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La presente invención se refiere a un procedimiento 
para la obtención de catalizadores que se obtienen por seca­
do, calcinación y reducción de compuestos definidos, produci­
dos en solución acuosa, los asi llamados precursores del ca- 

5. talizador, o por precipitación de los precursores del cata-
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lizador sobre soporte suspendidos en agua, así como al empleo 
de estos catalizadores para la obtención de gases métanosos 
por disociación de hidrocarburos.

La disociación industrial de hidrocarburos, prefe­
rentemente gaseosos, tales como, por ejemplo, metano, etano, 
propano, butano a gases conteniendo esencialmente monóxido de 
carbono e hidrógeno (así llamados gases de síntesis) con cata­
lizadores de níquel en presencia de vapor de agua ya se conoce 
desde hace tiempo. Se efectúa generalmente a temperaturas en­
tre 600 y 900SC. Esta reacción se denomina "steam reforming", 
Los hidrocarburos se pueden disociar sin embargo tambión a tem­
peraturas más bajas, asimismo con catalizadores de níquel, a 
gases ricos en metano. La obtención de gases ricos en metano 
a partir de hidrocarburos, tales como etano, propano, butano, 
nafta, etc., a temperaturas más bajas es, contrario al steam 
reforming, un proceso de desarrollo exotérmico; por esta razón 
esta reacción se ha de efectuar bajo una conducción adiabáti­
ca del procedimiento en hornos de cuba, mientras la obtención 
de gases de síntesis por el steam reforming se efectúa en 
hornos de tubo. En la publicación de solicitud de patente 
alemana 1.180.481 se describe que los hidrocarburos líquidos, 
en la zona entre 400 y 550SC, se pueden hacer reaccionar con v%.- 
por de agua, con catalizadores de níquel sobre soportes, a ga­
ses ricos en metano (con contenidos en metano superiores a 
un 50 % después del secado), asi llamados gases ricos, si se 
mantienen ciertas proporciones entre vapor e hidrocarburo du­
rante la reacción.

Para este procedimiento se proponen, en general, 
catalizadores de níquel sobre soportes segán el actual esta­
do de la técnica. Se ha demostrado, sin embargo, que los cata-
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lizadores de níquel conocidos para la disociación de vapor 
a altas temperaturas no son adecuados para la disociación de 
hidrocarburos a temperatura más baja, ya que, por lo general, 
muestran una actividad demasiado"reducida debido a que sus so­
portes se calcinan en su mayor parte a las temperaturas altas, 
necesarias para satisfacer las necesidades del steam reforming

Tambión el catalizador libre de alcali, que contie­
ne un 15 % de níquel sobre óxido de aluminio, mencionado como 
preferente en la publicación arriba indicada (vóase columna 4t 
lineas 29 a 49) resulta poco adecuado para el procedimiento, 
ya que con este catalizador no son permisibles más que cargas 
hasta 0,5 kg de hidrocarburo por litro de catalizador, si se 
quieren lograr tiempos de duración de más de 14 días. Un pro­
cedimiento de estos resulta antieconómico si no se permiten 
cargas del catalizador de aproximadamente 1 a 1,5 kg de hi­
drocarburo por litro de catalizador y hora (vóanse los ensayos
nB 8 y 9).

En la publicación de la solicitud de patente alema­
na 1.227.603 del mismo solicitante, se achala que la duración 
de vida del catalizador, en el procedimiento que se describe 
en la patente británica 820.257, que es una equivalente a la 
DAS 1.180.481, arriba mencionada, es relativamente corta y 
ósto espeóialmente cuando se han de disooiar hidrocarburos de 
punto de ebullición más elevado en la zona de ebullición de 
la bencina.

En la mencionada publicación 1.227.603 presenta el 
solicitante un catalizador de soporte de níquel que, adioional- 
mente al níquel y al óxido de aluminio, contiene un 0,75 a 
8,6 % de óxidos, hidróxidos y carbonatos de los metales alca­
linos o alcalino-térreos, incluyendo al magnesio. En la colum-
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na 2, a partir de la línea 44 y en la columna 3 hasta la línea 
16, se indica que se obtienen resultados óptimos al emplear 
álcalis, especialmente potasio, como aditivo al catalizador.
En todos los ejemplos se emplea, en consecuencia correcta, tam­
bién el potasio como agente de alcalinación.

La alcalinación obligatoria de los catalizadores de 
níquel antes de su empleo para la disociación de vapor de hidro­
carburos especialmente líquidos en la zona de temperaturas 
entre 350 y 1000SC, esto es, tanto para el procedimiento de 
steam reforming propiamente dicho, como tambión para la obten­
ción de gases ricos, ha sido propuesta, independientemente 
del solicitante antes mencionado, en la publicación de la so­
licitud de patente alemana 1.199*427 por ICI.

Conociendo el actual estado de la tócnica descrito es 
comprensible que el especialista emplee catalizadores alcalinos 
para la disociación de hidrocarburos, ya que se suponía general­
mente que solamente con los catalizadores de níquel alcalinos 
se podía mantener la disociación de carbono sobre el cataliza­
dor durante unos tiempos razonables, si la reacción se efectúa 
bajo condiciones económicas justificables con valores peque­
ños de la proporción Para el especialista existía,
por lo tanto, en base de las explicaciones en la publicación 
de la solicitud de patente alemana 1.227.603, el prejuicio de 
no emplear catalizadores de níquel libres de álcalis para la 
obtención de gases ricos, ya que, por una parte, estaba demos­
trado el efecto promotor de los álcalis, tales como potasio, y 
por otra parte, con el empleo de óxido de aluminio como sopor­
te solamente era de esperar un resultado negativo (vóase el 
ejemplo 9 y los ensayos comparativos en el ejemplo 11 de la 
presente solicitud).



5 -? 420569
Sorprendentemente se ha desuubierto ahora que se 

pueden obtener catalizadores libres de alcali conteniendo ní­
quel y óxido de aluminio, que son superiores a aquellos cono­
cidos por el actual estado de la técnica (contactos alcaliza­
dos) en su aplicación para la obtención de gases métanosos, si 
para la preparación de estos catalizadores se parte de los pre-t- 
cursores de catalizador definidos y estos mediante precipita­
ción, secado, calcinación y reducción se transforman en el 
catalizador propiamente dicho.

