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PROCEDIMIENTO DE OBTENCION DE CATALIZADORES
PARA LA PRODUCCION DE GASES METANOSOS.-

B e i Y e g S

Solicitands, BASF AKTIENGESELISCHAFT, entidad alemena, residente
en 6700 Imdwigshafen, Repdblica PFederal Alemana.-

La presente invencidn se refiere a un procedimiento
para ;a obtencidn de catalizadores que se obtienen por seca-
do, calcinacidén y reduccidén de compuestos definidos, produci-
dos en solucidn acuosa, los as{ llamados precursores del ca-—

5. talizador, o por precipitacidn de log precursores del cata-
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lizador sobre soporte suspendidos en agua, asi como al empleo

de estos catalizadores para la obtencidn de gases metanosos
por disociacidn de hidrocarburos.

Ia disociacidén industrial de hidrocarburos, prefe-
5 rentemente gaseosos, tales como, por ejemplo, metano, etano,
propano, butano a gases conteniendo esencialmente mondxido de
carbono e hidrdgeno (asi llamados gases de sintesis) con cata-
hlizadorés de niquel en presencia de vapor de égua ya se conoce
desde hace tiempo. Se efectia generalmente a températuras en~
10. tre 600 y 9009C. Esta reaccidn se denomina "steam reforming",

Ios hidrocarburos se pueden disociar sin embargo también a tems

peraturas mds bajas, ssimismo con catalizadores de niquel, a
gases ricos en metano. Ia obtencidn de gases ricos en metano
a partir de hidrocarburos, tales como etano, propano, butano,
"15. nafta, etc., a temperaturas més bajas es, contrario al steam
reforming, un proceso de desarrollo exotérmico; por esta razdn
esta reaccién se ha de efectuar bajo una conduccién adiabdti-
ca del procedimiento en hormos de cuba, mientras la obtencidn
de gases de sintesis por él steam reforming se efectia en
20. hornos de tubo. En la publicacidn de solicitud de patente
alemana 1.180.481 se describe que los hidrocarburos liquidos,
en la zona entre 400 y 55092C, se pueden hacer reaccionar con vﬁ-
por de agua, con catalizadores de niquel sobre soportes, a ga~
ses ricos en metano (con contenidos en metano superiores a
25, 'un 50 % despuds del secado), asi llamados gases ricos, si se
mantienen ciertas proporciones entre vapor e hidrocarburo du-
rante la reaccidn.

Para este procedimiento se proponen, en general,

catalizadores de niquel sobre soportes segin el actual esta-

30. do de la téenica. Se ha demostrado, sin embargo, que los cata-
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lizadores de niquel conocidos para la disociacidn de vapor

a altas temperaturas no son adecuados para la disociacidn de
hidrocarburos a temperatura mds baja, ya que, por 1o.genera1,
muestran una actividad demasiado reducida debido 2 que sus so-
portes se calcinan en su mayor parte a las temperaturas altas,
necesarias para satisfacer las necesidades del steam reformingi

También el catalizador libre de alcali, que contie-
ne un 15 % de niquel sobre dxido de aluminio, mencionado como
preferente en la publicacidén arriba indicada (véase columa 4,
lineas 29 a 49) resulta poco adecuado para el procedimiento,
ya que con este catalizador no son permigibles mds que cargas
haste 0,5 kg de hidrocarburo por litro de catalizador, si se
quieren lograr tiempos de duracidn de mds de 14 dias. Un pro-
cedimiento de estos resulta antiecondmico si no se permiten
cargas del catalizador de aproximadamente 1 a 1,5 ké de hi-
drocarburo por litro de catalizador y hora (véanse los ensayos
ne 8y 9).

En la publicacidén de la solicitud de patente alema-
na 1.,227.603 del mismo solicitante, se sefiala que la duracidn
de vida del catalizador, en el procedimiento que se describe
en la patente britédnica 820?257, que es una equivalente a la
DAS 1.180.481, arriba mencionada, es relativamente corta y
ésto espedialmente cuando se han de disoociar hid;ocarburos de
punto de ebullicidn més elevado en la zona de ebullicidén de

1la bencina.

En la mencionada publicacidn 1.227.603 presenta el

solicitante un catalizador de soporte de niquel que; adicional;
mente al niquel y al éxido de aluminio, contiene un 0,75 a

8,6 % de 8xidos, hidrdxidos y carbonatos de los metales alca-

linos o alcalino-térreos, incluyendo al magnesio. En la colum-
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carburos especialmente 1fquidos en la zona de ‘temperaturas

_ejemplo 9 y los ensayos comparativos en el ejemplo 1l de la
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na 2, a partir de la 1fnea 44 y en la columna 3 hasta la linea
16, se indica que se obtienen resultados dptimos al emplear

alcalis, especialmente potasio, como aditivo al catalizador.

En fodos los ejemplos se emplea, en consecuencia correcta, .tamq
bién el potasio como agente de alcalinacidn.
Ia alealinacién obligatoria de los catalizadores de

niquel antes de su empleo para la disociacidn de vapor de hidr¢-

entre 350 y 10002C, esto es, tanto para el procedimiento de
steam reforming propiamente dicho, como también para la obten-
cidn de gases ricos, ha sido propuesta, indepenéientemente
del solicitante antes mencionado, en la publicacidn-de la so-

licitud de patente alemans 1.199.427 por ICI.

Conociendo el actual estado de la técnica deserito e
comprensible que el especialista emplee catalizadores alcalinoI
para la disociacidn de hidrocarburos, ya que se suponia general-
mente due solamente con los catalizadorss de niqﬁel alealinos
se podia mantener la disociacidn de carbono sobre el cataliza—
dor durante unos tiempos razonables, si la reaccidén se efectia
bajo condiciones econdmicas justificables con valores peque-
fios de la proporcidn 53597 / [C_/. Para el especialista existi?,
por lo tanto, en base de las explicaciones en la publicacidn
de la solicitud de patente alemana 1.227.603, el prejuicio de
no emplear catalizadores de niquel libres de alcalis para ls
obtencidn de gases ricos, ya que, por une parte, estaba demos-
trado el efecto promotor de los alcalis, tales como potasio, ¥y

