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de carbono e hidrégeno, ¥ es especialmente util para la Ty

- tesis cantidades limitadas de vapor de agua y COp sin re-

de agua. La reaccidn de desplazamlento catal:tun & gas de
753800) as muy conocida, Normalmente se utiliza un catallza—

~dor de oxido de hierro-cromo a las temperaturas mas sleva-

'das mientras que puede utilizarse un catalizador de Sxido

'con una relacion molar CO/H2 de 1,0 aproximadamente 0 mayor

ves ¥

Este invento se refiere s un método para la produc-

cidn de gas de sintesis, es decir une mezcla de mondxido

duccidn de gas de sintesis'adgcuado para la sintesis de
compuestos orgdnicos oxigenados, mefandl ¢ hidrocarburos,
Las mezcias de hidrdgeno y mondxido de carbono se
preparah por oxidacidn parcial de c&@bustiblasihidrbéarbona-
dos, La relacidn molaf deVCC/Hz en eétas mezclas gaseosas
de sintesis es fundamentalmente funcidn de la relacidn C/H
en el combustible. Solamente pueden suministrarse directa~

mente a la zona de reaccidn de un generador de gas de sin-

ducclon ex0631va de la temperatura de reacc1on 0 nroducclon
de subproductos 1ndeseados.

Tiplcamente, el producto gaseoédrobtenido éor oxida-
cién'parcial'direéta de hidrocarburos 1fquidos contiene vo-

lﬁmenes aproximadamente iguales de mondxido de carbono e ui

drdégeno. Las proporciones relativag de hidrdgeno a mondxi-
do de carbono en estas mezclas gaseosas han sido aumentadas

por reaccion sobre un catallzador de desplazamiento de gas

agua s una temperatura del orden de 400 g 1000°F (204 g

de cinc-oxido de cobre a temperaturas mas bagas.-
Este procedimiento se reflere a la produeclon de dos

oorriéntes de gms de sint351s - una'corrlente de producto

para uso como gas de pxosinte51s y otra eorrlente de pro-
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temperatura de 1500°F (815°C) como minimo en un convertidor

| de desplazamiento no catalitico.

namente y que permite un fdcil ajgéte de la relacidn molar

385748

ducto con una relacidén molar CO/H2 mas baja del orden de-

0,5a 1, pare uso como gas de sintesis del metanol o de sin-

tesis Fischer-Tropsch, En una realizaciéh, las dos corrien-
teé mencionédas'se producen simultdneamente por separacidn
del gas efluente de un generador de gas.de sintesis de flu—
jo libre en dos corrientes, ILa primefa corriente de gas de
sintesis se mezcla con €O, -que es producido posteriormente
en el proceso y la mezcla se hace reaccionar a una tempera~
tura de 1SOO°F (815%C) como mfnimo en un convertidor de des-
plazamiento invértido no catalitico pare preparar gaé de
oxosintesis, La segunda corriente de gas de sintesis se_méz—

cla con vapor de agua y la mezcla se hace reaccionar a una

de degplazamiento directo no cétalitico. De esta segunds co-
rriente de producto se recupera COp y se introduce en el pri
mer'oonvarfidor‘de desplazamiento invertido. Entre las ce-
racteristicas opcionaies se encuentran 1a adicidn de oxigend
al convertidor de desplazemiento no catalfitico y tambidn el

gometimiento de los gases desplazados a una segunda reaccidn

" Por lo tanto, un objeto“principai de la presente in-
vencidn es proporcionar un nuevo procedimiento continuo pars
la produccidn de gas de sintesis. '

‘ Otro.ijeto es proporcionar un proeedimiento-no cafa
1{tico para la obtencidn de zas de sintesis, cuyo prdcedi—

miento puede ser independiente del calor suministrado exter-

CO/Ha. _
" 0tro objeto de la invencidn es producir simultdnea-
mente, a partir de una fuente primaria de gas dé sintesis '
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‘rrients com una mayor relacidn molar (CO/H2) ¥y una segunda

corriente con una relacidn molar (CO/HZ) meno}_que la de

"metanol e hidrocarburos.

¢miento de gas de agua adisbitica, no catalitica y de flujo

'libre y hacer reac01onar entre si estos gases a una tenpera-

,,,,,

385748

dos corrientes separadas de gas de sintesis: una primera c¢o

dicha fuente primaria.
Todavia otro objeto es proporcionar un procedimien—

to no catalitico econdmico para la obtencidn de mezclas ga-

seosas para uso como gas combustiible o corrientes de alimen+

tacidn para la sintesis quimica de hidrocarburcs oxigenados

DESCRIPCION DE LA INVENCION

Se trata de un procedimiento para la produccidn de
gas de sintesis que comprende las etapas de introducir una
corriente de gas de alimentacidn constituida por mondxido
de carbono e'hidrégenq en mezcla coh'uﬁ gas suplementario
éeleccionadd euntre el grupo'formado por vapor de agua y

didxido de carbono, en una zona de conversidn por desplazas-

tura de 1500°F (815°C) como minimo produ01endo una corrien—
te de gas de sintesis que contzene co, Hz, H20 vy 002, cuya.
relacidn molar (CO/H,) en cémpafgeiéh con la relacidn molar
(CO/HQ) de dicha corriente dé-gas de alimentaeién es mayor
cuando dicho gas suplementario es 002 y as menor cuando di-
cho gas suplementario es vapor de avua.

La corrisnte de gas de allmentaclon, que comprende
princlpalmente une mezcla ‘de mondxido de carbono e hidrd-
geno oon pequefias cantldades de H20 002 y”eontenlendo ho-
11i{n de carbono libre en la proporc;on'de Q,di a 10 % en
peso aproximédgmente (calcglado sob?e el darhono en el com~

bustible hi@roéarhonado) es producide preferiblemente por
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‘damente; Le relacidn molar (CO/H2) en la corriente de gas

0ils hasta los fuel-oils residuales pesados, petréleo'crudo

385748

oxidacién parcial no catalftica de un combustible hidrocar—
bonado con ox{geno, de preferencia oxigeno relativemente
puro (v.g. 95 % en moles de O, o més) y opcionalmente con
vapor de agua e una temperatura autdgena del orden de 2000-
3000°F (1093-164900). Le relacidn atémica de oxigeno libre -
(sin combinar) a carbono en la alimentacidn (relacidn 0/C)

asts comprendida preferiblemente entre 0,80 y 1,5 aproxima-

efluente del generador de gas de sintesis estd comprendide
enrgeneral-entre 0,56 aproximadamente, cuando elrcombusti-
ble hidrocarbonado introducido en el geﬁerador es gas natu-
ral, y 1,2 aproximadamente, cuando el combustible del gene-
radér es residuo de vacfo, E1 tiempo de reaccidn en el gene-
rador de gas es alrededor de 2 a 6 segundos,

