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La presente invención se refiere a mejoras en o 
relacionadas con la producción de gases, y en un aspecto 
particular a la producción en una sola etapa de gasifica­
ción de un gas-constituido de manera sustancialmente total 

5 por metano y dióxido de carbono, por la gasificación cata­
lítica de aceites de petróleo ligeros (por ejemplo, desti­
lado de petróleo ligero) con vapor de agua. La separación 
de dióxido de carbono a partir del gas producido por medios 
conocidos adecuados, proporciona un gas que es intercambia 

10 ble con el gas natural y que se puede introducir en un sis 
tema de distribución de gas natural.

La Memoria Descriptiva de Patente Británica Nóm. 
10297H describe un procedimiento para la producción de un 
gas constituido principalmente por metano a partir de hi- 

15 drocarburos predominantemente parafinicos, pero que, no
obstante, es aplicable sólo a hidrocarburos parafinicos que 
contengan un promedio de 2 a 5 átomos de carbono por molé­
cula .

En el momento presente, no existe procedimiento 
20 alguno de etapa ónica para la preparación de un gas consti 

tuido de manera sustancialmente total por metano y dióxido 
de carbono a partir de aceites de petróleo ligeros, que ten 
gan un promedio de hasta 15 átomos de carbono por molécula 
o un punto de ebullición final de hasta 230SC. Un procedí- 

2$ miento preferido para la gasificación a baja temperatura de
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hidrocarburos ligeros (por ejemplo, destilado de petróleo 
ligero o nafta de petróleo ligera) se describe y reivindi­
ca en la Memoria Descriptiva de Patente Británica Núm. 
850527, de los mismos autores. Este procedimiento compren- 

5 de hacer pasar una mezcla de hidrocarburos predominantemen 
te parafInicos y vapor de agua en forma de vapores a una 
temperatura superior a 3509(3 a través de un lecho de cata­
lizador de níquel a la presión atmosférica o a presión su­
perior a la atmosférica de tal manera que el lecho se man­

ió tenga, debido a la reacción, a una temperatura comprendida 
dentro del intervalo de 4009(2 a 5509(2. Los gases resultan­
tes contienen vapor de agua, hidrógeno, óxidos de carbono*' 
y una proporción sustancial de metano. La proporción de me 
taño se puede aumentar por metanización, por ejemplo utili 

15 zando el procedimiento descrito y reivindicado en la Memo­
ria Descriptiva de Patente Británica Núm. 1.152.009, de los 
mismos autores, o en la Memoria Descriptiva de Patente Bri 
tánica Núm. 1.271.721, de los mismos autores. Alternativa­
mente, la proporción de metano se puede incrementar por la 

20 descomposición de un suministro adicional de hidrocarburo 
como se describe y reivindica en la Memoria Descriptiva de 
Patente Británica Núm. 1.265.481, de los mismos autores, o 
por cualquier otro método adecuado.

Se ha ideado ahora un procedimiento para la obten 
25 ción de productos gaseosos por una reacción química, proce
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dimiento que es particularmente aplicable a la preparación 
de un gas constituido de modo sustancialmente total por me 
taño y dióxido de carbono, por gasificación de destilado de 
petróleo ligero en un procedimiento de etapa única.

5 El procedimiento de la presente invención se des
cribe más adelante en esta memoria de manera detallada con 
referencia particular a la preparación de un gas constituí 
do de modo sustancialmente total por metano y dióxido de 
carbono. Debe entenderse, sin embargo, que la invención no 

10 se limita a este aspecto, siendo aplicable el procedimien­
to a muchas reacciones en las que una de las sustancias 
reaccionantes es liquida a la temperatura y presión norma­
les. Ejemplos de reacciones que se pueden llevar a cabo uti 
lizando el procedimiento de la invención incluyen la oxida 

15 ción de hidrazina con oxigeno para formar nitrógeno quími­
camente puro y agua; la descomposición catalizada de peróxi 
do de hidrógeno puro para dar oxigeno y ozono; la hidróli­
sis de alcohilos de zinc para dar hidrocarburos; la oxida-! 
ción catalítica de hidrocarburos para dar aldehidos, espe- 

20 cialmente formaldehido; la oxidación o "deshidratación" ca 
talitica de alcoholes para dar definas; la reacción cata­
lítica de alcoholes, en particular de metanol, con vapor de 
agua para producir una mezcla de gases constituida predomi 
nantemente por dióxido de carbono y metano; y la descompo- 

25 sición catalítica de acetona para dar cetena y'metano.
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De acuerdo con ello, la presente invención.pro­
porciona un procedimiento para la obtención de productos 
gaseosos por uná'reacción-química, siendo al menos una de 
las sustancias reaccionantes líquida a la temperatura y pre 

5 sión normales, procedimiento que comprende conducir dicha 
reacción a uná presión dada o a úna temperatura dada en pre 
sencia de cierta proporción de al menos una de las sustan­
cias reaccionantes en la fase líquida, controlándose asi la 
temperatura o la presión.de la reacción.

10 En la realización del procedimiento de la inven­
ción, el control de la temperatura se consigue por la eva­
poración de la sustancia reaccionante que se encuentra par 
cialmente en la fase líquida si la reacción es exotérmica^' 
y por condensación si es endotérmica. Asi, a cualquier pre 

15 sión de operación particular la temperatura de la reacción 
será la temperatura a la cual el liquido y el vapor de lá 
sustancia reaccionante que se halla parcialmente en .la fá- 
sé liquida estén en equilibrio. Debe entenderse que los tér 
minos temperatura normal y presión normal, tal como.se uti 

20 lizan a lo largo de toda la memoria descriptiva, se refie­
ren a la temperatura del local o temperatura ambiente, y a 
lá presión atmosférica.

Las sustancias reaccionantes empleadas en el pro 
cedimiento de la'invenoión pueden ser todas ellas liquidas 

25 a lá temperatura y presión normales. El procedimiento,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 indesea 
blemente altas. Las reacciones en fase de vapor que se lie 
van a cabo utilizando el procedimiento de la invención pue 
den ser catalizadas.

En un aspecto particularmente preferido, la pre­
sente invención proporciona un procedimiento para la gasi­
ficación catalítica de hidrocarburos ligeros con vapor de 
agua, procedimiento que comprende llevar a cabo las reaccio 
nes de gasificación a presión elevada en presencia de cier 
ta proporción de agua en la fase liquida. El gas producido 
asi obtenido está constituido sustancialmente por metano y 
dióxido de carbono, y el gas producido secado contendrá ge 
néraümente menos de 2 por ciento y preferiblemente menos de 
0,5"por ciento de gases distintos del metano y el dióxido 
de óarbóno.-

Los hidrocarburos ligeros están constituidos ge­
neralmente por un destilado de petróleo predominantemente 
álifático de punto de ebullición final menor de 230SC y'ge 
neraimente menor de 170SC. El hidrocarburo.ligero puede 
ser,: alternativamente,.un gas de petróleo licuado. Se pue­
de emplear también convenientemente un destilado de punto 
de ebullición final-hasta 115^0.

En la realización del procedimiento de gasifica-



ción antes mencionado, el lecho de catalizador se mantiene 
usualmente a una temperatura inferior a 3703(2, generalmen­
te a una temperatura inferior a 3503c, y preferiblemente a 
una temperatura comprendida en el intervalo de 200 a 3503C.

