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es sometido a una etapa adiciomal gue implica la reaccidn de

Bsta invencidn se refiere a un procedimiénto mejorado
para la produgcidn de gas rico en metano. MAs especificamen—
te, esta invencibn se refiere a la produccién de combusti-
bles gaseosos de calefaccidn con un poder calorifico bruto
de 940 BTI/SCF (8366 Kcal/m3) como minimo, a partir de mate-
riales hidrocarbonosos de bajo precio de ccste. El gas produ~-
cido puede ser quemado sin contaminar e¢). ambiente.

En Egtados qudos se ha planteado un éilema nacional
como resultado de la reduccidn de los ahastecimientos de gas |
natural y de la creciente demanda del mismo, ElL impacto &e 1a
erisis del gas estd siendo sentido en toda la nacidn en el
aumento de los precios, en las regulaciones gubernamentales
relativas al consumo de gas natural y en las prohibiciones
contra el usc de gas natural y en las prohibiciones contra el
usc de gas natural en la construccidén futura de edificios co=|
mereiales, industriales y de apartamentos. Es imperativo que
se desarrollen otras fuentes de combustibles gaseosos de ca-
lefaccidn de bajo precio de coste.

En la solicitud de patente estadounidense co-asignada
3.688.438, se prepara gas de sintesis que contiene hasta un
26 % en volumen de metano mediante la oxidacidn parcial de un
combustible hidrocarbonoso, utilizando unas relaciones ponde-
rales de vapor de agua a combustible relativamente altas y
ninguna etapa de metanacibn catalitica subaiguiente. En la
patente estadounidense co-asignada 3,709,609, el-gas de sin-

tesis que abandona el generador de gas por oxidaciln parcial

desplazamiento del gas de agua para ajuster la relacidén mo-

lar H,/CO a preferiblemente 3, antes de la metanacién catali-

tica,
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En comparacifén con la técnica anterior, mediante esta
invencidn se controla el porcentaje en moles de 002 en el gas
de alimentacidn a la zona de metanacién cstalitica. Se obtie-
ne un producto gaseoso con un poder calorifico bruto (des-
pués de haber separado el 50y el 002) que es mayor que el
poder calorifico bruto obtenido cuando el gas de alimenta-
citn al metanador no contiene humedad ni €O,

Un beneficio econbmico de esta invencidn es la elimina-
cién de la molesta reaccidn de-desplazamiento de gas de agua,
considerada esencial en los procédimientos de la técnica an-
terior para ajustar la relacidn Hé/CO de la corriente gaseoss
de alimentacién al metanador.

Inesperadamente se ha encontrado‘que en la metanacidn
catalitica del gas de sintesis, es decir, mezclas de H, + CO,
cuando el porcentaje en moles de CO en la alimentaciln de gas
de sintesis al metanador es mayor de 10 moles % de CO y la
relacifn molar H,/CO estd comprendida aproximadamente entre
1,0y 3,0,'1a cantidad de CH4 producido aumenta considera-
blemente ajustando el porcentaje en moles de OO2 en el ges dg
alimentacién al metanador a un valor compréﬁdido entre 0,5 ¥
20 y la relacién molar H’2/'GO2 a un valor comprendido entre
2 y 60 aproximadamente y de preferencia inferior a 3,9.

En una realizacidn preferida de la invencién se ha de-
mostrado la criticidad. El poder calorifice bruto del pro-
aicto gaseoso (del jue se han separado el H,0 y él C0,) es
maximo cuando se ajusta el porcentaje eh moles de 002 en la
alimentacidn de gas de sintesis al metanador a un valor crd-
tico comprendido entre 0,5 y 20 y preferiblemente entre 5 y
15,0, mientras se mantiene la relacién molar H,/CO de la ali+

mentacién de gas de sintesis en un valor criticc comprendido
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entre mias de 1 y 3 y preferiblemente de 2,5.

Una realizacibn de este invente incluye las atapas'de
oxidacién parcial de una alimentacidn combusiible hidrocarbo-
nosa para producir una corriente gaseosa del proceso que com-
prende mezclas de H2 ¥ CO (con una relacién molar eritica
H,/C0 comprendida entre mis de 1,0 y 3,0), K0, 034,'002,
‘paguefias cantidades de carbonc en particulas y una o més im-
purezas gasecsas del grupo Hés, ceCs, Né ¥y Ar; enfriar la co-
rriente gaseosa del proceso y separar el carbono en particu-
lag, el H20, el 002 ¥ las impurezas gaseocsas de la misna;
ajustar los moles % de CO2 en la corriente gaseosa del pro-
ceso a un valor comprendido aproximadamente entre 0,5 y 20 y
la temperatura a un valor comprendido aproximadamente entre
390 y 1000°F (199 y 538°¢) e introducir 1la corriente gaseosa
del proceso en una zona de metanacidn catalitica donde el H,
y el GO reaccionan entre si para producir una corriente ga-
seosa efluente que comprende CH4 ¥ contiene impu?ezas gaseo=-
sas seleccionadas entre el grupo formado por Héo, CO2 y mez-—
clas de los mismos; y separar dichas impurezas gaseosas para
producir una corriente gaseosa de producte ;ico en metano qud
contiene alrededor de 92 a 98 moles % de metano o mis (en se-
co).

