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Esta invención se re laciona con un proceso para 
l a  producción de hidrógeno a a lta s  presiones, es d ec ir, a -

Opresiones superiores a 1.000 lpc (70,30 k. por cm ) , de prepferencia  a 1.500 lpc (105,45 k . por cm ) o más elevados ha­
ciendo reaccionar un ace ite  de hidrocarburo con oxígeno y -  
vapor (o agua).

La oxidación p a rc ia l d ire c ta  de hidrocarburos -  
en monóxido de carbono o hidrógeno mediante reacción no ca­
t a l í t i c a  con oxigeno y vapor es ahora un proceso bien cono­
cido. Los hidrocarburos líqu idos, especialmente los ace ites  
combustibles pesados, son combustibles económicamente atrag, 
tiv o s  para e l  proceso. Mn cuando puede usarse en e l  proce­
so a ire  o a ire  enriquecido con oxígeno, se p re fie re  usual— 
mente oxigeno prácticamente puro.

En nuestro método para l a  oxidación p a rc ia l d i­
re c ta  de los.hidrocarburos líqu idos a presiones elevadas, -  
se sum inistra de p referencia  vapor o agua liq u id a  precalen­
tada hacia la  zona de reacción en proporciones re la tiv a s  — 
dentro de l a  escala de 1 l ib ra  (0,454 k .)  de vapor o de —  
agua por 1 a 4  l ib ra s  (0,454 a 1,816 k .)  de aceite  de hidro
carburo, de preferencia  dentro de la  esca la  de 1 l i b r a ----
(0,454 k .)  de vapor o de agua a 2 ó 3 lib ra s  (0,908 a 1,362 
k .)  de ace ite  de hidrocarburo. Un oxígeno prácticamente pu­
ro , es d ec ir, oxígeno de por lo  menos una pureza de 95 por 
ciento en volumen, se sum inistra a l a  zona de reacción en -  
una cantidad dentro de la  escala de 0,69 a 0,85 metros cúbi 

- eos normales de oxígeno por kilogramo de a c e ite . Las propor 
ciones re la tiv a s  del ace ite , del vapor y del oxígeno dentro 
de la s  escalas indicadas se BSgula para asegurar una tempera 
tu ra  autógena en la  zona de reacción dentro de l a  esca la  de
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i 2.2009F (1.204SC) a 2.800SF (1.5389C).
¡ El gas efluente de l a  zona de reacción que con-
! tiene  monóxido de carbono, hidrógeno, vapor de agua y cant¿
!j dades pequeñas de impurezas, se descarga a la  temperatura -  

de la  zona de reacción directamente hacia l a  zona de contare
¡¡ to  de gas líquido en contacto d irecto  con e l  agua p rá c tic a -!i
j¡ mente a la  presión de la  reacción. E l agua, precalentada has 
I t a  la  temperatura de eq u ilib rio  de l a  zona de contacto de -  
¡ gas-líquido se sum inistra hacia la  misma en una cantidad en 
!; exceso de aquella cantidad que puede vaporizarse mediante -  
í e l  ca lo r contenido en dicho gas eflu en te . La corrien te  de -  
j gas enfriado resu ltan te  que consiste de monóxido de carbono 
] e hidrógeno y que contiene una cantidad añadida de vapor de 
! agua que re su lta  de la  vaporización del agua en l a  zona de 
} enfriamiento, se hace pasar a dLcha presión de la  zona de en 
¡ friam iento directamente hacia una zona de reacción de des— 
i plazamiento de gas de agua que contiene un ca ta lizado r que 
efectúa l a  conversión del monóxido de carbono en dióxido de 
carbono con la  producción simultánea de hidrógeno. Después 
de la  pu rificac ión , se obtiene como un producto e l hidróge­
no a a l ta  presión.

Se ha propuesto anteriormente generar gas de — 
s ín te s is  mediante procesos de oxidación p a rc ia l d irec ta  a -  
a l ta  presión . No se ha desarrollado ningún proceso para l a  
producción de gas de s ín te s is  a presiones muy elevadas de -  
1.000 lpc (70,30 k . por cm^) o más, s in  anbargq antes de ha 
berse desarrollado e l proceso que se da a conocer.