por otra parte, con el empleo de dxido de aluminio como gopor-

te solamente era de esperar un resultado negativo (véase el

presente solicitud).
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Sorprendentemente se he desuubierto ahora gue se
pueden obtener catalizadores libres de alcali conteniendo ni-
quel y dxido de aluminio, que son superiores a aguellos cono-—

cidos por el actual estado de la técnica (contactos alcaliza~

dos) en su aplicacidén para la obiencién de gases metanosos, si|

para la preparacién de estos catalizadores se parte de los pre:

cursores de catalizador definidos y estos mediante precipita-
cidn, secado, calcinacidn y reduccién se transformen en el
catalizador propiamente dicho. '

la presente invencidn se refiere, por lo tanto, a
un catalizador que se caracteriza porque como precursos del
catalizador, el compuesto Ni6A12(0H)16 . 005 . 4 H,0 se pro-
duce a partir de suspensidn acusosa y este compuesto ., ﬁor se~
cado a temperaturas de 80 a 180¢C, calecinacién en la zona de
temperaturas entre 350 a 5502C y reduccidn & continiacién en
corriente de hidrdgeno se transforms en el catalizador propia-
mente dicho, bajo la condicién de que entre la etapa de seca-
do y la etapa de calcinacidn, el aumento de la temperatura sea
efectuado con un gradiente en la zona entre 1,669C/min y 3,339
min.

la invencidn se refiere, ademds, al empleo de este
catalizador para la obbtencién de gases metanoso, especialmen=—
te gases ricos en metano, por disociacidn de hid;ocarburos
con 2 & 30 dtomos de carbono, corréspondientes a un margen
de ebullicidén entre 30 y 300¢cC, én presencie de vapor de agua.

Ia invencidn se caracteriza ademds por el empleo del
cﬁtalizador para le obtencidn de gases metanosos de hidrocarhbu.
ros con 2 a 30 4tomos de carbono o de sus mezclas, conduciéndo
ge los hidrocarburos gaseosos y el vapor de agua bajo presidn
normal o presiones mds elevadas con cargas de 1 a 2 kg de hi-

drocarburo por litro de catalizador y hora y a temperaturas

(\J




superiores a 250¢C a través del lecho del catalizador ¥ mante-
niéndose el catalizador, por el calor que se libera con la reac-
¢ién que se presente, a temperaturas en la zona de 300 a 55090¢|
Esta reaccidn es - como ya se ha descrito en la in-
5. troduccidn ~ exotérmica y por lo tanto, cuando los participantes
en la reaccidn se han calentado previamente a uha temperatura |
suficientemente alta, se puede realizar adiabdticamente en un
.horno de cuba. Al emplear catalizadores segin el actual estado
de la téenice este procedimiento se efectuaba, por lo general,.
10, calentando previamente los productos de partida a temperaturas
» superiores a los 3502C e introduciéndolos asi en el lecho del
catalizador, menteniéndose el catalizador, por la reaccidn
iniciada, a temperaturas en la zona entre 400 y unos 5500C (véa-
se DAS 1.180.481 y DAS 1.227.603).
15. Ios catalizadores segin la presente invencién permi-
ten ahora efectuar el procedimiento mencionado bajo conduccidn
adiabdtica de la reaccidn a temperaturas més bajes. Esto sig-

nifica que los hidrocarburos de partida no necesitan ser calen

tados tan altamente sienfo suficientes, para el calentamiento
20. previo, ya unas temperaturas de 2509C. Conduciendo la reaccidn
en forms adiabdtica se puede efectuar la disociacidn, por lo
tanto, en la zona de temperaturas entre 250 y 55092C; preferen~
temente se efectda el procedimieﬁto sin embargo en la zona de
temperatura entre 300 y 45092C y especialmente en una entre

25. 300 a 4002C, Las indicaciones efectuadas se refieren a las
temperaturas de calentamiento previo de 1la mezcla de vapor

de agua hidrocarburo. Esta es dependiente de la materin pri-
ma empleada y se puede seleccionar mds baja contra menor sea

el punto de ebullicidén de la mezcla de hidrocarburo y mayor

30. sea la proporcidn de parafina en esta mezcla de hidrocarburos.
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Como es sabido, el equilibrio de la reaccidn y con
ello el conftenido de metano en el gas depende en gran escals
de la femperatura y de la presibn; serd mayor contra menor ses
lae temperatura de reaccidn y contra mayor se seleccione la
presién. Por esta razén es ventajoso que los cabtalizadores se-
gin la presente invencidn se puedan emplear dentro de un mar-
gen de presiones de 10 a 100 atmésferas; preferentemente se
emplean presiones en la zona entre 25 y 85 atmdsferas.

Como materias primas entran en consideracidn los hi-
drocarburos con un péeso melecular superior al del metano. Pre-
ferentemente se emplean mezclas de hidrocarburos con un indi-
ce de carbono medio de C, & 030, con un margen de ebullicidén
de aproximadamente 30 a 300¢C, Son especialmente adevuadas
las mezclas de hidrocarburos que se componen principalmente

de hidrocarburos parafinicos.

La proporeidén de los hidrocarburos parafinicos en
la mezcla no deberd ser inferior a un 70 % en volumen.

Ia materia prima (nafta) se habrd de desulfurar a
contenidos en azufre inferiores a 0,5 ppm, ya que los cata-
lizadoies de niquel del actual estado de la técnica, al
igual que el catalizador de la presente invencidn, no sopor-
tan durante largo tiempo contenidos en azufre mds altos. Este
efecto envenenador es comin en todos los catalizadores de ni-
quel, por lo tanto ellproducto de partida se ha de desulfurar
finamente antes de su empleo en la disociacidn.

la desulfuracidn pertenece al actual estado de la
téenica y se efectia generalmente con catalizadores resisten—

tes al azufre.

Ios catalizadores segin la presente invencién se puet

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 industfia—
les cargas de 1,2 a 1,5 kg de nafita/litro de catalizader y
hora., En énsa?os comparativos se empled una carga de 5 kg

de nafta/litro de catalizador y hora (véase el ejemplo 11)
para lograr efectos cbrrespondientes dentro de'tiempos Justifi
cables. la carga antes mencionada no tiene importancia alguna

para la disociacidn industrial de hidrocarburos ligquidos. EL

de disociar fracciones de bencina con un limite de ebullicidn
hesta 3009C con toda seguridad hasta una carga de 2 kg de naft
litro de catalizador. En bencinas con limite de ebullicién ba-
jo se pueden emplear cargas mayores a 2. En la disociacidn de
propano o dé butano se pueden aplicar cargas hasta 3,5 kg de
nafta/litro de catalizador y hora. Estas indicaciones demues-
tran que la carge depende del hidrocarburo empleado.