El gas producido puede ser utilizado como gas combusti—
ble limpio con un poder calorifico bruto de unas 940 BTU/SCF
(8366 Kcal/m3) o mds; o es adecuado para uso en sintesis qui-
mica. Ademés, puede ser guemado como combustible sin contami-
nar la atmisfera. ] )

Esta invencidn se refiere a un procedimiento con#inuo
para la produccién de una corriente gaseosa rica en metano

que contiene de 92 & 98 moles % de CH, © més (en seco),
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En una etapa importante de este procedimiente, se hacen
reaccionar entre si el CO y el H, en la corriente gaseosa del
proceso para producir metaﬁo en un mebtanador catalitico. Como
puede suponerse que la reaccidn de mebanacidn deseada es:
200 + 2H,~—* CH4 + 00, se creerfa que el contenido en meta-
no de la corriente gaseosa efluente del metanador aumentaria
a medida que se redujera el contenido en 002 de la alimenta-
cifn gaseosa al metanador, Esta conclusidn se basa en célcu=
log termodindmicos utilizando la reacciln antes citada en la
que el 002 aparece a la derecha de la ecuacidn de equilibrio
junto con el CH4. '

Sin emhargo, Se ha encontrado inesperadamente que, so-
bre el intervalo normal de temperaturas y presiones de opera=-
cidén, cuando el ﬁorcentaje en moles de GO en la alimentacidn
de gas de sintesis al metanador es mayor de 10 y la relacidn
molar HZ/CO en el gas de alimentacidn al metanador estd com—
prendida entre mis de 1,0 y 3, adecuadamente alrededor de
2,2 g 2,8 y preferiblemente alrédedor de 2,5 y 2,8, el poder
calorifico bruto del gas efluente del metamador puede ser au-
mentado hasta un valor superior zl obtenido cuando la alimen-
tacidn al metanador estd seca, es decir, contiene O moles %
de HZO y no contiene 002, mediante el ajuste del porcentaje
en moles de 002 en el gas de alimentacidén a un valor compren-
dido aproximadamenfé entre 0,5 y 20, adecuadamente alrededor
de 1,0 y 15 y preferiblemente alrededor de 10 y 15 y mediante
el ajuste de la relacidn molar H'Q/CO2 dentro de un intervalo
de 2 a 60 aproximadamente, adecuadamente 2 a 4 .y preferiblemep~
te‘menor de 3,9. EL efecto beneficioso de la adicién de CO,
a una corriente de gas de alimentacidn del metanador exenta dp

002 ¥ seca aumenta a medida que asumenta por encima de 1,13 la
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‘metano y contiene unc ¢ mds miembros del grupe formado por

- nitrdgeno, argon, sulfuro de carbonilo, sulfuro de hidrdgenoc

relacidn H,/C0 de la corriente de gas de alimentacién, Cuan-

do la relacidn molar Hé/CO en el gas de alimentacibn al neta~|

nador es menor de 1,13, el poder calorifico bruto del gas
eflﬁqnte del metanado} realments disminuye a medida qué'el
porcensaje en moles de 002 en el gas de alimentacidn al me-
tanador aumsenta por encima de O.

Ademds, se ha encontrado inésperadamente que el poder
calorifico bruko dg la corriente gaseosa efluente proéedente
del metanador, después de haber separado el H,0 y el COy, pug
de ser sumentada al maximo hasta un valor comprendido aproxi-
madamente entre 940 y 1000 BTU/SCF (8366 y 8900 Keal/mS) men
teniendo una relacidn molar critica Hy/CC en el gas de alimen
tacifn al metanador comprendida entre mds de 1,0 y 3,0, ade-
cuadamente 2,2 y 2,8 y preferiblemente 2,5 a 2,8, mientras se
ajusta el porcentaje en moles de 002 a un valor-critico com-
prendido entre 0,5 y 20, preferiblemente 10 y 15,