Précticamente puede utilizarse cualquier combugti-
ble hidrocarbonado de bajo precio como alimentacidn en eéte
proceso. Por ejemplo, la carga del genersdor de gas ae s{n-
tesils puede estar formada por combustibles hidrocarbonosos
gaseosos, 1{quidos o sélidos. Los combustibles gaseosos aded
cuados son el gas natural, el gas de desecho de refineriary
el subproducto gaseoso derla reaccidn derFischér-Tropsch.
Los combustibles hidrocarbonados 1{quidos adecuados cubren

toda la gema del petrdleo desde el propano, naftas y gas-

reducido y crudo completo. También estdn inclufdos los com-
bustibles hidrocarbonados como hulla, aceite, aceite de pi-
2aTT8, yraceite de arenas alquitranosas. Los combustibles can
bonosos sdlidos, opcionalmente en mezcla con los combusti-

bles hidrocarbonados liquidos antes mencionados, comprenden

combustibles sdlidos, como lignito, hulla bituninosa y any.
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tracita y cok de petrdleo,

El combustible hidrocarbonado es parcialmenfe oxi-
dado en una zona de reaccidén forrada de refractario de un
generador de gas de sintesis de flujo libre, a una tempera-
turs mantenidé’autégenamente dentro del intervalo compren-~
dido.entre 2000 y 3000°F (1093 y 1649°C) y a una presidn
comprendide entre 1 y 350 atmdsferas, pafa producir una co-
rriente primaria de alimentacidn de gas de sintesis., Prefe-
riblemente, el generador de gaé de sintesis es una vgsija

presurizada de acerc forrada con refractario, no cataliti-

ca, de flujo libre, compacta y sin rellenar, del tipb deg-

i erito en la patehte estadounidense n? 2,809,104 concedida g

DM, Strasser ét al. La precalefacciéﬂ de las corrientes de

alimentacidn al generador de gas de sintesis es opcional
pero generalmente es conveniente, Por ejemﬁlo, las cargas
de combustible hidrocarbonadoe liquido y vapor de agua pue-

den ser precalentadas ayuna témperatura del orden de 100 a

800°F (38 a 42700) y lancorriente de allmenta01on de ox{ge~
no puede ser precalenta 8 a una temperatura comprendida en—

tre 100 y T50°F (38 y 399°C) aproximadamente. La introduccid

de vapor de agua en el generador de gas de siptesis es opeig

nal y dépendé del tipo dé combustible hidpocarbonado emplea-

do. Por ejemplo, generalmente no se requiere vapor de agua

‘con los combustlbles hldrocarbonados gaseosos, se utiliza

alrededor de 0,1 a 1 parte en peso de vapor ‘de agua por par-
te en peso de combustlble hidrocarhonado llquldo y se utili-
28 alrededor de 0,5 a 2 partes en peso de vapor de ague por
parte en peso de pap;llas de combustlbles carbonosos sdli-

dos. - i ; | ) . . . . . ' . l

la zona de rFaqdién pare el desplazamiento de gas

!

5.
in
t '

3
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| po de permanencia del orden de 0,1 a 6 segundos,

tesis efluente introducido por separado en el convertidor.

Aanque solamente se ilustre un convertidor de 'desplazamienta

385748

de agua no catalftico puede estar constituida por una vasi-
Jja presurizada de acero, de flujo libre, no rellena y'adia-
bdtice o una linearde transferencia forrada con un material

refractario y preferiblemente exenta de obstrucciones y de

preferencia de un tamafio adecuado para proporcionar un tiemn

Una corriente de vapor de agus suplementario para
la reaccidn de desplazamiento directo 6 de gas suplementa—
rio rico en didxido de carbono, conﬁeniendo €0, en una pro-
porcidn de 25 a 95 % en moles aproximadaménte ) hés para la
reaccidn de désplazamiento invertida, preferiblemente & una
temperatura del orden de 500 & 1500°F (260 a 815°C) aproxi—
madamente, se mezcla con el gas efluente caliente de dicha
zong de reacclon de oxidacidn parcial y la mezela se intro-
duce en un convertidor de desplazamiento directo de ges de’
agua, de flujo libre y no catalitico, donde tiene lugar la
reaceidn a una temperatura de 1500°F (815°C) como minimo,
Aunque se prefiere esta mezcla previa, alternativamente el
vapor de agua 0 el gas rico en didxido de carbono suplementa
rios pueden ser introducidos independientemente en el convex
tidor de desplazamiento, dejandolos que se mezclen y reaccig

nen con la corriente primaria de alimentacidn de gas de sin<

puede empleérse opcionalmente una pluralidad de reactores
distlntos. |

El H20 0 CO2 suplementarios proporcionados al con- -
vertidor de desplazamiento pueden ser obtenidos'de una fuen-
te externa o 'pueden ser prdducidos-dehtro del,préceso.

La cantidad de COs suplementario agregada a dichg
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la temperatura de reaccidn y varfa entre 1,36 y 3,85 sobre

~ tiplicacidn.

95 % en moles de CO5 como subproducto de la resceidn de deg

corriente primaria de alimentacidn de gas de sintesis efluey
te debe ser suficiente pars satisfacer los balances de ca-
lor y material, La constante de equilibrio (Ky) para la

reacgién“de desplazamiento invertido de gas de agua, indi-

cada en la ecuacibén (I) dada a continuacidn, es funcidn de

un intervalo de temperatura entre 1700 y 2800°F (927 y
1538°¢), ,
(co) x (HQO) .
K = - (1)
(Hz)' X (002) T )
donde: (HZ)' (€0,), (CO) y (H,0) representan las fraccio-

nes molares (o presiones parciales) del constituyente con-

tenido entre paréntesis y x represenﬁa el sfimbolo de mul-

. La corriente suplementaria de gas rico en €0y puéde
ger una mezolg gaseosa constituida pbrrcdz; CO, H2 y Hy0,
conteniendo preferiblemente dicha mézcla gaseosa por lo me-
nos 25 % en moles de Cozry nihguna cantidad significativa
de CH4. En una realizacidn espec1f1ca de esta invencidn, se

recupera una corrlente de COy que’ contlene como minimo el

plazamiento directo de gas de agua entre vapor de agua y
gas de sintesis caliente, que 31multaneamente produce una
corriente ée gas de alimenﬁaéién,péraila:siﬁteéis de meta~
nol con una relaciénrmolar (CO/HZ) de 5 éproxidadamente )
menor, Este procedimiento se désér;be'éon hés deialle mas
adelante, | _ |

La corriente de alimentacién para el dvsplazum1anto
de gas de agua, se introduce en un convertidor d¢ despluzad

miento invertido de gas de agua, adiabatico, de flujo li-
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bre y no catalitico, con un tiempo de permanencia del orden|
de 0,1 a6 segundos; a una temperature de 1506°F (81500)
como minimo y preferiblemente durante 0,1 a 2 segundos a
uné temperatura comprendida ehtre 1700 y 2800°F (927 y
1538°C) aproximadamente y a una presidn comprendida entre
1 y 350 atmésferas aproximadamente.

