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La presente invencién se refiere a mejoras en o
relacionadas con la produccién de gases, y en un aspecto
particular a le produccidn en una sola etapa de gasifica-~
cién de un gas constituido dé manera sustancialmente ftotal
por metano y didéxido de carbono, por la gasificaocidn cata-
1litica de aceites de petréleo ligeros (por ejemplo, desti-
lado de petréleo ligero) con vapor de agua. la separacién
de didxido de carbono a partir del gas producido por medios
conocidos adecuados, proporciona un gas que es intercambia
ble con el gas natural y que se puede introducir en un sig
tema de distribucidn de gas natural.

La Memoria Deseriptivae de Patente Britdnica Nem,
1029711 describe un procedimiento para la produccoién de un
gas constituido principalmente por metano s partir de hi-
drocarburos predominentemente parafiniceos, pero que, no
obstante, es aplicable sélo a hidrocarburos perafinicos que
contengan un promedio de 2 a 5 &¥omos de ocarbono por molé-
cule,

En el momento presente, no existe procedimiento
alguno de etapa vnica para la preparacién de un gas consti
tuldo de manera sustancialmente total por metano y diéxido
de carbono a partir de aceites de petrdleo ligeros, que ten
gan un promedio de hasta 15 dtomos de carbono por moléecula
0 wn punto de ebullicibén final de hasta 230°C. Un procedi-

miento preferido para la gasificacibén a baja temperatura de
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hidrocarburos ligeros (por ejemplo, destilado de petréleo
ligero o nafta de petréleo ligera) se describe y reivindi--
ca en la Memoria Descriptiva de Patente Britdnica Ném.
850527, de los mismos autores, Este procedimiento compren-
de hacer pasar una mezcla de hidrocarburos predominantemeg
te parafinicos y vapor de agua en forma de vapores a uns
temperatura superior a 3509C g través de un lecho de cata-
lizador de niquel a la presién atmosférica o a presibn su=-
perior a la atmosférica de tal manera que el lecho se man-
tenga, debido a la reaccidn, a una temperatura comprendide
dentro del intervalo de 400°C g 5502C, Los gases resultan~
tes contienen vapor de agua, hidrégeno, 6xidos de carbono -
y una proporcién sustancial de metano. La proporcidén de me
tano se puede aumentar por metanizacién, por ejemplo utili
zando el procedimiento descrito y reivindiczdo en la Memo-
ria Descriptive de Patente Britdnica Nim., 1.152.009, de los
mismos autores, o en la Memoria Descriptiva de Patente Bri
tdnica Nm. 1,271.721, de los mismos autores, Alternativa-
mente, la proporcién de metano se puede incrementar por la
descomposicién de un suministro adicional de hidrocarburo
como ge describe y reivindica en la Memoria Doscriptiva de
Patente Briténica NMim., 1.265.481, de los mismos autores, o
por cualquier otro método adecuwado, .

Se ha ideado ahora un procedimiento. para la 6bte£

cién de productos gaseosos por une reaccién quimica, proce
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dimiento que es particularmente aplicable a la preparacién
de un gas constituido de modo sustancialmente total por me
tano y diéxido de carbono, por gasificacién de destilado de
petrdéleo ligero en un procedimiento de etapa tmica.

El procedimiento de la presente invencidén se des
cribe més adelante en esta memoria de mamnera detallada con
referencia particular a la preparacifén de un gas constitui
do de modo sustancialmente total por metano y diéxido de
carbono, Debe entenderse, sin embargo, que la invencién neo
se limita a este aspecto, siendo aplicable el procedimien=
to a muchas reacciones en las que una de las sustancias
reacclonantes es liquida a la temperatura y presién norma-
les. Ejemplos de reacciones que se pueden llevar a cabo uﬁi
lizando el procedimiento de la inveneién incluyen la oxida
cidn de hidrazina con oxigeno para formar nitrégeno quimi-
camente puro’'y agua; la descomposicidn catalizada de perdxi
do de hidrégeno puro para dar oxigeno y ozono; la hidréli-
sis de alcohilos de zinc pars dar hidrocarburos; la oxida-
cién catalitica de hidrocarburos para dar aldehidos; espe-
cialmente formaldehido; la oxidacidén o "deshidratacién" ca
talitica de alcoholes para dar olefinas; la reaccién cata-
1itica de alcoholes, en'particular de metanol, con vapor de
agua para producir una mezcla de gases comstituida predomi
nantemente por didxido de carbono y metano; y la descompe=

sicién catalitica de acetona para der cetena y metano.
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De acuerdo con ello, la presente invencidén. pro-
porciona un procedimiento para la obtencién de productos
£a5e0808 'por una resccldén .quimica, siendo 'al menos wna de
las sustancias reaccionantes liquida a la temperatura y pre
sibn normales, procedimiento que comprende conducir dicha
regecién & wnéd presién dada o a una temperatura dade en pre
sencia de cilerta proporcién de al menos una de las sustan-~
cias reaccionantes en la fase liquida, controlédndose asi la
temperatura o la presién.de la reaccién, -

En la realizacién del procedimiento de la inven-
cién,'el control de la temperatura se consigue por la eva-
poracién de la sustancia reaccionante que se encuentra par
cialmente en la fase liquida si la reaccién es exotérmicsa,”
¥y por condensacién si es endotérmica., Asi, a cualquier pre
gién de operacién particular la temperatura de la reacdéién
serd la temperatura a la cual el liquido y el vapor.de ld °
sustancla reaccionante que se halla parcialmente en 'la fé-
986 liquida estén en equilibrio, Debe entenderse que los tér
ninos temperatura normal y presién normal, tal como.se uti
lizan a lo largo de toda la memoria descriptiva, se refie-
ren a la temperatura del local o temperatiura ambiente, y a
1a presién atmosférica, '

las sustancias reaccionantes empleadas en el pro
cedimiento de la invencién pueden ser todas ellas liguidas
8 la tempeératura y presién normales, EL procedimieﬁto,es
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particularmente aplicable a reacciones en fase de gas o de

vapor que sean exotérmicas, ya que proporciona medios con-

venientes para impedir que se alcancen temperaturas indeses
blemente altas. las reacciones en fase de vapor que se lle

van a cabo utilizando el procedimiento de la invencidn pue

den ser catalizadas,

In un aspecto particularmente preferido, la pre=~
sente invencifn proporeiona un procedimiento para la gasi-
ficacldén catalltica de hidrocarburos iigeros con vapor de
agua, procedimiento que comprende llevar a cabo las reaccio
nes de gasificaegién a presién elevada en presencia de cier
ta proporcidén de agus en la fase liquida° El gas producido
asl obtenido estd constituido sustancialmente por métano y
diéxido de carbono, y el gas producido secado contenﬂré‘gg
néralmente menos de 2 por ciento y preferiblemente menos ‘de
0,5 ‘por c¢iento de gases distintos del metano y el didxido
de ¢arbono, ‘ T '

Ios hidrocarburos ligeros estdn constituidos ge-
néralmente por un destilado de petréleo predominantemente .
alifédtico de punto de ebullicién final menor de .2309C y'ge
nerelmente menor de 1702C, El hidrocarburo. ligero puede
ser,: altérnativemente,.un gas de petréleo licuado. Se pue-
de emplear también cornvenieniemente un destilado de punto-
de ebullioidn final hasts 1159C,

En 1a realizacién del procedimiento de gasifica~-
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c¢idén antes mencionado, el lecho de catalizador se mantiene
usualmente a una temperatura inferior a 3709C, generalmen-
te a una temperdturs inferior a 3500C, y preferiblemente a
una temperatura comprendida en el intervalo de 200 a 3502C,
El catalizador comprenderd por 10 general un metal del Gru
po 8 de la Tabla Perifdica de clasificacién de los elemen-
tos, El metal puede estar depositado sobre un soporte tal -
como almina. Los catalizadores pueden contener también un
activador, Catalizadores particularmente preferidos son
aquéllos que comprenden rutenio, niquel o cobalto o mezclas
de los mismos que pueden estar presentes en cantidades to-
tales comprendidas entre el 20 y el 80 por ciento del cata
Iizador; pero se ‘pueden utilizar proporciones comparativa-
mente bajas de rutenio, hasta tan bajes como 5 por ciento,
aun cuando el rutenio sea el Unico componente metdlico ao~
tivo del éatalizador, Algunos de estos catalizadores son
bien conocidos como catalizadores de gasificacién, pero los
catallzadores requeridos para el procedimiento de la inven
clén deberian ser en general particularmente activos con ob
jeto ‘de que se lleve a cabo la gasificacién a las bajas tem
peraturas utilizadas, y asimismo no deberien verse afecta-
dos.en general por la.presencia de agua, y deberlan retener
su actividad en presencia de concentraciones.muy bajas de
hidrdgenb. ) .