La presente invención se refiere, por lo tanto, a 
un catalizador que se caracteriza porque como precursos del 
catalizador, el compuesto NigAlg(OH)^g . COg . 4 HgO se pro­
duce a partir de suspensión acusosa y este compuesto , por se­
cado a temperaturas de 80 a 180SC, calcinación en la zona de 
temperaturas entre 350 a 550BC y reducción a continuación en 
corriente de hidrógeno se transforma en el catalizador propia­
mente dicho, bajo la condición de que entre la etapa de seca­
do y la etapa de calcinación, el aumento de la temperatura sea 
efectuado con un gradiente en la zona entre l,66ec/min y 3,33^ 
min.

La invención se refiere, además, al empleo de este 
catalizador para la obtención de gases metanoso, especialmen­
te gases ricos en metano, por disociación de hidrocarburos 
con 2 a 30 átomos de carbono, correspondientes a un margen 
de ebullición entre 30 y 300SC, en presencia de vapor de agua.

La invención se caracteriza además por el empleo del 
catalizador para la obtención de gases métanosos de hidrocarbu­
ros con 2 a 30 átomos de carbono o de sus mezclas, conduciéndo ­
se los hidrocarburos gaseosos y el vapor de agua bajo presión 
normal o presiones más elevadas con cargas de 1 a 2 kg de hi­
drocarburo por litro de catalizador y hora y a temperaturas
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superiores a 250 se a través Ael lecho del catalizador y mante­
niéndose el catalizador, por el calor que se libera con la rea^ 
cién que se presenta, a temperaturas en la zona de 300 a 550SC 

Esta reaccién es - como ya se ha descrito en la in­
tro duccién - exotérmica y por lo tanto, cuando los participante 
en la reaccién se han calentado previamente a uha temperatura 
suficientemente alta, se puede realizar adiabáticamente en un 
horno de cuba. Al emplear catalizadores según el actual estado 
de la técnica este procedimiento se efectuaba, por lo general, 
calentando previamente los productos de partida a temperaturas 
superiores a los 350BC a introduciéndolos así en el lecho del 
catalizador, manteniéndose el catalizador, por la reaccién 
iniciada, a temperaturas en la zona entre 400 y unos 550SC (vé̂ t- 
se DAS 1.180.481 y DAS 1.227.603).

Los catalizadores segdn la presente invencién permi­
ten ahora efectuar el procedimiento mencionado bajo conduccién 
adiabática de la reaccién a temperaturas más bajas. Esto sig­
nifica que los hidrocarburos de partida no necesitan ser calen­
tados tan altamente siendo suficientes, para el calentamiento 
previo, ya unas temperaturas de 2509C. Conduciendo la reaccién 
en forma adiabática se puede efectuar la disociacién, por lo 
tanto, en la zona de temperaturas entre 250 y 550SC; preferen­
temente se efectúa el procedimiento sin embargo en la zona de 
temperatura entre 300 y 4509C y especialmente en una entre 
300 a 400SC. Las indicaciones efectuadas se refieren a las 
temperaturas de calentamiento previo de la mezcla de vapor 
de agua hidrocarburo. Esta es dependiente de la materia pri­
ma empleada y se puede seleccionar más baja contra menor sea 
el punto de ebullicién de la mezcla de hidrocarburo y mayor 
sea la proporcién de parafina en esta mezcla de hidrocarburos.
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Como es sabido, el equilibrio de la reacción y con 

ello el contenido de metano en el gas depende en gran escala 
de la temperatura y de la presión; será mayor contra menor sea 
la temperatura de reacción y contra mayor se seleccione la 
presión. Por esta razón es ventajoso que los catalizadores se­
gún la presente invención se puedan emplear dentro de un mar­
gen de presiones de 10 a 100 atmósferas; preferentemente se 
emplean presiones en la zona entre 25 y 85 atmósferas.

Como materias primas entran en consideración los hi­
drocarburos con un peso molecular superior al del metano. Pre­
ferentemente se emplean mezclas de hidrocarburos con un índi­
ce de carbono medio de Cg a C^Q, con un margen de ebullición 
de aproximadamente 30 a 300SC. Son especialmente adeauadas 
las mezclas de hidrocarburos que se componen principalmente 
de hidrocarburos parafínicos.

La proporción de los hidrocarburos parafínicos en 
la mezcla no deberá ser inferior a un 70 % en volumen.

La materia prima (nafta) se habrá de desulfurar a 
contenidos en azufre inferiores a 0,5 ppm, ya que los cata­
lizadores de níquel del actual estado de la tácnica, al 
igual que el catalizador de la presente invención, no sopor­
tan durante largo tiempo contenidos en azufre más altos. Este 
efecto envenenador es comán en todos los catalizadores de ní­
quel, por lo tanto el producto de partida se ha de desulfurar 
finamente antes de su empleo en la disociación.

La desulfuración pertenece al actual estado de la 
tácnica y se efectúa generalmente con catalizadores resisten­
tes al azufre.

Los catalizadores según la presente invención se pue­
den cargar con 1,0 a 2,5 kg de nafta/litro de catalizador y ho-
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ra; preferentemente se emplean para instalaciones industria­
les cargas de 1,2 a 1,5 kg de nafta/litro de catalizador y 
hora. En ensayos comparativos se empleó una carga de 5 kg 
de nafta/litro de catalizador y hora (vóase el ejemplo 11) 
para lograr efectos correspondientes dentro de tiempos justifi­
cables. La carga antes mencionada no tiene importancia alguna 
para la disociación industrial de hidrocarburos líquidos. El 
catalizador segón la presente invención es sin embargo capaz 
de disociar fracciones de bencina con un límite de ebullición 
hasta 300SC con toda seguridad hasta una carga de 2 kg de nafta/ 
litro de catalizador. En bencinas con límite de ebullición ba­
jo se pueden emplear cargas mayores a 2. En la disociación de 
propano o de butano se pueden aplicar cargas hasta 3.5 kg de 
nafta/litro de catalizador y hora. Estas indicaciones demues­
tran que la carga depende del hidrocarburo empleado.

La proporción en peso entre vapor/nafta deberá ascen­
der como mínimo a 0,8. En la disociación de vapor con el cata­
lizador de la presente invención se emplean proporciones en la 
zona entre 1,0 a 2,0 kg de vapor por kg de nafta. La aplica­
ción de proporciones mayores no es crítica, pero prohibitiva 
por razones económicas. Las necesidades de vapor de agua de­
pende de la naturaleza de la materia prima; al emplear hidro­
carburos de bajo punto de ebullición se pueden seleccionar va­
lores inferiores para esta proporción, especialmente cuando se 
hayan de disociar principalmente hidrocarburos parafínicos.