¡ La generación del gas de s ín te s is  mediante oxi-
!dación p a rc ia l de hidrocarburos líquidos mediante reacción 
¡ con oxígeno y vapor usualmente da por resultado la  conver—

-  3 -



1 sión del 90 a l  92 por ciento del carbono en la  corrien te  de 
alimentación de  ̂hidrocarburo en monóxido de carbono. La oxi 
dación p a rc ia l de los hidrocarburos a las  temperaturas pre­
fe rid as  de 2.200SF (1.204ac) a 3.0003F (1.S49RC), se efec—

5 túa l a  conversión de los combustibles, en e l  gas producto -  
que consiste principalmente de monóxido de carbono e hidró­
geno y que contiene c ie r ta  cantidad de vapor de agua y pe­
queñas cantidades de dióxido de carbono y carbono l ib re .  — 
Una pequeña cantidad de metano, v. g r . ,  de 0,2 a 0,5 por —

10 ciento molar, sobre una base en seco, hay usualmente presen 
te  en e l  gas producto. Puede haber también inclu idas c ie r ta  
cantidad de nitrógeno y argón en e l gas producto, dependien 
do de la  pureza del oxígeno que se sum inistra en e l  proceso.

Para l a  producción de hidrógeno o de mezclas de
15 hidrógeno y nitrógeno apropiadas para la  s ín te s is  del amo— 

niaco, e l  gas producto de l a  reacción de oxidación p a rc ia l 
debe en fria rse , t ra ta r s e  para elim inar e l  carbono, someter­
se a una reacción de desplazamiento de gas de agua y p u r if i  
car se mediante l a  eliminación de dióxido de carbono, vapor

20 de agua, hidrocarburos, argón, e t c . ,  para rend ir hidrógeno 
puro o una mezcla de hidrógeno y nitrógeno prácticamente — 
exenta de o tros constituyentes. En l a  reacción de desplaza­
miento de gas de agua, e l gas del generador de gas de s ín te  
s is  mezclado con vapor, se hace pasar a través de un ca ta li.

28 zador para efectuar l a  reacción en tre e l  monóxido de carbo­
no y e l  vapor y de e s ta  manera producir hidrógeno y dióxido 
de carbono. Para la  s ín te s is  del amoníaco, se añade nitróge 
no puro obtenido mediante licuefacción y re c tif ic ac ió n  del 
a ire , usualmente a la  co rrien te  pu rificada  de hidrógeno.

30 Se ha encontrado que l a  reacción de desplaza—
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miento de gas de agua puede llevarse  a cabo muy efic ien te— 
mente a presiones superiores a 1.000 lpc (70,30 Je. por cm ) 
y que la  eliminación del dióxido de carbono del gas de sín­
te s is  desplazado se f a c i l i t a  mediante la  presión muy a l ta .  
Se requiere relativam ente poca o ninguna compresión de l gas 
de a l ta  presión purificado para la  s ín te s is  del amoniaco, -  
alcoholes o hidrocarburos de manera que también se efectúan 
ahorros considerables en los costos de compresión.

Un método preferido para elim inar la s  impurezas 
secundarias, v . g r . ,  argón y metano del hidrógeno es lavado 
la  corrien te  de hidrógeno, después de la  eliminación del — 
dióxido de carbono y agua, con nitrógeno líquido p rác tica— 
mente puro. Tanto e l  oxígeno de a l ta  pureza como un nitróge 
no prácticamente puro pueden producirse mediante l a  licue­
facción p a rc ia l y re c tif ic ac ió n  de a ire  t a l  y como es bien 
sabido en e l a r te . En la  operación de lavado en nitrógeno, 
c ie r ta  cantidad del nitrógeno líquido se vaporiza hacia la  
corriente de hidrógeno que experimenta la  pu rificac ión . Al 
mismo tiempo, los constituyentes de un punto de ebullic ión  
más elevado, v. g r . ,  argón, metano y monóxido de carbono se 
condensan de la  co rriente de hidrógeno y se re tira n  de la  -  
operación de lavado junto con la  porción no vaporizada del 
nitrógeno líqu ido . El lavado de la  co rrien te  de hidrógeno -  
con nitrógeno líquido produce una mezcla de nitrógeno e h i ­
drógeno prácticamente exenta de o tros gases lo cual es espe 
cialmente ventajoso para la  s ín te s is  del amoniaco.