El catalizador se puede encontrar en forma de un
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lecho estdtico de grénulos o bolas, el cual estd humedeci-
do o mojado por la fase liquidaj; al menos una parte del le
cho puede estar sumerglda bajo la superficie de la sustan-
cia reaccionante liquida. Alternativamente, el catalizador
se puede encontrar en forma de una suspensién de particu-
las s6lidas en la sustancia reaccionante liquida, o bien
puede disolverse en la sustancia reacclonante que estd par
olalmente presente en la fase liquida,

.Preferiblemente, los requisitos de calor del pro
cedimiento se cubren en su totalidad por el suministro o la
retirada de-calor sensible y latente contenido en los mate
riales que entran en el reactor o que salen del reactor en
el que tienen lugar las reacciones en fase de gas o de va-
por,

Se ha encontrado en el reformado con vapor de
ague de nafta o destilados de petréleoc ligeros, querinélup
so a las ‘emperaturas que se han hecho posibles-ﬁediante
la-reaccién o altas presiones, han tenido que utilizarse ca
talizadores excepcionalmente activos pars obtener un grado
satisfactorio de conversién del material de alimentacidn,
ineluso para caudales de tratamiento comparstivamente 0o~
destos, Esto se puede atribuir, al mencs en parte, al he-
cho de‘que el catalizador estd himede o-mojado, por lo que
las sustancias reaccionantes y los productos tienen que di
fundirse a través de peliculaes ligquidas. Se ha encontrado.

2 8=
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que no es necesario o inoluso qiie no siempre es deseable”
que ‘lo totalidad del catalizador utilizado en el procedi- -
miento arribe descrito’ se mantenga en. condicién himeda o
mojada con objeto de mantener el control de temperatura y-
pregidén en la reaccidn. El mentenimiento del catalizador
en une éondicién hémeds o mojada en wn reactor vertical pue
de requerir un aporte continuo de, por-ejemplo,.agua, 'lo
cual impide -el’ estableoimlento del equilibrio térmico, de
tal modo gue se reponga el agua que se- evapora. o
De acuerdo con ello, la presente invencidn prao-"
porciona,. en un aspecto preferido, wm procedimiento para’ la
obtencidn de productos gaseesos por una reaccibén quimieca,:
piocedimliento que comprende llevar a cabo uﬁﬁnreacci6n de..
gasificaclén catalitica a una presidn dada o a una tempera
ture dada, en el cual una parte de la reaoccién se efectia
enpresencls de al menos. una de las' susbancias.reacclonan~
tes en fase liquida, controldndose asi la temperatura o la
presidén de la reaccifén, y una.parte de la reaceidn’ se efec
$da con.todas las sustancias reaccionantes en fase gaseosa,
Si.blen las reaccleémes de gasifiocacién catality-
ca se iniclan y se llevan & cabo en gran parte con. una Qe
las.sustancies reaccionantes en fase lfquida, esto es, cen
el -catalizador humedecido, se’completan en lé fase de va-~

‘por totalmente como reacciones cataliticas en fase gaseosa,

esto es, con el catalizndor en condieién seca; y.de-este-
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modo se consigue un control suficiente sobre la temperatu~
ra 0 la presidn de la reacciébn. . la manera preferida de ob-
tener este resultado deseado consisie en dejam que se ele-
ve la temperatura de operacidén, en una cuantia comparativa
mente pequefia, de .tal modo que dejen de obienerse condieio
nes~saturadas~6on respecto a cuslquier sustancia reaccionan
te en una-cisrta dlstancia apropiada a lo largq del lecho 1
catglitiéoy Eato se consigue mediante'una;manipulaciéq ade
Quadaadg lasg proporciones de las sustencias reaecipnantes,
o de la proporeidn de oualquier. sustancia‘reaccionénte'que
se. eneaentre en la fase 1iquida, Q de la presidn, o de las
tempara#uras de precelentamiento,.blien sea 1ndividualmente
0.en combinaciones .apropiadas; Se apreclard que si el sumi
nistro de'fase-liquida es exceslvo:¢ si se suministra insy.
ficiente galor bien sesa en forma de;preealenjamienio,o,por
otros medios, no se establecerd una poreién .seca.del "lecho:

gde. catalizadoro o R A R

%

1K

svoott - Posde utllizarse cualquier método. eanveniente a,
fin de conseguzr que el aperato inclnya ung poreién seca de
catalizadoré Uhaﬁporoién seca puede ser immedidtsmente a&yg
cente a la‘'poreién himeda, como se haindicado arribs., Al=
ternativemente, se puede utilizer’, en. conjuncién .con un le
cho de ‘catalizader operado totalmente en condiciones hime-
das, wn lecho adicional de catalizeddr en un recipiente se .
parado, .Bl -lecho adicional de catalizador no precisa ser

o lo"'h-'
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del mismo cardcter que el catalizador que se mantiene en -
las condicionés hfmedas. Si se.utiliza uwn lecho de catali-
zador seperado, se pueden proveer medios pars la condensaw
cibén de cierta proporeién de una - sustaneia reaccionente’ en
tre-las porciones seca ¥ himeda de catalizador. Se:puede .
emplear cslor por separado pera mentener un lecho o parte
de un lecho en la condicién sece. L
El procedimiento-de ls presente »invth3.6n se des

cribiré o continuacién més particularmente cen referemcia:
a los dibujos ghe se Aaoompa.ﬁan; en los .cualeqas" - ’

.~ la Flgura 1 muedtra un recipiente de reaccién var
tical 4 rellenado con un lecho de catalizador 6 con medies
pare suministirer agua. y vapor.de agua por 1l y destilado por
2, precalentado en-la medida necesaria’.en el cambiador de"
calor.5, por.la via del punto de mezclado. 3, al.extremo su
perdor del’lecho, Los gases producidos shlen pasando por 61
cambladoxr de calor 7, en el que se enfrian.‘ El agua conden
sads se recoge en el:separador 8 y los'gases salen' per 9
pare le etapa de separacién de diéxido de carbono’'(no repre
sentada). Si se desez, se puede utilizar la eliminaclén de
calor en 7 para’ precalentar el ague suministradé. al resco~
tore - ‘ . ‘ L

* " Uné menera preferida de controlasr. la relacién va
por: de sgue-agua dée la mezcla. de’.gases en 3 consiste en su
minigtrar: vapor:de agua sobrecaldéntado en 1 y-destilado 1

R R
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quido en 2, con lo cual, bien sea la cantidad de sobreca-
lentamiento en el vapor.de agua o el precalentamiento sumi
nistrado al destilado en 5, o ambos, se pueden utilizar pa
ra controlar la megnitud de la condensacién, :

En'ls gasificacién por este procedimiento de un
destilado de petréleo ligero tipico que tenga un punto de
ebullicién final de 11520, el comtenido de hidrégeno del
gas hémedo producidd a 3272C es 0,37 por ciemto, cuando se
alcenze el equilibrio, 6 0,72 por ciento en el gas finel se
cado y lavado (que se supone contieme 1 'por ciento de didxi
do de carbeno residual), Contenidos residuales de hidrége-
noé ain més pequefios se obtienen como resultado-de la opers
¢ién a temperaturas més bajas y relaciones més bajas de va
por de agus a destilado, ‘ ;