Ia proporcidén en peso entre vapor/nafta deberd ascen
der como minimo a 0,8. En la disociacién de vapor con el cata-
lizador de la presente invencidn se emplean proporciones en lal
zona entre 1,0 a 2,0 kg de vapor por kg de nafta. La aplica-
cién de proporciones mayores no es critica, pero prohibitiva
por razones econdmicas. Ias necesidades de vapor de agua de-—
pende de la naturaleza de la materia prima; al emplear hidro-
carburos de bajo punto de ebullicién se pueden seleccionar va-
lores inferiores para esta proporcidn, especialmente cuendo se
hayan de disociar principalmente hidrocarburos parafinicos.

Para la obtencidn de la etapa previa del cataliza-
dor NiGAlz(OH )16 + 00y ¢ 4 Hy0 se emplean preferentemente
gsoluciones acuosas 1 a 2 molares de los nitratos. El agente

de precipitacidn .(carbonato alealino) se emplea asimismo en

una centidad 1 a 2 veces molar. Para la obtencién de un pre-

cursor de catalizador de la composicién arriba mencionada ha
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demostrado ser utilizable la formas siguiente:

La precipitacién del compuesto NiGAlz(OH)15 . 003 .
4 Héo se efectia con carbonatos alcalinos (carbonato sddico o
potdsico, 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.

Aqui se parte de unaz solucidn acuosa de los nitratos
de los metales bi- o trivalentes que con sosa se han ajustado
a un pH de 8. la proporcidn molecular Me2+/'Me3+ en ests solu-
¢idn deberd ser como minimo mayor a 1, preferentemente se en-
contrard, sin embargo, en la zona entre 2,5 y 3,5; en especial
ge geleccionard para la proporcidn Me2+/Mp3+ un valor de 3:1
(estoquiométricamente).

El precursor del catalizador se puede precipitar a
temperaturas entre O y 100920, preferenteménte se efectuard la
precipitacién, sin embargo, a temperaturas entre 70 y 909C.
Preferentemente se presentardn mezclas 2-molares de los nitra-
tos y de éstas se producirdn los precursores de los cataliza-
dores con soluciones 2-molares de los carbonatos alcalinos, De
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 hidrdgeno, 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-
minadag condiciones de precipitacidn, tales como pH, elimina-
cidn 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, calcinacidn vy




5e

10.

15.

20.

25,

30.

-efectﬁa, por lo general, en corriente de hidrdgeno a tempera~

también la velocidad de calentamiento entre la etapa de se~
cado y la etapa de calcinacidn. Esencial en la presente invehp
cidn es, por lo tamto, la preparacidn del precursor del cata-
lizador libre de alcali individual, su secado, el aumento de
temperatura definido entre el secado y la caldinacidn ulte-
rior en un margen determinado de 1,66 & 3,339C/min.

Ia reduccidn a continuacidn del catalizador se

turas entre 300 a 5002C,

El secado del precursor del catalizador se efectda
dentro un estrecho mergen de temperatura de 80 a 1809C; te-
niendo especial preferencia el margen entre 90 a 120¢C, E1
secado se puede efectuar en el aire.

Ia calecinacidn del precursor del catalizador secado
se efectia en la zona de temperaturas entre 300 a 5502C, pre-
ferentemente se emplea un margen de temperatura entre 340 y
46090(

Entre la etapa de secado y la etapa de calcinacién
se deberd efectuar un calentemiento lo mds rdpido posible y de~
finido. El tiempo para calentar desde la temperatura de seca-
do preferente (90 a 1202C) a la temperatura de calecinacién
preferente (340 a 4602C) deberd ascender como minimo a 1,5
horas, como méximo, sin embargo,va 3 horas. De esto se calcu-
le un gradiente para el aumento de la temperatura entre 1,662C/
min y 3,3392C/min.

Los contenidos de niquel del catalizador producido
directamente del precursor del catalizador naturalmente no se

pueden variar entre emplios limites, ya que estdn fijados esen

cialmente por la estoquiometria del precursor del catalizador.

Después de la reduccién del catalizador los contenidos en ni-
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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 cerdmica, tal como dxido

de aluminio hidratos de arcillas, (Bayerit, BShmit, Hidrargi-

11lit o sus mezclas), didxido de titanio, Acido silicico, didxi

do de circonio, silicatos artificales y naturales, tal como,
silicato de magnesio o. silicatos de aluminio,

El soporte se presenta aqui preferentemente como
suspensién acuosa y sobre dste se precipita el precursor del
catalizador. EL soporte y el precipitado se separan y se
gigue tratando tal y como descrito para la elaboracidn del
precursor del catalizador.

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

Ia aplicacidn del catalizador segin la presente in-
vencidén es, industrialmente, especialmente ventajoso en la
obtencidn de gases metanosos, ademds, para el tratamiento
ulterior de los gases ricos, obtenidos por disociacidn de
nafta, con el fin de obtener gases de infercambio de gas natu-
rel (asi llamada ulterior metanizacidn de gases ricos). El
catalizador seguin la presente invencidén se puede emplear aqui
con especial ventaja tanto en la etapa de disociacidén como

también en las etapas de ulterior metanizacidn en los procedid

s

mientos de varias etapas para la obltencién de gases de inter-
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cembio de gas natural.

La obtencién de los catalizadores segin la presen-
te invencidn se describe con més detalle en los ¢ jemplos 1, 2
¥ 3 a continuacidn. En el ejempio 4 se describe su aplicacidn
para la disociacidn de hidrocarburos pare la obtencidn de ga-
ses metanosos, los ejemplos 6 y 7 se refieren a la ultqfior
metanizacidén de gases ricos en una ulterior efapa catalitica
del procedimiento.

En el ejemplo 5 se explica como un gas de refinerfa,
conteniendo dxidos de carbono; se puede transformar en los ca-
talizadores de la presente invencién en un gas rico en metano.