5 El catalizador comprenderá por lo general un metal del Gru 
po 8 de la Tabla Periódica de clasificación de los elemen­
tos. El metal puede estar depositado sobre un soporte tal 
como alúmina. Los catalizadores pueden contener también Un- 
activador. Catalizadores particularmente preferidos son 

10 aquéllos que comprenden rutenio, níquel 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 
lizador; pero se'pueden utilizar proporciones comparativa­
mente bajas de rutenio, hasta tan bajas como 5 por ciento, 

15 aun cuando el rutenio sea el único componente metálico ac­
tivo del catalizador. Algunos de estos catalizadores son 
bien conocidos como catalizadores de gasificación, pero los 
catalizadores requeridos para el procedimiento de la inven­
ción deberían ser en general particularmente activos con ob 

20 jeto de que se lleve a cabo la gasificación a las bajas tem 
peraturas utilizadas, y asimismo no deberían verse afecta­
dos.en general por la.presencia de agua, y deberían retener 
su actividad en presencia de concentraciones muy bajas de 
hidrógeno.

25 El catalizador se puede encontrar en forma de un
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* lecho estático de gránulos o bolas, el cual está humedeci­
do o mojado por la fase liquida; al menos una parte del le 
oho puede estar sumergida bajo la superficie de la sustan­
cia reaccionante liquida. Alternativamente, el catalizador 

5 se puede encontrar en forma de una suspensión de partícu­
las sólidas en la sustancia reaccionante liquida, o bien 
puede disolverse en la sustancia reaccionante que está par 
oialmente presente en la fase liquida.

Preferiblemente, los requisitos de calor del pro 
10 cedimiento se cubren en su totalidad por el suministro o la 

retirada de calor sensible y latente contenido en los mate 
ríales 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.

15 Se ha encontrado en el reformado con vapor de
agua de nafta o destilados de petróleo ligeros, que inclu­
so a las temperaturas que se han hecho posibles mediante 
la reacción a altas presiones, han tenido que utilizarse ca 
talizadores excepcionalmente activos para obtener un grado 

20 satisfactorio de conversión del material de alimentación, 
incluso para caudales de tratamiento comparativamente mo­
destos. Esto se puede atribuir, al menos en parte, al he­
cho de que el catalizador está húmedo o mojado, por lo que 
las sustancias reaccionantes y los productos tienen que di 

25 fundirse a través de películas liquidas. Se ha encontrado.
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405608
que no es necesario ó inoluso que no siempre es deseable 
que la totalidad del oatálizador utilizado en el procedi­
miento arriba descrito se mantenga en condición húmeda o 
mojada con objeto de mantener el control de temperatura y - 

5 presión en la reacción. El mantenimiento del catalizador 
en una condición húmeda o mojada en un reactor vertical pue 
de requerir un aporte continuo de, por ejemplo,, agua,'lo 
cual impide-el*establecimiento del equilibrio térmico, de 
tal modo que se reponga el agua que'se evapora..

10 De acuerdo con ello, la presente invención pro-:
porciona,.en un aspecto preferido, un procedimiento para*la 
obtención de productos gaseosos por una reacción química,; 
procedimiento que comprende llevar a cabo una reacción de- 
gasificación catalítica a una presión dada o a una tempera 

.15 tura dada, en el cual una parte:de la reaoción se efectúa 
en..presencia de almenes, una de las'sustancias, reaccionan­
tes eh fase liquida, controlándose asi la temperatura o la 
presión de la reacción, y una.parte de la reaceión'se efec 
tda con todas las sustancias reaccionantes en fase gaseosa. 

20 Si.bien las reacciones de gasificación catalíti­
ca se inician y se llevan a cabo en gran parte con. una de 
las:.sustancias reaccionantes en fase .liquida, esto es,* con 
el catalizador humedecido, se'completan en la fase de va­
por totalmente como reacciones catalíticas.en fase gaseosa, 

25 esto es, con el*catalizador en condición seca^ y de-este

rio,.s,y?



modo se consigne un control suficiente sobre la temperatu­
ra o la presión de la reacción. Lamanera.preferida de ob­
tener este resultado deseado consiste en de jar, que se ele­
ve la temperatura de operación, en una cuantía comparativa 
mente pequeHa, de .tal modo que dejen de obtenerse condicio. 
neS'saturadas*con respecto a cualquier sustancia reaccionen 
te en una oierta distancia apropiada a lo largq del lecho 
catalítico,- Esto se consigue mediante una manipulación ade 
quada dq las proporciones de las sustancias reaccionantes, 
o de la proporción de oualquier.sustancia reaccionante¡que 
se encuentre en la fase liquida, q de. la .presión,, o de las 
temperaturas de precalentamiento,,.bien sea individualmente 
o en combinaciones apropiadas; Se apreciará que si él sumí 
nistro de fase liquida es exoesivo 0 si se suministra insu­
ficiente qalor bien sea en forma de'..precalentamiento, o por 
otros medios, no se establecerá una porción seca-del lechos
#3..catalizador.; * -t . ' ; - * *:-- - ---
-' ' - * Puede utilizarse cualquier método, conveniente a,.
^íh de oonseguir que $1 aparato incluya una porción seca da 
catalizador^, Una; -porción seca-puede ser inmediatamente "adya 
eente a la porción húmeda, como se ha indicado arriba. Al­
ternativamente, se -puede utilizar, en conjunción .con un le 
eho dé catalizador, operado totalmente en condiciones húme­
das, un lecho adicional de catalizador en un recipiente ŝe , 
parado.-El lecho adicional de catalizador no precisa ser



del mismo carácter que el catalizador..que se mantiene en 
las condiciones húmedas. Si se.utiliza un lecho de catali­
zador separado, se pueden proveer medios para la condensa­
ción de cierta proporción de una sustancia reaccionante'aa 

5 tre las porciones seca y húmeda de catalizador. Se puede,, 
emplear calor por separado para mantener un lecho o parte . 
de un lecho en la condición seca. .

El procedimiento de la presente invención se. des 
cribirá á continuación más particularmente con referencia. 

3.0 a los dibujos qué se acompañan, en los cuales! .
. la Figura 1 muestra un recipiente dé reacción ver 

tioal 4 rellenado con un lecho de catalizador 6 con medios 
para suministrar agua.y vapor* de agua por 1 y destilado por 
2, precalentado én la medida necesaria, en el cambiador.'de; 

3.5 calor .5, por la vía del punto de mezclado. 3, al extremo su 
perior del' leoho. Los gases producidos sálen pasando por el 
cambiador de calor 7, en el que se enfrian. El agua conden 
sada se recoge en el separador 8 y los'gases salen'por 9 
para la etapa de separación de dióxido de carbono'(no repre 

.20 sentada).- Si se desea, se puede utilizar la eliminación de 
calor en 7 para'precalentar el agua suministrada al reaor 
tor. - * ' ' , .

 ̂ ' Una manera preferida de controlar la relación va 
port de agua-agua dé la mezcla, de. gases en 3 consiste en su 

25 ministrar'.vapor; de agua sobrecalentado * en 1 y  destilado <li
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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 sumí 
nistrado al destilado en 5y o ambos, se pueden utilizar'pa 
ra controlar la magnitud de la condensación.

5 En la gasificación por este procedimiento de un
destilado de petróleo ligero típico que tenga un punto de 
ebullición final de 11$S(3, el contenido de hidrógeno del 
gas húmedo producido a 32730 es 0,37 por ciento, cuando se 
alcanza el equilibrio, ó 0,72* por ciento en el gas final se, 

10 cado y lavado (que se supone contiene 1 por ciento de dlóxi 
do de carbono residual). Contenidos residuales de hidróge-, 
nó aún'más'pequeños se obtienen como resultado de la opera 
eión a temperaturas más bagas y relaciones más bajas de va­
por* de agua a destilado. ' '

1$ ' - En él modo de operación descrito,-tiende a elimi
narsela caída'inicial de temperatura en el extremo de en-- 
tradá del lecho-de catalizador, seguida por un aumento en", 
la temperatura a medida que transcurre la reacción, carac­
terísticas que son comunes a los procedimientos existentes. 