Para la obtención de la etapa previa del cataliza­
dor NigAlgíOH )^g . CO^ : 4- HgO se emplean preferentemente 
soluciones acuosas 1 a 2 molares de los nitratos. El agente 
de precipitación (carbonato alcalino) se emplea asimismo en 
una cantidad 1 a 2 veces molar. Para la obtención de un pre­
cursor de catalizador de la composición arriba mencionada ha
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demostrado ser utilizable la forma siguiente:

La precipitación del compuesto NigAlgfOH)^ . CO^ .
4 HgO se efectiía con carbonatos alcalinos (carbonato sódico o 
potásico, o mezcla de ambos) a un pH en la zona entre 6,5 y 
10,5, especialmente en la zona entre 7,0 y 8,5.

Aquí se parte de una solución acuosa de los nitratos 
de los metales bi- o trivalentes que con sosa se han ajustado 
a un pH de 8. La proporción molecular Me^/Me^* en esta solu­
ción deberá ser como mínimo mayor a 1, preferentemente se en­
contrará, sin embargo, en la zona entre 2,5 y 3,5; en especial 
se seleccionará para la proporción Me^*/^* un valor de 3:1 
(estoquiomótricamente).

El precursor del catalizador se puede precipitar a 
temperaturas entre O y 100SC, preferentemente se efectuará la 
precipitación, sin embargo, a temperaturas entre 70 y 90SC. 
Preferentemente se presentarán mezclas 2-molares de los nitra­
tos y de éstas se producirán los precursores de los cataliza­
dores con soluciones 2-molares de los carbonatos alcalinos. De[l 
precipitado se extrae cuidadosamente, por lavado, el alcali 
hasta unos contenidos residuales inferiores a un 0,1 o bien 
inferiores a un 0,01 % referido al precursor de catalizador 
secado. Los compuestos obtenidos dieron, después de secar, cal 
cinar y reducir en corriente de hidrógeno, unos catalizadores 
que eran superiores a los conocidos por el actual estado de 
la técnica (véase especialmente el ejemplo 11).

Igual de importante como el mantenimiento de deter­
minadas condiciones de precipitación, tales como pH, elimina­
ción cuidadosa del alcali a valores inferiores a un 0,1 % 
o bién a valores inferiores a un 0,01%, son las siguientes 
etapas de tratamiento, tales como el secado, calcinación y
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también la velocidad de calentamiento entre la etapa de se­
cado y la etapa de calcinación. Esencial en la presente inven­
ción es, por lo tanto, la preparación del precursor del cata­
lizador libre de alcali individual, su secado, el aumento de 
temperatura definido entre el secado y la calcinación ulte­
rior en un margen determinado de 1,66 a 3,33SC/min.

La reducción a continuación del catalizador se 
efectúa, por lo general, en corriente de hidrógeno a tempera­
turas entre 300 a 500SC.

El secado del precursor del catalizador se efectúa 
dentro un estrecho margen de temperatura de 80 a 180SC; te­
niendo especial preferencia el margen entre 90 a 120aC. El 
secado se puede efectuar en el aire.

La calcinación del precursor del catalizador secado 
se efectúa en la zona de temperaturas entre 300 a 550SC, pre­
ferentemente se emplea un margen de temperatura entre 340 y 
460ac.

Entre la etapa de secado y la etapa de calcinación 
se deberá efectuar un calentamiento lo más rápido posible y de[- 
finido. El tiempo para calentar desde la temperatura de seca­
do preferente (90 a 120BC) a la temperatura de calcinación 
preferente (340 a 460SC) deberá ascender como mínimo a 1,5 
horas, como máximo, sin embargo, a 3 horas. De esto se calcu­
la un gradiente para el aumento de la temperatura entre l,66scj/ 
min y 3,33SC/Tnin.

Los contenidos de níquel del catalizador producido 
directamente del precursor del catalizador naturalmente no se 
pueden variar entre amplios límites, ya que están fijados esen 
cialmente por la estoquiometría del precursor del catalizador 
Después de la reducción del catalizador los contenidos en ni-
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quel se encuentran en una magnitud entre un 72 y 80 % pre­
ferentemente en un 77,5 %.

Estos valores valen cuando se emplea un catalizador 
producido directamente del precursor del catalizador.

El precursor del catalizador se puede precipitar, si 
embargo, también sobre un soporte de cerámica, tal como óxido 
de aluminio hidratos de arcillas, (Bayerit, BRhmit, Hidrargi- 
llit o sus mezclas), dióxido de titanio, ácido silícico, dióxi 
do de circonio, silicatos artificales y naturales, tal como, 
silicato de magnesio o silicatos de aluminio.

El soporte se presenta aquí preferentemente como 
suspensión acuosa y sobre éste se precipita el precursor del 
catalizador. El soporte y el precipitado se separan y se 
sigue tratando tal y como descrito para la elaboración del 
precursor del catalizador.

Preferentemente se emplean hidratos de arcilla como 
soporte (véase ejemplos 2 y 3), de esta manera se pueden 
lograr contenidos en níquel arbitrarios para el catalizador 
terminado. Por lo general se seleccionan unos contenidos en 
níquel entre un 15 y 77,5%.

la aplicación del catalizador segán la presente in­
vención es, industrialmente, especialmente ventajoso en la 
obtención de gases métanosos, además, para el tratamiento 
ulterior de los gases ricos, obtenidos por disociación de 
nafta, con el fin de obtener gases de intercambio de gas natu­
ral (asi llamada ulterior metanización de gases ricos). El 
catalizador segán la presente invención se puede emplear aquí 
con especial ventaja tanto en la etapa de disociación como 
también en las etapas de ulterior metanización en los procedi- 

[ mientos de varias etapas para la obtención de gases de inter-
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cambio de gas natural.

La obtención de los catalizadores segdn la presen­
te invención se describe con más detalle en los ejemplos 1, 2 
y 3 a continuación. En el ejemplo 4 se describe su aplicación 
para la disociación de hidrocarburos para la obtención de ga­
ses métanosos. Los ejemplos 6 y 7 se refieren a la ulterior 
metanización de gases ricos en una ulterior etapa catalítica 
del procedimiento.