En el ejemplo 1l se compara el catalizador A segin
la presente invencidn con -aquel del estado de la técnica segin
DAS 1.180.481 (Hi y Hé) en su comportamiento pars la obtencidn
de gases metanosos. Estos ensayos muestran en forma'expresiva
que los cétalizadores libres de alcali segin la presente inven-
cidén son considerablemente superiores en su actividad a los
del actual estado de la téenica, especialmente bajo cargas ele-
vadas, tal y como se emplean hoy dfa en la industria.

El ejemplo 1l muestra ademds que el catalizador A
segin la presente invencidn también es superior en todos los
demds aspectos a los contactos alcalizados del actual estado
de la téenica (véase K) semin DAS 1.227.603, Es de destacar
especialmente la mayor capacidad de carpa y la méyor duracidn
de trabajo que esto implica en los catalizadores segin la pre-
sente invencidén en comparacidn con los catalizadores de niquel
aicalizados industrialmente empleados. Al emplear los catali-
zadores para la obtencidn de gases metanosos tiene esta mayor

actividad del catalizador segin la presente invencidn la venta-

ja de que el procedimiento se puede efectuar a temperaturas
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0,1 % en volumen, referido al gas después del lavado de CO,).
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més 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 catalitica del procedimiento y ulterior secado

¥ lavado con 002 se transforman en gases que pﬁeden gervir co-
mo gases de intercambio para gases naturales y que muestran

la especificacidn exigida a estos gases (Suma Hé + CO méx.

Fn la obtencidn de metano se pueden enfriar los ga—
ses de disociacidn después de la primera etapa catalitica del
procedimiento a temperaturas por debajo de la temperatura
de salida del reactor para expulsar por condensacidn el agua
en exceso; préferentemente se seleccionan aqui temperaturas
por debajo de 100°C, por ejemplo, temperaturas en la Zona
de 20 & 802C (metenizacidén seca).

: Sin embargo también es posible retirar de los gases
de disociacién, después de la primera etapa catalitica del
procedimiento, el agua s0lo en forma parcial y hacer reaccio-
nar los gases de disociacidn que aun contienen agua directa-
mente en una segunda etapa catalitica ulterior a gases ricos
en metano ("metanizacidén himeda", véase para esto los ejem-
plos 6y 7).

- Como productos de partida para la reaccidén en la
segunda etapa catalitica del procedimiento se emplean gases
que contienen dxidos de carbono; especialmente adecuados son
los gases ricos que provienen de la disociacidn de nafta a ba-
ja temperatura, que contienen por lo general un 50 a 75 % de
meteno, un 19 g 25 % de didéxido de carbono, hasta un 16 % de

hidrégeno y hasta un 5 % de monéxido de carbono. Se ha de~-

mogtrado que estos gases secos se pueden introducir sin coquiJ
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zacidn del catalizador'a ‘temperaturas de calentamient
vio en la zona entre¢ 200 y 3002C en el lecho del catalizador
de niguel. Esto resulia sorprendente ya que en la publicacidn
de la solicitud de patente élemana 1.545.840 se afirma que
la ulterior metanizacidn de gases ricos solamente se puede red-
lizar en presencia de agua, ya que los catalizadores de ni-
quel empleados pera la metanizacidn, bajo ausencia de agua,
tienen la tendencia a coquizar,

Parg la segunda etapa catalitica de tratamiento se
pueden seleccionar cargas en la zona entre 2000 y 10,000 1i-
tros normeles de gas por litro de catalizador y hora. Con
mayores contenidos en monéxido de carbono en los gases de di-
sociacidn se seleccionan cargas mds reducidas, a la inversa,
con contenidos en mondxido de carbono reducidos en la mate-
ria prima se pueden ajustar cargas algo mayores..Coh preferen-
cia se emplean cargas'enxre 3000 y 7000 litros normales de
gas por litro de catalizador y hora.

Ejemplo 1
Catalizador A

Para la precipitacidn del compuesto NisAlz(OH)ls .
003 o 4 Héo, que sirve como precursor del catalizador, se
prepararon primeramente soluciones 2-molares:
Solucién 1: '
13,960 kg = 48 moles de Ni(N03)2 . 6 H,0y

6,002 kg = 16 moles de Al(N03)3 .« 9 HéO
se disuelven en tanta agua de manera que se forme una solu-
cidn de un total de 32 litros.,
Solucidén.2:

7,635 kg = 72 moles de carbonato sddico se disuelven asimis-

mo en agua y se completa a 36 litros,
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En una caldera de agitacién se presentan 10 1iffos
de agua. ILa medicidn del pH durante 1a'precipitacidn se efec-
tud con un electrodo que estaba sumergido en el agua presen=~
tada. Ambas soluciones y el agua presentads se calentaron
independientemente a 802C., Mediante adicidn de una cantidad

adecuada de la solucidn 2 se ajustd en el agua presentada a un

Parg la precipitacidn del compuesto de arriba se vernw
tieron la solucidn 1 y la solucidn 2 independientemente en el
agua presentada y, bajo buena agitacidn, se mantuvo mediante
regulacién de las velocidades de alimentacidn un pH de 7,5
a 8,0, Despuds de la alimentacidn de la solucidn 1 se pard
la alimentacidén de la solucidn 2 y la precipitacidn se agitd
ain durante 15 minutos a 802C, El precipitado formado se se—
pard por filtracidn y se 1av8 hasta estar libre de alcali.

El producto lavado, que en la comprobacién por rayos X de-
mostré ser una preciﬁitacidn impecable de NigAl,(OH) ¢ » CO3 |
4 Hy0 se secd a continuacién durante 24 horas a 1109C, se
caleind durante 20 horas a 4509C y a contimuacidn se compri-
mid con un aditivo de un 2 % de grafito a pildoras de 5 x 5 o
Angliticamente se obtuvieron los siguientes valores para los
componentes (todas las indicaciones en % en peso y referido
al contacto oxifdico): niquel 56,8, aluminio 9,5 y sodio
0,009.

Ejemplo 2
Catelizador B

El catalizador B contiene como soporte un hidrato
de arcilla. Este hidrato de arcilla se obtuvo por precipita-

cidn paralela de solucidn de aluminato sdédico y dcido nitri-

co en un margen de pH de 7,5 a 8,0. El precipitado se filtrd,

L T A % N R .
T A R R R R g e e e D e L



5

10.