20 en la aotualidad. Al principio de la zona de reacción-,' se 
condensa vapor de agua para mantener la temperatura a me di 
da que se inicia la reacción endotérmica; más tarde, a me­
dida que la reacción exotérmica global sé completa en si 
misma, este agua, junto con una parte de la introducida iai 

2$ cíalmente', se-evapora al fluir a lo largo del lecho-J' inhir
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biéndo asi.un aumento de la temperatura^ *
Otra de las modalidades de operación del proce<ü 

miento de la invención se ilustra en la Figura 2...E1 desti 
lado liquido se suministra en 11, por la*vía del precalen- 

$ tador 19, al fondo de un reactor puesto bajo presión,, el 
cual*está lleno hasta el nivel 13 con-agua a la temperatu­
ra de*, su'punto de ebullición y contiene un lecho de -catali 
zador 12..:A1 entrar en contaoto en 10 oon el agua,: se yapo 
riza el destilado.: Las burbujas de vapor que resultan- que- 

10 dan.-saturadas con. vapor de. agua- y la mezcla asciende a tra­
vés* del lecho de catalizador., reaccionando como; en el- ¿aso 
anterior'para formar una mezcla constituida sustancialmen- 
te'por metano y* dióxido de carbonos El agua de complemento 
se suministra en .17* por. la via de un precalentador 18, pre 

15 feriblemente en forma de vapor de agua. El,valor de la tem 
peratura en* el interior del reactor, y por consiguiente la 
presióna se contro lan; mediante el oalor suministrado en 18 
3 19, o ambosv -

' Eh otra disposición, se puede disponer - catalizar 
20 dor! adicional en. un! lecho 14 (Figura .2);-por encima*.de„ la ca 

pa de agua existente en 13 y se condensa:el vapor.-de agua­
da los gases producidos qué salen por*la-via.15 utilizando 
un cambiador-de-calor 16,'haciéndose volver dicho vapor/, de 
agua en forma de.agua al-recipiente de reacción para;centro 

25 lar..*, surt emper atur a-* y para.mantenerel -catalizador*-en una*.-.

: lp¡.^f?2
13



cóndición'húmeda o mojada. El calor recuperado en el cam­
biador de calor 16!se puede utilizar para pré calentar el * 
agua o el destilado suministrados al reactor. - * /

'En el presente procedimiento.se consiguen ciér^- 
5 tas ventajas mediante la operación a baja temperatura con 

vapor de agua saturado.!En primer lugar, se pueden utili-- 
zar adecuadamente las altas presiones de operación sin'ne^ 
cesidad de emplear materiales de construcción especiales 
resistentes-ál calor. En segundo lugary.como las velocida- 

10 des de transmisión de calor son mayores en un sistema con- 
densante, puede haber reducciones en los requisitos de'su­
perficies* para intercambio de. calor. Adicionalménte,. la ope_ 
ración a presión elevada facilita la separación del!dióxido 
de carbono a partir de los gases producidos. -

15 ' '- ! : Las descripciones que anteceden! se* refieren expre
sámente a la-operación:con lechos estáticos de catalizador 
dividido en partículas.. Lá invención! incluye la posibilidad 
de"utilizar^una suspensión de catalizador sólido en la fase 
liquida o un catalizador'.homogéneo en solución.: En estos mo 

20 dos de operación,.por otra!parte,-el movimiento del catali , 
zador en el*interior del!espacio de reacción es:suficiente 
por!'si mismo para contrarrestar- la desventaja,'. encontrada 
en los!lechos estáticos, dé qué pueda* requerirse que regio 
nes"particulares del catalizador operen permáhentemente: a. 

25 temperaturas especialmente, bajas debido ál!éstablecimiento

sa 14 ̂
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de una fase - endotérmica en las-reacciones. --
La "presente invención, se describirá -ahora más:, 

particularmente/con referencia al Ejemplo :5 siguiente.
EJEMPLO I ' ...

5- I.. Bre-paraoión del Catalizador * ' - ;-
-I&t catalizador coprecipitado que contenía 35:por 

ciento en- peso de rutenio y- 65- por ciento en peso de .'alúmi­
na se preparó por el método siguiente.'. Se disolvieron:478,2 
g de. nitrato de -aluminio hidratado (Al(NQ^)^..9HgO) en una--. 

10 solución previamente preparada de 87,5 g de cloruro de ru^ . 
tenio (RuCl^.xHgO: aproximadamente 40; por ciento en peso de 
Ru) disueltos en 1500 mi de agua;destilada.. Se calentó, el- 
total a 65SC.y 'se añadió cuidadosamente una solución.acuo.sa 
que contenía 20 por ciento en peso de bicarbonato amónico 

1? hasta que se. alcanzó un pH de 7 a 8. El precipitado se fil 
tró, yrse lavó,-primeramente con bicarbonato amónico :0,5 :N- 
y.luego,^ repetidas veees, con agua destilada, ;hasta que los 
lavados , no mostraron traza alguna de. iones cloruro*. El- pre­
cipitado se secó durante una noche a 120.̂ 0 y.,' con adición. - 

20 de 2 por ciento' de grafito eomo lubricante¿ se aglomeró: eu. 
cilindros equídimensionales de 3,18 mm. Se prepararon cata 
limadores que contenían otras proporciones de jrutenio y alú 
mina ajustando las cantidades anteriores en la medida nece 
saria., *

25'- .-Se preparó:un-segundo catalizador ceprecipitado.j

15



que contenía 75 por ciento en peso-de níquel y 25 por cien 
to en peso de alúmina e impurificado con*0,6 por ciento en 
peso de.potasio, de acuerdo con Un método descrito en.la 
Patente Británica Núm. 969.637.

5 - Se preparó un tercer catalizador coprecipitado
que contenía 20 por ciento en peso de cobalto, 55'por. cien 
to en peso de níquel y 25 por ciento en.peso de alúmina.'e* 
impurificado con 0,6 por ciento de potasio,, de acuerdo'con 
un método descrito en la Patente Británica. Núm.. 969.-637^'

10 mezclándose los nitratos de cobalto y níquel en las solu­
ciones! originales-en las proporciones correctas-para dar -. 
lap proporciones de metal deseadas eñ'el catalizador* final. 
II. Aparato. Método de Operación y Resultados:- I.*.*. - '

.Se introdujeron como relleno 61,.9 g de un catali 
15 zadbr constituido por 35 por oiento. en peso de .rutenio y J. 

65 por ciento* en peso de alúmina en forma de cilindros, eqUi 
dimensionales de 3,18-mm.en .un tubo de. reactor* de racero !.. - 
inoxidable, vertical,- de 15,2 mm de diámetro, que tenía una 
-longitud de 65 cm, para dar un lecho de 37,5- cm; de l&ngi- 

20 tud.* El catalizador descansaba sobre un relleno inerte^de.- 
pequeños.' fragmentos de sílice que ocupaba.por completo^ los
17,5 cm inferiores dél tubo, dejando así 10 .cm. dé espacio! * 
vacío por*encima del lecho. El tubo del. reactor, aparte de 
los 25,4 mm del extremo superior y de la tuerca del extre- 

.25 mo superior, estaba* severamente calorifugado: con cordón de

... 10.8.72
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asbesto: para reducir al mínimo la .pérdida o ganancia de rea 
lor, y eltotal* se.'rodeó por Un homo eléctrico provisto de 
tres arrollamientos oontrdiados independientemente. La.tuer 
ca del extremo superior se.calentó independientemente por 
medio de una cinta de calentamiento.. * .

