLgo de lo s com­
ponentes combustibles del efluente del reformador primario. 

2o El calor exotórmioo de la  reacción de combustión se usa pa 
ra la  reformación autotórmioa adicional de metano a hidró­
geno, monoxido de carbono y dióxido* de carbono, en presen­
cia de un catalizador usual de reformadón, de níquel.

El calor de desecho se recupera del gas de chimenea 
25 del reformador primario 122, a medida que sale de su seo-

oión superior. El calor se recupera en lo s  serpentines de 
convección 160 y 162, e l  primero de los cuales calienta va­
por recalentado, y el último de lo s cuales calienta agua 
de alimentación de oalderas. Tambión se reciñera calor del 

3o efluente del reformador secundario 128, pasando el efluente

—11 -
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a través del cambiador 164, generador de vapor de agua.
El vapor de agua procedente del cambiador 164 y del sepen- 
tin  162 se hace pasar a través del deposito separador 166.
La bomba 166 hace circular también agua a l cambiador gene- 

5 rador de vapor de agua de s ín te s is .
Luego se nace reaccionar e l efluente de reformaóién 

según una.reaocién de conversión de desplazamiento, que im­
p lica  esencialmente la  siguiente reacción:
00 4 HgO --------  COg 4 Hg. ^  equilibrio de la  reeeeíún pro-

lo  duce aproximadamente un 50 % de conversiún, a la  temperatura 
de salida del reformador secundario. Sin embargo, debido a 
la  reducción de temperatura en el cambiador 164 generador 
de vapor de agua, se aumenta al 88 en el primer converti­
dor de desplazamiento 170. El efluente del convertidor 170 

18 se enfria en el oambiador de calor 174, por intercambio de 
calor con agua de alimentaoiún de calderas, antes de la  in­
troducción en el convertidor secundario de desplazamiento 
172, para elevar el equilibrio de la  reacción a aproximada­
mente 98 en el convertidor 172. Ambos convertidores de 

2o desplazamiento, 170 y 172, contienen el catalizador usual de 
coversión por desplazamiento, óxido de hierro. Sin embargo, 
en el convertidor 172 se podría emplear el catalizador de 
desplazamiento a baja temperatura de cobre-cinc.

El oalor del efluente del convertidor secundario 
25 de desplazamiento 172, incluyendo el calor exoteraico de la  

conversión secundaria, se recupera por intercambio de calor 
oon agua de alimentación de calderas, en lo s cambiadores de 
calor 176 y 178. El agua de alimentación de calderas calien­
te , producida por su paso a través de los cambiadores 174,

3o 176 y 178, se recupera después en e l deposito separador-166.
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El método de recuperación de calor no es cr itico .
El aire para e l reformador secundario 128 &e com­

prime después de pasar a través de un f i ltr o  130, en los 
compresores 132 y 134. El calor de compresión generado en 

& el compresor 132 se elimina mediante el enfriador intermedio 
lob. Entre los compresores 132 y 134 se sitúan lo s  enfriado­
res fin a les 140 y e l deposito separador 142 del enfriador 
fin a l, para separar e l agua. El compresor 134 esté también 
provisto de un enfriador intermedio 144. Los enfriadores 

lo intermedios 138 y 144, a s í como lo s  enfriadores fin a les  
140 y 142, están provistos normalmoate de agua de refr ige­
ración, inicialmente a aproximadamente la temperatura ambien­
te , para proporcionar el intercambio de calor requerido. Es­
te intercambio de calor reduce el trabajo total necesario 

15 por los compresores. El aire comprimido de la tubería 136 
se calienta luego, por paso a través del extremo superior 
del reformador primario 122, y desde a l l í  se introduce, a 
alta  temperatura y presión,: en la parte superior del refor­
mador secundario 128.

2o La turbina de gas 146 se usa para accionar los com­
presores de aire 132 y 134, y para suministrar aire de com­
bustión al reformador secundario 128. El escape de la  turbi­
na se usa para combustión dentro del reformador primario 
122, por la tubería 148. El gas combustible consumido por 

2á la turbina 146 se suministra desde e l oompresor 118 del
gas de alimentación, por la  tubería 150. También se podría 
usar un accionamiento por turbina de vapor de agua.

Pasando a la  figura 2, una vez enfriado el efluente 
del convertidor de desplazamiento secundario, se lleva por 

3o la  tubería 210, a través de los cambiadores de calor 212,

-  18
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214 y 216, al deposito 218 de oondensado, donde se separa 
una cantidad sustanoial del agua condenaada del efluente.
Luego se introduce la  corriente de gas, por la  tubería 220, 
en el absorbedor 222 de dióxido de carbono, donde el dióxi- 

& do de carbono es separado por extracción oon disolvente. En 
general, e l  disolvente se bombea desde e l regenerador 236 de 
disolvente, por la  bomba 242, a través del cambiador 226 y 
enfriadores 244 y 246 de disolvente, hasta el absorbedor 222. 
El gas de procedimiento que entra por la tuberia 220 se saoa 

lo  por la tuberia 224. El disolvente que contiene dióxido de 
carbono se saoa por la tuberia 234, hasta el regenerador 236 
de disolvente, a través de lo s cambiadores de calor 226 y 
214. En el condensador 22J se condensa vapor de agua del dió­
xido de carbono que sale del regenerador 836 por la  tuberia 

13 238 y se recoge en e l acumulador 228. El condeneado se bombea 
por la  tuberia 230 hasta el absorbedor 222 y se parador 236, 
para evitar pérdidas de disolvente. La recuperación del d iso l­
vente del dióxido de carbono no forme parte cr itica  de la 
invención. Entre los cambiadores 244 y 246 se encuentra inter- 

2o puesto e l f i ltr o  24b, que se puede usar de la foima que se 
requiera. El dióxido de carbono del acumulador 228 se puede 
convertir en h ielo  seco o en urea, de forme fam iliar para la s  
personas versadas en la  materia.

El gas de procedimiento de la tuberia 224 se lleva  
2H luego al metanador 202, a través del cambiador de calor 230. 

En e l  metanador 232 reaocionan lo s  óxidos de carbono con 
hidrogeno, en presencia del catalizador usual de metanación, 
formando metano. El efluente del melena dar se enfria primero 
por intercambio de calor con vapor de a&ua saturado, e  ̂ el 

3o cambiador de calor 804, y luego por intercambio de calor con
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la  alimentación al metanador, en el cembiador de calor .2a?.
El efluente del metanador 252 se sigue enfriando después, 
primero con agua de refrigeración en el enfriador 256, y 
luego con amoniaco de refrigeración en el enfriador 2o8 del 

5 efluente del metanador. El gas de procedimiento enfriado se 
pasa luego a través del deposito 260 de condensado, para 
separar más agua adicional, y luego por los secadores 262 y 
264, del gel de s í l i c e .  El enfriamiento del gas de procedi­
miento en el enfriador 258 es ventajoso, ya que reduce las  

lo  necesidades de agua para los seoadores 262 y 264, y reduce 
también las necesidades de refrigeración, intercambio de ca­
lor y energía de compresión en la  sección de purificación  
criogénica. Los secadores 262 y 264 se construyen de foima 
usual, estando un secador en producción mientras esté  el 

15 otro en regeneración. Una parte del gas de salida procedente 
de la  sección de purificación criogénica, e l cual contí ne 
principalmente nitrógeno y metano, se  usa mediante las tube­
rías 265 y 266 para separar el agua absorbida del lecho que 
esta en regeneración, en la disposición que se muestra en 

2o los dibujos. El gas de salida de regeneración se calienta  
por intercambio de calor con vapor de agua, en el oambiador 
de calor 268.