15.

20,

25,

30.

My
420569 [
~-16 - J Nt

se lavd hasta estar libre de alcali y a continuacidn se secd

a 2009C,

3,720 kg de este soporte se suspendieron en una
caldera de agitacidn en 10 1 de agua y se calentd a 80¢C,

El compuesto NisAlz(OH)ls . CO3 « 4 H)0 se precipité entonces
sobre este soporte suspendido. Para ello se prepararon dos
soluciones y se calentaron independientemente a 80¢C.
Solucidn 1: 13,960 kg = 48 moles de Ni(HO3)2. 6 5,0 ¥y

6,002 kg = 16 moles de Al(N03)3 . 9 Hy0
se disolvieron en agua y la solucidn se complété a 32 litros.
Solucidn'Z: 7,635 kg de sosa industrial se disolvieron en agug
y se completd a 36 litros de solucidn.

Como deserito en el ejemplo 1 se precipité entonces,
aun pH de 7,5 - 8,0, el compuesto,NisAlZ(OH)16003 « 4 Hy0
sobre el hidrato de arcilla (el soporte). El produc%o de la
precipitacidn se siguid agitando ain durante 15 minutos y,
deépués, el precipitado se separé por filtracién, se lavé
hasta estar libre de alecali, se secd a 1102C y se caleind
durante 20 horas a 4509C y finalmente, despuds de agregar un
2 % de grafito, se prensé a pildoras de 5 x 5 mm. El andlisis
dié los siguientes valores para la composicidn del contacto
oxidico (%odas las indicaciones en % en peso). 39,3 de niquel|
24,1 de aluminio, 0,01 de sodio.

Catalizador C

Se prepard como amteriormente deserito con la di-
ferencia de que sobre 4,080 kg del soporte suspendido se pre-
cipitd el compuesto NiGAlz(OH)16003 + 4 Hy0 y la calcinacién
del precipitado secado se efectud a 3500C, El catalizador ob-

tenido (oxidico) tenia la siguiente composicién (todas las

indicaciones en % en peso). 32,5 de niquel, 27,1 de aluminio
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y 0,008 de sodio.

Catalizador D

Se prepard como el catalizador C con la diferencia
de que se varid la cantidad de hidrato de arcilla presenta-
de. Se obtuvo un contacto de soporte de la siguiente compo-
gieidn (todas las indicaciones en % en peso): 16,7 de niguel,
38,3 de aluminio y 0,007 de sodio.

Catalizador E

Se preparé como el catalizador ¢ y D con la diferen-
cia de que el compuesto Ni6A12(OH)16003 . 4 Hy0 se habia pre-
cipitado sobre 6,830 kg. de hidrato de arcills suspendida. El
catalizador obtenido, referido al estado oxidico, tiene la
siguiente composicidn (todos los datos en % en peso). 23,9 de
niquel, 31,4 de aluminio y 0,01 de s0dio.

Ejemplo 3

Catalizador F

Vediante precipitacidn en paralelo de una solucidn
de sulfato de aluminio con amoniaco a un pH de 7,5 se prepard
un soporte de hidrato de arcilla. El precipitado se filtrd,
se lavd hasta que el contenido en sulfato era inferior & un
0,5 % en peso y se secd a 200¢C,

0,135 kg de este material soporte se suspendieron
en una caldera de agitacidn en 10 litros de agua. Como descrid
to en el ejemplo 2 se precipité el compuesto NiGAlz(OH)]_GCO3 J
4 H,0 sobre el hidrato de arcilla. El precipitado se filtrd,
se lavd, se secd a 1102C, se calcind durante 20 horas a 350¢¢
y finalmente se prensd a pildoras de 5 x 5 mm. Se obtuvo un
catalizador de la siguiente composicién (todos los datos en

% en peso). 52,4 de niquel, 12,2 de aluminio, 0,006 de sodio.
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Catalizador G

Se prepard como el catalizador F, pero empleando
4.080 kg de hidrato de arcilla presentado. El1 catalizador
contenia (todos los datos en % en peso y referidos él esta~
do oxfdico): 33,1 de niquel, 26,7 de aluminio y 0,008 de so-

dio.

Ejemplo 4

Catalizazdor A

200 cc del catalizador A se redujeron en un tubo
de reaccién de 24 mm de didmetro interior, que se podia ca-
lentar desde el exterior con un bloque de aluminio, a una
presidén de 16 atmésferas absolutas, con hidrdgeno, a 450°C,

Una nafta desulfurada (peso especifico: 0,727 g/cm3,
margen de ebullicidn 80 a 1559C) se evapord bajo adicidn de
2 kg de agua por cada kg de nafta y bajo una presidn de 30
atmésferas absolutdas se condujo, con una temperatura de
entrada de 3802¢, a través del catalizador. Ia carga del ca-
talizador ascendid a 5 kg de nafta por litro de catalizador
¥y hora. Ia temperatura del blogue de aluminio, que le rodea,
se mantuvo a 4502C., Al enfriar el gas de disociacidn, que
sale de la capa del catalizador con 4629C, se obtuvieron por
hora 1,31 kg de agua y 1770 litros normales de un gas seco
que se componia de un 65,9 % en volumen de metano, un 23,1 %
en volumen de didxido de carbono, 10,6 % en volumen de hidrd-
geno ¥y 0,4 % en volumen de mondxido de carbono.

Catalizador B

Con el catalizador B se obtuvo, con la misms materiﬁ
prima y bajo las condiciones antes mencionadas, un gas de

disociacidn que salfa con una temperatura de 4702C del le-

c¢ho del catalizador. Al enfriar el gas de disociacidn se obtu-~
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" de disociacidn, que sale a 4682C del lecho del catalizador,

vieron por hora 1,31 kg de agua y 1680 litros normaléé ée

un gas seco que se componia (todos los datos en % en volumen)
de 64,8 de metano, 23,0 de didxido de carbono, 11,7 de hidré-
geno y 0,5 de mondxido de carbono. '

Catalizador F

El catalizador F se empled bajo las mismas condicio-

nes como A y B para la disociacidn de nafta. Al enfriar el gas

se obtuvieron por hora 1,30 kg de agua y 1750 litros normales
de un gas seco que se componia (todos los datos en % en volu-
men) de 65,0 de metano, 23,1 de didxido de carbono, 11,4 de
hidrdgeno y 0,5 de mondxido de carbono.