En el modo de operacién deserito, -tiende a elimi
narse.la ¢éefda inicial de temperatura en el extremo de en=-
treds del lecho.de catalizador, seguida por un aumento en'.
la temperatura a medide que transcurre la reaccién, carace
teristicas que son comunes a los procedimientos existentes.
en la aotualidad, Al principio de la zona de réaccién, se
condensa vapor de agua para mantener la temperaturs a medi
da'gue se inicla la reaccidén endotérmica; més tarde, a me=
dide que la reaccién exotérmica global sé completa en sf
misma, este agum, junto con una parte de le introducide ini
cialmente, se-evepora al fluir a lo largo del lecho, imhie

ar12. &
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biéndo asi.un-asumento de la "aempera'burao ’

- Otra de las modalidades de operapgién del procedi
miento de la'invencién se ilustra en la Figurs 2. El desti
lado liquido se suministra en 11, por -la'viz del precalen-
tador 19, al fondo de un reactor puesto bajo presilén, el
cual estd lleno hesta el nivel 13 con -agna & la - temperatu-
ra de s punto de ebullicién y contlene un lecho de -catall
zador:'12,.:A1 entrar en contacto en 10 con el agua,: se vapo
riza-el destilado,: Tag burbujas de vapor que resultan que-
den.-satiwradas ¢on. vapor de agua y'la mezela asciende a tra:
vés del lecho de ¢atallzador, resccionando como en el éasa
enterior ‘para formar une mezcle constitulda sustancialmen-
t8 ‘por metano y- diéxido de carbono. E1l agua de pomplemento
se -siministra én.17 por.la via de -un precalentador 18, pre
feriblemente en forma de vapor de agua, El.valor de la teg
peraturs en’'el interlor del reactor, y por consigulente-ila
presidii,. se controlan:mediante el oalor suministrado en 18
%19, o ambos; X , A

En otre disposicién, se puede d15poner catalifa=
dor: adicional en.un lecho 14 (Figura 2):-por encimeade,la cg
pa de agua existente en 13 y se condensa: el vapor -de agug’
de los gases prodicldos qué salen por’ la-via .l5 utilizando
uh cembiador-de -calor 16, hatiéndose wolver dicho vapor:’de
agua. en forme de.agua. al-reciplente de reacciédn para’ contro
lar . surtemperatura’y para.mahtensr el eatalizaedor-en una .-
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céndiecién himeda 0 mojada., El calor recuperado en el cam-
biador de calor 16:se puéde utilizar para précalentar el
agua 0 el destilade suministrados al reactor, .

"En el presente procedimiento. se éonsiguen clere:-
tas ventajas mediante la operacién 2 baja temperatura con
vapor deé agia saturddo, BEn primér luger,:se puedén utili=-
zar sdecuadamente las altas presiones -de oPeradién sin ne=
cesidad de émplear materiales de construccién especiales
résisténtes sl ‘calor. En: segundo lugar;. como las veloecida-
des de transmisién de-calor som mayores en un sistema cone
densante, puede haber reducciones en los réquisitos de sus
perfiéies’ para intercambio de.calor. Adicionalmente, la ope
peacién & presién elevada facilita la Separacién -del:didxido
de omrbono ‘a partir de los gases: producidos,

:'las fescripciones que anteceden: .se refieren expre
samente a la- Opéracidn: con lechos estdticos de catalizador .
dividido en particiilas., L& invencién: inmcluye la posibilidsd
deutilizar una suspensidn de cetalizador sélido en la fase
liquide o wn catalizador hémogéneo en solucién. En estds mo
dos de. operacién,.por otral parte,.el mévimientoidelfca%algé
zador en el interior del espaclo de reaccidn es:suficiente
por:sl mismo para contrarrester la desventsaja,.enconfradas
en los'lechos estdiicos, dé que pueda requerirse que regio
nes particulares del catalizaddr operen permsrdentemente: a:'
temperaturas especialmente. bajas debido &8l egtablecimisnto

-

@ 14 =
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de -ura “fase-endotédrmica en las.reacciones., N
Ia presente imvencién ge desoribird -aliors més’.
particularmente ‘con referencia al Ejemplo 5 siguie.pte;
- BJEMPIO I L
I. . Prepargceién del Catalizador - ° . :
‘U catalizador coprecipitado que contenfa 35.por

clento en peso de rutenio-y 65 por:-ciento.en peso de 'alitmi
na se-prepard por-el método sigulente. Se disolvieron'478,2
g de nitrato de-aluminio hidratado 4-(-.A.1(NQ3)3;; 9H,0) er: wne...
gsolucién prevismente preparada de 87,5 g de cloruro de rye-.
tenio ('Ruclg..xHZO: .aproximadamente. 46 :por clento en peso de
Ru)- disueltos en 1500 ml-de agua destilada.. Se calenté el
total a 659C.y "se afiadié cuidadosamente una solueidn acuoss
que -contenla 20 por ciento en-peso-de bicarbonato aménico
hasta que ge alcanzé un pH de:7 a8, El precipitado se fil
iré, y:se lavé, primeramente oon bicarbonato aménico ‘0,5 N
¥.luego, repetidas-veees, con agus destilade, hasta ‘que ‘los
lavedos no: mostraron traza alguna de iones cloruro. Bl pre:
¢ipitado . se. secé durante una noche a 1202C y, con'é.&ieién;
de 2 por ciento de grafito como lubricante, se aglomeré en,
cilindres equidimensionales de 3,18 mm.:Se ‘prepararon ‘cata
lizedores que contenien otras proporcienes de rutenio. y ‘ald
ming ajustando las cantidades anterlores en-la medida nece
saria.

- "+ Se prepard un-segundo catalizador -copreecipltade

an I5 o
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que contenia 75 por ciento en peso-de niquel y 25 por cien

"t0 en peso. de altmina e impurificado con 0,6 por cienfo en

peso de. potasio, .de acuerdo con un método deserito en.la
Patente Britdnica Ném. 969.637.

_ 5&"prepard un’ tercer catalizador coprecipitado
que contenia 20 por ciento en péso de cobalbe,. 55 por. clen
t0 en peso de niquel y 25 por ciento en peso de alémina’e’
impurifioado®con 0,6 por ciento- de potasio,. de aduerdo con
w método desorito en la Patente Briténica Ném,. 969.637; -
mezcléndose 1lds nitratos de ecobalto y niquel en las 50 Lu-
ciones’ originales-en las proporciones correctas. parsa dar ..
lag proporclones de metal deseadas en el catslizador” final,
TI. Aparato, Método de Operacién y Resultados .= I.°.

. Se introdujeron como relleno 61,9.g de un éatali
zedor constituido pér 35 por-oiento.en” peso-de.rutenio y .
65 "por clento’en péso de aldémina en forma de cilindros,e@g

fiimensionales de 3,18 mm.en un twbo de.reastor’ de:acero .-

inoxidable, vertical, de 15,2 mm-de diémetre, que tenis una
longlitud de 65 ¢m, pera dar un:lecho de 37,5.cm de longie
tuds; Bl catalizador destansabe sobre un relleno-ihertelde-
peqiefios: fraghentos de silice que ocupaba.per completo:- los
17,5 wm inferiores del tubo, dejando asi 10 om de -espaciol -
vacfo por encima-del lecho. EL tubo del.reschor, aparte de
log’ 25,4 mm del extremo superior y de la tuerca del extre-
mo superior, estaba'severamente calorifugado: con:cordén de

=16 =
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agbesto .para reducir: al m:tnimo la. pérdida 0 genancia deea
lor, y el.total g6 roded’ por @n horno eléotrieo provisto de
tres arrollsmientds conirdlados independientemen'he., La.tuepr
ca’ del extremo superior se.calenté independientemente por
medio de una einta de oalentamiento. . :