La sección del purifioador criogénico, como se lia 
indicado antes, realiza una función esencial en e l procedi- 

25 miento de la invención, separando el nitrógeno del exceso de 
aire introducido durante la  reformación. --1 producto crudo, 
gas de s in te s is , de la tubería- 270 contiene nitrógeno en ex­
ceso respecto a la  cantidad estequiometrica, así o orno una 
pequeña cantidad de metano.

3o El purifioador criogénico consiste en los cambiadores
- 15 -



de calor 272 y 278, entre alimentación y efluente; un expan- 
sor de gas, 276; una columna rectificadora 282, de odntae- 
to entre vapor y líquido; y un condensador de reflu jo , 286.
El gas de s ín te s is  crudo es enfriado por intercambio de 
calor con e l producto introducido por la tubería 290. La 
refrigeración neta de la  unidad es la  energía eliminada 
de la  corriente de alimentación por el expansor 270 de gas. 
El expansor se podría usar tambión con e l  gas producto 290, 
pero no oon la  misma efica cia . El producto se purifica mas 
en la  columna rectificadora 282. En e l  condensador de reflu ­
jo 286 se consigue una condensación parcial, por transmisión 
de oalor al condensado de cola de la columna, que se evapo­
ra a presión reducida.

La alimentación se enfria hasta una temperatura menor 
que su punto de rocío, por intercambio de calor simultáneo 
con el producto purificado y con el gas de salida, en lo s  
cambiadores de calor 272 y 278, de tubos de a letas y chapa 
de aluminio soldada oon latón. Tambión se pueden usar otros 
tipos, ta l como un cambiador de calor de envolvente y tubos 
de oasco.

El expansor de gas 276 es una turbina de reacción, 
de entrada radial, que elimina energía. En este procedimien­
to, e l gas de la  tubería 274 es expandido y enfriado apro­
ximadamente 4 ,5 a c . También se pueden usar otros tipos de 
expansores de gas, ta l oomo una turbina de flu jo  axial y 
motor de pistón de movimiento alternativo. El absorbedor 
de energía es una bomba centrifuga de aceite que tiene ár­
bol común con la  turbina. Se pueden usar otros tipos de 
dispositivos absorbedores de energía, ta l como un genera­
dor eléctrico  o un oómpresor de gas.
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La columna rectificadora 282 y el condensador de re­

flu jo  286 se construyen preferiblemente en foima de una so­
la unidad. El rectificador está lleno de a n illo s  pall de 
aluminio, platos de tamiz, platos de oampanas de borboteo,

5 u otros dispositivos para poner en contacto vapor y líquido. 
El condensador de reflu jo  286 consiste en un cambiador de 
oalor de envolvente y tubos, directamente montado en posi- 
oión vertica l sobre la parte superior de la columan r e c t i­
ficadora. La placa tubular inferior forma la  parte superior 

lo  de la columna rectificadora, de manera que la Darte in ferior  
del cambiador de oalor y la  parte superior de la oolumna rec­
tificadora son una cámara común.

Tambián se pueden usar otras disposiciones del conden­
sador 286 de reflu jo , tal como un oambiador de tubos en U,

15 con líquido en evaporaoián dentro de lo s  tubos, y montado 
en la columna, o un cambiador de oalor montado independí su­
temente, con un separador de líquido.

El líquido oae y se retira por el fondo a travás de 
la tubería 284. El vapor asciende a travás de un lecho de re- 

2o lleno para poner en oontaoto vapor y liquido, y luego a tra­
vás de los tubos del condensador vertica l 286. El oondensado 
nitrógeno y metano líquidos, desciende por lo s  tubos del con­
densador 286, y luego desoiende sobre e l rellen o, con reflu ­
jo. El exceso de nitrágeno, junto con aproximadamente e l 65% 

25 del argón y casi todo e l metano sa le del fondo del condensa­
dor rectificador 282, en forma de liquido. El uso de la  sec­
ción de rectificación , con reflujo  por la  tubería 288, aumen­
ta la  pureza del gas de s ín tes is  producido. En una operación 
ónice de condensación, la separadón de argón se reduciría 

3o del 65 a aproximadamente el 5Q%, y la separación de metano

-  17 -
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se reduciría dél 99, 9 aproximadamente e l 9C¡%, debido a la 
menor rectificación  de la  oolumna.

Las colas líquidas de la  oolumna rectificadora 282 se 
estrangulan hasta una presión reducida, y circulan por e l ex- 

5 terior de los tubos del condensador 286, en la parte superior 
del condensador rectificador 282. La evaporación parcial de 
la s  colas proporciona el reflujo por la  tubería, 288. El gas 
de s ín te s is  purificado, procedente de la  parte superior del 
condensador rectificador 282, y la s  oolas parcialmente evapo- 

lo  radas, por la  tubería 280, van a lo s  cambiadores 278 y 272. 
Después de terminar el intercambio de calor, el gas de sín­
te s is  purificado va a los compresores de s ín te s is , por la  
tubería 292. Como se ha indicado, e l  gas de salida de cola 
que oontlene principalmente nitrógeno y metano, pasa pilme- 

15 ro por la s tuberías 265 y 266, sirviendo como gas de regene­
ración en los secadores 262 y 264, y luego va al combustible, 
por la  tubería 294.

En la  figura 3 , e l gas de s ín te s is  producido en la  
sección de purificación criogénica va a lo s compresores 310 

2o y 312, del gas de s ín te s is , que están separador por e l enfria­
dor intermedio 314. En la  operación fin a l de compresión, se 
únela alimentación de gas de s ín te s is  con el gas reoircula- 
do procedente de la recuperación de producto, por la  tubería 
316. La. alimentación más reciroulaoión combinadas, después 

25 de la compresión, se precalienta por intercambio de calor con
el efluente del convertidor 318 de s in te s is , en el cambiador 
de calor 320. El gas de s ín te s is  preoalentado se oarga luego 
en el convertidor 318 da s ín te s is . En el convertidor reaccio­
na una parúe del gas, produciendo amoniaoo en el efluente  

go del convertidor. El calor exotérmico de reaoeión eleva la

- ía -
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temperatura del efluente del convertidor 318, generalmente 
a aproximadanente 454R C, desde aproximadamente 288R C de la  
alimentación al convertidor. El convertidor 318 está provis­
to de un calentador 319 para la puesta en marcha, para calen- 

5 tar la  alimentación al convertidor hasta gue el cambiador de 
calor 320 pueda suministrar las necesidades de preoalentamien- 
to.

