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"procedimiento para la obtencidn de un gas de sints-

sis"

Sobbcitante: BADISCHE ANILIN~ & SODA-FABRIK AKTIENGESELLSCHAFT,
gntided alemana, residents en Ludwigshafen/Rhein,

RepUblica Fedsral Alsmana,

La presente invencidn se refiere a un
procedimiento para la obtencidn de gas de sinte-
sis en dads etapas, cuya primera consiste en pro-
ducir, en un reactor adiabatico, un gas rico en

5. metano, y la segunda, en:craquear completamente

Mod. 113
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este gas en un reactor tubular para obtener un
ges rice en hidrogeno.

Es conocida la reaccidn de hidrocar-
burocs saturados gaseosos, tales como por &jem-
plo metano, etano, etc., con vapor de agua a
temperaturas slevadas y en presencia de catali-
zadores, de la gus resulta una mezcla de gases
constituida esencialmente por hidrogenoc, mond-
xido de carbono, bidxido de carbono y metano.
Por regla general, esta reaccidn se sfectua a
temperaturas superiores a 6002C y en pressncia
de catalizadores a base ds niquel, que contie-
nen determinados materiales soporte, tales como
por sjemplo magnesia, aldmina, caolin y, ademds,
en muchos casos un aglutinante hidrdulico para
que el catalizador presente la rssistencia meca-
nica requerida. Como aglutinante hidrdulico se
emplean gsneralmente los cementos comercialss,
por ejemplo, cemento de alimina o cemento Por—
tland.

Se ha mostrado,sin embargo, que los ca-
talizadores acreditados esn 8l cracking de hidro-
carburos saturados gassosos, al utilizarse en
el cracking de hidrocarburos de punto de sbulli-
cidn mds elevado, por ejemple los del intervaw=
lo de ebullicidn de las gasolinas, y sspecial-
mente sn el caso de que estos contengan compuss-
tos no saturados, desarrollan una fuerte actié
vidad sgparadora ds carbong y tienden a menu-

do a desintegrarse, lo cual da lugar a obstruc-
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ciones de los tubos de reaccion y nuce, por lo

tanto, imprescindible la intsrrupcidn del fun-
cionamiento de los aparatos, Si la reaccidn se
realiza bajo presidn, resulta adn mds intensa
la separacidn de carbono, siendo entonces la
Unica posibilidad para reducir la formacion de
tales depdsitos el empleoc de un exceso impor-
tante de vapor de agua, por ejemplo del orden
de 6 hasta 7 moles de vapor de agua como mini-
mo por cada atomo gramo de carbono, aunque esta
medida no impide completamente la aparicion de
los citados depésitos, £l emplec del vapor de
agua an excesos slevados disminuye ademds la
rentabilidad econdmica dsl procedimiento,

Un metodo conocido para suprimir casi
completaments la tendencia a la formacion de
negro de humo consiste en llevar a cabo la ro-
accidn en presencia de catalizadores de nigusl
alcalinizados, los cuales implican, sin embar-
go, el gran inconveniente de quse los compuestos
alcalinos, que son extremadamente voldtiles, son
arrastrados por la corriente de gases y se de~
positan en las paredss de los intercambiadores
de calor y refrigeradores inmediatos a la zona
de reaccidn. Los compuestos alcalinos tisnen
adamds una influencia perjudicial sobre los ca-
talizadores de conversidn dispuestos an otras
zonas de reaccidn pasteriorss,