. E1 catalizador” se:predujo en _primer lugar Aurante

'8 horas en tna éorriente de hid:cdgeno a 4002C y 169,7

kg/cm nanométricos, EL hidrégeno sa.reemplazé 1ueg0 por -
nitrégeno suministrado a la misma proporcién molar que’ ho-
bria”de utilizarse subs:.guj.qntemente para el vapor de agua,
¥ la intensidad de eorriente‘ de los arrollemientos del hor
no-se. ajustd con el fin de: 1levar el reae‘bor a una tempers,
al extremo superior del leeho ‘bombeendo’ agua mediante m
evaporador al éaudal de, 2,0 g por.minuto, A medids gne se

) desplazé el nitrégeno, e1 $ubo.-de reaocién eleanz6 con res’
‘pidez ma -tempera‘aura uniforme de 35020, temperatura ala
" tual.la presidn de'vapor del agus es dé 169,7 kg/cm nanom

'mé'tricos, Se bombeé después un destilado exento de azufrs

8" punto:de ‘ebullicién final 1150C, al-caudal -de 1,09 g por
minuto por-ls-via de un evaporador haste una unién ooy el

$1bo de suministro de vepor de agua:situado inmediatemente

por ‘encima. de’ 1 %uérca del extremo superior; Ié temperatu
ra:de los: vapores-mezclados eh el espacio. exigtentd .sabre..
el lscho'de.catalizador se 1levé & 3189¢ -por ajusrhe,;dé.'_la,«_

"-;:17..
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temperatura de la tuerca del extremo superior. Esta tempe-
ratura correspondia a 113,5 kg/cm2 manoméiricos de vapor de
agua, de tal modo que la presidn del hidrocarburo vaporize
do en este punto era de 56,2 kg/cm2 nanométricos, y la re-

lacién molar de vapor de agua a hidrocarburo aproximadamen

te 2:1, El peso molecular del destilado suministrado era

85, y por tanto la relacién molar de agua total o destila~
do suministrado era de 8,65:1. Asf pues, por cada mol de
destilado suministrado, estaban presentes dos moles de agua
en forma de vapor y 6;65 moles en forma liguida. En estas
condiciones, la temperatura en el extremo superior del le~
cho de catalizador era de 3189C; se elevaba gradualmente
hasta 3502C 20 cm por debajo de la superficie del’lécho, Y
descendia después nuevamenie a 3409C a la salida. Estas tem
peraturas se mantuvieronVa lo largo de todo un experimento
gue tuvo una duraclén de 5 horas. El sgua que no habia
reaccionado se separd de los gases producidos por condensa
clidn en un separador ¥ ios gases produclidos secos se expan
sionaron antes de su anﬁliéis por medio de una védlvula auto
mética que mantenfa la presidén de toda la instalacién en el
valor seleccionado. la .composicién del gas producido se de
terminé por integracién gréfice de graficos volumen/compo=
sicién obtenidos durante el experimento y para los gases
descargados de la instalacién al expandir;

- 18 -~
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Resultados

Contenido de carbono del destilado de petrdleo ligero:

Duracién del experimento:

Peso de destilado de petréleo
ligero suministrado:

Peso de carbono suministrado:
Peso de agua suministrado:
Carbhono recuperado com6 metano:

Carbono recuperado como didxido
. de carbono:

Carbono recuperado como destilado
sin reacclonar:

Pérdidas de carhono no determinadas:

Proporcibén volumétrica metano:
diéxido de carbono en los
gases producidos:

Andlisis del gas producido seco,
. . porcentaje en volumens

Metano _ 12,217
Diéxido de carbono 21,83
Hidrégeno 0,90 .

Porceﬁtaje_de carbono recuperado
gasificado a diéxido de carbono
¥ netano: ) '

Dos experimentos repetidos

- 19 -

84,06 por ciento
en peso

5 horas
311,7 g
261,8 g

658,6 g
194,0 g

54,8 g

0,0 g
13,0 g

3,54

100

realizados durante pe
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riodos ulteriores de oinco horas, sin nueva reduccién pre-
via del catalizador, dierOn, embos, 100" por ciento de con-
versién,

Se llevaron a cabo dos experimentos més en el mis
mo aparaxo con un relleno nwevo de oatalizedor que contenia
35 por ciento en peso de rutenio y 65 por clento en peso de
altmina, En el primeroc de éstos, se suministré un ges de peg
tréleo licuado exento de azufre cuya composicién en volu=
men:eraz~propano,10'por ciento, n-buteno 50 por ciento,
isbutano 39 por ciento, pentanos 1 por ciento, junto con el
vepor de’' agus durente cinco horas en ume relacién similar
a’ Iz 1tilizeda con’'el destilado de punto de ebullicién f£i-
nal 11590° Se consiguié we gasificacibn campleta, obtenién
dose un gas de salida de andlisis idéntico. i el segundo
experimento,use ‘suministré un destilado de punto de ebulli
oién final 17090 exento de azufre, durente cineo horas,.con
résultadds semejantes,r T

~ El tubo del reachor se rellené luego con 68,4 g
de un #gtglizador constituido por 75 por clento en peso de
niguel y 25 por ciento en peso de alimina, impurificedo con
potaéid,'en‘fbrma de cilindroé equidimensionales de 3,18
mm, preparados como se-ha descrito arriba. Después de some
ter a presién’ con hidrégeno a 169,7 kg/cm absolutos, redu
cir y reemplazer el hidrégeno con nitrégeno como antez, se
comenzé el suministro de: vapor de agus a 2,5 g por minuto..

E=N ‘20 )
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Al cabo de media hora, se comenzé el suninistro de destila

’ do de punto de ebullicién final 1152C exento de azufre, a

razén de 0,68 g por minuto, Ia temperatura de 1os vapores
ﬁezcladbs en el espacio existente sobre el leeho de catali
zador se llevé 8 3362C mediante ajuste de 1a temperatura .
de la tuerca del extremo superior° Esta temperatura corres
pondia a 140,6 kg/cm ‘absolutos de vapor de ague, por lo
que la presidn del hidrocarburo Vaporizado en este punito
era de 29,1 kg/am absolutos v la pr0porc16n molay de Ve~
por de agua a hiarocarburo aproxlmadamente 5:1.. Asi pues,‘
por cada mol de destilado suministrado estaban presentes 5
moles de agua en forme de vapor y 12,4 en forma 1iquida,,En
estas condiciones, la temperatura del extremo superior dei
leoho de catalizador era 3362C y se elevaba gradualmente '
hasta 33990 a 1a salida del lecho, Estas. temperaturas se ,
mantuvmeron a todo lo 1argo de un experxmento que dur6 cin
co horas,

Resulfados

Contenido de carbono del destilado de petréleo 1iger0° ‘
84,06 por.ciento

-

Duracién del experimento: 7 5 hores
Peso de'destilédo de petrdleso ,
- ligero suministrado: - 186,0 g
Peso de carbono suministrado: y i56,1 g ‘
Peso de magus suministrado: 765,6 & ‘
-21 -
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Carbono recuperado como metano:

Carbono recuperado como didxido
de carbono:

Carbono recuperado como destilado
sin reaccionar:

Pérdidas de carbono no determinadass

Proporcién en volumen de metano a’
didxido de carbono en el gas
producido:

Andlisis del gas producido seco,
porcentaje en volumens:

Metano 13,1
Diéxido de carbono 25,1
Hidrégeno 1,8

Porcentaje de carbono recuperado
gasificado a diéxido de carbono
y metanos

2,94

20,5

+ En otro experimento realizado con'eéte aparato

¥ nétodo de operacidén, se rellend el tubo del reactor con

65,4 g de un catalizador que contenia 55 por ciento en pe-

g0 de niguel, 20 por ciento en peso de cobalto y 25 por

ciento en peso de alimina, impurificado con potasio, en la

'forma de cilindros equidimensionales de 3,18 mm, preparados

como se ha descrito arriba. Después de prieliminares seme-

jantes a los descritos en experimentos anteriores, se co-~

menzé el suministro de vapor de agua a razén de 2,0 g por

-922



10

15

20

2b

10, 8,72

405608

minuto a una presién de 169,7 kg/em2 absolutos. Al cabo de

‘media hora se inieié el suministro de destilado de punto

de ebullicién final 11590 exento de azufre, a razén de 0,68
g por minuto. La temperatura de los vapores mezclados en el
espacio existente sobre el lecho de catalizador se llevd de
nuevo a 3362C mediante ajuste de la temperatura de la tuer
ca del extremo superior, Esta temperatura corresponde a
140,6 kg/cm2 absolutos de vapor de agua, por lo que la pre
sién del hidrocarburo vaporizado en este punto era 29,1
kg/cm2 absolutos y la proporcién molar de vapor de sgua a
hidrocarburo era aproximademente de 5:1., Asi pues, por ca-
da mol de destilado suministrado, estaban presenies 5 mo-~
les de agua en forma de vapdr ¥y 8,9 moles en forma liquida.
En estas condiciones, la temperaturs en el extremo superior
del lecho de catalizador era 3362C y se elevaba gradualmen
te hasta 3392C a la salida del lecho, Estas temperaturas
se mantuvieron a todo lo largo de un experimento de cinco
horas de duracion,
Resultados: _
Coﬁtenido_de'carbono del destilado de petréleo ligeros
84,06 por ciento

Duracién del experimento: 5-horas:-
Peso de destilado de petrdleo '
ligero suministrado: 202,0 g
Peso de carbono suministrado: 170,0 g ,
- 23 -
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Peso de agua suministrado:

' Carbono recuperado como metanos

Carbono recuperado como didxido
de carbono:

Carbono recuperado como destllado
sin reaccionar:

Pérdidas de carbono no determinadas:

Proporcién en volumen de metano a
diéxido de carbono en el gas
producido:

Andlisis del gas producido seco,
porcentaje en volumen:

Metano 74,1
Diéxido de carbono 24,2
Hidrégeno 1,7

Porcentaje de carbono recuperado
gasificado a diéxido de carbono
y metano:

658,9 g
22,9 g

T:5 &

137:,3 &
2,3 g

3,05

18,1

III Aparato Método de Operacién y Resuliados - ITI

Se introdujeron 67,0 g de un catalizador que con

tenia 25 por ciento en peso de rutenio y 75 por ciento en

peso de alimine en forma de cilindros equidimensionales de

3,18 mm como relleno en la seccidén central de un tubo de

reactor de acero inoxidable, horizontal, de 15,2 mm de dig

metro, y que tenia una longltud de 95 cm, para dar un le=-
cho de 37,5 em de longitud. El empleo del tubo de reactor
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horizontal aseguraba el mantenimiento del catalizador en
condicién htmeda o mo jadae durante la reaccidén. A ambos la-
dos de 1a‘seccidn central, el lecho estaba constituldo por
un relleno de 27,5 cm de pequefios fragmentos de silice, El
tubo se calentd en su totalidad mediente un horno eléetri=
co, Como en el método (II) anterior, el catalizador se re-
dujo durante una noche en corriente de hidrdgeno a 400°C y
169,7 kg/cm2 menométricos, se reemplazé el hidrégeno con
nitrégeno, se dejé que la temperatura del lecho total des=
cendiese a 3902C, y se introdujeron en el lecho por hombeo
100 m1 de agua, desplazando el vapor de agua producido al
nitrégeno, la temperatura se estabilizé a 1o largo de la to
talidad del reactor en 3509C. Se suministraron luego agua
y destilado de punto de ebullicidn finel 1152C exento de
azufre, con caudales de aproximadamente 3;0 y 0,5 ml por
minuto, résPectivamente, haciéndolos pasar a través de uno
de los rellenos calentados de fragmentos de silice, en el
cual se evaporaron. el destilado ¥ une parte del agua. Ie
temperatura del lecho de oatallzador descendié casi inmedia
temente e un valor uniforme de 3242C, que se mentuvo a to=-
do 1o largo de la duracién del experimento., EL agua y las
trazas de destilado gin reaccionar se separaron por conden
sacidn.de los gases producidos, Los gases producidos secos.
se e#pansionaron y se analizaron como en el método (II).

=25 =
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' Resultados

Contenido de carbono del destilado de petréleo ligeros

Duracién del experimento:

Peso de destilado de petréleo
ligero suministrados

Pego de carbono suministrado:
Peso de agua suministrado:
Carbono recuperado como metano:

Carbono recuperado como didxido
de carbonos

Carbono recuperado como destilado
sin reaccionar:

Gananciz de carbono no determinada:

Proporeidén volumétrica metano:
didéxido de carbono en los
gases producidos:

Porcentaje de carbono recuperado
gasificado a diéxido de carbono
y metano:

84,06 por ciento
en peso

5 horas

111,7 &
93,8 &
919,2 g
71,7 &

21,8 g

3,4 8
=3,1g

353

96,5

Una repeticidn del expefimento por espacio de un

periodo de cinco horas adicional, sin nueva reduccién pre-

via del catalizador, dié 95,8 por ciento de conversién de .

carbono. El contenido de hidrégeno de los gases producidos

en ambos experimentos era menor de 2 por ciento en volumen,

- 26 =
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IV, Aparato, Método de Operacién y Resultados - III »
‘53,1 g de un catalizador que contenia 35 por

ciento en peso de rutenio y 65 por ciento en peso de éata—
lizador de alVmina en forma de cilindros equidimensionales
de 3,18 mm se introdujeron como relleno en un tubo de reac
tor de acero inoxidable vertical de 15,2 mm de didmetro,
que tenia una longitud de 95 om, para dar un lecho de una
longitud aproximada de 37,5 om, El catalizador descansaba
sobre un relleno inerte de fragmenitos de sllice que llena-
ban los 20 cm inferiores del tubo, dejando asi 37,5 ocm de
espacio vacio encime dél lecho, Este espaclo vaclo se en-
frié mediante un condensador de agua externo. El agua, que
se hacla volver al catalizador para mantenerlo en condicién
hémeda o mojada, se condensaba en este espacio enfriado.
Los 50 cm del fondo del reactor estaban rodeados por un
horno eléctrico. El catalizador se redujo primersmente du=-
rante 8 horas en una corriente de hidrégeno a 400°C y a
'169,7 kg/om2 manonétricos., Se reemplazé el hidrégeno con ni
trégeno y Iuego se bombed agus ai fondo del reactor hasta
que alcanzdé una altura de 15 cm, Esto requirid 34 ml de
agua. El nivel de agua se controlé por medio de un disposi
tivo de resistencia eléctrica. Ia temperatura a 1o largo
del lecho total de catalizador descendi6 a 35090, tempera~
tura & la cusl la presién de &apor del agua es 169,7 kg/cmz
manométricos, Se bombed luego al fondo del reactor destila

-27 -
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" do de punto de ebullicién final 115°C 1fquido y exento de

azufre, a un caudal de 0,34 g por minuto, con lo que se eva

pordé en la capa de agua liquida y ascendid a través del le
cho de catalizador. La temperatura del lecho de catalizador
descendi6é rdpidamente a 3272C en toda su longitud.