Se recupera calor del efluente que sa le  del converti­
dor 318 de s in te s is , primero generando vapor de agua de alta  

lo  presión, en el cambiador 322 generador de vapor de agüe, y 
luego precalentando la  alimentación al convertidor de sin te­
s is , en el cambiador 320. Luego se enfria, e l efluente, pri­
mero mediante agua de refrigeración ai el enfriador 324, y 
luego por refrigeración en e l enfriador 326 de alto n ivel,

Ib y en e l enfriador 328 de bajo n iv e l. Esto reduce la tempera­
tura del efluente a aproximadamente -4R 0, condensando el amo­
niaco para recuperación del producto.

La corriente procedente del enfriador de bajo nivel 
se divide luego en e l  separador 330 de a lta  presión, recirou- 

2o laudóse al convertidor 318 e l vapor que no ha reaccionado, 
para lo  cual es combinado con el gas de sín tesis  de nueva 
aportación, en la  ultima rueda del compresor 312 de gas de 
s in te s is . El amoniaco producido, procedente del separador 
330, se lleva después por la  tubería 332 al deposito 334 acu- 

23 mulador de amoniaco líquido, en el que se reduce la presión 
a aproximadamente 15,3 kg/cm^. El gas disuelto en el amoniaco 
líquido se puede separar como vapor, a través de la zona 336, 
e introducir por la  tuberia 338 en la  sección de recuperación 
de amoniaco aouoso. Este gas se puede oombinar con el gas de 

3o purga de la  tuberia 333. Esta corriente, después de pasar a

- 19
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través de los cambiadores de calor 340 y 342, pasa a través 
del absorbedor 344 de amoniaoo acuoso. El agua de nueva apor­
tación para el amoniaoo acuoso es suministrada del agua oon- 
densada separada por el deposito 260 del condensado del me- 

5 tanador. El líquido, que contiene 25,j de amoniaoo en forma 
de soluoion acuosa, se recupera por la  tubería 346. El gas 
de salida se s ín tes is , que oontiene principalmente argón 
e nidrégeno y nitrógeno que no han reaccionado, se separa 
en 347. Las corrientes principales de producto, que oontie- 

lo  nen amoniaco anhidro, salen por la s  tuberías 358 y 359.
Una parte del amoniaoo líquido producido, a 32ac, 

procedente del depósito 334, se usa para proporcionar la  
refrigeración en el enfriador 326 de alto n ivel y en fria­
dor 328 de bajo n iv e l. Este amoniaoo se saca del depósito 

15 por la tubería 348, y se puede devolver al depósito por la s  
tuberías 350 y 352, .tras compresión en e l compresor 354 y 
enfriamiento en e l  condensador refrigerante 356. El compre­
sor refrigerante 354 sirve también para comprimir el amonia­
oo usado para f in e s  de refrigeradén  en el enfriador 258 

2o del efluente del metanador, y se introduce en e l compresor 
354. El amoniaco líquido a -4SC, procedente del deposito 
334, se puede vender directamente en esta forma. El líquido  
a 38ce es particularmente ú t i l  en la  manufactura de urea, y 
se puede sacar para ta l f in  por la  tubería 3 58 . El amoniaco 

25 producido se puede convertir también en el miaño punto de 
la  instalación, en otros productos quimioos, incluyendo 
acido n ítr ico  y nitrato amónico.

El siguiente ejemplo se presenta exclusivamente para 
ilu strar la  invención, y no se ha de considerar como lim i- 

3o taoión en forma alguna. En el ejemplo, la s  partes y tantos

-  2o
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por ciento son en volumen en seco, y lo s caudales de gas 
están en moles por hora, a no ser que se indique otra cosa.
En el ejemplo, el procedimiento discutido se refiere al re­
presentado en términos generales en la s fig ira s 1 a 3.

5 EJEMPLO

Por la  tubería 110 se introduce, a 6 ,ó kg/om  ̂ y I8s c, 
una corriente de gas de alimentadán, que contiene 18 moles 
de dióxido de carbono, 1280 moles de metano, 92 moles de eta- 

lo  no, 47 moles de propano y 25 moles de butano, por hora. El 
depósito de desulfuración 112 tiene un diámetro de lecho de 
aproximadamente 3,25 m, una profundidad de aproximadamente 
2,74 m, y oontiene hierro esponjoso. Los depósitos 114 y 116 
tienen aproximadamente 2,74 m de diámetro, aproximadamente 

15 2,13 m de profundidad, y contienen carbono activo. El gas de
alimentación, despuás de pasar por lo s  depósitos de desulfu­
ración, está sustancialmente exento de azufre, y tiene una 
presión de 8,4 kg/om  ̂ y una temperatura de 18s C. Al entrar 
en un compresor 118 de gas de alimentación, de 1500 HP, el 

2o gas de alimentación es comprimido a una presión de 32 kg/om  ̂
y su temperatura se eleva a 121 a C. En este estado se preca­
lien ta  e l gas de alimentación, en la  zona superior 120 de 
convección del reformador primario 122, y luego se mezola 
oon vapor de agua, (6720 moles/hora) a 32 kg/cm  ̂ y 343c c,

25 procedente de la tubería 124. La mezola de vapor de agua y 
alimentación óe sigue precalentando hasta 477B C y 30?5 kg/ 
om , antes de entrar en lo s tubos de catalizador de refor­
mación, llen os de catalizador de níquel, en la  sección in­
ferior 126 del reformador 122. Se introduce aire a travós 

3o del f i ltr o  130, y es comprimido nn los compresores 132 y

-  21
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134 (7000 HP en to ta l) , proporcionando 2370 moles de nitró­
geno, 6363 moles de oxigeno y 28 moles de argón por hora. El 
aire sale del oompresor 134 a 29,3 kg/om  ̂ y 149a C. Los en­
friadores intermedios 138 y 144, y el enfriador fin a l 140,

3 se enfrian asando agua a 243 C. El aire que pasa por la tu­
bería loó y entra en la  parte superior del reformador prima­
rio 122 es calentado a 4273 C y 28,8 kg/om ,̂ antes de intro­
ducirlo por la  tubería 136 en el reformador secundario 12o.
El efluente del reformador primarios que entra en el refórma­

lo dor secundario por la  tuberia 138, está a una temperatura de 
7063 C y a 28,7 kg/cm^. El a n á lis is  muestra que el efluente  
del reformador primario contiene 2708 moles de hidrogeno, 207 
moles de monoxido de carbono, 606 moles de dióxido de carbo­
no, 911 moles de metano y 8339 moles de agua, La reaoción de 

18 reformación en e l reformador secundario es activada por un 
catalizador de níquel. El efluente que sale del reformador 
secundario, a 28,3 kg/om ,̂ contiene 4216 moles de hidrogeno, 
4370 moles de nitrógeno, 28 moles de argón, 331 moles de mo- 
nóxido de oarbono, 832 moles de dióxido de carbono, 60 moles 