El proceso de cracking arriba indica-

do suele realizarse, en la técnice industrial,
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gn hornos tubularss, a traves de cuyos tubos ver-
ticales rellenos de catalizador y calentados ex-
teriormente, pasa la corriante de los hidrocar—
buros que han de craquearse. De sste tipo ds hor-
5. nos se hace uso para producir gases de cracking
ricos en hidrdgeno, por ejemplo, gas de alumbra-
do y gas ds sintesis, porque sl balance ds sner-
gia @8 nsgativo en este proceso, es decir, sse
impone la necesidad de aportar caler., En cambio,
10, el cracking de hidrocarburos con 2 o un nimers
mayor de atomos de carbono, con ayuda de vapor
de agua, a metano o bisn a un ges rico sn meta-
no, es un proceso ligeraments sxotérmico, por
lo que no es necesario utilizar un horne tubu-
153 lar para producir sstos gases ricos en metano;
sn afecta, el ecracking puede tener lugar en un
reactor adiabdtico, por sjemplo en un horno ds
cuba, cuya construccidn es mucho menos compli-
cada que la de uh horno tubular, por cuyo motivo
20, se hace uso, en la tecnica industrial, de ssts
tipo de reactoras cuando se trata de producir
un gas gque contisne un porcentaje elsvado de
metano. El gas que resulta de ssta reaccidn
ligeramente exotérmice se diluye entonces, por
25, sjemplo con un gas mds pobre en calorias de otra
procedsncia, para comunicarle las caracteristi-
cas normalizadas del gas del alumbrado.
Tambien ha..sido, propussto ya somster
el pas rico en metano resultante de la reaccion

30. arriba descrita, a un segundo proceso de cracking
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con vaper, a tempsraturas sUperiur%s a 55

-oﬁc y
en presencia de catalizadores a base de niduel,
con el aobjsto de reducir su contenidc en metanc
y @si obtener un gas de alumbrado de caracteris-
ticas conformes con las normas respactivas, En
cambio, esta forma da proceder no ha sido pro-
pussta, hasta ahora, para le produccidn de ga-
sgs de s{ntesis, es decir, ggses gue contienen
principalmente hidrdgeno y mondxido de carbono

y cantidades minimas de mstano, por ejemplo,

un porcentaje inferior a 10,2% en volumen. Y

en efecto, dasde el punto de vista técnics,

tal método debia de parscer poco oportunc al
especialista dsl ramo, puesto que delante dsl
reactor tubular que suele utilizarss para la
produccion de gas de sintesis con catelizado-
res de niquel alcalinizados, ssria entonces ne-
cesario disponer un horno de cuba, disposicidn
ésta que resultaria poco econdmica en el caso

de opsrar con la carga del catalizador usual

en la primera etapa de la priéduccidn de un gas
rico en metano, es decir, inferior a 2 kg de hi-
drocarbure por litro de catalizador y hora, ya
que el horno de cuba deberia tener esntonces di=-
mensionss desproporcionadamente grandeas., Por
otra parte, se sabia por expsriencia que a8l ope-
rar cén una carga del catalizador superior a

2 kg/1/h, se corre el riesgo de conseguir sdlo
una descomposicion incompleta de los hidrocar-

buros superiores a metano,
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Ha sido descubierte ahora el hecho
sorprendante de qus en caso de combinar un rs-
actor adiasbdtico con un horno tubular y operar
con cargas elevadas en el reactor adiabdtico
(el cual puede tener entonces dimensionss rela=
£ivamante pequelas), no resulta nada desventajo-
so sl que los hidrocarburos descargados del ra-
actor adiabdtico no hayan sido craqueados comple-
tamente a metano, puesto qus tal combinacidn
de un reactor adiabdtico con un horne tubular,
canjuntamentes con las cargas, cantidades de ca~
talizador y temperaturas oportunas mas abajo
indicadas, permite convertir el hidrdgenc préc-
ticamente la totalidad de los hidrocarburos de
partida procedentes de la primera stapa de la
reaccion sin haber sido craqueados completamente
a metano, conversidn ésta qus tiene lugar sen el
reactor tubular montado detrds del horno adiabd-
tico y sin qus ss imponga la necsesidad de ops-
rar alli con un catalizador de niguel alcalini-
zado,