En el ejemplo 5 se explica como un gas de refinería, 
conteniendo óxidos de carbono, se puede transformar en los ca­
talizadores de la presente invención en un gas rico en metano.

En el ejemplo 11 se compara el catalizador A segón 
la presente invención con-aquel del estado de la técnica segdi 
DAS 1.180.481 (H-¡_ y H^) en su comportamiento para la obtención 
de gases métanosos. Estos ensayos muestran en forma* expresiva 
que los catalizadores libres de alcali segdn la presente invex 
ción son considerablemente superiores en su actividad a los 
del actual estado de la técnica, especialmente bajo cargas ele 
vadas, tal y como se emplean hoy día en la industria.

El ejemplo 11 muestra además que el catalizador A 
segdn la presente invención también es superior en todos los 
demás aspectos a los contactos alcalizados del actual estado 
de la técnica (véase K) segdn DAS 1.227.603* Es de destacar 
especialmente la mayor capacidad de carga y la mayor duración 
de trabajo que esto implica en los catalizadores segdn la pre­
sente invención en comparación con los catalizadores de níquel 
alcalizados industrialmente empleados. Al emplear los catali­
zadores para la obtención de gases métanosos tiene esta mayor 
actividad del catalizador segdn la presente invención la venta 
ja de que el procedimiento se puede efectuar a temperaturas
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más bajas, de manera que ya en una sola etapa de procedimien­
to se pueden lograr contenidos en metano en la zona entre un 
65 y un 75 % en volumen, que entonces simplemente en una ul­
terior etapa catalítica del procedimiento y ulterior secado 
y lavado con COg se transforman en gases que pueden servir co­
mo gases de intercambio para gases naturales y que muestran 
la especificación exigida a estos gases (Suma B? + CO máx.
0,1 % en volumen, referido al gas despuós del lavado de COg).

En la obtención de metano se pueden enfriar los ga­
ses de disociación despuós de la primera etapa catalítica del 
procedimiento a temperaturas por debajo de la temperatura 
de salida del reactor para expulsar por condensación el agua 
en exceso; preferentemente se seleccionan aquí temperaturas 
por debajo de 100SC, por ejemplo, temperaturas en la zona 
de 20 a 80SC (metanización seca).

Sin embargo tambión es posible retirar de los gases 
de disociación, despuós de la primera etapa catalítica del 
procedimiento, el agua solo en forma parcial y hacer reaccio­
nar los gases de disociación que aán contienen agua directa­
mente en una segundp etapa catalítica ulterior a gases ricos 
en metano ("metanización hómeda", vóase para esto los ejem­
plos 6 y 7).

- Como productos de partida para la reacción en la 
segunda etapa catalítica del procedimiento se emplean gases 
que contienen óxidos de earbono; especialmente adecuados son 
los gases ricos que provienen de la disociación de nafta a ba­
ja temperatura, que contienen por lo general un 50 a 75 % de 
metano, un 19 a 25 % de dióxido de carbono, hasta un 16 % de 
hidrógeno y hasta un 5 % de monóxido de carbono. Se ha de­
mostrado que estos gases secos se pueden introducir sin coqui-
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zación del catalizador a temperaturas de calentamiento 
vio en la zona entre 200 y 300ec en el lecho del catalizador 
de níquel. Esto resulta sorprendente ya que en la publicación 
de la solicitud de patente alemana 1.645*840 se afirma que 
la ulterior metanización de gases ricos solamente se puede res 
lizar en presencia de agua, ya que los catalizadores de ní­
quel empleados para la metanización, bajo ausencia de agua, 
tienen la tendencia a coquizar.

Para la segunda etapa catalítica de tratamiento se 
pueden seleccionar cargas en la zona entre 2000 y 10.000 li­
tros normales de gas por litro de catalizador y hora. Con 
mayores contenidos en monóxido de carbono en los gases de di­
sociación se seleccionan cargas más reducidas, a la inversa, 
con contenidos en monóxido de carbono reducidos en la mate­
ria prima se pueden ajustar cargas algo mayores. Con preferen 
cia se emplean cargas entre 3000 y 7000 litros normales de 
gas por litro de catalizador y hora.
Ejemplo 1 
Catalizador A

Para la precipitación del compuesto NigAlgíOH)^ . 
COg . 4 HgO, que sirve como precursor del catalizador, se 
prepararon primeramente soluciones 2-molares:
Solución 1:
13,960 kg = 48 moles de Ni(N0^)g . 6 HgO y 
6,002 kg = 16 moles de A1(N0^)^ . 9 HgO 

se disuelven en tanta agua de manera que se forme una solu­
ción de un total de 32 litros.
Solución 2:
7,635 kg = 72 moles de carbonato sódico se disuelven asimis­
mo en agua y se completa a 36 litros.
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En una caldera de agitación se presentan 10 litros 
de agua. La medición del pH durante la precipitación se efec­
tuó con un electrodo que estaba sumergido en el agua presen­
tada. Ambas soluciones y el agua presentada se calentaron 
independientemente a 80SC. Mediante adición de una cantidad 
adecuada de la solución 2 se ajustó en el agua presentada a ur 
pH de 8,0.

Para la precipitación del compuesto de arriba se vei 
tieron la solución 1 y la solución 2 independientemente en el 
agua presentada y, bajo buena agitación, se mantuvo mediante 
regulación de las velocidades de alimentación un pH de 7,5 
a 8,0. Despuós de la alimentación de la solución 1 se paró 
la alimentación de la solución 2 y la precipitación se agitó 
aón durante 15 minutos a 80SC. El precipitado formado se se­
paró por filtración y se lavó hasta estar libre de alcali.
El producto lavado, que en la comprobación por rayos X de­
mostró ser una precipitación impecable de NigAlg(0H)^g . CO^
4 HgO se secó a continuación durante 24 horas a 110BC, se 
calcinó durante 20 horas a 4502C y a continuación se compri­
mió con un aditivo de un 2 % de grafito a pildoras de 5 x 5 mm 
Analíticamente se obtuvieron los siguientes valores para los 
componentes (todas las indicaciones en % en peso y referido 
al contacto oxídico): níquel 56,8, aluminio 9,5 y sodio 
0,009.
Ejemplo 2 
Catalizador B

El catalizador B contiene como soporte un hidrato 
de arcilla. Este hidrato de arcilla se obtuvo por precipita­
ción paralela de solución de aluminato sódico y ácido nítri­
co en un margen de pH de 7,5 a 8,0. El precipitado se filtró,
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se lavó hasta estar libre de alcali y a continuación se secó 
a 200BC.