Se mantuvo el suministro de destilado durante 5
horas a este caudal, afiadiéndose agua sbélo en cantidad.suﬁg
ciente para mentener su nivel en el reactor, a medida que se
eliminaba por gasificacidén., Los gases producidos secos que
pasaban a través del condensador del extremo superior se ex
pansionaron y se esnalizaron como en métodos de operacién an
teriores,

Resultados

Contenido de carbono del destilado de petréleo ligero:

84,06 por ciento

en peso
Duracidn del experimento: 5 horas
Peso de destilado de petrébdleo

ligero suministrado: 104,6 g
Peso de carbono suministrado: 87,9 g
Peso de agua suministrado (con in

clusién de 34 g para proporcio

nar el nivel de liguido origi-

nal): 84,0 g
Carbono recuperado como metanos 60,2 g
Carbono recuperado como didéxido

de carbono: 18,3 g

- 28 =
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Carbono recuperado como destilado
sin reaccionar: 94 8

Carbono no determinado: . 0,0 g

Proporcién volumétrica metano:
didxido de carbono en los
gases producidos: 353

Porcentaje de carbono recuperado
gagificado a metano y didéxido
de carbonos: 89,5

Bl contenidé de hidrégeno de los gases de salida

era menor de 2 por ciento,
~ Ie invencién se describird ahore mds particular-

mente con referencia a las Figuras 3 y 4 de los dibujoss

Ia Figura 3 muestra un recipiente de reaccién ver
tical 24 rellenado con un lecho de catalizador 26 y provig
to de medios para suministrar agua y vapor de agua por 21
¥y destilado por 22, precalentado en la medida necesaria en
el cambiador de calor 25, pasando por el punto de mezclado
3, al extremo superior del lecho. Las cantidades de las di
versas sustancias reaccionantes y la temperatura del lecho
de catalizador se controlan de tal manera gue a la distan-
cia, medida a lo largo del lecho de catalizador, indicada
por A en el diasgrama, dejan de existir condiciones satura-
das’y le parte del lecho de catalizador situada por debajo
de la lInea A estd, por consiguiente, en condiciln seca,

Los gases producidos salen al exterior por le vie del ocam-

- 29 =
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biador de calor 27, en el que se enfrian, saliendo por 29.

La Figura 4 muestra dos recipientes de reaccién
verticales 34 y 40 dispuestos en serie, los cuales estén re
11enados con leohos de catalizador 36 y 41, respectivamen-
te. Vapor de agua por la tuberia 31 y destilado por la tu-
beria 32, precalentado en la medida necesaria en el cambia
dor de calor 33, se hacen pasar, por la via del punto de
mezclado 35, al extremo superior del lecho de catalizador
36, las sustanclas reaccionantes gaseosas y los productos,
egimismo gaseosos, salen por 37, y el agua condensada se re
coge en el separador 38. Los gases entren en el segundo rg
cipiente de reaccién por 39. El lecho ds catalizador se man
tiene en condicidén seca, y los gases producidos finales sa
len por 42, ,

'En un aparato del tipo descrito con referencia a
la Figura 3 arriba descrita, pero con la entrada y lagsaig
da. intercambiadas de tal manera gque la direccién del fiujo
de las sustancias reaccionantes sea ascendente, es necesa~
rio impedir que las sustancias reaccionantes no descompueé
tas se condensen de tal modo que las mismes fluyan hacia. ..
atrds sobre el catalizador si el recipiente representado
en esta Figura ha de contener un extremo de salida seco en
el extremo superior de la columna de catalizador,

Aunque las temperaturas a las que precisa operar

el extremo seco del lecho de catalizador con objeto de com

=30 =
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pletar las reacciones y alcanzar asi el resultado mejorado
Son,:comovse ha indicado arriba, més altas que las tempera
turas utilizadas generalmente cuando la totalidad del cata
lizador se encuentra en condicién hﬁmeﬁa, aquéllas son to-
davia muy bajas en comparacifén con las que podrian esperar
se normalmente necesarias a partir de un conocimiento .de.
las asctividades del catalizador,

El aspecto de la presente invencién referente al
empleo de catalizador en ambas condiciones himeda y seca
se’ ilustra ulteriormente por los Ejemplos que siguen,

| ‘ EJEMPIO 2
I. Preparacién del Catalizador

Se disolvieron 1114 gramos de nitrato de niquel
héxahidratado en 2 litros de agua destilada y se afiadieron
a la solucién fria 132,7 ml de vidrio soluble (silicato sé
dico de calidad para laboratorios, con 560 gramos de S102
por litro), con agitacién., Parte del niguel se precipité -
enténces. Se cglentd la mezcla a 60-702C y se mantuvo asi
en tanto que se aﬁgdia lentamente, con agitacién, cantidad
sﬁficiente de solucién de carbonéto potdsico inicialmente
fria (60 KZCOS: 100 H,0 en peso) para precipitar el resto
del niquel, teniendo cuidado a fin de controlar la forme-
¢ién de espuma debida a la liberacién de diéxido'de cerbo-
no, El precipitado se filtré entonces y se lavé con cargas

de 1500 nl de agus destilada mediente repeticién de la for
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macién de papilla a 60-702C hasta que los lavados fueron
neutros. (S1 se desea, se puede utilizar solucidn de carbo
nato sédico (40 Nazco3: 100 H20 en peso) como precipltante
alternative).

El precipitado se secé durante una noche g 1202C
y se calecind luego durante 4 horas a 4509C. El material se
co se triturd hasta pasar por el tamiz British Standard de
599 micras de abertura de malla y, con adicidén de 2 por
ciento de grafito, se aglomerdé en cilindros de 3,18 mm, la
composicién nominal del catalizador (calculada suponiendo
que habia tenido lugar reduccidén) era: Ni, 75; Sioz,‘ZS'por
eiento en peso. Se analizd ume partida, y sobre la misma
base estaba oconstituida por: N19 75,53 Sioz, 24,1; élcali,
0,4 por ciento en peso,
II, Aparato, Método de Operacién y Resultados

Se introdujeron como relleno 252 g del cataliza-
dor nlquel-silice en forma de cilindros de 3,18 mm en wn tu

- bo de regctor de acero inoxidable vertical de 19,05 mm de

didmetro, que tenfa una longitud de 110 cm, para dar wn le
cho de 90 cm de longitud. El catalizador deseanséba sobre
un ‘relleno inerte de pequefios fragmentos de silice que<1%g
naban los 10 cm inferiores del tubo, quedando asi 10 cm de
espacio vaclo encima del lecho. El aparato se hizo operar
con flujo descendente de las sustancias reaccienantes,

Se gasificé continuamente nafta exenta de azufre

= 32 =
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%
(IDF 115) durante 525 horas sobre el catalizador arriba in

dicado, en las condiciones de operacién siguientes:
Presién 168,7 kg'_/cm2 manométricos
Proporcién vapor de agua/nafia  2/1 en peso

Temperaturas:

Entrada 3200~32520

Méxime 3852-390¢9¢

Salida 3502=3552¢ .
Candal de tratamiento 19,4 g de nafta por hora

¥ por cm“ de seccién trang
versal de la columna de
catalizador,

Composicién del gas producido
(porcentajes en volumen):

Seco  Seco, después de la
eliminacién de CO
haste 1 por ciento

. Diébxido de carbono 21 _ 1
Metano 78 97,8
Hidrdgeno 1 _ 1,2

Se mantuvieron perfectamente estas condiciones a todo lo
largo del experimento, durante el cual se consiguid sustan
cialmente el 100 por ciento de gasificacifén de la nafta; por
tanto, el comportamiento del catalizador fué estable,

Se observari que la calda de tamperatura a'lo_lag

go del lecho de catalizador, desde un valor méximo hasta la
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salide, contrasta con lo que podria esperarse en un aparae
to totalmente adliabdtico a presiones mds bajas, p.ej., 25
atmésferas. En el tubo ‘de laboratorio, que no estéd perfec=
tamente aislado, debe esperarse una peguefia calda, pero hay
razones para pensar que la caida de femperatura observada
no debe atribuirse en su totalidad a pérdidaes de calor. E1
mecanismo ulterior de enfriamiento interno no se comprende
todavia plenamente. '