; . . El catalizador se redujo en primer lugar durante 
8 horas en una corriente de hidrógeno a 4009C y 16$,7- 
kg/em manomótricos. El hidrógeno se. reemplazó luego,por 
nitrógeno suministrado a la misma proporción.molar que^ha­
bría" da utilizarse subsiguientemente para el vapor de agua, 
y la intensidad de corriente; de los arrollamientos del hor 
no se ajustó con el fin de llevar el reactor a una tempera^ 
túra/unifóime de *33020. Se -suministró luego vapor de agua 
al extremo' superior; del lecho . bombeando agua mediante un* ' 
evaporador-ál* caudal* de. 2,0* g por .minuto. A medida .que se 
de splazó.'.el' nitrógenoel tubo - de reacción, alcanzó con rar' 
pidez úna temperatura uniforme de 35090., temperatura a 'la 
cual*.la presión* de'vapor del agua.es dé 169,7 kg/cm mano- 
métricos. Se bombeó-después un destilado exento de azufra, 
de' punto: dé ebullición final* -115 9 C., al-caudal de 1,09 grpor 
minuto por - la vía de un: evaporador hasta una unión con el- 
tubo de suministro de vapor de agua: situado inmediatamente 
por.*'encima de la -tuerca del extremo Superior* la temperat.u 
ra-de-los;vapores mezclados eh el espacio, existente .sobra- 
el lecho de.catalizador se llevó a 31890 por ajuste.dé.la



temperatura de la tuerca del extremo superior. Esta tempe- 
ratura correspondía a 113 y5 kg/cm manomátricos de vapor de
agua, de tal modo que la presión del hidrocarburo vaporiza

2 "do en este punto era de 56,2 kg/cm manométricos, y la re-
5 lación molar de vapor de agua a hidrocarburo aproximadamen 

te 2:1. El peso molecular del destilado suministrado era 
85, y por tanto la relación molar de agua total a destila­
do suministrado era de 8,65:1. Asi pues, por cada mol de 
destilado suministrado, estaban presentes dos moles de agua 

10 en forma de vapor y 6,65 moles en forma liquida. En estas 
condiciones, la temperatura en el extremo superior del le­
cho de catalizador era de 3183C; se elevaba gradualmente 
hasta 3503c 20 cm por debajo de la superficie del lecho, y 
descendía después nuevamente a 3403C a la salida. Estas tem 

15 peraturas se mantuvieron a lo largo de todo un experimento 
que tuvo una duración de 5 horas..El agua que no había 
reaccionado se separó de los gases producidos por condensa 
ción en un separador y los gases producidos secos se expan 
sionaron antes de su análisis por medio de una válvula auto 

20 mática que mantenía la presión de toda la instalación en el 
valor seleccionado. La composición del gas producido se dé 
terminó por integración gráfica de gráficos volumen/compo- 
sioión obtenidos durante el experimento y para los gases 
descargados de la instalación al expandir.

10.8.72
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Resultados
Contenido de carbono del destilado de petróleo ligero:

84,06 por ciento 
en peso

Duración del experimento: 5 horas
Peso de destilado de petróleo 

ligero suministrado: 311,7 g
Peso de carbono suministrado: 261,8 g
Peso de agua suministrado: 658,6 g
Carbono recuperado como metano: 194,0 g
Carbono recuperado como dióxido 

. de carbono: 54,8 g
Carbono recuperado como destilado 

sin reaccionar: 0,0 g
Pérdidas de carbono no determinadas: 13,0 g
Proporción volumétrica metano: 

dióxido de carbono en los 
gases producidos: 3,54

Análisis del gas producido seco,
.. porcentaje en volumen:

Metano 72,27
Dióxido de carbono 21,83
Hidrógeno 0,90

Porcentaje de carbono recuperado 
gasificado a dióxido de carbono 
y metano: 100

23 Dos experimentos repetidos realizados durante pe

.10. 8.72
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riodos ulteriores de oinoo horas, sin nueva reducción pre­
via del catalizador, dieron, ambos, 100 por ciento de con­
versión.

Se llevaron a cabo dos experimentos más en el mis 
5 mo aparato con un relleno nuevo de catalizador que contenía 

35 por ciento en peso de rutenio y 65 por ciento en peso de 
alúmina. En el primero de éstos, se suministró un gas de p_e 
tróleo licuado exento de azufre cuya composición en volu­
men, era: propano 10 por ciento,, n-butano 50 por ciento,

10* i^butano 39 por oiento, pentanos 1 por ciento, junto con el 
vapor* de'agua durante cinco horas en una relación similar 
a la utilizada con el destilado de punto de ebullición fi­
nal 115BC. Se consiguió una gasificación completa, obtenién 
dose un gas de salida de análisis idéntico. En el segundo 

15' experimento, se suministró-un destilado de punto de ebullí 
clón final 170 SC exento de azufre, durante cinco horas, con 
resultados semejantes.-

E1 tubo del reactor se rellenó luego con 68,4 g
de un catalizador constituido por 75 por ciento en peso de

20- níquel y 25 por ciento en peso de alúmina, impurificado con
potasio, en forma de cilindros equidimensionales de 3,18
mm, preparados como se-ha descrito arriba. Después de some

-2 *"ter á" presión con hidrógeno a 169,7 kg/cm absolutos, redu 
oir y reemplazar el hidrógeno con nitrógeno como antes, se 

2 5 * comenzó el suministro de vapor de agua a 2,5 g por minuto^.

8̂ -72
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Al cabo de media hora, se comenzó el suministro de.destila 
do de punto de ebullición final 1 1 5 exento de azufre, a 
razón de 0,68 g por minuto. La temperatura de los vapores 
mezclados en el espacio existente sobre el lecho de catali 
zador se llevó a 336BC mediante ajuste de la temperatura <
de la tuerca del extremo superior. Esta temperatura corres

* 2 *"* pondia a 140,6 kg/cm absolutos de vapor de agua, por lo
que la presión del hidrocarburo vaporizado en.este punto 
era de 29,1 kg/cm absolutos y la proporción molap de va­
por de agua a hidrocarburo aproximadamente 5:1..Asi pues, . 
por cada mol de destilado suministrado estaban presentes 5 
moles de agua en forma de vapor y 12,4 en forma liquida,,En 
estas condiciónesela temperatura del extremo superior dpi 
lecho de catalizador era 336BC y se elevaba gradualmente 
hasta 339^0 a la salida del lecho. Estas.temperaturas se , 
mantuvieron a todo lo largo de un experimento que duró cin 
co horas.
Resultados
Contenido de carbono del destilado de petróleo ligero:

84,06 por.ciento
Duración del experimento: 5 horas
Peso de destilado de petróleo

- ligero suministrado: 186^0 g
Peso de carbono suministrado: ' 156,1 g'
Peso de agua suministrado: 765,6 g

- 21 -
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Carbono recuperado como metano: 23,8 g
Carbono recuperado como dióxido

de carbono: 8,1 g
Carbono recuperado como destilado

sin reaccionar: 123,2 g
Pérdidas de carbono no determinadas: 1,0 g
Proporción en volumen de metano a" 

dióxido de carbono en el gas 
producido: 2,94

Análisis del gas producido seco, 
porcentaje en volumen:
Metano 73,1
Dióxido de carbono 25,1
Hidrógeno 1,8

Porcentaje de carbono recuperado 
gasificado a dióxido de carbono 
y metano: 20,5

' En otro experimento realizado con este aparato 
-y método de operación, se rellenó el tubo del reactor con 
65,4 g de un catalizador que contenía 55 por ciento en pe­
so de níquel, 20 por ciento en peso de cobalto y 25 por 
ciento en peso de alúmina, impurificado con potasio, en la 
forma de cilindros equidimensionales de 3,18 mm, preparados 
como se ha descrito arriba. Después de preliminares seme­
jantes a los descritos en experimentos anteriores, se co­
menzó el suministro de vapor de agua a razón de 2,0 g por