La s ín te s is  del amoniaco se efectúa haciendo — 
reaccionar nitrógeno con hidrógeno a presión elevada, por -  
lo general a una presión dentro de l a  escala de 1.500 lpc -  
(105,45 k. por cm^) a 4.500 lpc (316,33 k. por cm^). Se em
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1 p lea  un ca ta lizado r apropiado para l a  reacción, por ejemplo
* un ca ta lizado r preparado a p a r t i r  de óxido de h ie rro  magné-

tic o  activado con óxidos de potasio y de aluminio y reduci-
- do subsecuentemente en h ierro  m etálico.

8 La generación del gas de s ín te s is  a a l ta  presión

i

10

reduce e l  costo de compresión. La oxidación p a rc ia l de los 
hidrocarburos da por resultado un aumento en e l  volumen de 
los productos con re lación  a l  volumen de los reac tiv o s. Por 
ejemplo, l a  oxidación p a rc ia l de metano con oxígeno puro en 
monóxido de carbono e hidrógeno produce aproximadamente dos

18

volúmenes del producto, monóxido de carbono e hidrógeno, pa 
ra  cada volumen de los reactivos, metano y oxígeno, que se 
hayan consumido. De manera semejante, e l volumen de los pro 
ductos de la  oxidación p a rc ia l de lo s  hidrocarburos más ele. 
vados con oxígeno y vapor excede del volumen de lo s r e a c t i -

20

vos pero en cantidad menor debido a l  contenido menor de h i­
drógeno de los hidrocarburos más elevados. Los hidrocarbu— 
ros líqu idos tienen l a  ventaja añadida, sin  embargo, de que 
pueden cargarse a l generador de gas de s ín te s is  como un l í ­
quido de manera que se ev ita  l a  compresión de grandes volú-

-

menes de gas. El vapor puede generarse a cualquier presión 
rsquerida hasta  de aproximadamente 5.000 lpc (351;50 k . por

25

cm ) .  j&ppresiones dentro del orden de 1.000 lpc (70,30 k. -  
por cnrj a 3.000 lpc (210,90 k . por cm ) o más elevadas, — 
puede sum inistrarse agua líq u id a  directamente hacia e l gene

30

rador de gas de s ín te s is  sin  la  necesidad de un generador -  
de vapor. Consecuentemente, la  única compresión de gas que 
se requiere en l a  generación del gas de s ín te s is  desde e l  -  
ace ite  a presión elevada, es l a  compresión de a ire  hasta  — 
una presión relativam ente moderada, v. g r . ,  de 30 lpc (2,11
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j k .  por cm^) para la  licuefacción y re c tif ic ac ió n  y la  com— 
¡¡ presión subsecuente o bombeo del oxígeno hacia l a  a l ta  p re- 
¡! sión de la  reacción de oxidación p a rc ia l.

En e l proceso de la  presente invención, l a  oxi- 
: dación p a rc ia l d irec ta  de hidrocarburos con oxigeno y vapor 
i en monóxido de carbono e hidrógeno se lle v a  a cabo a presioi 2¡ nes por lo menos de 1.000 lpc (70,30 k . por cm ) de prefe—j  ̂ - o; rencia a más de 1.500 lpc (105,45 k . por cm ) , unas p res io -