'En la reaccién.de desplazamienfo invertido de .gas
de agﬁa, no catalitica, unarporcién del didxido de barbono
es reducida a mondxido de carbono mientras que simultdnea-
mente es oxidado a aguas una cantidad estequiométrica de
hidrégeno, E1 resultado neto de la reaccidn de desplaze-
miento invertido de gas de agua es aumentar la relacidn mo-
lar (CO/H,) del producto zaseoso qué abandona el converti-
dor de desplazamiento invertido de gas de agua., la elimina- .
ci&n del catalizador constituye una clara ventaja econdmi-

En la zona de reaccidn de'desplazamiento de gas de
agua se mantiene unsg temﬁeratuﬁa eievada de fqrma éue la
reaccidn adiabdtica de desplazamiento invertido de gas de

agua transcurre répidamente sin catalizador, La palabra -

ngdiebdtica" en el sentido utiiizado aquf al referirse a 1d

reaccidn de desplazamiento de gas de agua significa que
apérte de las minimas pérdidas de calor inevitables é tra-
vés de las paredes'del reactor, précticemente no existe in-
tercambio de calor con el ﬁmbiente, ' |

. En una realizacidn de esta invencidn, se introduce
una corriente primaria de alimentacidn de gas -de sfntesis
efluente directamente en dicha zona de cbnversién por des-
plazamiento invertido de gas de agua, adiabdtica y no cate-

litica, prdcticamente en las mismas condiciones de temperg-
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- lor de la siguiente etapa del proéedimiento, es decir la

bdtica y no catalitica. Por lo tanto, se ahorra el coste

cional de brazo sumergido, & una temperatura comprendide en-

' cildo en la caldera de calor pefdido puede ser utilizado eco

‘ndémicamente en cualguier otra parte del proceso 0 puede sexr

-8t al, se desceribe un aparato adecuado de contacto ﬂas—li-

- 10 =
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tura y presién producidas en la zona de reaccidn del generd

dor de gas de sintesis por oxidacién parcial,no catalitico,
de flujo libre y sin rellenar, es decir una temperatura
comprendida entre 2000 y 3800°F (1093 y 2093°C) aproxima-
damenté ¥y & una presidn comprendida entre 1 y 350 atmdsfe—

ras aproximadamente. Esto satisface los requisitos de ca-
reaccidn de desplazamiento invertido de gas de agua, adia-

de la calefaccidn y de la compresidn del gas de alimenta-
cidn entrante para la reaccidn de desplazamiento de gas de
agua. Con ello se consigue'una ventaja ecoudmica sustancial

Los gases abandonan el éonvertiddr'de desplazémiento
inverfido no catalitico de gas de agua'a une. temperatura su
perior a unos 1500°F (8159%C) y pueden ser enfriados en una
zona de refrigeracidn tal como una caldera de'calor perdido

o un tanque de apagado directo éon,agua“de disefio conven-

tre unos 400 y 800°F (204 y 427°C), E1l vapor de agua produ~|

exportado, Para una deseripeidn detallada de la refrlgera—
cidn del gas de sintesis mediante una caldera de calor per-
dido y una torre depuradora, remitj¢os.a lg ratente estado-
unidense n® 2,980.523, concedida a R.M. Dille et al. En la

patente estadounidense n? 2 896 927, concedida a R.E. Nagle

quido del tlpo de braszo sumergido.
las particulas solldas arrastradas pueden ser separsf

das del gas efluente desplazado enfriado que abandona la
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- de apagado en un aparato de contacto de gas-liquido , por

" po de venturi o de inyector estdn descritos{en'Chemical

‘efluente del generador de gas de sintesis presente una relal

productorgaseoso deseado,

caldera de calor perdido por contacto directo con el agua

ejemplo un tanque de apagado, una torre de atomizacién,'un
contactor del tipo de venturi o de bomxﬂla, un'platb borbo~-
teadorro una columne de relleno o una combinaciéh de los

equipos mencionados. Los contactores convencionales del ti-

Engineers Handbook, 42 Edicidn, editado por J.H. Perry,
N.Y., McGraw-Hill Co., 1963, pégs. 18-55 a 56. | ]

El didxido de carbono en exceso puede Ber separado '
de 1la corrienie de zas desplazado mediante un proceso de
depuracidn regenerativa convencional, v.g. con monoetanol-
amipa, carbonato caliente o el proceso Rectisol, Mediaﬁte
estos procedimientos también se puede separarrel HZS que
pugde enéontrarge presente en la corriente-dé gas produdif :
do, E1 CO2 puede ser reciclado como parte del'CO2 sgplemen-
tario'in@roducﬁdo en el convertidor dé_desplazamiénto in-
vertido.dé gas de agua. '

Puede obtenerse gms para ia oxosintesis con uha'relg
éién mélar (CO/H2) de ﬁ,Q aproximadamente © mayor empleando|

el procedimiento de esta invehcian, siempre que el'gés

cidn molar CO/H2 éorrespondientemente mas baja'querla del

En otra realizacidn de este invento, se introduce -
una cantidad suplementarie limitads de ox{geno 1ibre,'de
preferencia ox{geno relativamente p@ro.(95 % en'ﬁoles de
0o o méBs) en la zona de conversidn de desplézamientd'inverb, :
tido de gms de agua, adiabétiég y,no’catalitica, en canti-

dad suficiente para mantener la temperatura en su interior
B R t
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7 de desplazamlento invertido de- gas de agua J preferiblems n-

de gas de agua, no catalltlco, en la forma previamente des

~ desea, en él segundo reactor de desplazamiento junto con

una operacion de desplazamlentos multlples pare casos espe—

to gaseoso con la composmclon deseada’ medlante el proceso

'senolllo de desplazamiento dlrecto o 1nvert1do. Si la tem-

-12 ~
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en un valor de 1500°F (815 C) como minimo y preferlblemen—

te entre 1700 y 2800°F (927 y 1538°¢).

Todavia en otra realizacidn del invento, la corriend
te de alimentacidn de desplazamiento de gas de agua es 50—

mgtida & una pluralidad de fases su0631vas de reacciones

te a dos fases. La primera reaecion de desplazamiento invex

tido de gas ds agua se realiza en un reactor de desplaza~
miento lavertido de gas de agua, adlabatlco y no cataliti-
co y el gas desplazado es sometido después a otro desplaza—

miento en un segundo reactor de desplazamiento invertido

orita para la primera reacclon de desplazamlento.
La corrlente suplementarla rica en 002 es 1ntrodu01—

dé,én el primer reactor de desplazamlentO-y,tamblen, si se

la corriente de allment301on desplazada. E1 ox1geno llbre
suplementarlo, preferiblemente oxigeno puro (95 % en moles
de 0o 0 mas), puede ser 1ntrodu01do.en el-primero,o en al

segundo reactor de desplazamiento 0'en ambos.'Se recomie ndgl

cificos en los que no puede prepararse f301lmente un produc

peratura del gas de allmentaclon de desplazamlento de vas
de agua es demasiado baja para 1a prlmera o para la segunda
reaccion de desplazamiento, 0 para ambas, puede introducir-
se una limitada cantidad suplementaria de oxigeno libre,
preferiblemente ox{geno puro (95 ¢ en moleg de 02 ) mas)

en mezcla con dicho C02 suplementarlo. En taleo casos, una
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parte del H2 y del CO en la mezcla gaseosa de alimentacidn

de desplazamiento reacciona con dicho oxigeno livre suple-

mentario de forma que eleva la temperatura en la zona de

reacciéh a un valor de 1500%F (815°C) como minimo y prefe-
riblemente & una temperatura comprendida entre 1700 y
2800°F (927 y 1538°C).