- 22 -
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minuto a una presión de 169,7 kg/cm absolutos. Al cabo de
media hora se inició el suministro de destilado de punto
de ebullición final 11530 exento de azufre, a razón de 0,68
g por minuto. La temperatura de los vapores mezclados en el

5 espacio existente sobre el lecho de catalizador se llevó de
nuevo a 3363C mediante ajuste de la temperatura de la tuer
ca del extremo superior. Esta temperatura corresponde a 

2140,6 kg/cm absolutos de vapor de agua, por lo que la pre 
sión del hidrocarburo vaporizado en este punto era 29,1 

10 kg/cm^ absolutos y la proporción molar de vapor de agua a 
hidrocarburo era aproximadamente de 5:1. Asi pues, por ca­
da mol de destilado suministrado, estaban presentes 5 mo­
les de agua en forma de vapor y 8,9 moles en forma liquida. 
En estas condiciones, la temperatura en el extremo superior 

15 del lecho de catalizador era 336SC y se elevaba graduaimen 
te hasta 3393C a la salida del lecho. Estas temperaturas 
se mantuvieron a todo lo largo de un experimento de cinco 
horas de duración.
Resultados:

20 Contenido de carbono del destilado de petróleo ligero:
84,06 por ciento

Duración del experimento: 5 horas-'
Peso de destilado de petróleo '

ligero suministrado: 202,0 g
p. Peso de carbono suministrado: 170,0 g

10.8.72
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Peso de agua suministrado: 658,9 g
Carbono recuperado como metano: 22,9 g
Carbono recuperado como dióxido 

de carbono: 7,5 g

5 Carbono recuperado como destilado 
sin reaccionar: 137.36

Pérdidas de carbono no determinadas: 2,3 g
Proporción en volumen de metano a 

dióxido de carbono en el gas 
producido: 3,05

10 Análisis del gas producido seco, 
porcentaje en volumen:
Metano 74,1 
Dióxido de carbono 24,2 
Hidrógeno 1,7

15
Porcentaje de carbono recuperado 

gasificado a dióxido de carbono 
y metano: 18,1

111. Aparato. Método de Operación y Resultados
Se introdujeron 67,0 g de un catalizador que con 

20 tenia 25 por ciento en peso de rutenio y 75 por ciento en 
peso de alúmina en forma de cilindros equidimensionales de 
3,18 mm como relleno en la sección central de un tubo de 
reactor de acero inoxidable, horizontal, de 15,2 mm de diá 
metro, y que tenia una longitud de 95 cm, para dar un le- 

25 cho de 37,5 cm de longitud. El empleo del tubo de reactor

- 24 -
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horizontal aseguraba el mantenimiento del catalizador en 
condición húmeda o mojada durante la reacción. A ambos la­
dos de la sección central, el lecho estaba constituido por 
un relleno de 27,5 cm de pequeños fragmentos de silice. El 

5 tubo se calentó en su totalidad mediante un horno eléctri­
co. Como en el método (II) anterior, el catalizador se re­
dujo durante una noche en corriente de hidrógeno a 4003C y 
169,7 kg/cm manométricos, se reemplazó el hidrógeno con 
nitrógeno, se dejó que la temperatura del lecho total des- 

10 cendiese a 39030, y se introdujeron en el lecho por bombeo 
100 mí de agua, desplazando el vapor de agua producido al 
nitrógeno. La temperatura se estabilizó a lo largo de la to 
talidad del reactor en 35030. Se suministraron luego agua 
y destilado de punto de ebullición final 1153C exento de 

15 azufre, con caudales de aproximadamente 3,0 y 0,5 mi por
minuto, respectivamente, haciéndolos pasar a través de uno 
de los rellenos calentados de fragmentos de silice, en el 
cual se evaporaron.el destilado y una parte del agua. La 
temperatura del lecho de catalizador descendió casi inmedia 

20 tamente a un valor uniforme de 324-3C, que se mantuvo a to­
do lo largo de la duración del experimento. El agua y las 
trazas de destilado sin reaccionar se separaron por conden 
sación de los gases producidos. Los gases producidos secos, 
se expansionaron y se analizaron como en el método (II).

,- 25 -
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Resultados
Contenido de carbono del destilado de petróleo ligero:

84)06 por ciento 
en peso

Duración del experimento: 5 horas
Peso de destilado de petróleo 

ligero suministrado: 111,7 g
Peso de carbono suministrado: 93,8 g
Peso de agua suministrado: 919,2 g
Carbono recuperado como metano: 71,7 g
Carbono recuperado como dióxido 

de carbono: 21,8 g
Carbono recuperado como destilado 

sin reaccionar: 3,4 g
Ganancia de carbono no determinada: -3,1 g
Proporción volumétrica metano: 

dióxido de carbono en los 
gases producidos: 3,3

Porcentaje de carbono recuperado 
gasificado a dióxido de carbono 
y metano: 96,5

20 Una repetición del experimento por espacio de un
periodo de cinco horas adicional, sin nueva reducción pre­
via del catalizador, dió 95)8 por ciento de conversión de . 
carbono. El contenido de hidrógeno de los gases producidos 
en ambos experimentos era menor de 2 por ciento en volumen.

10^8¡,72
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IV. Aparato. Método de Operación y Resultados - III
53,1 g de un catalizador que contenía 35 por 

ciento en peso de rutenio y 65 por ciento en peso de cata­
lizador de alúmina en forma de cilindros équidimensionales 

5 de 3,18 mm se introdujeron como relleno en un tubo de reac 
tor de acero inoxidable vertical de 15,2 mm de diámetro, 
que tenia una longitud de 95 cm, para dar un lecho de una 
longitud aproximada de 37,5 cm. El catalizador descansaba 
sobre un relleno* inerte de fragmentos de sílice que lléna­

lo ban los 20 cm inferiores del tubo, dejando así 37,5 cm de 
espacio vacio encima del lecho. Este espacio vacio se en­
frió mediante un condensador de agua externo. El agua, que 
se hacia volver al catalizador para mantenerlo en condición 
húmeda o mojada, se condensaba en este espacio enfriado.

15 Los 50 cm del fondo del reactor estaban rodeados por un
horno eléctrico. El catalizador se redujo primeramente du­
rante 8 horas en una corriente de hidrógeno a 4-OOBC y a 
169,7 kg/cm manométricos. Se reemplazó el hidrógeno con ni 
trógeno y luego se bombeó agua al fondo del reactor hasta 

20 que alcanzó una altura de 15 cm. Esto requirió 34 mi de
agua. El nivel de agua se controló por medio de un disposi 
tivo de resistencia eléctrica. La temperatura a lo largo 
dél lecho total de catalizador descendió a 3503(2, tempera-
tura a la cual la presión de vapor del agua es 169,7 kg/cm 

25 manométricos. Se bombeó luego al fondo del reactor destilar

2

10.8.72
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do de punto de ebullición final 115a c liquido y exento de 
azufre, a un caudal de 0,34 g por minuto, con lo que se eva 
poró en la capa de agua liquida y ascendió a través del le 
cho de catalizador. La temperatura del lecho de catalizador 
descendió rápidamente a 327-C en toda su longitud.