3,720 kg de este soporte se suspendieron en una 
caldera de agitación en 10 1 de agua y se calentó a 80 ac.
El compuesto NigAlg(0H)^g . CO^ . 4 HgO se precipitó entonces 
sobre este soporte suspendido. Para ello se prepararon dos 
soluciones y se calentaron independientemente a 80SC.
Solución 1: 13,960 kg = 48 moles de Ni(H0^)g. 6 HgO y 

6,002 kg = 16 moles de Al(NO^)^ . 9 HgO 
se disolvieron en agua y la solución se completó a 32 litros. 
Solución 2: 7,635 kg de sosa industrial se disolvieron en aguí 
y se completó a 36 litros de solución.

Como descrito en el ejemplo 1 se precipitó entonces, 
a un pH de 7,5 - 8,0, el compuesto NigAlg(OH)^gCO^ . 4 H^O 
sobre el hidrato de arcilla (el soporte). El producto de la 
precipitación se siguió agitando aón durante 15 minutos y, 
despuós, el precipitado se separó por filtración, se lavó 
hasta estar libre de alcali, se secó a lioac y se calcinó 
durante 20 horas a 450BC y finalmente, despuós de agregar un 
2 % de grafito, se prensó a píldoras de 5 x 5 mm. El análisis 
dió los siguientes valores para la composición del contacto 
oxídico (todas las indicaciones en % en peso). 39,3 de níquel, 
24,1 de aluminio, 0,01 de sodio.
Catalizador C

Se preparó como anteriormente descrito con la di­
ferencia de que sobre 4,080 kg del soporte suspendido se pre­
cipitó el compuesto NigAlg(0H)^gC0^ . 4 HgO y la calcinación 
del precipitado secado se efectuó a 350SC. El catalizador ob­
tenido (oxídico) tenia la siguiente composición (todas las 
indicaciones en % en peso). 32,5 de níquel, 2 7 ,1 de aluminio
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-  17 - t

420569

Se preparó como el catalizador C con la diferencia 
de que se varió la cantidad de hidrato de arcilla presenta­
da. Se obtuvo un contacto de soporte de la siguiente compo­
sición (todas las indicaciones en % en peso): 16,7 de níquel, 
38,3 de aluminio y 0,007 de sodio.
Catalizador E

Se preparó como el catalizador C y D con la diferen­
cia de que el compuesto NigAlgfOH^gCO^ . 4 HgO se había pre­
cipitado sobre 6,830 kg. de hidrato de arcilla suspendida. El 
catalizador obtenido, referido al estado oxídico, tiene la 
siguiente composición (todos los datos en % en peso). 23,9 de 
níquel, 31,4 de aluminio y 0,01 de sodio.
Ejemplo 3 
Catalizador F

Mediante precipitación en paralelo de una solución 
de sulfato de aluminio con amoniaco a un pH de 7,5 se preparó 
un soporte de hidrato de arcilla. El precipitado se filtró, 
se lavó hasta que el contenido en sulfato era inferior a un 
0,5 % en peso y se secó a 200BC.

0,135 kg de este material soporte se suspendieron 
en una caldera de agitación en 10 litros de agua. Como descri­
to en el ejemplo 2 se precipitó el compuesto NigAlgíOH^gCO^ ,
4 HgO sobre el hidrato de arcilla. El precipitado se filtró, 
se lavó, se secó a llOSC, se calcinó durante 20 horas a 350SC 
y finalmente se prensó a pildoras de 5 x 5 mm. Se obtuvo un 
catalizador de la siguiente composición (todos los datos en 
% en peso). 52,4 de níquel, 12,2 de aluminio, 0,006 de sodio.
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Catalizador &
Se preparó como el catalizador F, pero empleando 

4.080 kg de hidrato de arcilla presentado. El catalizador 
contenía (todos los datos en % en peso y referidos al esta­
do oxídico): 33*1 de níquel, 26,7 de aluminio y 0,008 de so­
dio.
Ejemplo 4 
Catalizador A

200 cc del catalizador A se redujeron en un tubo 
de reacción de 24 mm de diámetro interior, que se podía ca­
lentar desde el exterior con un bloque de aluminio, a una 
presión de 16 atmósferas absolutas, con hidrógeno, a 450SC.

Una nafta desulfurada (peso específico: 0,727 g/cm^, 
margen de ebullición 80 a 155-C) se evaporó bajo adición de 
2 kg de agua por cada kg de nafta y bajo una presión de 30 
atmósferas absolutdas se condujo, con una temperatura de 
entrada de 380se, a travós del catalizador. La carga del ca­
talizador ascendió a 5 kg de nafta por litro de catalizador 
y hora. La temperatura del bloque de aluminio, que le rodea, 
se mantuvo a 450-C. Al enfriar el gas de disociación, que 
sale de la capa del catalizador con 462se, se obtuvieron por 
hora 1,31 kg de agua y 1770 litros normales de un gas seco 
que se componía de un 65,9 % en volumen de metano, un 23,1 % 
en volumen de dióxido de carbono, 10,6 % en volumen de hidró­
geno y 0,4 % en volumen de monóxido de carbono.
Catalizador B

Con el catalizador B se obtuvo, con la misma materia 
prima y bajo las condiciones antes mencionadas, un gas de 
disociación que salía con una temperatura de 470SC del le­
cho del catalizador. Al enfriar el gas de disociación se obtu-

'420 569
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vieron por hora 1,31 kg de agua y 1680 litros normales de 
un gas seco que se componía (todos los datos en % en volumen) 
de 64,8 de metano, 23,0 de dióxido de carbono, 11,7 de hidró­
geno y 0,5 de monóxido de carbono.
Catalizador F

El catalizador F se empleó bajo las mismas condicio­
nes como A y B para la disociación de nafta. Al enfriar el gas 
de disociación, que sale a 468^0 del lecho del catalizador, 
se obtuvieron por hora 1,30 kg de agua y 1750 litros normales 
de un gas seco que se componía (todos los datos en % en volu­
men) de 65,0 de metano, 23,1 de dióxido de carbono, 11,4 de 
hidrógeno y 0,5 de monóxido de carbono.
Ejemplo 5 
Catalizador C

200 cc del catalizador C se redujeron en un tubo 
reactor de 24 mm de diámetro interior, que desde fuera se po­
día calentar con un bloque de aluminio, a una presión de 16 
atmósferas absolutas, con hidrógeno, a 400SC.