2o de metano y 8339 moles de agua, y es enfriado en e l cambiador 
164, hasta una temperatura de 3823 c. A esta temperatura, la  
oorriente es introducida en e l convertidor 170 de desplaza­
miento, que contiene aproximadamente 29,1 de catalizador 
de oxido de hierro. El efluente del convertidor 170 de despla- 

23 2amiento esta a 42os c, y oontiene 4848 moles de hidrogeno,
2370 moles de nitrógeno, 28 moles de argón, 202 moles de mono­
xido de carbono, 1461 moles de dióxido de oarbono, 60 moles 
de metano y 4930 moles de agua. Esta corriente ae enfria a 
3273 C en e l  cambiador .de calor 174, y se introduce en el se- 

So gundo convertidor 172 de desplazamiento, que contiene aproxi-
- 22 -
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madamente 80,7 de catalizador de oxido de hierro. La co­
rriente que sale del convertidor 172 de desplazamiento con­
tiene 4960 moles de hidrogeno, 2370 moles de nitrógeno, 28 
moles de argón, 87 moles de monóxido de carbono, 1676 moles 

8 de dióxido de carbono, 60 moles de metano y 4818 moles de 
agua. El efluente del convertidor secundario 172 de desplaza­
miento se enfria después en el cambiador de calor 176, desde 
33C a 202S 0, y después se sigue enfriando en el cambiador 
178 hasta 1683 C y 27,3 kg/om^. Luego se enfria esta corrien- 

lo  te a 137c c en el calderin 210 del efluente, y después a 99a 
C en el precalentandor 214, y luego a 60a C y 26,9 kg/cm  ̂ en 
el enfriador 216. En el deposito 218 del condensado del efluen­
te se senara agua, en cantidad de aproximadamente 33,800 
kg/hora. La oorriente que pasa por la tubería 220 se Lleva 

Ib luego al absorbedor 222 del dióxido de carbono, donde se
separan 1878 moles/hors de dióxido de carbono. Por tanto, la  
alimentación que pasa por la tubería 224 al metanador 282 
tiene una composición de 4960 moles de hidrogeno, 2370 moles 
de nitrógeno, 28 moles de argón, 87 moles de monoxido de car- 

2o bono, 1 mol de dióxido de carbono, 60 moles de metano y 18 
moles de agua, por hora. La alimentación al metanador esté  
a una temperatura de 293a c . El propio metanador contiene 
aproximadamente 18,3 m̂ de catalizador de níquel. La corrien­
te que sale de!, metanador contiene 4694 moles de hidrogeno,

28 2370 moles de nitrógeno, 28 moles de argón, 148 moles de meta­
no y 107 moles de agua, por hora. Se separa sustancialmente 
todo el dióxido de carbono, y en el efluente del metanador 
solo nay presentes aproximadamente 10 ppm de monoxido de car­
bono. El efluente del metanador se enfria desde 38CS C, pri- 

3o mero a 336a O en el precalentedor 284, y luego a 743 C ep el

-  23
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cambiador 260, después de 29a C en e l enfriador 256, y f i ­
nalmente a 43 c en el enfriador 258. Una parte sustancial 
del agua que queda se separa en el deposito 260 de condensado 
en cantidad de 850 kg/hora. Por tanto, la  alimentación al 

5 secador 262 contiene 4694 moles de hidrogeno, 2570 moles de 
nitrógeno, 28 moles de argón, 148 moles de metano y 3 moles 
de agua. Sustancialmente toda esta agua es separada por el 
gel de s í l i c e  del seoador 262. El gas de s in te s is  orudo, a 
26 kg/om  ̂ y 43 C, que entra en la sección criogénica de 270, 

lo  oontiene 4694 moles de hidrogeno, 2370 moles de nitrógeno,
28 moles de argón y 148 moles de metano. 31 gas de s in tes is  
de la tubería 274 esté a -151c c .  Esta temperatura se reduce 
a -1S6SC por eliminación de 113 HP en e l expansor 276. Las 
colas líquidas separadas en 284 se evaporan para desarrollar 

15 el reflujo en el condensador 286 y para intercambio de ca­
lor en los cambiadores 272 y 278, y contienen 52 moles de 
hidrogeno, 822 moles de nitrógeno, 18 moles de argón, 148 
moles de metano. El gas de s ín te s is  que sale por la  tubería 
292 a 21 kg/otn  ̂ y 23 c contiene 4642 moles de hidrogeno,

2o 1548 moles de nitrógeno y 10 moles de argón, esencialmente 
una mezeia estequiometrioa. Después se comprime esta corrien­
te en los compresores 310 y 312, a presión de 154 kg/cm  ̂ a 
383 C, y luego se calienta en el cambiador 320 hasta una tem­
peratura de 2943 C, antes de su introducción en el oonverti- 

25 dor 318 de s ín te s is . El gas de recirculación que pasa por la 
tubería 316, combinado oon el ges de s in te s is  de la  tubería 
292, produce una composición de la  alimentación al converti­
dor 318 que oontiene 22.344 moles de hidrogeno, 7448 moles 
de nitrógeno, 1220 moles de argón y 1065 moles de amoniaco.

3o El efluente que sale del convertidor 318 a 145,2 kg/om  ̂ y
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alta temperatura, igual a 4643 C, debido a la  reacoión de
sín te s is , exoteradoa, contiene 1794 moles de hidrogeno, 6978 
moles de nitrógeno, 1220 moles de argón y 40Q6 moles de amonia 
co. Esta corriente se enfria primero a 3383 C y 144,1 kg/om ,

3 en el cambiador 322, y luego a 773 C y 142,7 kg/om  ̂ en el 
oanbiador 320, despuás a 141,6 kg/om  ̂ y 293 c en el enfria­
dor 324, luego a 140,6 kg/om  ̂ y 103 0 en el enfriador 324 
de a lto  n ivel, y finalmente a 139,8 kg/om  ̂ y -43 c en e l en­
friador 328 de bajo n ivel. El líquido que sale del separador 

lo  330 oontiene 16 moles de hidrogeno, 6 moles de nitrógeno, 2 
moles de argón y 2933 moles de amoniaco. El amoniaco a -43 c 
producido en el deposito acumulador 334 asciende a 23.360 
moles/hora. En este deposito se producen también 880 moles/ 
hora de amoniaco a 383 c . La cantidad de amoniaco acuoso pro- 

16 ducido por la tubería 346 es de 14,0 moles/hora.
En vez de usar reactores individuales para la refor­

mación primarla y secundaria, se puede usar un reactor de 
nuevo diseño para, la  reformación tanto primaria como secunda­
r ia . Ello se nace posible por el uso de un reactor del tipo 

2o que se muestra en la  figura 4, en er que 410 es una envolven­
te exterior que tiene una entrada 412 y una salida 414. La 
envolvente interior 416 está a tope con la  envolvente exte­
rior, formando en 418 un cierre hermético estanco a lo s  ga­
ses. Las lumbreras de entrada 422 proporcionan una comuni- 