Se mantuvo el suministro de destilado durante 5 
horas a este caudal, añadiéndose agua sólo en cantidad sufi 
cíente para mantener su nivel en el reactor, a medida que se 
eliminaba por gasificación. Los gases producidos secos que 
pasaban a través del condensador del extremo superior se ex 
pensionaron y se analizaron como en métodos de operación an 
teriores.
Resultados
Contenido de carbono del destilado de petróleo ligero:

84,06 por ciento

25

Duración del experimento:
Peso de destilado de petróleo 

ligero suministrado:
Peso de carbono suministrado:
Peso de agua suministrado (con in 

clusión de 34 g para proporcio 
nar el nivel de liquido origi­
nal) :

Carbono recuperado como metano:
Carbono recuperado como dióxido 

de carbono:

en peso 
5 horas

104,6 g
87,9 g

84,0 g
60.2 g

18.3 g

10.8.72
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Carbono recuperado como destilado
sin reaccionar: 9,4 g

Carbono no determinado: 0,0 g
Proporción volumétrica metano: 

dióxido de carbono en los 
5 gases producidos: 3,3

Porcentaje de carbono recuperado 
gasificado a metano y dióxido 
de carbono: 89,5

El contenido de hidrógeno de los gases de salida 
10 era menor de 2 por ciento.

La invención se describirá ahora más particular­
mente con referencia a las Figuras 3 y 4 de los dibujos:

La Figura 3 muestra un recipiente de reacción ver 
tical 24 rellenado con un lecho de catalizador 26 y provis 

15 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 <31 
versas sustancias reaccionantes y la temperatura del lecho 

20 de catalizador se controlan de tal manera que a la distan­
cia, medida a lo largo del lecho de catalizador, indicada 
por A en el diagrama, dejan de existir condiciones satura­
das y la parte del lecho de catalizador situada por debajo 
de la linea A está, por consiguiente, en condición seca.

25 Los gases producidos salen al exterior por la vía del oam-

10.8.72
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biador de calor 27, en el que se enfrian, saliendo por 29.
La Figura 4 muestra dos recipientes de reacción 

verticales 34 y 40 dispuestos en serie, los cuales están r<3 
llenados con lechos de catalizador 36 y 41, respectivamen- 

5 te. Vapor de agua por la tubería 31 y destilado por la tu­
bería 32, precalentado en la medida necesaria en el cambia 
dor de calor 33, se hacen pasar, por la vía del punto de 
mezclado 35, al extremo superior del lecho de catalizador 
36. Las sustancias reaccionantes gaseosas.y los productos, 

;-10 asimismo gaseosos, salen por 37, y el agua condensada se re 
coge en el separador 38. Los gases entran en el segundo re 
cipiente de reacción por 39. El lecho de catalizador se.man 
tiene en condición seca, y los gases producidos finales sa 
len por 42.

[15 En. un aparato del tipo descrito con referencia a
la Figura 3 arriba.descrita, pero con la entrada y la-salí 
da intercambiadas de tal manera que la dirección del flujo 
de las sustancias reaccionantes sea ascendente, es necesa­
rio impedir que las sustancias reaccionantes no descompues 

20 tas se condensen de tal modo que las mismas fluyan hacia .. 
atrás 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 
25 el extremo seco del lecho de catalizador con objeto de com

10, 8,72
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pletar las reacciones y alcanzar asi el resultado mejorado 
son, como se ha indicado arriba, más altas que las tempera 
turas utilizadas generalmente cuando la totalidad del cata 
lizador se encuentra en condición húmeda, aquéllas son to- 

5 davia muy bajas en comparación con las que podrían esperar 
se normalmente necesarias a partir de un conocimiento de 
las actividades del catalizador.

El aspecto de la presente invención referente al 
empleo de catalizador en ambas condiciones húmeda y seca 

10 se' ilustra ulteriormente por los Ejemplos que siguen.
EJEMPLO 2

I. Preparación del Catalizador
Se disolvieron 1114 gramos de nitrato de níquel 

hexahidratado en 2 litros de agua destilada y se añadieron 
15 a la solución fría 132,7 mi de vidrio soluble (silicato só 

dico de calidad para laboratorios, con 560 gramos de SiOg 
por litro), con agitación. Parte del níquel se precipitó * 
entonces. Se calentó la mezcla a 60-7030 y se mantuvo asi 
en tanto que se añadía lentamente, con agitación, cantidad 

20 suficiente de solución de carbonato potásico inicialmente 
fría (60 K^OO^: ***̂  -̂2° ^  para precipitar el resto
del níquel, teniendo cuidado a fin de controlar la forma­
ción de espuma debida a la liberación de dióxido de carbo­
no. El precipitado se filtró entonces y se lavó con cargas 

25 de 1500 mi de agua destilada mediante repetición de la for
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mación de papilla a 60-709c hasta que los lavados fueron 
neutros. (Si se desea, se puede utilizar solución de carbo 
nato sódico (40 Na^CO^: 100 H^O en peso) como precipitante 
alternativo).

5 El precipitado se secó durante una noche a 12090
y se calcinó luego durante 4 horas a 45090. El material se 
co se trituró hasta pasar por el tamiz British Standard de 
599 mieras de abertura de malla y, con adioión de 2 por 
ciento de grafito, se aglomeró en cilindros de 3,18 mm. La 

10 composición nominal del catalizador (calculada suponiendo
que había tenido lugar reducción) era: Ni, 75; SiOg, 25 por 
ciento en peso. Se analizó una partida, y sobre la misma 
base estaba constituida por: Ni, 75,5; SiOg, 24,1; álcali, 
0,4 por ciento en peso.

15 II. Aparato. Método de Operación y Resultados
Se introdujeron como relleno 252 g del cataliza­

dor níquel-sílice en forma, de cilindros de 3,18 mm en un tu 
- bo de reactor de acero inoxidable vertical de 19,05 mm de 
diámetro, que tenia una longitud de 110 cm, para dar un le 

20 cho de 90 cm de longitud. El catalizador descansaba sobre 
un relleno inerte de pequeños fragmentos de sílice que lie 
naban los 10 cm inferiores del tubo, quedando asi 10 cm de 
espacio vacio encima del lecho. El aparato se hizo operar 
con flujo descendente de las sustancias reaccionantes.

25 Se gasificó continuamente nafta exenta de azufre
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36
(LDF 115) durante 525 horas sobre el catalizador arriba in 
dicado, en las condiciones de operación siguientes:
Presión 168,7 kg/cm^ manométricos
Proporción vapor de agua/nafta 2/1 en peso

5 Temperaturas:
Entrada 3203-32530
Máxima 385a-39osc
Salida 3509-35590

10
Caudal de tratamiento 19,4 g de nafta por hora 

y por cm^ de sección trans 
versal de la columna de 
catalizador.

Composición del gas producido 
(porcentajes en volumen):

15

Seoo Seco, después de la 
eliminación de COg 
hasta 1 por ciento

Dióxido de carbono 21 1
Metano 78 97,8
Hidrógeno 1 1,2

20 Se mantuvieron perfectamente estas condiciones a todo lo
largo del experimento, durante el cual se consiguió sustan 
ciahnente el 100 por ciento de gasificación de la nafta; por 
tanto, el comportamiento del catalizador fuá estable.

Se observará que la caída de temperatura a lo lar 
25 go del lecho de catalizador, desde un valor máximo hasta la

10. 8.72
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salida, contrasta con lo que podría esperarse en un apara­
to totalmente adiabático a presiones más bajas, p.e j., 25 

atmósferas. En el tubo de laboratorio, que no está perfec­
tamente aislado, debe esperarse una pequeña caída, pero hay 

5 razones para pensar que la caída de temperatura observada 
no debe atribuirse en su totalidad a pérdidas de calor. El 
mecanismo ulterior de enfriamiento interno no se comprende
todavía plenamente.

35Esta designación se refiere al resultado de la 
10 aplicación del método Núm. I.P. 123/64, del Instituto del 

Petróleo Británico, "Métodos Normalizados de Ensayo para 
la Destilación de Productos de Petróleo", a muestras de los 
destilados de petróleo ligeros. El método es una destila­
ción normalizada en matraz de rama lateral, y la temperatu. 