Ha sido encontrado, puss, gque por des-
composicion catalitica de hidrocarburos con un
nimero de atomos de carbono comprendide entrs
2 y 30, preferentements naftas, es decir, hidro-
carburos con 4 hasta 15 dtomos de carbone, con
la ayuda de vapor de agua, se pueds obtensr ga~-
ses de sintesis sin que aparszcan los inconve=-
nientaes arriba enumerados, si se realiza la ci~

tada descomposicion o cracking en dos stapas,
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cuya primera consiste en craquear el mate-
rial de partida con vapor de un reactar
adiabdtico sin aportar calor desde fuentes
ajenas, a temperaturas comprendidas sntre

5% 350 y 550%C, operando con una carga del
catalizador de 2 kg, como minimo, de
hidrocarburos por iitro de volumen del
catalizador y hora, y empleando un catalizador
que contiene entre un 25 y 55% en peso

10. de niquel y/o cobalto, que pressnta una
superficie interior da mds de 20 m2/g
y que contienan, como mataerial soporte,
6xidos y/o silicatos precipitados del
magnesio, calcio, bario, cinc, aluminio

15, y/o titanio, y
cuya segunda stapa consiste sn craquear
gl gas obtenido en la primera etapa, 2
temperaturas de entre 400 y 9002C, en un
horno tubular al cual se aporta-calor

20, desde fusntes ajenas, en presencia de
catalizadorss a base de niquel y/o
cobalto, estando integrada la capa cata-
litica en la sntrada del horno por un
catalizador que contiene entre un 15 y

25, 55% en peso de niquel y/o cobalto vy,
convenientemente, un aglutinante hidrdu-
lico, y la capa catalitica en la salida
dal horno, por el mismo catalizador que en
la entrada del horno, u otro catalizador

30. a basg de niquael apropiade para convertir
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el mstano en hidrdgena,

Aunque el procedimiento objeto de la
presente invencion permite obtener, del reactor
tubular, un gas integrado principalmente por CO y
Hy, resulta mds ventajoso producir un gas gque con-~
fenga todavia hasta un 15% en volumen de metano, y
convertir este metano, seglin los métodos usuales,
gn un horno de cuba provisto ds catalizadorss,
con la ayuda de oxigeno y/o aire, en CO y HZ;

Entre las primeras materias apropiadas
para el procedimiento conforme a la presente in-
vencidn, figuran en primer lugar los hidrocarbu-
ros pobras en azufre dsl intsrvaleo de ebulliciodn
de las gasolinas, es dascir, cualquier fraccién
gua hisrve sntre unos 30 y 2002C, aproximadaments,
Entran, ademds, en consideracién las mezclas de
hidrocarburos con 2, 3,-4 y 5 atomos de carbono,

y entrs ellas, tambien las que contienen hidrocar-~
buros no saturados, por sjemplo stilano, propileno
y butilenes,

El procedimiento objeto de la pressnte
invencion permite obtener gases craqueados ricos
en hidrogenc de diferentes comppsiciones, dependien-
do éstas de la presidn y temperatura slegidas y de
la cantidad de vapor de agua afiadida, El objeto ds
la pressnte invencidn, la constituys, sin embargo,
la produccion de un gas rico en hidrdgeno, psro
pobre en metano, Si se desea obtener un gas de sin-
tesis con un contenido relativamente slevado en mo=

ndxido de carbono, por ejemplo pare la sintesis del
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metanol, se puede affadir bidxido de carbono al wa-

por empleado.