Larcantidad de H,0 suplementaria agregada a dicha
mezcla éaseosa de alimentacidn primaria.debe satisfacer
los balances de calor y material. La constante de equili-

brio (KD) para la reaccidn de desplaezamiento directo del

_ gas de agua estd dada en la ecuacidn (I). Kp es funcidn de

la temperatura de reaccién y varfa entre 0,74 y 0,26 en el

intervalo de temperatura de 1700 a 2800°F (927 a 1538°C)
(Hy) x (C0,) - | '
(c0) = (Hy0)

donde (Hz), (QOQ), (co) ¥ (H20) representan las fracciones
molares (oﬁpfdaiones parciales) del constituyente encerra-
do entre paréntesis y x representa el signb de multiplica-
¢idn. ' ' 7

La éorrignte de'alimentacién de desplazamiento de

ges de agua es introducida en un convertidor de desplaza-

“miento de gas de agua, adisbatico, de flujo libre y no ca-

talitico, cbn un tiempo de permanencia del orden de 0,1 g
5 segundos aproximadémente, a una temperatura de,1500°F
(815°¢) cémo minimo y preferiblemenfe durante 0,1 a 2 se-
gundos aproximadamente a ﬁna temperatura del orden de 1700
a 2800°F (927 & 1538%) y a qné presidn comprendida entre
1 y 350 atmésferas aproximadamente,

En la réaccidn de desplazamiento del gas de agua,
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de esta invencidn, se introducé directamente una corriente

guiente etapa-del proceso, es decir la reapcién'de despla-

| zemiento directo de gms de égua,'adiabética y no cataliti-

!

|

una porcién del HP en la corriente de élimentacién de des-
plazamienfo del gas de agua es reducida a hidrdgeno hien—
tras que simultdnecamente es oxidadas a didxido de carbono
una cantidad estequiométrica de mbnéxidq de carbono. E1 re
sulfado nefo de la reaccidn de desplazamiento directo de
gas de agus es reducir la relapién molgr (CO/HZ) del ges
producido que abandong el convertidor de déspiazamiento di-
recto de gas de agua. -

Se mantiene una temperatura elevada en la zona de
reaccidn de desplazamiento de gas de agua tal que la reac-
cidn adiabdtica de desﬁlazamiento directo de gas de agua

transcurre repidamente sin catalizador. En una realizacidn

primaria de alimentacidn de gas de sintesis en dicha zona
de éonvérsién‘de desplazamientd directd de gas de agua,
sdiabdtica y no catal{tica, prdcticamente en las mismas con
diciones de temperatura y presidn producidas’en-la zong de
reaccidn de un generador de gas de sintesis por oxidacidn
‘parcial no catélitica, de flujo libre y sin rellenoc, a una
temperatura del orden de 2000 & 2800°F,(1093 a 1538°C) y

g una presidn gpmprendida'entre 1 yVBSO atmésferas aproxi-

madamente, que satisface ibs requisitos de calor de le si-

ca. De este férma se ghorra el coste de la calefaccidn y de
ls combreaiéq del gzas, proporcionando una sustencial venta-
ja econdmica. o

| Los gases sbandonan el convertidor de desplazamiento
directo de gas de agua, no catalitico, a una temperatura

superior a 1500°F (815%) y pdeden,ser enfrizdos en una go-
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némicamente como la totalidad o parte del HZO suplementa-

,y'unafforre depuradora, remitimos a la patente estadouniden

385748
na de refrigeracidn tal como una caldera de calor pefdido

0 una vasija de apagado directb con agua del diséﬁo cohven—
elonal de apagado de brazo sumergido, a una temperatura del,
orden de 400 & 800°F (204 2 427°). E1 vapor de agua produci

do en la caldera de calor perdido puede ser utilizado eco--

rio suministrada al convertidor de desplazamiento directo
de gas de agua. E1 vapor de agua en exceso puede ser uti-
lizado en cualquier otro punfordel proceso o puede ser ex-
poftado. Pars una descripeidn detallada de lé refrigeracién

del gas de sintesis mediante una calders de calor perdido'

se n? 2,980.523, concedida a R.M, Dille et al. En la paten-
te estadounidense no 2.896, 927, concedida a R.E,  Nagle -
et al., se describe un aparato adecuado de contacto gas—'
11quido del tléo de brazo sumergldo. ’ '

El hollin de carbono libre arrasfradcrﬁuede ser se-
parado del efluente gaséoso desplazado enfriado que sbando-
na la caldera de calor perdido por contacto directo con
agua de apagado en un aparato de contacto de gas-liquldo,
como se ha descrito previasmente,

EL 002 y el H2S en éxcéso pueden ser éeparados‘del
producto geseoso mediante un proceso depuraddr regenerati-
vo convencional adecuado, como se ha descrito previamente.
Mediante el procedimiento de este invento, ruede obtenerse
gas para la sintesis del metanol, con una relacidn molar
(CO/HZ) de70,5 aproximadamenfe o menor y gas para la sinte-
s8is de Fischer-Tropsch con una relacidn molar (CO/Hy) com-
prendi&a entre 0,5 y 1,0 aproximadamehte, giempre que el

gas. efluente del generador de gas de sintesis tenga una re—

v
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ciqn de desplazamlento dlrecto de’ gasrde sgua y preferi-

'de desplazamlento dlrecto de gas de agua, en 1a forma an~

-tes descrita para la prlmera reaccion de desplazamlento._

- el segundo convertidor de desplazamlento, dlrectamente 0

385748

lacién CO/H, correspondientemente meyor que la del pfdducto

ga8€e0s0 deseadp. ,

En otra realizacidn de este,inveﬁto; se introduce
una cantidad'guplementaria limitada de ox{geno libre, de
preferencia oxigeno relativamente puro (95 % en moles de
0, 0 més)'en la zona de conversién de desplazamiento direc
to de zaes de agua, adisbdtica y no catalltlca, en una can-
tidad suficiente para mantener la temsperatura en su inte-
rior en un valor de 1500°F (815°C) como minimofy preferi-
blemente entre 1700 y 2800°F _(927,5?:1.53'8°é). a

. Todavia en otra realizacién de este invento, la
corrlente de alimentacidn de desplazamlento de gas de agua

es sometida & una pluralidad de etapas sucesivas de reac-

blemente a dos etapas. Ia primera reaccidn de desplazamien

to de gas de agua se efeétda en un réactor adiabéticd no
oatalitlco y el gas desplazado es despues somet:do a un

'nuevo desplazamlento en un segundo reactor no catalitlco

Se recomienda la operaclon da desplazamlentos multlples pa-
'ra casos especiflcos en los que no puede obtenerse facll-

me nte un producto gaseoso con la composiclon deseada me-

diante el proceso “de desplazamlento sencillo Ademas, si lal-

temperatura del gas de allmentaclon de deswlazamlento de

gas de agua es demasiado baga para la segunda reaccidn de

desplazamiento no catalitloa, puede introducirse una cantl— .

dad euplementaria llmitada de ox{geno libre, de preferencia

oxigeno relativamente puro (95 % en moles de 050 mas), en

l

P
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una perte del H2 y del CO contenido eh la mezcla ggseosa