26 cación entre el espacio anular 420, comprendido entre la s en­
volventes, y e l interior de la  envolvente 416. El interior  
de la envolvente 416 contiene en un extremo una pluralidad 
de tubos de conducción de gases, 424, mantenidos su posi­
ción por una placa tubular superior, 426, y una plaoa tubu- 

3o lar  inferior, 428. La placa tubular 426 for ¡a e'. fondo del
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recipiente cilindrico  de catalizador, 430. La parte Silperior 
de la envolvente interior 416 se dispone de foma pie permi­
te la introducción de aire por 432. El a ire se puede disper­
sar, de la fonna requerida, por introducción a través del 

5 rociador 434, que sobresale por el extremo abierto superior, 
436, dei recip iente 430. Entre la envolvente in terior 416 y 
el recipiente 430 se encuentra un especio anular 438, para 
poner en comunicación la  zona ca ta lítica  primeria, 440, com­
prendida entre los tubos 424, con el extremo abierto 436. 

lo  La alimentación, consistente en hidrogeno y vapor de agua, 
entra por 412 y desciende por el espacio anular 436, alrede­
dor del deposito 430 de catalizador, absorbiendo oelor. La 
alimentación entra luego en la  zona ca ta lítica  primeria, 440, 
a través de la s  lumbreras 422. Esta zona está calentada por 

15 e l efluente de la  reecoión, que desciende por lo  tucos 424.
La alimentación es parcialmente reformada con vapor de agua 
en la  zona 440, con calor suministrado p or.e l elfuente. La 
corriente de gas parcialmente reformado sale de la  zona 440 
y pasa por e l espacio anular 438 a la zona de combustión 442, 

2o en el recipiente 430. El aire ootnprimido entra por el rocia­
dor 434. El efluente de la zona de combustión 442 pasa ai le -  
oho ca ta lítico  seoundario, 444, para aotivar más reformación 
del hidrocarburo con vapor de agua. El efluente del lecho ca­
ta l ít ic o  44a pasa por lo s  tubos 424, precalentando al ca ta li-  

25 zador primario que esté  dentro de la  zona 440, saliendo por la  
salida 414, para continuar el procedimiento.

En el reactor de la  figura 4, el oxigeno del aire 
puede suministrar todo el calor para la  reacción de reforma­
ción, por intercambio de calor del efluente del reactor con la  

3o alimentación al reactor, simplemente usando una cantidad mfni-
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ma de aire, del orden de aproximadamente 0,39 moles (exceso 
de nitrógeno igual al 30 % en moles sobre la  cantidad este- 
quiometrica en el amoniaco) de oxigeno por ¿tomo de oarbono 
reaccionado del gas natural. Cuando en el gas de alimenta- 

3 ción se usen lo s nidrocarburos más pesados, la mínima canti­
dad de aire es de aproximadamente 0,30 moles de oxigeno por 
átomo de oarbono reaccionado. Por esta razón, el reactor de 
la  figura 4 está bien adaptado para funcionamiento autctár- 
mico, para reformación tanto primaria como secundaria. Se 

lo  alimina la  necesidad de gas combustible, tal como e l que se 
usa en e l reformador primario 122. El uso de este reactor 
se hace posible por e l hecno de que se usa un exceso de aire, 
respecto a la  cantidad necesaria para proporcionar 'ma can­
tidad estequiometrice de nitrógeno. En los procedimientos 

15 anteriores, usando en la reformación solo el. aire suficiente  
para proporcionar una cantidad estequiometrica de nitrógeno, 
la  cantidad de oxigeno suministrado varia entre aproximada­
mente 0,23 moles de oxigeno por átomo de carbono reacciona­
do por reformación de nafta, hasta 0,30 para el metano.

2o La alimentación a l reformador autotérmico puede ser
también el elfu&nce de un reformador primario. En otra for­
ma de funcionamiento, se puede presoindir del catalizador de 
la  zona 440, y la alimentación al reformador secundario se pre­
calienta en la zona 440 simplemente por transmisión de calor 

23 con el. efluente que pasa por lo s  tubos 424.
Aunque en la  anterior discusión del procedimiento de 

la invenoión se ha hecho referencia concreta a l uso de gas 
natural como alimentación a introducir por 110, se entenderá 
que el nuevo procedimiento no está restringido al. uso de 

3o gas natural. Se puede usar ventajosamente con cualquier f lu i-
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do hidrocarbonado o que Heve hidrocarburos, ta i como gas 
de refinería , nafta u otros.

El tipo de desulfuración de la  alimentación y condi­
ciones del procedimiento en los depósitos 313, 311 y 316 no 

3 son importantes para el nuevo procedimiento, salvo en que
el grado de desulfuración se puede nacer menos estr icto  usan­
do ciertos tipos de catalizadores de desplazamiento.

El gas de alimentación se comprime normalmente a una 
presión de reformación del orden de aproximadamente ¿>2 kg/ 

lo  om . Sin embargo, en muchos casos se dispone de gas de a l i ­
mentación a una presión su ficien te para e l procedimiento, y 
no se neoesita oompresión de la  alimentación. La presión 
óptima para el procedimiento de reformación no se conoce 
exactamente. Ello es debido a que la s  necesidades de ener- 

15 gía tota l cambian muy poco en amplio intervalo de presiones 
de funcionamiento. Aunque la  presión óptima parece ser de 
aproximadamente 32 kg/om^, el intervalo de funcionamiento 
eficaz esta comprendido entre aproximadamente 17 y aproxima- 
damente 140 kg/cm .

2o La cantidad de vapor de agua que se mezcla con la
alimentación debe ser generalmente la  su ficien te para propor­
cionar una relación entre vapor de agua y carbono (moles/ 
átomo) de al menos aproximadamente 2;1 para evitar la  forma­
ción de coque en lo s  tubos de catalizador del reformador pri-  

25 mario. La relación de diseño entre vapor de agua y oarbono, 
usada en este  procedimiento, es preferiblemente de aproxima­
damente 2,5 a 3 ,9 . Se usa esta cantidad de vapor de agua de­
bido a que proporciona un margen seguro sobre e l nivel de 
formación de coque, y al mismo tiempo está bien dentro del 

3o amplio intervalo que se puede usar para una buena eficaoia,
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el cual varia hasta un valor de aproximadamente 8 ,0 .
La temperatura a que se calienta la  mezcla de gas de 

alimentación y vapor de agua, antes de la reformación prima­
ria , es preferiblemente del orden de 427 a 538SC. En e l caso 
de la reformación autotermioa es adecuada cualquier tempera­
tura de hasta aproximadamente 677ac, aunque se prefieren la s  
temperaturas dentro del intervalo de 316 a 482$C. El preca­
lentamiento a temperaturas mayores de hasta aproximadamente 
677SC reduce la s  exigenoias'de la  reformación, y por tanto 
efectúa un ahorro en tubos de catalizador, que son costosos. 
Sin embargo, oon un preoalentamiento mayor se corre el r ie s­
go de formación de coque en los serpentines de preoaleuta- 
mlento.