Por regle general, la relacidn vapor de
agua/C asciends a 1,5 como minimo, preferentemente
a 2 hasta 5, y especialmente 2,5 hasta 3,5 moles
de vapor de agua por dtomo gramo de carbono en el
material de partida,

La primera etapa del proceso de cracking
conforme a la presente invencién tiene lugar en re-
actores de construccion convencional, principalmen~
te los hornos de cuba usuales en la técnica indus-
trial para reacciones adiabaticas o ligeramente
exotérmicas, los cuales contienen una sdla capa in-
tegra de catalizador, es decir, ein subdividir,

Las cantidades de la mezcla de hidrocar-
buros a craquear que se hacen pasar a través del
reactor ediabdtico, pueden ser muy elevadas; la
cantidad de paso debe ascender por lo menocs & 2 kg
de mezcla de hidrocarburos de partida por litro de
volumen del catalizador y hora. Por regla general;
se opera con 2,0 hasta 3 kg/1/h.

lLa temperatura de cracking sn el reactor
adiabatico suele sstar comprendida entre aproximada-
mente 350 y 5502C, ascendiendo entonces la tempera-
tura de entrada de la mezcla de hidrocarburcs pre-
calentada, a 350-5008C, eproximadaments, y la tem-
peratura de salida, a 400-550RC, aproximadamente,
El gaes craqueado descarga del reactor adiabdtice
pusde cargarse lusgo en el reactor tubular monta-

do detrés, sin que se imponga la necesidad de
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calentarle adicionalmente. En ciertos casos, resul-

ta, sin embargo, ventajoso calentarlo a una tempe-

ratura de uncs 50 hasta 2009C supsrior, mediante

un intercambioc de cslor conﬂlos gases de combustidn
5. calientes del reactor tubular, antes de introducir

los gases de cracking en el reacter tubular,.

El catalizador que se carga en sl reacfor
adiabdtico, contiene entre un 25 y 55% en peso de
niquel y/o cobalto, preferentemente niquel en una

10, cantidad comprendida entre el 30 y 45% en peso. El
catalizador debe presentar preferentemente una su-
perficie interior de entre 30 y 300 m?/g, convenien-
temente entre 50 y 250 m2/g.

Una forma prefefida de realizar el procedi-

15. miento objeto de la presente invencidn, consiste en
utilizaer silicato de magnesio y especialmente sili-
cato de magnesio precipitado, como material sopor-
te, al cual se affade sventualmsnte un 5 hasta 20%
en pesc de un aglutinante hidrdulico, por ejemplo

20, aluminato des calcio purc. En ciertos casos, rssul=-
ta ventajosa tambien la sdicidn de un compussto del
cromo. Se ha mostrado conveniente calcinar el ceta-
lizador a temperaturas ds entre 550 y 6502C, apro-
Ximadamente, ‘

25, En cuanto al catalizador a utilizar en la
entrada del reactor tubular, entren en consideracion
los catalizadores que contisnen entre un 15 y 55%
en peso de niquel y/o cobalto, entrs los cualss se
da la preferencia a aquellaos que contienen niqusl

30. como componente activa; en particular, los cataliza-
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dores con un 35 hasta 50% en peso de nfquel han
manifestade una eficacia extraordinaria. Resul-
ta ventajoso utilizar cetalizadores exentos de
dlcali o, por lo menos, pobres en dlcali, es de~
cir, gue contengan por ejemplo menos de un 0,5%
en peso del dlcali, referido a metal alcalino,
Como materiales soporte, entran en con-
sideracion, en primer lugar, la alimines, la magne-
sia y el bidxido de circonio, a los que conviens
efadir un aglutinante hidréulico, por ejemplo, ce-
mentos de alimina o, preferentements, aluminatos
de caleio puros., En caso de utilizar mezclas de
6xido de magnesio con dxido de aluminio, la rela=
cidn en peso de Oxido de magnesio a aldmina estd
generalmente comprendida entre 0,1 y 7 aproximada-
mente, preferentemente entre 1,3 y 3,4 aproxomada-
mente. Aunque no existe inconvenisnte en emplear
oxidos de magnesio técnicos y aliminas técﬁicas,
para la preparacidn de los catalizadores, resulte
mds ventajoso partir de matseriales de la mayor pu-
reza posible y que esten sobre todo exentos de
silicatos, El catalizador de la primera capa pre-
senta convenisntemente una superficie interior
superior a 15 mz/g, preferentemente de 18 hasta
40 mz/g. Resulta particularmente ventejoso dispo~
ner en una entrada dsl reactor tubular, un catali-
zador rico en niqusl, es decir, con un contenido
en niguel del 40% en peso, por ejemplo, y que con=
tenga como material soporte, Oxido de magnesio y