15 ra del vapor se determina inmediatamente antes de que éste 
entre en la rama lateral para pasar al condensador. Cuándo 
se somete a este ensayo un destilado de petróleo ligero 
designado "L.D.F. T&C", no menos del 95% en volumen del des 
tilado inicial se habrá condensado y recogido en el colec- 

20 tor cuando la temperatura en la entrada a la rama lateral 
haya alcanzado T^C. Esta temperatura de isc'es generalmen­
te unos cuantos grados C inferior al punto de ebullición  ̂
final encontrado en el mismo ensayo.

EJEMPLO 3 * *
25 Se suministró una mezcla de metanol, agua, y vapor

*= 34 "
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40
de agua a un aparato que se asemejaba al descrito en^el 
Ejemplo 2,,operando con flujo descendente, pero que conte­
nía una columna de catalizador de 12,7 mm de diámetro, de 
60 cm de longitud, y que disponía de medios para que una 

5 parte del lecho de catalizador operase en-seco, en las con 
diciones siguientes:
Presión 168,7 kg/cm maaométricos
Proporción agua/metanol 
Temperaturas: . , .

1:2,37 en peso

10 Entrada 30090
Máxima 5003C
- Salida - 3609c . .

Caudal de tratamiento 278,3 g de mezcla agua-
-m^tanol por hora y por 
cm de sección transver

15
Composición del gas producido 

.(porcentajes en volumen):

sal de catalizador.-

Seco Seco, después de 
la eliminación

20
de COp hasta 1 
por ciento

Dióxido de carbono 22,0 1,0
Metano 76,5 97,1
Hidrógeno 1,5 1,9

25 El catalizador utilizado era, o bien un catalíza­

lo. 8.72
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dor níquel-alúmina típico coprecipitado que contenía álca=* 
li como el descrito en la Memoria Descriptiva de Patente 
Británica Núm. 969.637) de los mismos autores, preferible­
mente un catalizador que contenía un 75 por ciento nominal 

5 de níquel y 0,6 por ciento en peso de potasio, o un catali 
zador que contenía 10 por ciento de rutenio sobre alúmina- 
oomo se ha descrito) en el Ejemplo I anterior.

En el experimento que se acabá de describir, que 
tuvo una duración de 50 horas sin indicios de deterioro del 

10 comportamiento, el metanol se descompuso de manera sustan- 
oialmente completa.

Se observará una vez más que existe una caída sus 
tancial de temperatura en el lecho de catalizador, más allá 
del punto en el que se alcanza el máximo.

15 En la gasificación tanto de nafta como de metanol,
como se ha descrito arriba, se obtiene un gas cuya comjposi 
ción.se aproxima de cerca a la del metano puro por secado 
del gas producido y eliminación del dióxido de carbono.con 
tenido en el mismo.

20 EJEMPLO 4
I . Preparación del Catalizador

Se disolvieron 663 gramos de nitrato de aluminio 
y 26,8 gramos de tricloruro de rutenio en 1500 mi de agua 
destilada y se calentó a 60SC. Se añadió cuidadosamente,

25 con agitación, una solución que contenía 20 por ciento en

10.8.72
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peso de bicarbonato amónico, hasta que se alcanzó un pH de 
8. Se filtró el precipitado resultante y se lavó con car­
gas de 1500 mi de agua destilada hasta ausencia completa de 
iones cloruro, comprobada con solución de nitrato de plata.

5 El precipitado se secó durante una noche a 1203C. Esto dió 
un catalizador que contenía nominahnente 10 por ciento en 
peso de rutenio sobré alúmina. El material resultante se 
trituró hasta pasar por el tamiz British Standard de 599 mi 
eras de abertura de malla y, con adición de 2 por ciento 

10 de grafito, se aglomeró en cilindros equidimensionales de 
3,18 mm.
II" Aparato. Método de Operación y Resultados

Se introdujeron como relleno 295 gramos del cata­
lizador de rutenio sobre alúmina en forma de cilindros de 

15 3,18 mm en un reactor de las mismas dimensiones del descri
to-en el Ejemplo 1.

Se gasificó continuamente nafta exenta de azufre 
(L.D.F. 115) durante 250 horas sobre el catalizador arriba 
indicado, en las condiciones de operación siguientes:
Presión 216,9 kg/cm manométrioos
Proporción vapor de.agua/nafta 2:1 en peso
Temperaturas:

Entrada 320 32630
Máxima 366 - 371SC '
Salida 338 - 350SC

-  37 -
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Caudal de tratamiento

Composición del Gas Producido 
(porcentajes en volumen):

Dióxido de carbono
Metano
Hidrógeno

23 ,0 g de nafta por hora 
y por onr de sección 
transversal de la colum 
na de catalizador.

Seco Seco, después de 
la eliminación de 
COp hasta.I por 
ciento

21,6  -  1,0  .

7.7,4 97,5
1,0 1,2

. A.todo lo largo del experimento, se produjo sus-
tanoiahnente un 100 por ciento de gasificación.

EJEMPLO 5
I.. Preparación del Catalizador

'El método, fue como el del Ejemplo 3, para dar un 
catalizador que contenía nominalmente 50 por ciento en pe­
so .de. rutenio sobre alúmina.
II. .Aparato, Método de Operación, y Resultados ' :

El catalizador de rutenio sobre alúmina se'intro'
du-jo ooüio' relleno en un reactor similar al utilizado en el 
Ejemplo 2. S& gasificó continuamente nafta exenta de azufre 
(LDF 115) en las condiciones siguientes durante 6 horas, sin 
haoer intento alguno de estudiar la duración de la activi­
dad del 'catalizador.

10,8.72
38



Presión 2168,7 kg/cm manométricos
Proporción vapor de agua/nafta 2:1 en peso
Temperaturas:

Entrada 319 -- 3263C
5 Máxima 350 -- 358ac

Salida 333 -- 342SC
Caudal de tratamiento 51,3 g por hora y por 

cm^ de sección trans­
versal de la columna 
de catalizador.

10 Composición del Producto
(porcentajes en volumen):

-

Seco Seco, después de 
- la eliminación 

de CO- hasta 1 
por ciento

15
Dióxido de carbono 22,30 1,0

- Metano 76,30 96,9
Hidrógeno 1,40 1,8

A.todo lo largo del experimento, se produjo sus' 
tancialmente un 100 por ciento de gasificación.

-20 ' ' EJEMPLO 6
I. Preparación del Catalizador

Se disolvieron 1114 gramos de nitrato de níquel 
y 138 gramos de nitrato de aluminio en 6 litros de agua 
destilada. Se preparó una solución de silicato sódico-di- 

25 solviendo 99,5 mi de vidrio soluble (560 gramos de SÍO2
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por litro) en 4 litros de agua destilada, y se disolvieron* 
después 628 gramos de carbonato sódico anhidro en la solu­
ción de silicato. La solución alcalina de silicato se ana­
dió gradualmente a la solución de nitratos, mientras que 

5 se agitaba enérgicamente. La precipitación se llevó a cabo 
a la temperatura ambiente, y el pH de la á'óluciÓn de hi- 
drogel resultante fue de 8 4 0,5. Se filtró el precipitado, 
y el material resultante se trituró y se secó lentamente 

<. por calentamiento en estufa a lioso. El catalizador" secado
10 se trató con porciones sucesivas de una soluoión al 5 po?

ciento (en peso) de nitrato amónico seguidas por agua des­
tilada caliente para eliminar el sodio. Después del seca-, 
do, el catalizador se calentó a 35030 en aire durante 4 ho 
ras. Este material, después de la adición de 2 por ciento 

15 de grafito, se aglomeró en cilindros equidimensionales de 
3,18 mm. -La composición nominal del catalizador, supuesto 
reducido, era: Ni, 75,0; AlgO^, 6,25; SiOg, 18,75 por cien 
to en peso. * * * *^

, II. Aparato, Método de Operación y Resultados *
20 Se introdujeron- 72 gramos del catalizador niquel-

-sílice-alúmina como relleno en un reactor de las mismas 
dimensiones que sé han dado* en el Ejemplo - 2. ' '*

Se gasificó"continuamente nafta exenta de azufre 
, . (LDF 115) durante 5' horas en las condiciones siguiente sf-*
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Presión 2168,7 kg/cm manométricos
Proporción vapor de agua/nafta 2:1 en peso
Temperaturas:

Entrada 326 — 329SC
Máxima 364 - 370ac
Salida 326 - 336BC

Caudal de tratamiento 51.3 g por hora y por 
cm2 de sección transver 
sal de la columna de 
catalizador.