Ejemplo 5
Catalizador C

200 cc del catalizador C se redujeron en un tubo
reactor de 24 mm de didmetro interior, que desde fuera se po-
dia calentar con un bloque de aluminio, a una presidn de 16
atmdsferas absolutas, con hidrégeno, a 4002C.

Un gas seco, compuesto (todos los datos en % en voly
men) de 60,5 de metano, 25,9 de hidrdgeno, 12,5 de didxido
de carbono y 1,1 de mondxido de carbono se tomé de un depd-
sito a presidn, se calenté y se mezcld con vapor de agua en
una proporcidn de 1,07 moles de Héo por cada mol de gas seco.
El gas hdmedo, preparado de esta manera, que en su compoSi-
cidn corresponde a un gas de disociacién producido por diso-
ciacidn catalitica de vapor de un gas de refineria, se condu-
Jo con una carga del catalizador de 6020 litros normales de
gas himedo por litro de catalizador y hora, con una presidén

de 17 atmésferas absolutas y con una temperatura de entrada

de 2709C a travds del catalizador. Ia temperatura del bloque
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de gluminio circundante se mantuvo en 2702C, Al enfriar el

gas himedo que salfm de la capa del catalizador a 2709C se ob-f

tuvieron por hora 0,56 litros de agua ¥y 450 litros normales

de un gas seco que se componia (todas las indicaciones en %
en volumen) de 85,5 de metano, 4,3 de hidrdgeno, 10,2 de didxi]
do de carbono y menos de un 0,05 de mondxido de carbono.

Catalizador D

El catalizador D se empled bajo las mismas condicio-
nes pare la metanizacidn ulterior de un gas de disociacidn
de refineria, conteniendo déxidos de carbono, como descrito
para el catalizador C.

Al enfriar el gas himedo que sale de la capa de ca-
talizador a 3002C se obtuvieron por hora 0,56 litros -de agua
¥ 450 litros normgles de un gas seco que se componia (todés
las indicaciones en % en volumen) de 84,9 de metanc, 5,0 de
hidrégeno, 10,1 de didxido de carbono y menos de 0,05 de mo-
néxido de carbono,

Ejemplo 6

450 cc del catalizador A se redujeron en un tubo
de feaccidn de 24 mm de didmetro interior, que desde fuera
ge podia calentar con un bloque de aluminio, a una presidén
de 16 atmésferas absolutas, con hidrdgeno, a 4500C.

Una nafta desulfurada (peso espeeifico: 0,727 g/cm3,
margen de bullicidn 80 a 1552C) se evapordy bajé adicién de
2 kg de sgua por cada kg de nafta, y bajo una presién de 30
atmdésfers absolutas se condujo con uwna temperatura de entra-
da de 4009C a través del catalizador. Ia carga del cataliza-
dor ascendid a 0,9 kg de nafta por litro de catalizador y

hora. La temperatura del bloque de aluminio circundante se

mentuvo a 4509C. Al enfriar el gas de disociacidn que sale con



kg de agua y 700 litros normales de un gas Seco que Se COmMpPO-
nia (todos los datos en % en volumen) de 67,1 de metano,
22,9 de didxido de carbono, 9,6 de hidrdgeno y 0,4 de mondxi-
5 do de ca¥bono.

Después de trabajar durante 24 horas se conectd,
a contimuacidn del primer tubo reactor, un segundo tubo reac-
tor, asimismo calentado desde el exterior por un bloque de
aluminio, de 32 mm de didmetro interior. Este segundo tubo
10. reactor contenia 250 cc del catalizador E que previamente
se habfa reducido a una presidén de 16 atmésferas absolutas,
con hidrdgeno, a 3502C. Ia cantidad de agua sepafada por con-
densacidén en el primer tubo de reaceidn se volvid a dosificar
al segundo fubo de reaccidn, se e#apord y se mezcld con el
“15. gas seco del primer tubo reactor. El gas himedo obtenido de
esta manera (que en su composicién corresponde al gas himedo
que sale de la capa de catalizador del primer tubo de reac-
cién) se condujo bajo una presidn de 30 atmdsferas absolutas
con una temperatura de entrada de 2709C a través del cataliza+
20. dor E que se encuentra en el segundo tubo de reaccidén. lLa tem+
peratura del blogue de aluminio circundante se mantuvo a 2709q.
Al enfriar el gas que sale a 3059C de la capa del catalizg-
dor se obtuvieron, por hora, 0,56 kg de agua y 650 litros
normales de un gas seco que se componia (todos los datos en
25, % en volumen) de 75,6 de metano, 22,8 de diéxido de carbono,
1,6 de hidrdgeno y menos de 0,05 de mondxido de carbono.

Después de 1040 horas avn no se podia apreciar nin-
guna variacidén en la composicidn de los gases producidos en el

primero y en el segundo tubo de reaccidn. Se sustituyd anhora

30. - continuando la disociacién de la nafta en el primer tubo de
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- producidos en el priméro y en el segundo de los tubos de reac-

reaceidén - el catalizador E en el segundo reactor por el
catalizador D: 250 cc del catelizador 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 3029C de la capa de catalizador, se obtuvieron por hora
0,56 kg de agua y 660 litros normales de un gas seco que Se
componia (todos los datos en % en volumen) de 74,0 de metano,
22,8 de didxido de carbono, 3,2 de hidrdgeno y menos de 0,05

de mondxido de carbono. Como la composicidn de los gastos

cién seguia sin variar, se intérrumpid el ensayo después de
1220 horas.
Ejemplo 7

220 cc del catalizador A se redﬁjeron como descrito
en el ejemplo 6, y bajo las condiciones que, con exbepcidn
de la carga del catalizador, que ahora asciende a 2,0 kg de
nafta por litro de catalizador y hora, son idénticas a las
del ejemplo 6, para la disociacidn de nafta. Al enfriar el
gas de disociacién que sale con 4759C de la capa del cata-
lizador se obtuvieron por hore 0,53 kg de agua y 710 litros
normales de un gas seco que se componia (todos los datos en
% en volumen) de 66,2 de metano, 22,4 de diéxido de carbo-
no, 10,9 de hidrdgeno y 0,5 de mondéxido de carbono. Después
de trabajar durante 24 horas se conectd detrds del primer tHubg
reactor un segundo tubo de reaccidn, con 200 cc del cataliza-
dor C. Ia reduccidn y el servicio del catalizador C se efectud
en la misma forma como se ha descrito en el ejemplo 6 para
el catalizador E. Al enfriar los gases que salen de la caps

de catalizador a 315¢C se obtuvieron, por hora, 0,56 kg de

agua y 650 litros normales de un gas seco que se componia (to-
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dos los datos en % en volumen) de 75,4 de metano, 22,9 de dié
xido de carbono, 3,2 de hidrdgeno y menos de 0,05 de mondxido
de carbono.