¡! ,¡¡ nes que son considerablemente mas elevadas de lo  que se con
!¡ sideraba comercialmente posib le om an terio ridad . Además del 

peligro  evidente y perju ic io  contra l a  operación de un rea^ 
; to r  de a l ta  temperatura a una presión muy elevada, v . g r . ,
I de 1.000 lpc (70,30 k . por cm^) a 5*000 lpc (351,50 k. por 

cm ) debido a l a  posib ilidad  de sobrecalentamiento acciden­
t a l  del rec ip ien te  de presión, se ha considerado impráctico 
lle v a r a cabo e l  proceso a presiones muy elevadas ya que se 
cree que la s  presiones superiores a aproximadamente 400 lpc 

; (28,12 k. por cm ) afectarían  perjudicialm ente la  calidad -  
! del gas de s ín te s is  y e l funcionamiento del convertidor de 

desplazamiento y los pasos del proceso de pu rificac ión . An­
teriorm ente, los lim ites  de presión prác ticos han sido den- 

! tro  del orden de 600 lpc (42,18 k . por cm^).
Cuando se descarga un gas calien te  a temperatu­

ra  superior a 2.0002F (1.093^0) desde e l generador de gas -  
de s ín te s is  que funciona a presión superior a 1.000 lpc ----

30

(70,30 k . por cm2), se e n fría  a l a  presión del generador ate 
diante contacto d irecto  inmediato con agua en una cantidad 
ligeramente en exceso de aquélla que pueda vaporizarse me— 
diante e l ca lo r contenido en e l gas ca lien te , y se encuen— 
t r a  que la  cantidad de agua vaporizada hacia el gas de s in -
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te s is  ca lien te  es mayor que a presiones más ba jas, v . g r . ,  
de 100 lpc (7,03 k . por cm^) a 600 lpc (42,18 k. por cm^).
De preferencia , e l  agua de enfriamiento se p reca lien ta  has­
t a  la  temperatura de eq u ilib rio  del sistema de enfriamiento, 
v . g r . ,  a temperatura de 535°F (279^0) a presión de 1.500 -  
lpc (105,45 k . por cm ) antes de ponerse en contacto con e l 
gas de s ín te s is ,  c a lien te . La porción no vaporizada del - — 
agua de enfriamiento separa e l  carbono que se ha quitado de 
l a  co rrien te  de gas. El gas enfriado enriquecido con vapor 
se hace luego pasar directamente hacia e l  convertidor de des 
plazamiento que funciona prácticamente a la  misma presión -  
que e l  generador de gas de s ín te s is ,  de preferencia  s in  ca­
lentamiento adicional n i d ilución de vapor.

El carbono producido como un sub-producto de la  
generación de gas de s ín te s is  mediante la  oxidación p a rc ia l
de hidrocarburos a presión a l ta ,  es d ec ir a más de 1.000 —2lpc (70,30 k . por cm ) , tien e  valores de absorción de acei­
te  que son mucho mayores que para e l carbono que se produce 
a presión más baja , v . g r . ,  dentro de la  escala de 300 lpc 
(21,09 k. por cm^) a 400 lpc (28,12 k. por cm^). Los valo­
res  de absorción de aceite  del carbono que se obtiene a pre 
sienes de 1.200 lpc (84,36 k. por cm^) a 1.500 lpc (105,45 
k . por cm ) en lo s  siguientes ejemplos son aproximadamente 
de 50 a 60 galones por 100 lib ra s  de carbono seco (4 a 5 — 
cm̂  por gramo). Esto se compara con valores de 30 a 40 galo, 
nes por 100 l ib ra s  (2,5 a 3,3 cm̂  por g .) que son típ ico s  -  
de la s  operaciones a presión más ba ja  por ejemplo a p res io ­
nes de 400 lpc (28,12 k . por cm^) a 600 lpc (42,18 k . por -  
cm ) .  Las áreas su p erfic ia les  de lo s  carbones que se produ­
cen a dichas presiones elevadas también son mucho mayores -
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! que aquéllas de los negros de carbón comerciales.
A presiones más elevadas superiores.a  próxima-

i Odamente 1.000 lpc (70,30 k. por cm ) , el generador de gas 
de s ín te s is  puede hacerse funcionar con aceite  en forma de 