- como minimo y preferiblemente hasta una temperatura com—

"de una corriente efluente de ges de sintesis procedente de

en mezcla con vapor de agua suplementario. En este caso,

de alimentacidn de desplazamiento reacciona con dicho oxi-
geno libre suplementario en la segunda zona de conversidn
de desplazamiento directo de gas de agua, no catalitica,
de forma qué eleva la temperatura en la segunda zona der

reaccidn de desplazamiento hasta un vélorrde'1SOO°F (815%%)

prendide entre 1700 y 2800°F (927 y 1538°C). |

Adémés; una parte del gas de oxosintesis obtenido
por deSplazamiento térmico invertido; como se ha descrito
previamenté, ¥ una parte del gas de sintesis de metanol ob-
tenido por desplazamiento térmico directo pueden ser mesz-
cladas para producir una cofriente de gés de sintesis de
composicion intermedia. ' '

DESCRIPCION DE IAS FIGURAS Y EJIMPIOS

Para una comprensidn mds completa de la invencidn
remitimos al esquema que acompafia a esta memoria que ilus-
tra el procedimlento de esta invencion.

"La descripeidn sigulente de la flgura tambien sirve
como ejemplo especifico de 1la iqvencion. Aunque la figurs
y el ejemplé ilustran una reali%acién'especifica.del‘pro-'
cedimiento de este invencidn, no pretendemos limitarls al
procedimiento y a log materiales pérticuléres deseritos.

La figura ilustra un ejemplé'espec{fico;en el que.
el gas dé oxosintesis y el'gas-dé gintesis de meﬁanol son

producidos simultdneamente a parfir de porciones'sepéradaé -

un’ generador de gas de sintesis no catalltlco ¥y de flugo

libre, El gas de oxosintesis tiene una relaclon molar
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CO/H2 mayor que la de dicha corriente efluente de gas de
sintesis mientras que la relacidn molar CO/H, del_gés de
sintesis de metanol es qomparativamente-més baja que la
de;dicha corriente efluente de gas de siﬁtesis.

' EJEVPIO 1 ,

Este eaemplo 11ustra une reallzac1on preferide del
procedimiento del invento apllcada a 1a manufactura de gas
de oxosintesis y de 51nt631s de metanol a partir de un gas
de desecho de refinerla de petroleo.

' Refiriéndonos a 1a flgura, en el Generador de Gas

de Slnte51s 1, se introducen a través del conducto 2 y del
quemador 3y 159 6 moles por hora de Gas de Refineria a una
‘temperatura de 1000°F (538°C) ¥ & una pres1on de 550 ps1g

(39 kg/cm2 manometrlcos), con ‘la 91gu1ente composlc1on,

Hidrdgeno . 18 moles por ciento
Metaﬁo o , 60 K : "
Etileno ' . 3 "ﬁir S
Etano 19 .
Propano - 1 o

A través del conducto 4, se intrdducen én el Genera-

dor de Gas 1, 105,6 moles por hora de oxlgeno puro en una

' corriente con una pureza de 95 % en moles, & una tempera-

il tura de 300°F(149°C) y une presidn de 550 -psig (39 kg/enm?)

y se hacen reaccionar con dlcho Gas de Reflneria en la Z0=
ne de reacclon con forro refractarlo 5 del Generador 1 pa-
ra producir una corriente primaria de allmentacion de gas
de sintesis. Una corriente de 491 9. ‘moles por hora de la
corriente primaria de alimentacién de aas de sfntesis,

una temperatura de 2600°P (1427°C) ¥y una presion de 500

psig (35 kg/cm manometricos) v con una relpc1on molayr
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te efluente de gas de sintesis del conducto 6 se divide

€0 y Hy0. E1 andlisis de los gases mixtos que abandonan el

por el conducto 15, a una temperatura de 2035%. (1112°C)

te puede introducirse .oxigeno libre (95 % en moles de 0,

(CO/HZ) de 0,56 abandona el Generador de Gas 1. por élrcon-
ducto 6. También es arrastrado en el gas efluente por el
conducto 6 alrededor del 0,05 % en peso de hollin de car-
bono libre (caleulado sobre el carbono en la alimentacién
de gas de refineria)

Mediante las vdlvulas de control 7 y 8, 1la corrien~

entre los conductos 9 y 10 en la proporcidn de 1:3. Se ha-
cen pasar 123,0 moleé por hora de gas efluente a 2600%F
(1427°C) contenido en el conducto 9 a través de 1la védlvue—
la 8, el conducto 11 y hasta el conducto 12 donde son mez-
clados con 25,7 moles ﬁor hora de una corriente gaseosa -
constitufda por 100 % de didxido de carbono & una tempera-
tura de 1000°F (538°C) procedénterdel conducto 13, La mez-
cla gaseosa congfitu{da aproximadamente por 0,21 voldmenes
de 002 procedente del éonducto 13 por volumen de gas de
sintesis, constitufdo sustaneialmenfé pbr Hy ¥ Co y prode-
dente del conducfo 11, se introduce por el condﬁcto'14 en
el coﬁvértidor 70 no catalitico de desplazamiehto invertido
de gas de agua, & una presién de 500 psig (35 kg/cm?).

4111, por reaccidn endotérmica entre 002 y HQ, se produce
convéftidor 70 no catalitico de desplazamiento invertido

eproximadamente, se encuentra en la Tabla I.

Aunque no es necesario en este'ejemplo, opcionalmen=-

o mds) por el conducto 71 al convertidor 70 de desplaza-~
miento invertido, en cantidad suficiente para mantener la

temperatura en su interior en un valor de 1500°F (815°¢)
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a una temperatura de 575°F (302%), 148,7 moles por hora

. bono se separa le totalidad del hollin de,cafbono libré

- carbotio libre y agua, Puede utilizarse cualquier sistema

como minimo y preferiblemente euntre 1700 y 2800°F (927 y
1538°%C).

Mediaute una caldera 16 de calor perdido, se enfrian

de'gaées en el conducto 15 y abandonan el sistema por el
oonducfo 17. En la caldera 16 de calor perdido se convier-
ten 133 moles por hora de agua de aiiméntacién de le calde-
ra a 485°F (252°C) en el conducto 18 en vapor de agua satu-
rado a 600 psig (42 kg/cm® manométricos) y salen por el
conducto 19, Del sistema se sacan airededor'de 113,2 mo=
les por hora de vapor de agua en exceso para la exportacién
a través de los conductos 20 y 21 y de la vdlvula 22. En

une zona de recuperacidn 23 convencional de hollfn de car-

contenido en los gases, a excepcidn de aproximadamente dos
partes por millén de hollin de carbono libre por peso de
gas seco, en el conducto 17 y puede ser descargado del sis-

tema por el conducto 24 en forma de papilla de hollin de

adeouédo de recuperacidn de oarbono; por ejemplo el lavado
del gzas en el conducto 17 con agua’ medlante un degurador
comercial del tipo ven‘burl. '

“E1 gas exento de hollfn en el conducto 25 es intro- ]
ducido en una zona conven01ona1 de reouperaclon de dioxido
de carbono 26, como se ha desorlto previamente. Por el conu-
ducto 27 se extraen 112 0 moles por ‘hora de gas de oxosin-
“tesis produc1do, cou una re1a01on CO/H de 1, OO que €8s sus-
tancialmente ‘mayor que la relacion molar CO/H2 de 0,57 en
el conducto 6. El andlisis del gas de la corrlente 27 se

encuentra en la Tabla I, Se recuperan 12, 3 moles por hora
I

i
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te primaria de alimentacidn de gas de sintesis en el con-

.conducto-39'y sale por el conducto 40 en forma de"Vapof de

tercambio indirecto de calor con la corriente de 002 pro-

385743

de CO, 81 100 % y se reciclan al convertidor de desplaza-

miento 70 por los conductos 28 y 29, el compresor 30, el
conducto 31, el cambiador de calor 32 y los conductos 13,
12 y 14. Ia presidn de la corriente de 00, en el conducto

13 es aumentada hesta que supera a la presidn de la corrien

ducto 11, mediante el compresor 30.