oxide de aluminio en upa relacidn sn peso oxido
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de magnesio/éxide de aluminio de 1/7 hasta 7, ade-

mds de un aglutinante hidreulico, cuya cantidad,
referida al catalizadér, estd comprendida sntre
el 5 y 25% en peso.

La segunda capa catalitica en el reactor
tubular puede tener la misma constitucidn que el
catalizador en la entrada del horno, es decir, los
tubos del reactor tubular pueden estar cargados de
un catalizador uniforme, disposicion ésta qus re-
sulta particulaimente ventajosa desde el punto de
vista tecnico. Sin embargo, no existe tampoco in-
conveniente en emplear para ssta segunda capa ca-
talitica, un catalizador diferente, a base de co-
balto o niquel, apropiade para craquear metano a
hidrégeno. Este catalizador contiene entre un 6 y
S5% en psso, espscialments entre un 15 y 25% en
peso de cobalto y/o niquel y debe, convenientemen-
te, sstar exento o al menos pobre en compuestos
alcalinos, es decir, contener por ejemplo, menos
de un 0,5% en p;so de dlcali, referido a metal al-
calino. Ss han obtenido resultados particularmen-
te favorables con un catalizador de nfquel calci-
nado, con 6xido de magnesioc y dxido de aluminio
como material soporte,

Segln una forma particularmente ventajo-
sa de réalizar el procedimiento objeto de la pre-
sente invancién, se utiliza como ssgunda capa ca-

talitica un catalizador de niquel calcinado a Leme

rparaturas superiores a 10502C, qus contienen entrs

un 10 y 30% en peso, preferéntemente entre un 15
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y 25% en peso de niquel y un 10 hasta 70% en peso,

sspecialments un 40 haste 50% en peso de dxido de
magnesio y cuyo contanido en allmina esta compren-
dido entre el 10 y 65% en peso, preferentemente

5, entre 8l 15 y 30% en peso.

La cantidad de la capa primera de catali-
sis, dispuesta en la entrada del horno, representa
por lo menos la mitad, preferentements hasta 2/3 de
la cantidad total del catalizador dispuesto en el

10, interior de los tubos.

Por regla general, se realiza el procedi-
miento objeto de la presente invencion a una pre-
sion comprendida entre 5 y 100 at, ventajosamen-
te entre 10 y 50 at,

15, | El procedimiento de la pressnte inven-
cidn facilita el cracking de hidrocarburos gaseo-
sos y/o evaporables con rendimientos elevados y
cargas considerables del catalizador, sin que apa-
rezcan perturbaciones debidas a la formacidn de
20, negro de humo o dlcali desprendido,
Ejemplo:

En un reactor adiabdtico se dispusisron
168 cm® de un catalizedor constituido por un 40%
en peso de niquel, un 24 en pesoc de cromo, y sili-

25, cato de magnesio sintético como soporte. El cata-
lizador habia sido calcinado a 5508C y presentaba
una superficie interior de 183 m2/g. En un sagundo
reactor de forma de un tubo calentado exteriormsn-
te, montado detrds del mencionado reactor adiabdtico,

30. se cargaron 270 cm3 de un catalizador constituido
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aluminato de calcio como aglutinante hidrdulico, vy