El uso de dos compresores de aire de alimentación,
132 y 134, y dos enfriadores intermedios, 138 y 144, no es 
esencial, y es simplemente oueatlón de diseño de ingeniería  
y disponibilidad de lo s  aparatos. Igualmente, la  oantldaá 
de preoalentamiento del aire antes de la reformación secun­
daria es simplemente ouestión de economía de la ingeniería. 
La cantidad de calor absorbida en e l  preoalentamiento del 
aire se refle ja  directamente como reduooión de las necesi­
dades de calor para los tubos de catalizador de radiación.
La economía impondrá generalmente un precalentamiento del 
aire a ciertos n iveles de temperatura, representados por 
lo s  puntos delimitadores de elección de materiales, es deolr 
nada de preoalentamiento, preoalentamiento a 427SC, preoa­
lentamiento a 838SC, o preoalentamiento a 649co. En general, 
se obtienen los resultados más eficaoes cuando e l a ire su­
ministrado al reformador secundario, o al reformador auto- 
térmico, está a una temperatura de aproximadamente 427 a
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Aunque el uso de la  turbina de gas 146 representa un 
anorro sig n ifica tiv o  en e l consumo global de combustible, 
no es esencial para el procedimiento de la invención. La ra­
zón del ahorro de combustible estriba en e l hecho de que la  
principal ineficaoia de la  turbina de gas consiste en expul­
sar e l gas de escape a a lta s temperaturas, mientras que la  
principal ineficacia  de un horno de llama directa consiste  
en calentar el aire de combustión en e l quemador. Combinado 
la  turbina de gas 146 y el horno de llama directa, esta ine­
ficac ia  se dá solo una vez. Una turbina de aproximadamente 
7000 Ep es generalmente su fio ieate para una instalación de 
amoniaco de 600 tón/dia.

El motivo de accionar lo s  compresores del aire de 
procedimiento, 132 y 134, coa la  turbina de gas 146, es que 
hay un acoplamiento natural de estos dos serv ic ios. El aire  
de procedimiento usado para la combustión dentro del refor­
mador seoundario 128 y escape de la  turbina se usa para la  
oombustión en el reformador primario 122. Ademas, la  turbina 
de gas 146 consiste en un compresor de aire, un d ispositivo  
de oombustión de combustible, y un expansor. Así se puede 
combinar la  oompresión de aire de lá  turbina de gas con la 
oompresión del aire de procedimiento, en una sola maquina.

La reformación primaria y secundaria se pueden con­
siderar como una operación de la  reacción. La totalidad del 
oalor necesario para elevar la s  corrientes de alimentación 
a la  temperatura del efluente de la reformación secundaria 
más e l oalor endotermioo de la  reformación, es suministrada 
por absorción en el reformador más por el calor exotérmico 
de reacción de oxígeno del aire con hidrógeno. La absorción
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de calor en la  reformación primaria se puede suministrar 
quemando un combustible. Sin embargo, los tubos radiantes 
absorben menos del &Q% del calor desprendido por e l combus­
tib le  . Este calor se ha de conducir a travós de algunos tu- 

5 bos de catalizador, muy caros. El oalor para la reformación 
secundaria se puede suministrar tambión precalentando el gas 
de alimentación, o por intercambio de calor con el efluente 
de la reformación secundaria, como en el reformador autotór- 
mico. Todo el calor desprendido por la  oxidación en la  re- 

lo  formación seoundaria es suministrado directamente al proce­
dimiento. Esto es una ventaja importante, resultado del uso 
de un exceso de aire en la  reformación.

En la operación de reformación secundaria que se mues­
tra en la figura A, una mezcla de gas de alimentación y vapor 

16 de agua, preoalentada a una temperatura de aproximadamente
260 a 427Ro, se calienta mas por intercambio de calor con- el 
efluente de la  reformación secundaria, hasta ana temperatu­
ra de 427 a 566SC. La alimentación se calienta más por in ter­
cambio de calor con el efluente, en presencia de un ca ta li-  

2o zador usual de reformación, de níquel. Esta mezola parcialmen­
te reformada se lleva  despuós a una zona de combustión, en 
la  que se añade aire. La mezola circula por un lecho de cata­
lizador usual de reformación, de níquel, tip leo  de un refor­
mador secundario. El efluente de este lecho circula a través 

28 de los tubos, proporcionando intercambio de calor para la
reformación primaria y precalentamiuito de la alimentación 
Entre la s  variaciones de este esquema se incluye la  omisión 
de la  sección de precalentamiento de la alimentación, en 
el reformador, y el uso de una oamara unloa de preoalenta- 

3o miento catalizado. Sin embargo, la  idea basica es el usó
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del efluente del reformador secundario para suministrar to­
do el calor de reaoción, de forma que e l efluente fin a l del 
reformador secundario, después del intercambio de calor, se 
enfria a una temperatura que d ifiere  en de 28 a 139BC de la  
temperatura de la  alimentadén.

El equilibrio de reacción de la conversión de despla­
zamiento se mejora a menor temperatura. Sin embargo, la me­
nor temperatura hace disminuir la velooidad de reacción, y 
se necesitan mayores volúmenes de catalizador. Las tempera­
turas de entrada en al convertidor preferiblemente emplea­
das, concretamente de aproximadamente 382BC en e l converti­
dor 170 de desplazamiento, y aproximadamente 327BC en el 
oonvertidor 172 de desplazamiento, representan soluciones 
de compromiso entre e l volumen de catalizador y las fugas 
de metano, implicando tanto las velocidades de reaoción 
como e l equilibrio. Sin embargo, con e l catalizador de óxi­
do de nierro se pueden emplear temperaturas comprendidas 
entre aproximadamente 316 y aproximadamente 482ac. En lo s  
prooedimieatos usuales de la  técnica anterior, la conver­
sión de desplazamiento debe completarse en más de-1 98¿„, pa­
ra reducir la s  impurezas del gas de s ín te s is  hasta un nivel 
aceptable. Ello se rea liza  eliminando dióxido de carbono 
en una operación adicional del procedimiento, entre lo s  con­
vertidores de desplazamiento o bien, más recientemente, usan­
do un catalizador de conversión por desplazamiento, de co­
bre-cinc, que tiene una actividad apreoiable a temperaturas 
menores de 260SC. La totalidad de la  operación de separación 
de dióxido de carbono se suma al coste de la  inversión, y 
e l nuevo catalizador de conversión de desplazamiento a ba­
ja temperatura tiene una aplicación limitada, debido a su
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ten d ería  a perder la  actividad debido a trazas de venenos. 
Sin embargo, por el procedimiento de la  invención se puede 
usar e l oataLizador usual para e l desplazamiento, de óxido 
de hierro, o e l nuevo catalizador a baja temperatura, de 

5 cobre-cinc, se puede usar ventajosamente aceptando la con­
versión adicional por desplazamiento y permitiendo más f l e ­
xibilidad en e l  reformador, y permitiendo más fugas de me­
tano en la  salida del reformador secundario, o reduciendo 
más e l exoeso de vapor de agua usado en la  reformación, 

lo  Aunque 2323C es aproximadamente la  temperatura óptima para el 
catalizador de desplazamiento a baja temperatura, se puede 
usar en el intervalo de temperaturas de aproximadamente 149 
a 288ac.