Alrededbr de 368,9 moles por hora de la corriente
primaria de alimentacidn de gas de sintesis en el conduc—
to 10, 2 una temperatura de 2600°F (142700) se hacen pasar
por el -conducto 33 y se mezclan en el conducto 34 con 19,8
moles por hora de vapor de azua proéedente del conducto 35,
e una temperatura de 1000°F (538°C). la mezcla de vapor de
agua y gas de sintesis en el conducto 34, consfifuida sug-
taqcialmente'po; H2 y CO, se hace pasaf pdr el conducto 36
al convertidor no catalitico 72 de desplazémienté directo
de'gas de agué donde reaccionan a una presidn de 500 psig
(35 itg/cm2 manométricos) aproximadamente. ILa corriente
éfluente desplazéda de gas de sintesis abahdona‘el conver-
fidor de desplazamiento 72 por el conéucto 37, a ﬁna tem~
peratura de 2465°F (1352005 ¥ es enfriada a una temperaturs
de 575°F (302°C) en una caldera de calor perdido 38, por -

intercambio indirecto de calor con agua qué entra por el

agua., E1 vapor de agua en exceso en el conducto 40 es expor
tado del sistema, Los gases efluentés'desplazados abandonan
la caldera de calor perdido 38 por el conducto 41 y son

enfriados toddvia mds en el cambiador de calor 32 por in-

cedente del conducto 31, como se ha deserito previamente, '

H
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' seco y se ‘extrae del sistema por el condueto 44, El gas

7' erita. Alrededor de 360,0 moles por hora de gas de sintesis

bla I se encuentra un andlisis de este gas, Una corriente

de 14,5 moles por'hora de 002 suﬁlemeﬂtario es extrafda de

- rededor de 1,1 moles por hora de CO2 en exceso es sacado Qg

385748

Aunque no'es necesario en este ejemplo, opcionalmen-
te puede introducirse oxigeno libre (95 % en moles o mds)
por el conducto 73 en el convertidor de desplazamiento di-
recto 72, en cantidad suficiente para mantener la tempera-
tura en su interior en un valor de 1500°F (815°%¢) como mi-
~nimo,

. La cdrriente de gas -efluente desplazado enfriasdo dell
conducto 42 se introduce en ung zona éonvencional,de recu-
peracidn 43 de hollin de carbono que es similar a la zona
de recuperacidn 23 de hollfin de carbono previamente descri-
ta. '

De la corriente de'gas efluente'desplazado Se separsg)
la totalidad del hollin de carbono a excepcidn de alrededon

de 2 partes por millén de hollin de carbono por peso de gas

efluente desplazado exento de hollln en el conducto 45 es
introducldo en una gzona de recuperaclon 46 de COp, que es

similar a la zona de recuper301on 26 de 002 previamente des

desplazado, con una relaclon molar CO/H2 de 0,50 que es 1n—
ferlor a la relac1on molar (GQ/H2) de la corriente efluente
de gas de 31nte51s en el conducto 6, son extraldos por el

conducto 47 de la zoua de recuperaclon'46 de COZ. En la Ta-

la zona de recuperacidn 46 de CO2 pbr los conductos 48 y 49
En el conducto 29 se mezclan alrededor de 13,4 moles por ho
ra'de 002 procedentes del conducto 50 conruna cdrrientP de

12,3 moles por hora de 002 procedente del conducto 28, Al-

=
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sistema por los conductos 51 y 52 y la vdlvula 53, Las co-
rrientes combinadas de 002, que totalizan 25,7 moles por
hora de CO, suplementario, se calientan en el cambiador de
calor 32 y después se dirigen al convertidor 14 de despla~
zamiento invertido de gas de agua, no catalitico, a travds

de los conductos 13 y 12, como se ha descrito anteriormen-

te,

' TABIA I

Anglisis de los géses

Compo- ‘ : Nimero de ia corriente
355::% ‘6 13- _15 28 27 35 . 37 48 A7
0o 32,4 36,9 49,0 28,2 32,7
B, 56,9 36,9 49,0 56,5 65,3
€O, 1,3 100 8,2 100 = 3,7 100 =7
H,0 7,9° 16,7 . 0,33 100 10,1 0,34
CH, 0,38 0,36 0,42 0,35 0,41
A 0,78 0,65 . 0,87 0,72 . 0,87
N, 0,34 0,29 0,38 0,33 0,38

| 100,00 100 100,06 100 100,00 100 100,00 100 100,00
CO/H, 0,57 = 1,00 - 100 - 0,50

Moles/Hr.491,9 25,7 148,7 12,3 112,0 19,8 388,8

Aunque el esquems y el ejemplo especifieos anterio-
res ilustran y describen una dperacién en la cual se obtie-
nen simulténeamente dos productos gaseososrespecificos, es
decir un gas de alimentacidn de oxos{ntesis y un gas de alil
mentacidn para- la gintesis de wmetanol, pueden ﬁtilizarse |
los mismos principios para la obtencidn de una corriente de

gas producto, Por ejemplo, 1arrealizacidn del procédimienﬁg

- 0,50

14,5 33,60]
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para preparar solamente gas de ox031ntesis estd ilustrada
en el Ejemplo 2{ la realizacidn del procedimiento para pre-
parar solamente gas de siﬁtqgis'de me tanol o de Fiécher;
Tropsch estd deserita en el Ejemplo 3.
' EJEMPLO 2

Refiriéﬁdonos a la figura, 491,9 moles por hora de
gas efluente abandonan la zona de reaccidn Ael.generador 1
de gintesis no catalitica,'ae flujo libre ¥ sin relleno,
a través del conducto 6, como se ha descrito en el Ejem-

plo 1. Estando cerrada la vélvula 7 y abierta la vdlvula 8,

sar por los conductos 6,'9,y 11 y:ée'mezéla en el_conduéto
12 con 53,8 moles pdr hora de una corrienté de- didxido de
carbono con una pureza dé17100"%, procedente de una fueﬁte
exterior, que.es introducida ean elrsistema por el conducto
54, la valvula 55 y los conductos 56 49 y 50 ¥y mezclada
'en el conducto 29 con 49,1 moles por hora de una corrlente'
reciclada de 002, proce@ente'de la zona_de recuperaclon 26
ée 002 e través de los conductos 28 ¥y 29, Mediente el com-
ﬁ;e:or 30;'1é corriente mezclade de COzrsuplgmentafiQ del
conducto 29 se hace pasar por el éonduct§'31'hasta'el cam-
biédor de calor 32 donde aumenta su températufa hésta
fOOdoF (538°) y desde. 211{ 1a cbfriénte de COé suﬁlemenfaé
rio pase a los conductos 13, 12 3 14. 77 : L