. ®psta designacién se refiere al resultado de la
aplicacién del método Ném. I.P. 123/64, del Instituto del
Petréleo Britdnico, "Métodos Normalizados de Ensayo para

la Destilacién de Productos de Petréleo", a muestras de los

destilados de betréleo ligeros., E1l método es una destila-

cién normalizada en matraz de rama lateral, y la temperatu
ra del vapor se determina inmediatamente anteé de que éste
entre en la rama lateral para pasar al condensador, Cuando
se somete a este ensayo un destilado de petréleo ligero
designado "L.D.F. T2C", no menos del 95% en volumen del deg
tilado inicial se habréd condensado ¥y recogido en éI colec~
tor cuando la temperatura en la entrada a la rama lateral
hays alcanzado T9C. Bsta temperatura de T2C es geﬁe;aﬂmghw
te unos cuantos grados C inferior al punto de ebullicidn -
final encontrado en el mismo ensayo. a :
S ' EJEMPLO 3 ' -

Se suministré una mezcla de metanol, agha ¥y vapor-
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de agua a un aparato que se asemejaba ol deserito en el -
Ejemplo 2, operando con flujo descendente, pero que conte-
nia una columna de catalizador de 12,7 mm de didmetro, de
60 cm de longitud, y que disponia de medios para que una
parte del lecho de catalizador operase en-seco, en las con

diciones siguientes:

Pregién . 168,7“kg/cm2 manométricos
Proporcibn agua/metanol 1:2,37 en peso
Temperaturas: -

Entrada ' 3009C

Méxima ~ ~ 5009¢

- Salida - , 36020 .
Caudal de tratamiento 278,3 g de mezcla agua-

-mgtanol por hora y por
cm  de seccibn transver
sal de catalizador..

Composicién del gas producido

(porcentajes en volumen):
' R Seco  Seco, después de
la eliminacién
de CO, hasta 1
) por ciento
Didxido de carbono 22,0 1,0
Metano 7645 97,1
Hidrégeno " 1,5 1,9

El catalizador utilizado era, o bien un cataliza-
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dor niguel-alimina tipico coprecipitado que contenia dlecae
'1i como el desorito en la Memoria Descfiptiva de Patente

Briténica Ndm., 969.637, de los mismos autores, pféferiﬁlé;
mente un catalizador que contenis un 75 por ciento ndminel
de niquel y 0,6 por ociento en peso de potasio, o un catali
zador ‘que contenfa 10 por ciento de rutenio sobre alémina
como’ se ha descrito en el Ejemplo I anterior;

En el experlmento que se acaba de describmr, que
tuvo una duracién de 50 horas sin 1ndiclos de deterioro del

comportamiento, el metanol se descompuso de manera sustan-—

cialmente completa.
" " Se observerd una vez més que existe ung calda sus

tancial de temperatura en el lecho de catalizador, més alléd

" del punto en el que se alcanza el méximbd, -

En la gasificacidén tanto de nafta como de metanol,
como se ha desorito arriba, se obtiene un gas cuya composi
eidn. se éﬁroxima de cerca a la del metano puro por secado

del gas producido y eliminacién del dibxido de carbono.con

$enido en el mismo,

BJEMPLO 4
I . Preparacién del Catalizador

£y

Se disolvieron 663 gramos de nltrato de alumlnio
y 26, 8 gramos de tricloruro de rutenio en 1500 m1 de ggua
destilada y se calenté a 6090, Se anadlé cuidadosament69
con agitacién, una soluclén que contenfa 20 por ciento en
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peso de bicarbonato aﬂdnico, hasta que se alcanzé un pH de
8, Se filtré el precipitado resultante y se lavé con car-
gas de 1500 ml de agua destilada hasta ausencia completa de
iones oloruro, comprobada con solucifn de nitrato de plata.
El precipitado se secé durante una noche g 120@0. Esto 4dié
un catalizador que contenia nominalmente 10 por ciento en
peso de rutenio sobre alimina. El material rééultante se
trituré hasta paser por el temiz British Standard de 599 mi
cras de abertura de malla y, con adicidén de 2 por ciento

de grafito, se aglomeré en cilindros equidimensionales de
3,18 mm, .

II. Aparato, Método de Operazcibn y Resultados

Se introdujeron como relleno 295 gramos‘del cata~
lizedor de rutenio sobre alémina en forme de oilindros de
3,18 mm en un reactor de las mismas dimensiones del descri
to-en el Bjemplo 1.

Se gasificd continuamente nafta exenta de azufre
(L.D.P. 115) durante 250 horas sobre el catalizador arriba
indicado, en las condiciones de operacién siguientes:
Presién .. . 16,9 ke/cn® manométricos
Prdﬁdrcidn vapor de. agua/nafta 2:1 en peso

Temperaturas: :
Entrada : : 320 - 3269C
Méxime . 366 - 37180 ’
Salida 338 - 3508¢
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Caudal de tratemiento ° - 23,0 g dg nafta por hora

y por em“ de seccidn
transversal de la colum
na de catalizador. '

Composicidén del Gas Producido
(porcentajes en volumen):

Seco  Seco, después aé
la eliminacién de
CO hasta 1 pox

. . clento
Diéxido de carbono ' 21,6 . ' 1,0
Metano 11,4 97,5

, Hidrége'no 1,0 1,2

.. A todo lo largo del experimento, se produjo sus-
tan01a1mente un 100 por ciento de gasificaciébn.,
EJEMPLO 5
I,. Preparacidén del Catalizador

"'El método. fue como el del Ejemplo 3, para dar wn
catalizador que contehia nominalmente 50 por ciento en pe~

so de rutenio sobre alémina,

II. Aparato, Método de Operacién, y Resultados

P

El catalizador de rutenic sobre alfmins se intro’
dujo como relleno en un reactor similar al utilizado en el
Ejemplo 2, Se gasificd continusmente nafta exenta de azufre
(IDF 115) en las condiciones siguientes durante 6 hores, sin
hacer intento alguno de estudiar la duracidn de la activi-
dad del catalizador,
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Presién 168,7 kg/on® nenométricos

Proporcién vapor de agua/nafta 2:1 en peso
Temperaturas:

Entrada 319 ~ 3269¢

Méxima 350 - 3589¢

Salida 333 - 342¢C A
Caudal de tratamiento 51,3 g por ﬁora ¥y por

cmé de seceidn trans-
versal de la columna
de catalizador.

Composicién del Producto
(porcentajes en volumen):

Seco  Seco, después de
la eliminacibn
de CO, hasta 1

por cgento
Diéxido de carbono 22,30 1,0
Metano 76,30 96,9
Hidrégeno 1,40 - 1,8

A todo lo largo del experimento, se produjo sus-
tancialmente un 100 por cieﬁto‘de gasificacitn,.
' ' EJEMPIO 6
I, Preparacién del Catalizador

Se disolvieron 1114 gramos de nitrato de niquel
¥y 138 gramos de nitrato de aluminio en 6 litros de agua
destilada. Se preparé una solucidén de silicato sbédico-di-

solviendo 99,5 ml de vidrio soluble (560 gramos de $i0,

-39 -



10

15

20

L
LI S

10.8.72

por litro) en 4 litros de agua destileda, y se disolviebon
después 628 grsmos de carbonato sédico anhidro en la;solun
cibén de silicato, Ia solucién alcalina de silicato se afin-
dié gradualmente a la solucién de nitfétoég mientras que

se agitabae enérgicamente. La precipitacién se llevé a cabo
a la temperaturs amblente, y el pH de la olucibn de hi~
dfbgel'resultante fue de 8 + 0,5. 8e £ittré el precipitado,
y el material resultante se trituré y se secé léntameﬁ@a \
por calentemiento en estufa a 11020, El catelizador.secado
se traté con porciomes sucesives de une solueiln el 5 por
ciento (en peso) de nitrato eménico seguidas por aguva des-
tilada caliente para eliminar el sodio. Deépués'ael'seba-.'
do, el catallizador se calentdé a 3509C en aire durante 4 ﬁg
ras, Bste material, despuds de la adieién de 2 por cienmto
de grafito, se aglomerdé en cilindros éﬁuidimensioﬁhles de
3,18 mm, La composicién nominal del oatalizador, supuesto
reducido, era: Ni, 75,03 A12 39 6,253 s10 0 18,75 por clen
t0 en peso, *

II, Aparato, Método de Operacién ¥ Resultados +

Se introdujeron T2 gramos del catalizador niquel-
-silice-alﬁmina como relleno en un reactor de las mismas

_dlmensiones que se han dado’ en el Ejemplo-2; T T

Se gasifioé coutinuamente nafta exenta de szufre
(LDF 115) durante 5 horas en‘las oondiclones s1guientesr
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Presidn
Proporcién vapor de agua/nafta
Temperaturas:
Entrada
Mixima
Salida
Caudal de tratamiento

Composicién del Producto
(porcentaje en volumen):

. Dibéxido de carbono
Metano-
Hidrégeno

&

168,7 kg/cm2 manométricos

2:1 en peso

326 - 3299¢
364 - 3700C
326 - 3362¢

51,3
om?