La manipulación del efluente del convertidor de des- 
ib plazaraiento antes de la  metanaclón, para separar dióxido de 

oarbono, está sujeta a muchas modificaciones, ya que, por 
el procedimiento de la invención, cualquier fuga de dióxido 
de carbono que pase del absorbedor de dióxido de oarbono, 
se separa en la  sección oriogánioa, despuás de haberse con- 

2o vertido en metano. Así, se puede usar ventajosamente cual­
quier procedimiento de separación de dióxido se oarbono que 
sea más eficaz en cuanto a consumo de energía, pero menos 
efioaz en cuanto a pureza de producto.

La temperatura de entrada en él metanador es una so- 
2b lución de compromiso en la que las temperaturas mayores re­

quieren menos catalizador en e l metanador, pero necesitan 
mayor intercambio de calor. Las temperaturas de entrada, de 
diseño, varían entre 260 y 8713C. Las temperaturas de s a l i ­
da varían entre 816 y 3993(3. Aunque es usual realizar la  

3o metanación antes de la  compresión de la alimentación y
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s ín te s is , no es usual hacer la metanaoión antes de un proce­
dimiento de purificación criogénico, ta l como un lavado con 
nitrógeno. Ello es debido a que en ta les  procedimientos se 
separa una parte de monóxido de oarbono en la  operación de 
purificación. En este nuevo procedimiento, la  metanaoión 
precede a la  purifioaoión a baja temperatura, de forma que 
e l  gas de s ín tes is  seoo puede ir  directamente al converti­
dor de amoniaco. La ventaja de hacer la  metanaoión antes de 
la  purifioaoión criogénica es que e l  metano se separa con 
el exceso de nitrógeno, durante la  purificación, producien­
do un gas de sintes'ts esencialmente puro.

En este diseño se usa el preoalentador 254 ds vapor 
de agua debido al mayor aumento de la  temperatura del meta- 
nador, resultado de la  presencia de gran cantidad de monóxi­
do de carbono en la alimentación. Sin¡ embargo, e l precalen­
tador de vapor de agua puede servir también como calentador 
para la puesta en marcha, cuando el lecho de catalizador de 
metanaoión, de niquel, esta fr ió . El vapor de agua recalen­
tado calienta al efluente, el cual calienta a la alimentación 
la  cual caliente al leoho ca ta lítico  basta la  temperatura 
de funcionamiento, momento en que actúa e l calor de reacción 
exoteimico. En lo s  diseños en los que la  cantidad de monoxl- 
do de oarbono es mucho menor, por ejemplo ouando se usa el 
catalizador de desplazamiento a baja temperatura, en e l  efluen­
te no hay bastante oelor para tanto el calentador de vapor 
de agua como para e l precalentamiento de la  alimentación.
En este caso no se usa en calentador 254 de vapor de agua, 
y se necesita un calentador para la  puesta en marcha.

Respesto al enfriador 258 del efluente del metanador, 
la temperatura a la que se enfria la corriente en eletfriador

34 -



32847Z,,
268 es la  menor que sea práctica, para evitar que se con­
gele el agua ai e l enfriador, aproximadamente 4BC. Se pue­
den usar temperaturas comprendidas entre aproximadamente 
2 hasta 38BC, o más.

5 Como se ha indicado, los secadores 262 y 264 con­
tienen normalmente gel de s í l i c e ,  Sin embargo, se pueden 
usar tambián otros desecadores usuales.

En este esquema del procedimiento se expande el gas 
de s ín tes is  crudo. Ello es debido a que e s  una cantidad ma­

lo yor que el gas de sín tesis  purificado, y a que la  naturale­
za del equilibrio vapor-líquido es ta l que la  menor presión 
provoca pooa diferencia en el punto de rooio del produeto. 
Sin embargo, el procedimiento de purificación podría tra­
bajar igual de bien s i  el expansor estuviera situado en 

Ib el gas de s ín te s is  purificado. El gas.de sín tes is  crudo
se extrae del tren de intercambio de calor, para su expan­
sión a temperatura elevada, por varias razones, primero, 
la  expansión del gas justamente más a llá  de la columna 
282 implica el problema de manipular un flu jo  en dos fa- 

2o ses, en el turboexpansor 276. Segán la perdida de carga
del expansor, necesaria para sacar una cierta cantidad 
se reduce a mayores temperaturas. En este diseño, la  tem­
peratura de -181 Be, a que se extrae e l gas para su expan- 
sián, se e lig iá  de forma que se reestableciera en el cam- 

25 biador de oalor la  aproximacián de 2 ,8BC. Esto dá un equi­
lib r io  adecuado entre e l coste de refrigeraoián y la  su­
p erfic ie  de transmisión de calor. Sin embargo, la s tempe­
raturas de entrada a l turboexpansor 27 6 pueden estar com­
prendidas entre -1I8BQ y aproximadamente -1733C, consiguien­

do dose aun un Rincionamiento eficaz. Hay una temperatura del
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orden de -73RC, por encima de la oual eí expansor no pue­
de proporcionar una refrigeiaoión adecuada, ni siquiera 
con una cantidad excesivamente grande de sunerflcie de in­
tercambio de calor.

5 Un aspecto muy importante del diseño de la  sección
de purificación criogénica es la sim plificación. Solo dos 
controles penetran en la seoción de caja fr ía  del purifi- 
oador; un control de n ivel para la s colas de la  columna 
282, y un control del turboexpansor 276. Todos los demas 

lo  aparatos de esta sección no necesitan ningdn entretenimien­
to . Dado que todas la s  aplicaciones de procedimientos a muy 
baja temperatura requieren gran cantidad de aislamiento tér­
mico, este  aspeoto es muy importante para un diseño practi- 
oo.

' 15 La presión a que se comprime e l gas de s ín te s is  me­
diante lo s  compresores 310 y 312 as una solución de compro­
miso que implioa la  oompresión del gas de s ín te s is , compre­
sión de refrigeración, oompresión de reoirculaoión y tama­
ño del convertidor. Hay un amplio intervalo de presiones 

2o que se pueden usar oon efica cia . Para este procedimiento
se e lig ió  una presión de 185 kg/om  ̂ debido a que es la  ma­
yor presión que se puede conseguir'en dos ouerpos del com­
presor, y parece ser casi la  óptima para mía instalación  
de 600 ton/dla. Si se usara otro cuerpo de compresor, la  

28 presión de descarga podría ser tan a lta  como 280 kg/om , 
lo  que es demasiado a lto  para el funcionamiento eficaz  
de lo s compresores oentrifugos en instalaciones de ROO 
ton/dla. También se puede aumentar la  presión de s ín tes is  
aumentando la  presión de reformación.