. La reacoion de deaplazamiento 1nvert1do de gas de
-agua tiene lugar en el convert;dor.70 de desplazamiento in-
vertido no catalitico a'uné tempéraﬁﬁra de 2035°F (1112°C)
aproximadamente ¥y una presion de unas 500 p91g (35 kg/cm2
manometrloos) Por el conducto 217 salen de 1a zona de recu-

peracion 26 de 002 448 moles por hora derga§—ge oxosinte-
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sis, cuyo andlisis quimico se encuentra en la Tabla IT.

:m‘
u ‘%.
~{ ﬁMmF

T

TABLA II
. Andlisis de los gases
Componente Ndmero de la corriente
moles % 6 13 - 15 28 27
co 32,4 36,9 : 49,0
K, 56,9 36,9 49,0
7002 1,3 100 8,2 100 -
H,0 7,9 16,7 0,33
cx, 0,38 0,36 0,42
A © 0,78 . 0,65 0,87
N, 0,34 0,29 . 0,38
100,00 100 . 100,00 100 100,00
C0/H, 0,57 1,00 - 1,00
Moles/Hr. 491,9  102,9 53,8 49,1 545,17
- EJEMPLO 3

: suplémentario al coanvertidor -de desplazamiento,.

Este ejemplo describe otra realizacidn del procedi-
miento de la invencién aplicade a la manufactura de gasrde
sinteéis de metanol a partir de un residuo de torre de_fé—'
cfo de refinerfa de petrdleo e ilustra la conversién por
degplazaemiento directo de gas de agua, en flujo libre, adig

bética, no catalftics y miltiple y la adicidn de oxfgeno

Se hacen reaccionar 133,2 moles por hora de Regiduo |
de Vacio e una temperatura de 750°F (39900) con 133,2 moleq.
por hora de ox{zeno puro en una corriente de 99 moles % .
de 0,5, & una temperatura de 300°F (149°C) y 116,5 moles pox
hora de vapor de agua a una temperatura de 756°F (399%).

El Residno de Vacio tiene un peso espéecffico API de 4,5°,
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 del gas efluente del generador de gas ‘de- sintesis. La compa

te Tabla IT .

 de gas efluente desplazado, Iea mezcla gaséosa se introduce

una capacidad calorifica de 17.500 BTU por libra (9722 ki-
localorias/kg) y el siguiente andlisis final en porcentaje
en peso: C, 85,8; Hy, 9,15 5, 5 y cenizas, 0,1. '

Todo €l gas efluente dei generador de gas de sinte-
sis, es decir alrededor de 605 moles por hdfa,_a una tempe-
ratura de unos 2500°F (1371°C) y uma presién dé 500 psig
(35 kg/cm2 menométricos) aproximadamente ¥y con la composi-
cidn indicada en la siguiente Tabla II se mezcla con 390
moles por hora de vapor de agua a una temperatura de 5000F
(260°C), La mezcla se introduce inmediatamente en un primex
convertidor de desplazamiento directo de gas de agua, adia-
bdtico, de flujo libre y no catalitico, donde el agua del
vapor de agua gaseoso réacciona con el CO para producir H2
¥. C0, adicional, o ' |
o ~Del primer convertidor de desplézamientdrdirecto de
gas de agua, adiabdtico ¥ no catalltlco, salen 995 1 moles
por hora de gas de sintesis efluente ﬁesplazado, a una ten-
peratura de 1750°F (955°C) y una pre51on de 500 psig
(35 kg/cm manometrlcos) aproximadamente, - Este ‘gas efluen-
te presenta una relacidn molar CO/H2 de 0,54, lo que repre-

senta una reduccidn del 53,8 % de 1a relacidn molar CQ/H
sicidn de esta oorriente gaseosa se encuentra en 1a siguien
Se mezclan 111 moles por hora de vapor de agua au~ .
plementario a une temperatura de 500°F (260°C) ¥y alrededor
de 2 moles por hora de oxigeno suplementarlo & una temperar

tura de 300°F (149°C) con los,citados 995,1 moles por hora

directamente en una segunda zona de conversidn de desplaza-
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miento directo de gas de agua, de flujo libre; adiabdtica
y no catalitica, donde el oxfgeno afiadido reacciona exo-
térmicamente con Hy, C 0 CO pars mantener la temperatura
en la segunda zona de convefsién de desplazamiento por en-
cima de 1700°F (927°C), de forma que pueda tener luger ra-
pidamente la reaccidn de conversidn por desplazamiento di-
recto de gas de agua. Siﬁulténeamente tiene lugar ia reac-
cién de desplazamiento de gas de agua y més CO se convier-
te en 002. | '

Pe le -segunda zona de conversidn pbr desplazamiento
directo de gas de agua, de flujo libre y no catalitica,
salen 1106,1 woles por hora de gas efluente, a una'temperar
tura de 1750°F (955°C) y una presidn de 500 psig (35 kg/cmA
manométricos). El producto gaseoso efluente tiene uné rela-

cidn molar (CO/H,) de 0,48, lo que representa tna reduccidy

del 59 % de la relacidn molar CO/H2 del gas efluente del

generador de gas de sintesis. Ia composicidn de esta co-
rriente gaseosa se encuentra en la Tebla II. Esta corrien-

te gaseosa se introduce en una caldera de calor perdido

donde es enfriada & una temperatura de 600°F (315°C) “apro- |

ximadamente por vaborizacién de 887 moles por horarde'agua -

de alimentacidén de la caldera a vapor de agua safufado a

una temperatura de 500°F (260°C) y une presidn de 665 psig'

(47 ke/cm?). Como ya se ha descrito, alrededor de 617 mo-

les por hora de este vapor de agué saturado'se_feciclan:paz
cialmente como alimentacién del generador de gas de sinte-
ais y también como alimentacidn de la primefa Y segunda zo-
nes de conversidn por desplazemiento directo de gé$ de agué
de flujo libre, adiabdticas y a0 catalfticas, Alrededor de

270 moles por hora de este vapor de agua saturado queda a




10

18

20

..25.;

30

veld o

ww® .

-28 —

3857 49

disposicidn de otras aplicaciones en la planta.