. vapor o en forma liqu ida como e l m aterial de alimentación -  
¡ de hidrocarburos sin  necesidad de cambios en e l  quemador. -  
! Por lo tanto  no es necesario p a ra liz a r  n i qu ita r la  presión 
: del sistema del generador para cambiar desde vapor a l íq u i-  
} do, o viceversa, como el combustible. En e l caso de genera- 
¡ ción de gas de s ín te s is  de a l ta  presión usual, por ejemplo 

a 400 lpc (28,12 k. por cm^) hasta  600 lpc (42,18 k . por —
}' c iA , un cambio de vapor a liquido requiere un cambio de —j!
! quemadores.

Una ventaja inesperada de l funcionamiento a una 
presión superior a aproximadamente 1.000 lpc (70,30 k . por

O¡ cm ) es la  de que puede sum inistrarse e l  agua precalentada¡j¡ directamente a l  generador de gas de s ín te s is  s in  vaporiza-I; ción an te rio r y sin  efecto  considerable en e l  gas producto.
! El aceite  y e l  agua pueden premezclarse y alimentarse d irec 
! tamente hacia e l  generador de gas de preferencia  precalenta 

dos a una temperatura de por lo menos 700SF (371-C).
Son posibles rendimientos excepcionalmente ele­

vados con e l generador de presión muy elevada. Mientras que 
i la s  operaciones a presión elevada usual producen rendimien- 

tos de producto de gas seco de aproximadamente 6.000 p ies 
(169,80 m̂  de gas por hora) a 13.000 pies^ (367,90 m̂  de gat 
por hora) por 1 pie^ (2,83 cm^) de espacio de reacción del 
generador, pueden lograrse regímenes de gas producto de más 
de 20.000 pies^ (366 m̂  normales) por 1 pie^ (2,83 om )̂ de 
volumen de reacto r a pregones de generador superiores a 1.000
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10

lpc (70,30 k. por om^).
Los siguien tes ejemplos muestran datos de compa­

ración para la  generación de gas de s ín te s is  mediante oxid^ 
ción p a rc ia l de ace ite  de hidrocarburo a l a  presión conven­
cional a l ta  y a presión muy elevada. En cada uno de los ----
ejemplos, e l  gas producto del generador de gas de s ín te s is  
se en fria  mediante contacto d irec to  con agua a l a  presión -  
del generador de gas de s ín te s is  y e l a n á lis is  se da a cono 
cer sobre una base en seco.

EJEMPLOS
Se generó gas de s ín te s is  en un reacto r s in  empa 

car mediante l a  oxidación p a rc ia l de aceites de hidrocarbu­
ro mediante reacción no c a ta l í t ic a  con oxígeno y vapor a va 
r ía s  presiones y  bajo la s  condiciones de funcionamiento o -  
que se indican en la  siguiente tab la .L a alimentación de acei 
te  para e l  generador de gas de s ín te s is  del Ejemplo era acei 
te  crudo de San Ardo, C alifo rn ia , para los ejemplos re stan ­
te s  se usaron aceites combustibles pesados. El volumen in ­
terno del reac to r para e l  Ejemplo 1 era  de 4 pies^ (11,32 -  
cm3) y para los ejemplos re s tan tes  era  de 1,85 pies^ (5,22 
cm^).El g&s de s ín te s is  ca lien te  del generador en cada caso, 
con excepción del Ejemplo 1, se pone en contacto a presión 
del generador con agua precalentada a la  temperatura prevale 
cente en l a  zona de enfriamiento.Una cantidad de agua en ex 
ceso de la  cantidad que puede vaporizarse mediante e l  gas de 
s ín te s is  ca lien te , se usa para e l enfriamiento inmediato — 
del gas de s ín te s is  ca lien te  para asegurar un contacto ade­
cuado en tre e l  gas de s ín te s is  y e l  agua de enfriamiento y 
para separar e l  carbono contenido en l a  misma.Despuós de la  
separación del carbono del agua de enfriam iento, e l  exceso -
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de agua se hace re c irc u la r hacia e l sistema de enfriamien- 
¡I to . C ierta cantidad del agua se pierde en e l sistema con e l 
j carbono y c ie r ta  cantidad se descarta para contro lar la  —
¡¡ concentración de la s  sa les d isu e ltas  en e l sistema de agua!¡'<5 ¡i de enfriam iento. Tal y como se ha indicado en la  siguiente 
j ta b la , se hace re c irc u la r  un volumen de agua relativam ente 