3o En este procedimiento se puede usar cualquiera de
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varios tipos diferentes de convertidores 318n de s ín te s is . 
En el procedimiento ilustrado, la temperatura de entrada 
al convertidor de s ín te s is  fuá de 294SC, y la  temperatura 
de salida fuá de 4543(2. Con estas temperaturas de entrada 
y salida se preve el flu jo  en contracorriente con tubo 
único, o "tipo TVR", sin  oambiador in terior . La concentra­
ción de equilibrio de amoniaco en la salida del converti­
dor disminuye rápidamente con la temperatura. Por otra par­
te, esta reacción rara vez alcanza el equilibrio, y la  ve­
locidad de reacción aumenta con la  temperatura. Para cual­
quier tipo de convertidor, hay un juego ánioo de temperatu­
ras de entrada y salida que darán la  máxima producción de 
amoniaco con un volumen dado de catalizador. Por tanto, la s  
personas versadas en la  materia serán fácilmente capaces 
de establecer estas condiciones para cualquier diseño es­
p ecifico .

La presente so lic itu d  que corresponde a la  presen­
tada en los Estados Unidos de Amárica el 22 de octubre de 
1965, oon e l námero 501.260, se acoge a los beneficios del 
articulo 51 del vigente Estatuto sobre Propiedad Indus­
tr ia l .

N O T A

Los puntos de invención propia y nueva que se presen­
tan para que sean objeto de esta so lic itu d  de Patente de in­
vención en España por VEINTE años, son los siguientes:

13 .- Procedimiento para reformar hidrocarburos, ca­
racterizado por: (a) hacer reaccionar una mezcla gaseosa,
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que comprende hidrogeno, óxidos de carbono, vapor de agua 
y un hidrocarburo, con aire en cantidad su ficiente para 
proporcionar un exceso estequiometrico de nitrógeno de 
hasta 150% en moles, basado en e l tanto por ciento en mo- 

5 le s , de nitrógeno contenido en dicho gas de s ín te s is , ob­
teniéndose un efluente que oomprende agua, hidrogeno, óxi­
dos de carbono, inoluyendo monoxido de oarbono, nitrógeno 
y metano; (b) secar el gas efluente, para separar sustan- 
cialmente toda el agua del mismo, obteniéndose un gas de 

lo  s ín te s is  crudo que comprende hidrógeno, nitrógeno y metano 
residual; y (o) enfriar e l gas de s ín te s is  hasta una tem­
peratura menor queéL punto de roclo de dicho gas de sín te­
s is ,  para separar el metano residual y e l exceso de n itro- 
geno respecto a la  cantidad estequimetrica necesaria para 

15 que reaooione con hidrogeno para obtener amoniaco, con lo  
que se obtiene una mezcla estequiometrica de hidrogeno y 
nitrógeno, a partir de la  cual se puede formar amoniaco.

2R.- Procedimiento segdn el punto 1, caracterizado 
porque dicha mezcla gaseosa se produce haoiendo reaccionar 

2o un hidrocarburo con vapor de agua, por ejemplo en cantidad 
su ficien te para proporcionar una relación entre vapor de 
agua y carbono al menos igual a 2,0 moles de agua por áto­
mo de carbono, en presencia de un catalizador.

3 3 ,- Procedimiento segdn e l punto 1 o 2, caracteriza- 
25 do porque se separa calor del efluente-producido por dicha 

reacción entre mezcla gaseosa y a ire, para generar vapor de 
agua para generación de energía, o para reformar y para pre­
parar el efluente para una operación de conversión por trans­
formad ón.

3o 43 .- Procedimiento segdn e l punto 1, 2 o 3, caraoteri-
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zado, porque antes de secar el efluente producido por la  
reacción entre mezcla gaseosa y aire, una parte grande del 
tnonóxido de carbono residual se convierte en metano, por 
ejemplo haciendo reaccionar el tnonóxido de carbono oon agua,

5 en presencia de un catalizador de la conversión por trans­
formación, a temperatura de aproximadamente 177 a 482c c; 
se elimina del efluente sustancial mente todo el dióxido de 
carbono; y los óxidos de carbono residuales se oonvierten 
nuevamente en metano, por ejemplo haciendo reaccionar los  

lo  óxidos de carbono con hidrogeno, en preseñóle de un cataliza­
dor de metanaoión, s una temperatura de la alimentación 
de aproximadamente 260 a 3713 C, oon una temperatura de sa­
lida de aproximadamente 288 a 399e c .

53,- Procedimiento segán cualquiera de lo s  puntos 
lh 1 a 4, caracterizado porque dicha mezcle, gaseosa comprende 

agua y de 30 a 80 % en moles de hidrógeno, de 10 a 40 /í en 
moles de óxidos de carbono, incluyendo tnonóxido de carbono, 
y de 5 a 50 /á en moles de metano, calculándose estos tantos 
por ciento sobre la base de material seco.

2o 63.- Procedimiento segán cualquiera de lo s  puntos
1 a a, caracterizado porque e l efluente producido por la 
reacción entre mezcla gaseosa y aire comprende agua y de 
35 a 70 en moles de hidrogeno, de 10 a 40 en moles de 
óxidos de carbono, incluyendo monóxido de carbono, y de 

25 15 a 35 ^ en moles de metano, oalculandose dichos tantos
por ciento sobre la base de material seco.

73.- Procedimiento segán cualquiera de los puntos 
1 a 6, caracterizado porque el gas de s ín te s is  crudo se en­
fr ia  por transmisión de calor con gas de sín tesis  puro, ni- 

3o trógeno y metano residual.
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8 3 .— Procedimiento según e l  punto 2) caracterizado 

porque e l hidrocarburo se comprime primero a una presión  
de aproximadamente 18 a 140 kg/cm .

9 9 .-  Procedimiento según e l  punto 2, caracterizado 
porque e l hidrocarburo y vapor de agua se calientan primero 
a una temperatura del orden de 454 a 5389 0 .

103 .- Procedimiento según cualquiera de lo s puntos 
1 a 9) caracterizado porque e l  a ire usado en la  reacción  
entre la  mezcla gaseosa y aire se precalienta a una tempe­
ratura de aproximadamente 454 a 5389 C.

119 .- El procedimiento del punto 2, para obtener un 
producto que contiene hidrógeno, caracterizado porque e l  
efluente producido por dicha reacción entre hidrocarburo 
y vapor de agua, separando primero la  mayor parte de lo s  
óxidos de carbono, volviendo a convertir luego lo s  óxidos 
de carbono residuales en metano, separando luego e l  agua 
de lo s  mismos, y  enfriando después e l  efluente, hasta una 
temperatura menor que e l  punto de rocio de la  mezcla, con 
lo  que e l  hidrocarburo se convierte en liquido y se recupe­
ra e l  efluente purificado que contiene hidrógeno.

129 .- Procedimiento para reformar hidrocarburos.
Tal y como se ha descrito  en la  Memoria que antece­

de, representado en lo s dibujos que se acompañan y con lo s  
fin e s  que se han especificado.



Esta Memoria consta de cuarenta y uno hojas escritas
a máquina por una so la  cara.

Madrid, 'l7A8fB6!Í

AVS/ 14.4.67 41
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