Un gas seco, compuesto (todos los datos en % en volu­
men) de 60,5 de metano, 25,9 de hidrógeno, 12,5 de dióxido 
de carbono y 1,1 de monóxido de carbono se tomó de un depó­
sito a presión, se calentó y se mezcló con vapor de agua en 
una proporción de 1,07 moles de HpO por cada mol de gas seco.
El gas hómedo, preparado de esta manera, que en su composi­
ción corresponde a un gas de disociación producido por diso­
ciación catalítica de vapor de un gas de refinería, se condu­
jo con una carga del catalizador de 6020 litros normales de 
gas hómedo por litro de catalizador y hora, con una presión 
de 17 atmósferas absolutas y con una temperatura de entrada 
de 270SC a travós del catalizador. La temperatura del bloque
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de aluminio circundante se mantuvo en 270SC. Al enfriar el 
gas hdmedo que salía de la capa del catalizador a 270SC se ob­
tuvieron por hora 0,56 litros de agua y 450 litros normales 
de un gas seco que se componía (todas las indicaciones en % 
en volumen) de 85,5 de metano, 4,3 de hidrógeno, 10,2 de dióxi 
do de carbono y menos de un 0,05 de monóxido de carbono. 
Catalizador D

El catalizador D se empleó bajo las mismas condicio­
nes para la metanización ulterior de un gas de disociación 
de refinería, conteniendo óxidos de carbono, como descrito 
para el catalizador C.

Al enfriar el gas hdmedo que sale de la capa de ca­
talizador a 3002C se obtuvieron por hora 0,56 litros-de agua 
y 450 litros normales de un gas seco que se componía (todas 
las indicaciones en % en volumen) de 84*9 de metano, 5*0 de 
hidrógeno, 10,1 de dióxido de carbono y menos de 0,05 de mo- 
nóxido de carbono.
Ejemplo 6

450 cc del catalizador A se redujeron en un tubo 
de reacción de 24 mm de diámetro interior, que desde fuera 
se podía calentar con un bloque de aluminio, a una presión 
de 16 atmósferas absolutas, con hidrógeno, a 450SC.

Una nafta desulfurada (peso específico: 0,727 g/cm^, 
margen de bullición 80 a 155-C) se evaporó^ bajo adición de 
2 kg de agua por cada kg de nafta, y baqo una presión de 30 
atmósfera absolutas se condujo con una temperatura de entra­
da de 4002C a través del catalizador. La carga del cataliza­
dor ascendió a 0,9 kg de nafta por litro de catalizador y 
hora. La temperatura del bloque de aluminio circundante se 
mantuvo a 4502C. Al enfriar el gas de disociación que sale cor
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455SC de la capa de catalizador, se obtuvieron por hora 0,54  

kg de agua y 700 litros normales de un gas seco que se compo­
nía (todos los datos en % en volumen) de 67y1 de metano,
22,9 de dióxido de carbono, 9,6 de hidrógeno y 0,4 de monóxi- 
do de carbono.

Despuós de trabajar durante 24 horas se conectó, 
a continuación del primer tubo reactor, un segundo tubo reac­
tor, asimismo calentado desde el exterior por un bloque de 
aluminio, de 32 mm de diámetro interior. Este segundo tubo 
reactor contenía 250 cc del catalizador E que previamente 
se había reducido a una presión de 16 atmósferas absolutas, 
con hidrógeno, a 350BC. La cantidad de agua sepafada por con­
densación en el primer tubo de reacción se volvió a dosificar 
al segundo tubo de reacción, se evaporó y se mezcló con el 
gas seco del primer tubo reactor. El gas húmedo obtenido de 
esta manera (que en su composición corresponde al gas húmedo 
que sale de la capa de catalizador del primer tubo de reac­
ción) se condujo bajo una presión de 30 atmósferas absolutas 
con una temperatura de entrada de 270SC a travús del cataliza-- 
dor E que se encuentra en el segundo tubo de reacción. La tem­
peratura del bloque de aluminio circundante se mantuvo a 270S(!. 
Al enfriar el gas que sale a 305 SC de la capa del cataliza­
dor se obtuvieron, por hora, 0,56 kg de agua y 650 litros 
normales de un gas seco que se componía (todos los datos en 
% en volumen) de 75,6 de metano, 22,8 de dióxido de carbono,
1,6 de hidrógeno y menos de 0,05 de monóxido de carbono.

Despuós de 1040 horas aún no se podía apreciar nin­
guna variación en la composición de los gases producidos en el 
primero y en el segundo tubo de reacción. Se sustituyó ahora 
- continuando la disociación de la nafta en el primer tubo de
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reacción - el catalizador E en el segundo reactor por el 
catalizador D: 250 cc del catalizador D se redujeron y se 
emplearon durante 1090 horas bajo las mismas condiciones como 
anteriormente el catalizador E. Al enfriar el gas, que sale 
a 302SC de la capa de catalizador, se obtuvieron por hora 
0,56 kg de agua y 660 litros normales de un gas seco que se 
componía (todos los datos en % en volumen) de 74,0 de metano, 
22,8 de dióxido de carbono, 3,2 de hidrógeno y menos de 0,05 
de monóxido de carbono. Como la composición de los gastos 
producidos en el primero y en el segundo de los tubos de reac­
ción seguía sin variar, se interrumpió el ensayo despuós de 
1220 horas.
Ejemplo 7

220 cc del catalizador A se redujeron como descrito 
en el ejemplo 6, y bajo las condiciones que, con excepción 
de la carga del catalizador, que ahora asciende a 2,0 kg de 
nafta por litro de catalizador y hora, son idónticas a las 
del ejemplo 6, para la disociación de nafta. Al enfriar el 
gas de disociación que sale con 475RC de la capa del cata­
lizador se obtuvieron por hora 0,53 kg de agua y 710 litros 
normales de un gas seco que se componía (todos los datos en 
% en volumen) de 66,2 de metano, 22,4 de dióxido de carbo­
no, 10,9 de hidrógeno y 0,5 de monóxido de carbono. Despuós 
de trabajar durante 24 horas se conectó detrás del primer tubc 
reactor un segundo tubo de reacción, con 200 cc del cataliza­
dor C. La reducción y el servicio del catalizador C se efectué 
en la misma forma como se ha descrito en el ejemplo 6 para 
el catalizador E. Al enfriar los gases que salen de la capa 
de catalizador a 315BC se obtuvieron, por hora, 0,56 kg de 
agua y 650 litros normales de un gas seco que se componía (to-
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dos los datos en % en volumen) de 75,4 de metano, 22,9 de dió­
xido de carbono, 3,2 de hidrógeno y menos de 0,05 de monóxido 
de carbono.