El ensayo se interrumpid después de 520 horas ya
que, después de este periodo de tiempo, an no se aprecid nind
guna variacidn en la composici&n de los gases oblienidos en el

primero y en el segundo tubo de reaccidn.

Los ensayos comparativos se efectuaron bajo las cons
diciones deseritas en los ejemplos 1 y 2 de la publicacién
de la solicitud de patente alemana 1.180.481, como sigue:
Temperatura del catalizador: 5009C
Temperaturs de calentamiento previo de la mezela: 4502(C
Presidn: 25 atmésferas absolutas-
Meterial empleado: bencina ligera

Proporcidn vapor de agua/bencina: 2 keg/kg
Carga: 0,5 kg de bencina / 1 ct. h.

Ia bencina ligera empleada tenfa un peso especifi-
co de 0,693 g/cm3 (a 202C¢) y un margen de ebullicidn de
63 a 1029C. Contenia un 88 % en volumen de parafinas, 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 selecciond la reducida
carga de catalizador arriba indicada.

Se compararon tres catalizadores de niquel de la
BASF, usuales en el mercado, adecuados para la disociacidn
de vapor a alta temperatura de hidrocarburos y el cataliza-
dor (Hi) especial, descrito en la publicacién citada, conte-

niendo un 15 % de niquel. En la tabla a continuacidn se

mencionan los contenidos en niquel, el soporie de los catali-
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zadores mencionados, asi como sus denominaciones comercia-—

les.
Pipo de catalizador % en peso Soporte
de niquel
Gl-11 6 magnesita
G1l-21 16 caolina + dxido de
- magnesio + cemen-
to de arcilla
G1l-40 20 6xido de magnesig
4+ arcilla
Hi% obtenido segin PAS 1.180.481
columna 4, lineas 29 y si-
guientes 15 arcilla

Los ensayos se efectuaron en un tubo de reaccidén
que en cada c¢aso contenia 270 cm3 de los catalizadores mencio-
nados.

Ios resultados de los emsayos se reflejan en la

tabla a continuacidns

Duracidn Catalizador Catalizador Catalizador % DAS
dfas G 1-11 % en G1l=-=21%en G 1-40 % 17180.481 %
peso de ben- en peso de en peso de en peso de
cina sin reacio bencina sin bencina gin bencina sin
nar reaccionar reaccionar reaccionar
100,0 100,0 96,7 100
1 93,4 97,9 9,0 100
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
T 18,8 : 32,7 54,5 100
8 10,7 - - 100
9 - 29,9 61,0 100
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Duracidn Catalizador 6atalizador Catalizador Hl% DAS
dias Gl=ll % en G1l~21% G 1-40 % en 17180.481 %
peso de ben- en peso de peso de ben en peso de ben

¢cina sin bencina sin cina sin cina sin
reaccionar reaccionar Treaccionar reaccionar
5e 10 - - 48,2 100
12 - - 18,5 100
14 - - 0 100

Ios ensayos demuestran que con los catalizadores de
disociacidén de niquel, usuales en el mercado, no se puede rea-
10. lizar el procedimiento, ya gue los tres catalizadores se desac-
tivan en un plazo muy breve., El ensayo con el catalizador G
1-11 se interrumpid despuds de 8 dias con una transformacidn
de solamente un 11 % en peso, el del catalizador G 1 - 21 des-
pués de 9 dias con una transformacidén del 30 % en peso. Como
15, el ensayo con el catalizador G 1l-40, después de 9 dias, ain
| mostraba una transformacidn del 61 % en peso de la bencina se
prolopgd este ensayo durante 14 dfas, Después de este tiempo
el catalizador estaba totalmente desactivado y ya no transfor-
maba ninguna bencina. Esto muestra, al mismo tiempo, que no s
20, presenta ninguna estabilizacidn de la actividad del cataliza-
dor, sino que la disminucidn de la actividad contimda hasta
una desactivacidn total del catalizador dentro de un plazo
muy breve.

De estos ensayos se desprende gue los catalizadores
25, de niquel, en general, no son adecuados para el procedimiento
de la publicacidﬁ citada, solo el catalizador de niquel espe~
cial, preparado segin DAS 1,180.481, con un soporte de arcills
puro demostro ser adecuado en escala muy reducida; el ensayo

con este catalizador se prolongd asimismo a 14 dfas. Fl cata-

30. lizador transformaba después de este periodo de tiempo todavia
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- Condiciones de ensayo:

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 disociacidén completa de
la nafta (véase sobre esto el ejemplo 9).

(Sobre la metddica de los ensayos se ha de observar
que los hidrocarburos superiores se recogleron por cromatogra-

fia de gas hasta 1 ppm).
Ejemplo 9

Temperatura del catalizador

(temperatura del bloque de aluminio, mdx) 4709¢
Temperatura de calentamiento previo de la

mezZecla: 4209C

Presidn: 30 atmésferas
Producto empleado: ‘ nafta
Proporecidn vapor de agua/bencina: 2 xg/ke
Carga: 1 gg nafta/l ca

La nafta empleada tenia un peso especifico de 0,729
g/bm3 a 209C y un margen de ebullicién de 80 a 1502C, Conteni#
un 62 % en volumen de parafina, 34,5 % en volumen de naftenos
¥ 3,5 % en volumen de sromatos.