6xido de magnesin. Los catalizadorss introducidos
en los hornos en estado de oxido se redujeron con
5. ° hidrogeno antes de la puesta en marcha del snsayo.
En la instalacidn compuesta de las dos e~
tapas seffaladas, se introdujo una mezcla de vapores
de 370 g/h de bencina ligera y 1 614 g/h de agua.
En la salida de la primera stapa, la temperatura
10, ascendio a 4B852C, en la salida de la segunda eta-
pa, a 780%C, y.la presién de esta dltima zona, a
20 atms.rél. La carga del catalizador, referida a
la primera etapa de catdlisis, ascendid a 2,2 kg de
bencina por 1 de catalizador y h. La mezcla salien-
15, te de la primera etapa se llsvo a la segunda sin ca-
lentamiento intermedio adicional. En la salida de la
segunda etapa, se obtuvieron unes 1770 N1/h de gas
craqueado seca de la siguisnte composicion:
17,2 % en volumen COj
20, 10,6 % en volumen CO
66,4 % sn volumen H,
5,8 % en volumen CH,
En el transcurso del ensayo, no aparseciaran
perturbaciones algunas gracias a la ausencia de de-
25, positos de carbono formado. Aunque en la primera ca-
pa, sl grado de conversidn de la bencina de partida,
qus inicialments ascendjo al 100%, se redujo al 60%
en peso, aprpXimadaments, en sl transcurso de varios
meses ds funcionamiento, no aparecisron perturbacio-

30. nes debidas a depositos de carbono, en la segunda capa,
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Descrita suficientemente la naturalgza

del invantd, asi como la manera de realizerle en
la practica, debs hacerse constar que las dispo-
siciones anteriormente indicadas son suscepti-
bles de modificaciones de detalle en cuanto no
alteren su principio fundamental, Tembisn sg ha-
ce constar que sl invento se refiere a una soli-~
citud de patente pressntada en Alemania, con fe-
cha 4 de noviembre de 1966, bajo el numerc B 89685
IVa/12i, acogisndose por lo tanto, a los benefi-
cios que conceden los Convenios Internacionales
en vigor, siendo lo que constituye la esencia
del referido invento y por lo qus se solicita
Patents de Invencidn por 20 afios en Espaffa, so~
bre: PROCEDIMIENTO PARA LA OBTENCION DE UN GAS
DE SINTESIS; caracterizandose por'lo siquisntes

~ 18,- Procedimiento para la obtencidn
de/ggs de sintesis, por descomposicion catali-
tica, con vapor de agua, de hidrocarburos con
un nimero de dtomos de carbono comprendido en-
tre 2 y 30, caracterizado porque en una primsera
etapa, ga craquea el material de partida con vapor
en un reactor adiabdtico, @ temperaturas compren-
didas entre 350 y 5509C, operandoss con una care-
ga del catalizador de~2kg como minimo, de hidro-
carburos por litro de catalizador y hora y em-
pleandoss un catalizador que contiene entre un
25 y un 55% en peso de niquel y/o cobalto, que
presenta una superficis interior de mds ds 20

m?/g vy que contisna cemo material soporte, oxi-
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dos y/o silicatos precipitados del magnesio, cal-
cio, Eario, cinc, aluminio y/o titanio, y en una
segunda y Gltima etapa sea créquea el gas obteni-
do de la primera etapa, en un horno tubular, a

5, temperaturas comprendidas entre 400 y 9002C y en
presencia de catalizadorss a base de niquél y/o
cobalto, estando integrada la capa catalitica en
la entrada del horno por un catalizador que conw-
tiene entre un 15 y un 55% en peso ds nigusl y/o

10, cobalto y, convenisntsmente, un aglutinante hi-
drdulice, y la capa catal{tica en la salida del
horno, por el mismo catalizador que en la entra-
da del horno, u otro catalizador a base de nfqﬁal,
apropiado para convertir metano en hidragena.

15, 28,-Procedimiento para la obtencidn de
un gas de sintesis, tal y como queda sustapcial~-
mente descrito en la presente memoria.

Esta memoria consta de disz y seis ho-
jas escritas a mdquina por una sola cara.
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