El ensayo se interrumpió despuós de 520 horas ya 
que, despuós de este periodo de tiempo, aiin no se apreció nin­
guna variación en la composición de los gases obtenidos en el 
primero y en el segundo tubo de reacción.
Ejemplo 8

Los ensayos comparativos se efectuaron bajo las con­
diciones descritas en los ejemplos 1 y 2 de la publicación 
de la solicitud de patente alemana 1.180.481, como sigue: 
Temperatura del catalizador: 500SC
Temperatura de calentamiento previo de la mezcla: 450SC 
Presión: 25 atmósferas absolutas
Material empleado: bencina ligera
Proporción vapor de agua/bencina: 2 kg/kg
Carga: 0,5 kg de bencina / 1 ct. h.

La bencina ligera empleada tenía un peso específi­
co de 0,693 g/cmP (a 20SC) y un margen de ebullición de 
63 a 102se. Contenía un 88 % en volumen de paraflnas, 10 % 
en volumen de nafteno de anillo hexagonal y 2 % en volumen 
de aromatos. Como sobre la carga de los catalizadores no 
se indica nada en los ejemplos, se seleccionó la reducida 
carga de catalizador arriba indicada.

Se compararon tres catalizadores de níquel de la 
BASF, usuales en el mercado, adecuados para la disociación 
de vapor a alta temperatura de hidrocarburos y el cataliza­
dor (HjJ especial, descrito en la publicación citada, conte­
niendo un 15 % de níquel. En la tabla a continuación se 
mencionan los contenidos en níquel, el soporte de los catali-'
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zadores mencionados, así como sus denominaciones comercia­
les.
Tipo de catalizador % en peso Soporte

de níquel_________________

G 1 - 21 

G 1 - 40

6

16

20

R,% obtenido segdn DAS 1.180.481 
^ columna 4 , lineas 29 y si­

guientes 1$

magnesita
caolina + óxido áe 
magnesio + cemen­
to de arcilla
óxido de magnesic 
+ arcilla

arcilla

Los ensayos se efectuaron en un tubo de reacción 
que en cada caso contenía 270 cnr de los catalizadores mencio­
nados .

Los resultados de los ensayos se reflejan en la 
tabla a continuación:
Duración Catalizador Catalizador Catalizador H-% DAS

días G 1-11 % en G 1 - 21 % en G 1-40 % 17180.481
peso de ben- en peso de en peso de en peso de
ciña sin reacio bencina sin bencina sin bencina sin
Rar ** reaccionar reaccionar reaccionar

100,0 100,0 96,7 100
1 93,4 97,9 94,0 100
2 82,0 82,6 93,1 100
3 43,7 53,0 91,6 . 100
4 - 36,9 76,1 100
5 - 23,3 75,0 100
6 30,2 15,9 - 100
7 18,8 32,7 54,5 100
8 10,7 - - 100
9 - 29,9 61,0 100
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Duración Catalizador 

dias G 1-11 % en 
peso de ben­
cina sin 
reaccionar

Qatalizador Catalizador 
G 1 - 21 % G 1-40 % en 
en peso de peso de ben 
bencina sin ciña sin *" 
reaccionar reaccionar

DAS
17180.481 % 
en peso de be 
ciña sin 
reaccionar

n

10 - - 48,2 100
12 - - 18,5 100
14 — — 0 100

Los ensayos demuestran que con los catalizadores de 
disociación de níquel, usuales en el mercado, no se puede rea­
lizar el procedimiento, ya que los tres catalizadores se desac­
tivan en un plazo muy breve. El ensayo con el catalizador G 
1-11 se interrumpió despuós de 8 días con una transformación 
de solamente un 11 % en peso, el del catalizador G 1 - 21 des­
puós de 9 días con una transformación del 30 % en peso. Como 
el ensayo con el catalizador G 1-40, despuós de 9 días, aún 
mostraba una transformación del 61 % en peso de la bencina se 
prolongó este ensayo durante 14 días. Despuós de este tiempo 
el catalizador estaba totalmente desactivado y.ya no transfor­
maba ninguna bencina. Esto muestra, al mismo tiempo, que no se 
presenta ninguna estabilización de la actividad del cataliza­
dor, sino que la disminución de la actividad continúa hasta 
una desactivación total del catalizador dentro de un plazo 
muy breve.

De estos ensayos se desprende que los catalizadores 
de níquel, en general, no son adecuados para el procedimiento 
de la publicación citada, solo el catalizador de níquel espe­
cial, preparado según DAS 1.180.481, con un soporte de arcilla 
puro demostró ser adecuado en escala muy reducida; el ensayo 
con este catalizador se prolongó asimismo a 14 días. El cata­
lizador transformaba despuós de este periodo de tiempo todavía
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totalmente la bencina. Con una carga industrial de 1 kg de 
nafta por litro de catalizador y hora, sin embargo, tampoco 
con este catalizador se logra ya una disociación completa de 
la nafta (véase sobre esto el ejemplo 9).

(Sobre la metódica de los ensayos se ha de observar 
que los hidrocarburos superiores se recogieron por cromatogra­
fía de gas hasta 1 ppm).
Ejemplo 9
Condiciones de ensayo:
Temperatura del catalizador 
(temperatura del bloque de aluminio, máx)
Temperatura de calentamiento previo de la 
mezcla:
Presión:
Producto empleado:
Proporción vapor de agua/bencina:
Carga:

47 ose 

420SC

30 atmósferas
nafta
2 kg/kg
1 kg nafta/l ce 

h.
La nafta empleada tenía un peso específico de 0,729 

g/ern̂  a 20SC y un margen de ebullición de 80 a 150SC. Conteníe 
un 62 % en volumen de parafina, 34*5 % en volumen de nafteños 
y 3*5 % en volumen de aromatos.