i ! grande, a temperaturas de enfriam iento. El gas producto en- 
j¡ friado enriquecido con vapor en cada caso se hace pasar ha­
ll c ia  un convertidor de desplazamiento que contiene un c a ta li  '}10 i zador de óxido de h ierro  pardo de l a  Badische Anilin Sodafa 

b rik  (BASF) que consiste de óxido fé rr ic o  activado con óxi- 
¡I dos dé níquel y de cromo. El convertidor de desplazamiento 
¡ se hace funcionar prácticamente a l a  mLsma presión que e l -  
l generador de gas de s ín te s is  y que e l  sistema de enfriamien 

13 ¡ to .
Ejemplo Número 1 2 3 4
Alimentación de Aceite 3API 9,0 11,1 i7 ,4 17,7
Condiciones de funcionamientoPresión. kg/cm2 24,25 64,301232 84.361249 107,56Temperatura, SO. 1395 1232,5Precalentamiento Aceite-vapor, ac. 383,5 402,5 464 457Oxígeno, so. 17 19 20 27
Regímenes de Alimentación Oxigeno, metros cúbicos normales por hora 148,80 149,37 161,68 175,02Aceite, kilogramos/hora 191,59 206,80 210,85 231,9(Vapor, kilogramos/hora 118,49 131,55 150,15 149,15Relación de vapor/aceite 0,59 0,64 0,71 0,66
Tiempo de Permanencia,segundos 2,36 3,02 3,61 4,33
Regímenes de Producción Gas Seco, metros cúbicos normales por hora 629,48 654,41 692,27 766,35Carbono, % en peso ) de 0 en la  alimenta ) ción ' *" ) 4,10 2,54 1,82 1,51
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Erìemnlo Número 1 2 -  3 4
Gas Producto

En seco, % MolarHidrógeno 46,92 46,75 47,97 48,04Monóxido de Carbono 47,06 45,80 44,47 43,98Dióxido de Carbono 5,20 6,37 6,50 6,77Nitrógeno y Argón 0,30 0,15 0,14 0,19Metano 0,36 0,74 0,92 0,98Sulfuro de Hidrógeno
Metros Cúbicos Normales de O^/Miles de metros cúbicos

0,16 0,19 0Ï04

normales de Hg+CO
Sistema de EnfriamientoRégimen de Agua, kilogramos

7,28 7,19 7,20

por horaAgua de Recirculación, k ilo 2,471 3,345 2,943
gramos por hora Temperatura, ac. Vapor/CO en e l  gas,

2,288248 2,309268 2,245285
moles Atol 3,4 e 4,0 4,1

Convertidor de DesplazamientoTemperatura de Entrada, ac.Temperatura de Salida, se .Velocidad espacial,metros cúbicos normales por hora/metros cúbicos de c a t.Conversión de CO, % molar 
e se aumentó a 4 ,0  mediante la

312 333 338418 407,3 407,5
42,43 18,56 26,29
90,1 91,9 90,9

ic ión  de vapor antes de in ­
troducirse  en e l  convertidor de desplazamiento.