TABLA II

Andlisis de los gases

Gas efluente de

Compo- Generador Prlmera zona de con Segunda zona de
sicidn, de gas de versidn por- despla- conversgidn por
moles % 51ntesls zaniento dlrecto,no ﬁesplazamiento
. catalltlco no catalltlco
.¢] 45,6 18,1 14,6
H2 39,0 33,4 30,6
O, 3T 11,9 12,3
Ho0 10,2 35,7 41,7
' CH, 0,21 0,12 0,21
n 0,22 0,14 0,10
H,S 1,0 0,62 0,56
cos 0,07 ' 0,04 0,04
00/8, 1,2 N 0,54 0,48

deberd recasr sobre las siguientes:

En resumen, la Patente de Invenclon que se 5011c1ta
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mentacidn es. mayor cuando dicho gas supl’ementarides‘CO2

¢idn molar (CO/H ) de la corriente de producto sas de sin-

REIVINDICACIONES

1. Un,procedimiento para la produccidn de gas de
sintesis que comprende Jlas operaciones de introduéir una.
corriente gaseosa de alimentacidn constitufda por mondxido
de carbono e hidrdgenc en mezcla con un gas suplémentario
seleccionado entre el grupo formado por vapor de agua y
didxido de carbono enm una zona de conversidn por desplaza-
miento de gas de agua, adiabdtica, no catalitica y de flu-
jo libre, y hacer reaccionar entre si{ dichos gases a una
temperatura de 1500°F (815°¢C) como mfnimo, produciendo una
corriente producto de gas de sintesis que contiene CO, Ho,
Hy,0 y CO, cuya relacién molar (CQ/HQ) en comparacidn con 1

relacidn molar (CO/H2) de diche corriente gaséosa de ali-

y es menor cuando dicho gas suplementario es vapor de agua.-
2. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 1, en
el que dicho gas suplemcntario es 002 y la relacidén molar
(CO/Ho) de la corriente de producto zas de sintesis es Prég
ticamente la requerida para la sintesis de compuestos orgd-
nicoé oxigenédos.
3. Un procedimiento segin la Reivindicacidn 1, en

el que dicho gas suplementario.es vapor de agua y la rela-

tesis es précticamente la requerida para el _proceso de
Fischer-Tropsch. '

4. Un procedimiento segin cdalquiera de las prece-
dentes reivindicaciones, en el que se produce una mezcla
gaseosé efluente por oxidacidn parcial de un combustible
hidrocarbonado'qn la zona de reaccidn de un genefador de

. ' : ,
gas de sintesis, no catalitico y de flujo libre, a una tem-

ik
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peratura autdgena comprendlda aproximadamenue entre 2000 ¥y
3000°F (1093 y 1649°C) y se 1ntroduce dlrectamente en di-
cha zona de conver51on por_desplazam1en§o.de gas de agua,
no catalitica, précticamente en las misﬁas condiciones de

i
temperatura y presidn produc1das en dlc?o generador de gas

~de 51nt951s. : |

5. Un procedimiento segdn cuglquiera de las prece-

dentes reivindicaciones, en el que se introduce ox{geno 1i-

bre suplementario (95 % en moles de 0, o mds) en dicha zo-

na de conversidn por desplazamiento de gas de agua, adiabd-

tica y no catalitica, en una cantidad suficiente para man—

-tener la temperatura de reaccidn en dicha zona de conver-

'sion por desplazamiento en un valor comprendldo euntre 1700
¥ 2800°F (927 y 1538°C),

6. Un procedimiento segin 1la Re1v1nd1caelon 2, que
'comprende la separacidn practlcamente total del 002 quse

puede encoantrarse presente en'dicha corriente de producto

de gas de sintesis procesando dicha corriente de g2as pro-

ducido en una zona de recuperacidn convencional de didxido
.de,carbono para froduoir'una corrieﬁté gaseosa'que contiéﬁe
como mfnimo 95 moles % de  COp y el fécielado de dicha
corriente de 002 e la 01tada zona de conver51on por despla-
zamiento de gas de agua, adiabafica y no catalltlca,ummmﬂn
yen@o,por 1o menos 1 parte de dlchazqorrlente suplementa—

ria de 002 .

7. Un procedimiento segin las Reivindicaciones 2 §|

6, en el que por lo menos una porcidn de dicha corrieate

de didxido de carbono suplementario es suminlstrada como

_corriente gaseosa de alimentacion procedente de unag fuente

-externa que comprende por lo menos 25 moles 7 de 002.

¥

07(
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“dente de la'primera zona de'conversién por desplazamiento

~sidn por desplazamiento de gas de agua, adiaﬁética Y no cao
- talitica, en un ;alor comprendido aproximadamente entre
1. 1700 y 2800°F (927 y 1538°%). |

que'cbmprende la introduccidn de la mezcla de rras'de sih—

Plazamiento en una caldera de calor perdido en intercambio

8. Un procedimiento segin la Reivindicecidn 2, que
comprende la introduccidn de uha corriente de didxido de
carbono. suplementario y de dicha corriente_de_producﬁo_éas
de siﬁtesis en una segunda zbna de conversién bof despla-
zamiento de gas de agua, adisbdtica ¥y no. catalitica, donde
dicho CO, reaqéiona con H, é wna temperatura de 1500°F
(815°C) como minimo y & una presidn comprendida entre 1y
350 atmésferas aproximadamente, produciendo una corriente
de producto gas de'sintesis‘que contiene CO, H,, H,0 y CO,
con una relacidn molar (CQ/HZ) mayor que la relacidén molar

(CO/HZ) de la corriente de producto gas de sintesis proce-

invertido de' gas de agua, adiabdtica ¥ no éatalitica.

Q. 'Unfproceaimientd segﬂn la Reivindicacidn 8, que
comprende adiclonalmente la 1ntroduccion de oxigeno llbre
suplementarlo (95 % en moles -de O2 0 més) en dicha zona de
conversion por desplazamiento de gas de agua, adiabatlca
y no catalitica, en una cantidad suficiente para mantener

la temperatura de reaccidn en dicha segunda zona de conver-

10, Un procédimiento-segﬁn la Reivindicacién 3,
tesis produ01da en dicha primera zona de conver51on por des-
térmico 1ndirecto con una corrlente de agua con obaeto de

producir por lo menos una parte de dicha corriente de H20

suplementaria.
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11. Un procedimiento segin cualquiera de las prece-

dentes reivindicadiones, en el que una primera porcidn de
uné,corriente'de gas de alimentacidn quelcomprende Coy H2
es introducida junto con una corriente que ébmprende-diéxié
do de éarbono suplementario en ﬁna'zoha de conversidn por

desplazamiento invertido de gas de agua, sdiabdtica y no

' catalitica, para producir una corriente de gas de oxosinte-

sis, mientras qus una segunda porcidn de dicha corriente
ée ges de alimentacidn con una corrieﬁte de vapor de sagua
suplementario es lutroducida en una zona Ae conversidn por
desplazamiento directo de gas da agua, adiabatica ¥ no-ca-

tal{tica, para producir una corriente de ges de 91ntesis de

metanol, )
' 12. Se reivindica por filtimo, -como -objeto’ sobre
el que ha de recaer la Patente de In#eﬁcién qﬁe se solici-
ta "UN PROGEDIMIENTO PARA IA PRODUCCION DE GAS DE SlNTESIS“
Todo conforme queda descrito y reivindicado en la
presente Memoria descriptiva que ‘consta de_treinta_y dos

péginas mecanografiadas y dibujos adjuntos, .

Madrid, 20 noviembre de 1970

BERNARDO NG IA
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