& por hora y pof
de seccién transver

sal de la columna de

Seco

19,7
77,8
2,5

catalizador.

Seco, después de
la eliminacién.
de CO, hasta 1
por clento

1,0
95,7
. 3’2 :

Por los’ ejemplos que anteceden, se abfeciaré que
los catelizadores empleados en las reacciones descritas en

esta memoria para efectuar la gasificacién de hidrocarburos
emplean metales cataliticos que se precipitan a partir @é

sus soluciones., Un catalizador preferido estd constituido

esencialmente por niquel y silice coprecipitados, estando

presente el niquel en una cantidad comprendida entre 50 y

85% en peso y la silice en una cantidad comprendida entre
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50 y 15% en peso, siendo todavis més pfeferidos los catali
zadores gque contienen de 70 a 80% en peso de niquel. Otro
tipo mds de catalizador preferido que puede ser aim més ag
tivo que el tipo previo de catalizadoreéQ es uﬁ cataliza~-
dor que se compone esencialmente de rutenio v alfmina co-
precipitados, estando presente el rutenio en uﬁa cantida@
comprendilda entre 20 y 50% en peso ¥y ié aldmine en una oég
tidad comprendida entre 80 y 50 por ciento en peso,'siéndé
todavia més preferidos los oatalizadores que contienen de
3O a 50% en peso de ruténiQu

El procedimiento de la invenoién se puede utili-
zar tamblén de uns manera similar para producir me%anolé?
pertir de propauo o butano, los cuales pueden estar en for
ma ligquida, o a partir de metanol, ) .

lLa invencién incluye tambiédn, dentro de sm alcan-
ce productos gaseosos, por ejemplo un gas constituido de
manera sustanclalmente total por metano y dibxido de carbo
no, 31empre que se haya preparado por el procedlmlenio de
la invencidne. , . .

Esta solieitud gque corresponde a la presentada en
Gran Bretafia, el 6 de Agosto de 1.971, bajo el NQ 37133/71
¥y en Gran Bretana, el 9 de Septlembre de 1.971, bajo el
Ne 42180/71 cognada, se acoge g 1los beneficios del articu-
1o, 51 del vigente Estatuto sohre PrOpiedad Industrlal.,‘;
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. BEIVINDICAGIONES

i

Los puntos de invencién pr0pia ¥ nueva que se pre

sentan para que sean obaeto de esta solicitud de Patente de
Invencién, en Esgpaiia, por VEINTE aﬁos, son los siguiepte5°
1,- Un prooedimlento para la produccién de produc
tos gaseosos por una reaceibn quimica, siendo al menos wma
de las sugtencias reaccionantes liquida a la temperatura y

:presién normales, caracterizado por el hecho de que dicha
reaccién se lleva a cabo a une, presién dada o a una tempe-

ratura dada en presencia de wna proporeién de al menos una

_de las sustancias reaccionantes en la fase 1iquida, contro

léndose as! la temperatura o la presién de ia resccién.
2.= Un procedimiento de acuerdo con la reivindi-
caoidn 1, caracterlzado por el hecho.de que el procedﬁmien
to es exotérmico ¥y la temperatura de reaccién requerida se
controla por medio de evaporacibn de al menos una de las

.suqtanciqs.reaccionanteso

_3:F Un procedimiento de acuerdo con le reivindi-
cacibn 1 6 la reivindicacién 2: caracterizado por el hech6
de que la reaccién se lleva a cabo en presencia de un cata
liza.doro ‘, ) ‘ f
' 4,= Un procedimiento de aeuerdo con la reivindi—

cacién 3, caracterizado por el hecho de que el catalizador
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se mantiene en una condicién sustanclalmente himeda
durante la reaccién.

5,= Un procedimiento de acuerdo con una cual-
quiera de las reivindicaclones anteriores, caracterizado
por el hecho de que la reaccién es una gasificacién cata~
1itica de hidrocarburos ligeros con vapor de agua y la
reaccién entre el hidrocarburo y el vapor de agua se lleva
a cabo en presencia de agua en la fase liquida, con 1o cual
se obtiene un produotd gaseoso que estéd constituido sustan-
cialmente por metano y diéxido de carbono. '

6,= Un procedimiento de acuerdo con la reivindica

cién 5, caracterizado por el hecho de que el hidrocarburo
es un destilado de petréleo predominantemente alifético que

L]

tiene un punto de ebullicidén final inferior a 17020, _
. 7:4 Un procedimiento de acuerdo con la reivindi-
caci6n 5°¢ la reivindicecién 6, caracterizado por el hecho
de que la reaccién se lleva a cabo con el catallzador a una
temperatura comprendida en el intervalo de 250 a 35000,

' 8,~ Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de
las reivindicaciones 5 a 7, caracterizado por el hecho g
que el catalizador se encuentra en la forma de wn Tscho es
tédtico, al menos una parte del cual estd mojada por la fa-
se 1iquidaa

9,- Un procedlmlento de acuerdo con cualqulera B

de las reivindicaciones 5 a 8, caracterizado por el hecho
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de que el catalizador es rutenio, niquel, cobalto o una
mezcla de los mismos, habiéndose preéipitado dicho metal
catalitico a partir de una solucién,

10 - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera
de 1as reivindicaciones anteriores, caracterizado -por el
hecho de que wna parte de.la reaccién se efectda en presen
cie de al menos una.de las sustancias reaccionantes en la
fase liquida controlédndose asli la temperatura o 1a presién
de la reacoién, y una perte de la reaccién se efectia con
todas las sustancias reaccionantes en la {ase gaseosa, en~
contréndose el catalizador para tal reacoién en fase gaseo
sa.en condicién seca, 7 o

ll.- Un procedimiento de acuerdo con la reivindi
cacién 10, caracterizado por el hecho de que al menos una
pérte del ocatalizador en condiciéh,seca es pr0porci;nada;
por. un lech; adicional de catalizador que se encuentra eﬁt
un reciplente separado. .

12,~ Tn prooedﬁmiento de acuerdo con cualquiera
de las relvindloaclones 5.a 11, caracterizado por el hecho
de que el catalizador esté constituido esencialmente por
niquel ¥ sillce coPreclpitados, en los cuales el niquel
estd presente en una cantidad comprendida entre 50 y.85%
en peso y 1a, éilice estd presente en una centidad compren;
dida entre 50 y 15% en peso, . _

3 - Un procedimlento de aouerdo con cualquiera

= 45 ~



10

15

26,4473
MOM

de las reivindicaciones 5 g 11, caracterizado por el
hecho de que el catalizador estd constituido esencial-
mente por rutenio y alimina coprecipitados, en los
cusles el rutenio estd presente en una cantidad com-
prendida entre 20 y 50% en peso y la alimina estd pre-
sente en una cantidad comprendids entre 80 y 50% en
peso.

14, Un procedimiento para la produccidn
de productos gaseososf

Tal y como se ha descrito en la Memoria que
antacede, representado en los dibujos que se acompa~
fian y con los fines que se han especificado,

Esta Memoria consta de cuarenta y sels hojas

escritas a mdquins por una sola cara,

Madrid,
. An
o 2 MAND 1873
AThars Rizguere
Four Padulo
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