20

28

30

Los ejemplos anteriormente citados i lu s tra n  e l  -  
funcionamiento del sistema de enfriamiento rápido y e l  con 
v e rtid o r de desplazamiento esencialmente en l a  misma presión 
del generador de gas de s ín te s is .  Se observará que a presido 
nes de 1.200 lpc (84,36 k . por cm ) y más elevadas se gene­
ra  una cantidad su fic ien te  de vapor en e l sistema de en fria  
miento para sum inistrar todo e l  vapor requerido para e l con 
v e rtid o r de desplazamiento. El gas enriquecido con vapor — 
desde e l sistema de enfriamiento rápido se hace pasar en re 
lación  de intercambio de ca lo r con e l  gas de sa lid a  desde -  
e l  convertidor de desplazamiento que eleva su temperatura a



aquella necesaria para e l  funcionamiento del convertidor de 
desplazamiento sin  la  necesidad del precalentador acostum­

brado que se ca lien ta  externamente.
En resumen, la  Patente de Invención que se so li  

c i ta ,  recaerá sobre las siguien tes
-  REIVINDICACIONES -

1 . -  Un proceso para l a  producción de hidrógeno -  
mediante oxidación p a rc ia l d ireo ta  de un liquido de hidro— 
carburo con oxígeno en una zona de reacción compacta exenta 
de empaque en donde e l hidrocarburo, e l vapor o e l  agua y -  
oxigeno se introducen en la  zona de reacción a una presión 
mayor de 1.000 lpo (70,30 k . por cm ) y en proporciones re ­
la tiv a s  para producir a una temperatura autógena dentro de 
la  escala de 2.2003F (1.2043C) a 2.800SF (1.5383C), descar­
gar e l  gas efluente que consiste en hidrógeno, monóxido de 
carbono y vapor de agua desde la  misma, en fria r e l  gas - —  
efluente en una zona de contacto con agua para e n fr ia r  que 
se sum inistra a prácticamente dicha presión de l a  zona de -  
reacción y a la  temperatura de eq u ilib rio  de la  zona de con 
tac to  de gas líquido y en una cantidad en exceso de aquella 
que será vaporizable mediante e l  gas efluente y luego hacer 
pasar e l  monóxido de carbono, la  mezcla de hidrógeno en ri— 
quecida con vapor de agua en contacto con un cata lizador de 
reacción de desplazamiento de gas de agua prácticamente a -  
dicha presión de l a  zona de reacción y recuperar e l hidróge 
no de la  misma.

2 . -  Un proceso de conformidad con la  re iv ind ica­
ción 1, en donde la  cantidad de oxígeno que se sum inistra -  
hacia dicha zona de nacción es de 0,69 a 0,85 metros cúbi— 
eos normales de oxígeno por kilogramo de hidrocarburo.
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3 . -  Un proceso de conformidad con la s  re iv in d i­
caciones 1 ó 2, en donde la s  proporciones re la tiv a s  del va­
por quedan dentro de l a  escala de 0,454 kilogramos de vapor 
a aproximadamente de 0,454 kilogramos a 1,816 kilogramos de 
hidrocarburo.

4 .  -  Un proceso de conformidad con cualesquiera -  
de las  reivindicaciones an te rio res , en donde todo e l vapor 
se sum inistra hacia la  zona de reacción como agua líq u id a  y 
se convierte en vapor dentro de dicha zona de reacción.

5 . -  Un proceso de conformidad con cualesquiera -  
de la s  reiv indicaciones an te rio res , en donde dicho vapor o 
agua se sum inistra hacia dicha zona de reacción en propor­
ciones re la tiv a s  de 0,454 kilogramos por cada 0,908 a 1,362 
kilogramos de hidrocarburo.

6 . -  Un proceso de conformidad con cualesquiera -  
de la s  reiv indicaciones an te rio res , en donde e l gas efluen­
te  se descarga de dichas zonas de reacción a razón de — 
424,50 metros cúbicos normales por hora por 2,83 metros cú 
bicos de volumen de dicha zona de reacción.

7 . -  Se re iv ind ica  por últim o, como objeto sobre 
e l  que ha de recaer la  Patente de Invención que se s o l ic i ta :  
"UN PROCESO PARA LA PRODUCCION DE HIDROGENO".
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Todo conforme queda descrito  y reivindicado en 
la  presente memoria que consta de quince páginas.mecanogra­
fiadas .

Madrid 22 de noviembre de 1.96? 
BERNARDO ENGRIA
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