En estos ensayos comparativos, que se efectian en
un tubo de reaccidn, en cada caso con 200 cc de catalizador,
se han empleado temperaturas mds bajas, una presién mayor una.
bencina del punto de ebullicidn mds elevado y, en especial,
una mayor carga que en el ejemplo 8. los resultados se refle-

jan en la tabla a continuacidn:




1420569

Catalizador segin Contenido en niquel Tiempo hasta pasar la

DAS 1.180.481 % en peso primera bencina

1 Hi 15 desde un principio
5. 2 Hy 24,9 desde un principio

3 H§ 51,2 después de 7 horas

Ejemplo 10

Catalizador I
Segin las indicaclones en la publicacidn de la solis

citud de patente alemana 1.227.603 se prepard un catalizador
10, por precipitacidn. Después de separar por filitracidn el pre-

cipitado, suspender 6 veces en caliente, alcalizar y secar

a 110eC, se calcind a 4502C, Después se prensé la masa de

la calcinacidn, bajo adicidn de un 2 % de grafito, a tabletas
de 5 x 5 mm. El andlisis del contavto oxf{dico dié la composi-
cidn (todas las indicaciones en % en peso) de 25,0 de niauel,

15. 65,4 de A1203, 3,05 de potasio.

Catalizador K
El catalizador se prepard andlogo al ejemplo 6 de 1L

1

publicacidn alemene 1.227.603, El andlisis del contacto oxidi.
co did la composicidn (todas las indicaciones en % en peso),
20, 61,4 niquel, 19,5 de A1203, 1,31 de potasio.

Ejemplo II
los catalizadores Hl’ H3, I, Ky A se comprobaron p%ra
comparar su actividad, todos ellos bajo las siguientes condi-
ciones:

25, Los ensayos se efectuaron, en cada caso, en el mig-
mo tubo reactor que tenia un ancho de 1luz de 24 mm y estaba

rodeado de un blogue de aluminio, La temperatura de entrads

de la mezcla de nafta-vapor ascendid a 3802C. Se empled una

30. nafta desulfurads con un peso especifico de 0,727 g/bm3 y un
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margen de ebullicién de 80 a 1559C,

La cargs del catalizador ascendid a S‘kg. de naf-
ta por litro de catalizador y zhora con una proporcién en pe |
80 de H20/Kw de 2,0 y una presién de 30 atmbésferas absolutas.

| La temperatura del bloque de aluminio circundantevascehaié a

450¢2C,

-Como ﬁagnitud comparadora de la actividad se midié
el tiempo, en horas, después del cual en el gi4s de disocia-

cién se presentéron las primeras cantidades de hidrocarburos

superiores sin reaccionar, Los resultados se reflejan en la

1
tabla a continuacidén y en la figura del dibujo; donde como -‘i
i

ordenada se selecc10n6 el tiempo en horas (h) v donde 1os ca

talizadores se han registrado en la abc1sa.

Catalizador . Contacto oxidico

% en peso de ni-

Contacto oxidico 7Paso de la

% en peso de K §. nafta,

duel. Na.
H1 15,2 0,01 desde el prin
cipio
Hy 51,2 0,01 después de
' 3 horas
I _ - 25,0 3,05 desde el prin
oo cipio
K 61,4 1,31 después de
' 89 h,
4 (Ejemplo 1) 56,8 0,009 despuéds de

121 b,




10.

15,

20.

25,

30,

N 0 7 A _
Descrita suficientemente la naturaleza del invento,
asl como la menera de realizarlo en la précticé;'debe hacer—
se constar que las disposiciones anteriormentefindicadés, -
son.susceptibleé de modificaciones de detalle enfcuanto no -
alteren su principio fundamental. También se hace constar -
que el invento corresponde a una Solicitud de Patente, presen

tada en Alemenia, con fecha 15 de noviembre de 1,972, bajo -

el nimero P 22 55 909.7; acogiéndose por lo tanto a 1os bene

ficios que condecen los Convenios Internacionales en vigor,
siendo lo que constituye la eéencia del referido invento y -
por 1o que se .solicita Patente de Invencién por 20 afios en -
Espafia, sobre: PROCEDIMIENTO DE OBTENCION DE CATALIZADORES -
PARA LA PRODUCCION DE GASES METANOSOS; oaracterizéndose por

1o siguiente:
lé,~- Procedimiento de obteneién de catalizadores

para la produccién de gases metanosos, a partir de hidrocar-

buros con 2 a 30 Atomos de carbono 6 de sus mezclas, condu-
ciéndose los hidrocarburos, en forma de vapor,'& el vapor de
agua a presién normal § a presiones mas elevadas, bajo car-
ga8 de 1 a 2 kg. de hidrocarburo‘por litro de catalizador y
hora, y a temperéturés que se encuentran por encima de los -
25096, a través del lecho del catalizador ¥ el catalizador -
se mantiene, por el calor que se libera en el desarrollo de
la reaccidn, a teﬁperaturas en la zona entre 300 y 5002C; ca
racterizado porque un compuesto precursor de férmﬁla NiGAl2
(OH)16 . CO3 - 4 H,0 producido en solucién aciuosa, se seca -
en la zona de temperaturas entre 80 a 1802C, se calcina en -
la zZona entre 300 y 5502C y a continuacién se reduce en co-

rriente de hidrdgeno, bajo la condicién de que entre 1a etapa |




D

10,

15.

20.

de secado y la etapa de célcinaéién el auhentp de la tempe-
ratura sea efectuado con un gradiente de 1,669C/min, a 3,332
¢/min, -

28, Procedlmiento segﬁn la re1v1ndlcac16n 1, ca-
racterizado porque el compuesto precursor N16Al (OH)16 . GO
4 H,

acuosa y el soporte con el precipitado se separan, tras lo -

0 se precipita sobre un soporte presente en suspensién -

cual se realizan las restantes fases anteriormente indicadas.

38,- Procedimiento segin las reivindicaciones 1y
2, caracterizado porque el precursor del catalizador se seca

en la zZona de'temperaturas entre 90 y 120 ¥y ®e calcina en

la zone de températuras entre 340 y 4602C, - .

4.~ Procedimiento de obtencifn de catallzadores
para la produceidn de gases metanosos, tal y como queda sUS-
tancialmente degscrito en la presente Memorla e ilustrado en
los abjuntos dibujos.
Esta Memoria consta de 30 hojas eseritas a méqulna
pPor una sola carsa. ‘ _
Ma_drid2 0 DIC. 1973
BASF AKTIENGESELLSCHAPFT.
1, GOMEZ ACEBO Y- MODET

. Fivmade: L. Gaeta Fernéndez/
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