En estos ensayos comparativos, que se efectúan en 
un tubo de reacción, en cada caso con 200 cc de catalizador, 
se han empleado temperaturas más bajas, una presión mayor una 
bencina del punto de ebullición más elevado y, en especial, 
una mayor carga que en el ejemplo 8. Los resultados se refle­
jan en la tabla a continuación:
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Catalizador segón Contenido en níquel Tiempo hasta pasar la 
DAS 1.180.481 % en peso primera bencina

1 15 desde un principio
2 Hg 24,9 desde un principio

3 "3 51,2 después de 7 horas
Ejemplo 10
Catalizador 1

Segdn las indicaciones en la publicación de la soli­
citud de patente alemana 1.227.603 se preparó un catalizador 
por precipitación. Después de separar por filtración el pre­
cipitado, suspender 6 veces en caliente, alcalizar y secar 
a 110BC, se calcinó a 450SC. Después se prensó la masa de 
la calcinación, bajo adición de un 2 % de grafito, a tabletas 
de 5 x 5 mm. El análisis del contacto oxídico dió la composi­
ción (todas las indicaciones en % en peso) de 25,0 de níquel,
65.4 de AlgOg, 3)05 de potasio.
Catalizador K

El catalizador se preparó análogo al ejemplo 6 de la 
publicación alemana 1.227.603. El análisis del contacto oxídi- 
co dió la composición (todas las indicaciones en % en peso),
61.4 níquel, 19,5 de AlgO^, 1,31 de potasio.
Ejemplo II

Los catalizadores H^, H^, I, K y  Ase comprobaron p 
comparar su actividad, todos ellos bajo las siguientes condi­
ciones:

ara

Los ensayos se efectuaron, en cada caso, en el mis­
mo tubo reactor que tenía un ancho de luz de 24 mm y estaba 
rodeado de un bloque de aluminio. La temperatura de entrada 
de la mezcla de nafta-vapor ascendió a 380SC. Se empleó nnn 
nafta desulfurada con un peso específico de 0,727 g/cm^ y un
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margen de ebullición de 80 a 155SC.
La carga del catalizador ascendió a 5 kg. de naf­

ta por litro de catalizador y ahora con una proporción en pe
so de HgO/KW de 2,0 y una presión de 30 atmósferas absolutas. 
La temperatura del bloque de aluminio circundante ascendió a 
450SC.

Como níagnitud comparadora de la actividad se midió 
el tiempo, en horas, después del cual en el g&s de disocia­
ción' se presentaron las primeras cantidades de hidrocarburos 
superiores sin reaccionar. Los resultados se reflejan en la 
tabla a continuación y en la figura del dibujo; donde como - 
ordenada se seleccionó el tiempo en horas (h) y donde los ca
talizadores se han registrado en la abcisa. !!

Catalizador Contacto oxidico Contacto oxidico
1

Paso de la
% en peso de ni- % en peso de E ó nafta.
ouel. Na.

"i 15,2 0,01 desde el prin 
cipio

"3 51,2 0,01 después de 
3 horas

1 25,0 3,05 desde el pr3n 
cipio

E 61,4 1,31 después de 
89 h.

A (Ejemplo 1) 56,8 0,009 después de 
121 h.
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N O T A ]
Descrita suficientemente la naturaleza del invento, ¡ 

asi como la manera de realizarlo en la práctica, debe hacer- ¡ 
se constar que las disposiciones anteriormente indicadas, - I 
son susceptible^ de modificaciones de detalle en cuanto no - 
alteren su principio fundamental. También se hace constar - t
que el invento corresponde a una Solicitud de Patente, presen} 
tada en Alemania, con fecha 15 de noviembre de 1.972, bajo - ! 
el número P 22 55 909.7; acogiéndose por lo tanto a los bene ; 
ficios que condecen los Convenios Internacionales en vigor, i 
siendo lo que constituye la esencia del referido invento y - ! 
por lo que se solicita Patente de Invención por 20 años en - 
España, sobre: PROCEDIMIENTO DE OBTENCION DE CATALIZADORES - 
PARA LA PRODUCCION DE CASES METANOSOS; caracterizándose por 
ló siguiente:

la.- Procedimiento de obtención de catalizadores 
para la producción de gases métanosos, a partir de hidrocar­
buros con 2 a 30 átomos de carbono ó de sus mezclas, condu­
ciéndose los hidrocarburos, en forma de vapor, y el vapor de 
agua a presión normal ó a presiones mas elevadas, bajo car­
gas de 1 a 2 kg. de hidrocarburo por litro de catalizador y 
hora, y a temperaturas que se encuentran por encima de los - 
25ÓSC, a través del lecho del catalizador y el catalizador - 
se mantiene, por el calor que se libera en el desarrollo de 
la reacción, a temperaturas en la zona entre 300 y 500SC; ca 
racterizado porque un compuesto precursor de fórmula Ni¿.Al„ 
(OH)-̂ g . CO^ . 4 HgO producido en solución acuosa, se seca - 
en la,zona de temperaturas entre 80 a 180SC, se calcina en - 
la zona entre 300 y 550ac y a continuación se reduce en co­
rriente de hidrógeno, bajo la condición de que entre la etapa30.
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de secado y la etapa de calcinación el aumento de la tempe­
ratura sea efectuado con un gradiente de l,66ac/min. a 3,33^ 
C/min.

2§.- Procedimiento según la reivindicación 1, ca­
racterizado porque el compuesto precursor NigAlgíOH)^- . CO^ 
4 HgO se precipita sobre un soporte presente en suspensión - 
acuosa y el soporte con el precipitado se separan, tras lo - 
cual se realizan las restantes fases anteriormente indicadas

33.- Procedimiento según las reivindicaciones 1 y 
2, caracterizado porque el precursor del catalizador se seca 
en la zona de'temperaturas entre 90 y 120sc y se calcina en 
la zona de temperaturas entre 340 y 460ac.

43.- Procedimiento de obtención de catalizadores 
para la producción de gases métanosos, tal y como queda sus­
tancialmente descrito en la presente Memoria e ilustrado en 
los abjuntos dibujos.

Esta Memoria consta de 30 hojas escritas a máquina 
por una sola cara.

Madrid^ ̂  MC. 1973
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