Composición del Producto
(porcentaje en volumen):

Se oo Seco, después dé 
la eliminación 
de COg hasta 1 
por ciento

Dióxido de carbono 19,7 1,0 *
Metano. 77,8 95,7
Hidrógeno 2,5 3,2*

Por los' ejemplos que anteceden, se apreciará qué
los catalizadores empleados en las reacciones descritas en 
esta memoria para efectuar la gasificación de hidrocarburos 
emplean metales catalíticos que se precipitan a partir de 
sus soluciones. Un catalizador preferido está constituido 
esencialmente por níquel y sílice coprecipitados, estando 
presente el níquel en una cantidad comprendida entre 50 y 
85% en peso y la sílice en una cantidad comprendida entre

10. 8.72
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50 y 15% .en peso, siendo todavía más preferidos los catali 
zadores que contienen de 70 a 80% en peso de níquel. Otro 
tipo más de catalizador preferido que puede ser aún más ac 
tivo que el tipo previo de catalizadores, es un cataliza- 

5 dor que „se compone esencialmente de rutenio y alúmina co­
precipitados, estando presente el rutenio en una cantidad 
comprendida entre 20 y 50% en peso y la alúmina en una can 
tidad comprendida entre 80 y 50 por ciento en peso, siendo 

. todavía má.s preferidos los catalizadores que contienen de 
10 30 a 50% en peso de rutenio.*

El procedimiento de la invenofón se puede utili­
zar también de una manera similar para producir metano a* 
partir de propano o butano, los cuales pueden estar en for 
ma liquida, o a partir de metanol.

15 La invención incluye también, dentro de su alcan­
ce productos gaseosos, por ejemplo un gas constituido de 
manera sustancialmente total por metano y dióxido &e carbo 
no, siempre que se haya preparado por el procedimiento de 
la invención.

20 Esta solicitud, que corresponde a la presentada en
Gran Bretaña, el 6 de Agosto de 1.971, bajo el NS 37133/71 
y en Gran Bretaña, el 9 de Septiembre de 1.971, bajo el 
N9 42180/71 cognada, se acoge a los beneficios del articu­
lo. 51 del vigente Estatuto sobre Propiedad industrial.

: , - 42 -
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. REIVINDICACIONES

Los puntos de invención propia y nueva que se pre 
5 sentan para que sean objeto de esta solicitud de.Patente de 

Invención, en España, por VEINTE años, .son los siguientes: 
1.- Un procedimiento para la producción de produc

tos gaseosos por una reacción química,, siendo al menos úna
' * *- Ade las sustancias reaccionantes liquida a la temperatura y 

.10 presión normales, caracterizado por el hecho de que dicha 
reacción se lleva a cabo a una. presión dada o a una tempe­
ratura dada en presencia de una proporción de al menos una 
de las sustancias reaccionantes en.la fase liquida, contro 
láncLose asi la temperatura o la presión de la reacción.

.15 2.- Un procedimiento de acuerdo con la reivindi­
cación 1, caracterizado por el hecho de que el prooedimien 
to es exotérmico y la temperatura de reacción requerida se 
controla por medio. de evaporación de al menos úna de las *' 
sustancia.s reaccionantes.

20 3.- Uh procedimiento de acuerdo con la reivindi­
cación 1 ó la reivindicación 2, caracterizado por el hecho 
de que la reacción se lleva a cabo en presencia dé 'un .cata 
lizador..

4.- Un procedimiento de acuerdo con la reiviádi- 
25 cación 3, caracterizado por el hecho de que el catalizador
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se mantiene en una condición sustancialmente húmeda 
durante la reacción.

5. - Un procedimiento de acuerdo con una cual­
quiera de las reivindicaciones anteriores, caracterizado

5 por el hecho de que la reacción es una gasificación cata­
lítica de hidrocarburos ligeros con vapor de agua y la 
reacción entre el hidrocarburo y el vapor de agua se lleva 
a cabo en presencia de agua en la fase liquida, con lo cual 
se obtiene un producto gaseoso que está constituido sustan- 

1Ó cialmente por metano y dióxido de carbono.
6. - Un procedimiento de acuerdo con la reivindica 

ción 5, caracterizado por el hecho de que el hidrocarburo 
es un destilado de petróleo predominantemente alifático que 
tiene un punto de ebullición final inferior a 1709C.

15 , _ 7.- Un procedimiento de acuerdo con la reivindi­
cación 5 ó la reivindicación 6, caracterizado por el hecho 
de que la reacción se lleva a cabo con el catalizador a una 
temperatura comprendida en el intervalo de 250 a 35090.

8. - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera de 
20 las reivindicaciones 5 a 7, caracterizado por el hecho" de

que el catalizador se encuentra en la forma de un lecho es 
tático, al menos una parte del cual está mojada por la fa­
se liquida.

9. - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera 
25 de las reivindicaciones 5 a 8, caracterizado por el hecho

- , . = 4 4  -
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de que el catalizador es rutenio, níquel, cobalto o una 
mezcla de los mismos, habiéndose precipitado dicho metal 
catalítico a partir de una solución.

10. - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera
de las reivindicaciones anteriores, caracterizado-por el
hecho de que una parte de,la reacción se efectúa en presen
cia de al menos una de las sustancias, reaccionantes en la
fase liquida controlándose asi la temperatura o la presión
de la reacción, y una parte de la reacción se efectúa con
todas las sustancias reaccionantes en la fase gaseosa, en-*
centrándose el catalizador para tal reacoión en fase gaseo 
sâ -en condición seca.

11. - Un procedimiento de acuerdo con la reivindi 
cación 10, caracterizado por el hecho de que al menos una

- t t

parte del catalizador en condición.seca es proporcionada, 
por.un lecho adicional de catalizador que se encuentra en 
un recipiente separado.

12. - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera 
de las reivindicaciones 5.a 11, caracterizado por el hecho 
de que el catalizador está constituido esencialmente por 
níquel y sílice coprecipitados, en los cuales el níquel 
está presente en una cantidad comprendida entre 50 y 85% 
en peso y la sílice está presente en una cantidad compren­
dida entre 50 y 15% en peso.

13. - Un procedimiento de acuerdo con cualquiera



10

de las reivindicaciones 5 a 11, caracterizado por el 
hecho de que el catalizador está constituido esencial­
mente por rutenio y alúmina ooprecipltados, en los 
cuales el rutenio está presente en una cantidad com­
prendida entre 20 y 50% en peso y la alúmina está pre­
sente en una cantidad comprendida entre 80 y 50% en 
peso.

antecede, representado en los dibujos que se acompa­
san y con los fines que se han especificado.

14.'- Un procedimiento para la produooián 
de productos gaseosos^

Tal y como se ha descrito en la Memoria que

Esta Memoria consta de cuarenta y seis hojas 
escritas a máquina por una sola cara.

Madrid,

26.4.73
MOM
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