En la primera etapa de una realizacién preferida del prg
cedimiento, se produce gas dé sintesis que comprende hidrdge-

no, monbxido de carbono, didxido de carbono, vapor de agua,

¥y carbono en particulas arrastrado, mediante la reaccidén de
un combustible hidrocarbonoso por oxidacidn pareial con oxi-
geno pricticamente puro y un moderador de la temperatura, en
la zona de reaccidn de un generador de gas de sintesis de

flujo libre, exento de relleno o catalizador. La composicidn

de la carga y las condiciones de la reaccidn pueden ser con-

troladas para producir una corriente gaseosa efluente que con

=

tiene més de 10 moles % de (O y una relacién molar H2/C0 com

prendida entre més de 1,0 ¥y 3',0 y de 0,1 & 13% en peso apradmada~ -
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mente de carbono en particulas arrastrado (calculado sobre el pe
s0 de carbono en el combustible hidrocarbonoso),

Los combustibles hidrocarbonosos que son materiales de
alimentacidn adecuados para este procedimiento incluyen, por
d;finicién, varios destilados y residuos del petrbéleo, nafta,
gas-o0il, combustible residual, asfalto, crude reducido, crude
completo, alquitrén de hulla, aceite de hulla, aceite de pi~-
zarra y aceite de arenas alquitranosas. También estén inclui-
das las suspensiones bombeables de combustibles hidrocarbono—
sos sbélidos, v.g. hulla, carbono en particulas y cogue de pe~
tréleo, en un portador combustible hidrocarbonzdo 1iquido tal
como los citados anteriormente, o agua.

El moderador de temperatura estd seleccionado entre el
grupo formado por H'QO,HCO2 ¥y mezelas de 10s mismos, El Héo
es el moderador de tempepatura preferido y puede ser suminis-
trade al generador en fase liquida o gaseosa. Puede ser in-
troducido independientemente o en mezcla con el gas que con-
tiene el ox{geno libre o con los materiales de alimentacidn
hidrocarbonosos o con ambos, El agua moderard la temperatura
de la zona de reacecifn y taﬁbién reaccionard con el CO y el
combustible hidrocarbonado en la zona de reaccién del gene-
rador de gas., La relacidén ponderal preferida de H,0 a combus=
tible hidrocarbonose en la alimentécién al generador en esta
invencién se encuentra dentro del estrecho intervalo de 0,5
a 5,0 y preferiblemente de 2,0 a 5,0,

El gas que contiene oxigeno libre se 1ntroduce en la z0-
na de reaccidn del generador de gas de sintesis simulténea-

mente con el H20 ¥y el combustiblé hidrocarbonoso, Adecugda-

mente puede emplearse un mechero de corona, como el descrito

en la patente estadounidense co-asignada n® 2,928,460, conce-
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| biente, pero preferiblemente se introducen a vna temperatu-

dida a du Bois Eastman y cclaboradores o en la patente esta-
dounidenée co~asignada n? 3.743.606, concedida a C.P, Marion
y colsboradores. El oxigeno précticamente puro puede ser ine
troducido a una temperatura comprendi@a aproximadamente entre
la ambiente y 1000°F (538°¢). EL oxfgeno priciicamente puro
contiene 95 moles % de O2 o més y preferiblemente 99 molés % |
de O, © més, Se prefiere el oxigeno préeticamente puro con
objeto de evitar pequefias cantidades de nitrdgeno.-y argon en
el gas efluente, La cantidad de oxigeno suministrada se con—
trola de manera que se evite la oxidacibén completa de ia ali-
mentacién hidrocarbonosa y se controle la temperatura en la
zona de reaccibn., ILa relacibn atbémica de oxigeno en el oxi-
geno practicamente puro a carbono en el combustible hidrocar-
bonoso eatéd comprendida entre 0,8 y 1,0 aproximadamente,
La zona de reaccidn es preferiblemente gn.generador con-
vencional de gas de sintesis Texaco, El generador de'gas de
sintesis estd libre de cualquier obstruccidén al paso libre dg
los gases a su través, Fl generador de gas es una vasija 2
presién de acero, vertical, de forma cilindrica, cuyas pare-
des internas estén forradas de refractario. En la parte supe-
rior de la vasija, estéd situada-una entrada rebordeada, axigl-+
ments alinsada y en la parte inferior estd situada una sali-
da rebordeada. Las diversas corrientes de alimentacibén puedexn

ser introducidas en el generador de gas a la temperatura am-

ra comprendida aproximadamente entre 100° y 1000°F (38 ¥

538%0), Preferiblemente puede utilizarss un mechero de coro=

na que estd axialmente montado en la entrada rebordeada supe+t-
rior del generador para introducir y mezelar ias corrientes

de alimentacidn,




10

18

20

g

25

80

En las patentes estadounidenses co-asignadas 2.818.326
¥ 3.000.711 de du Bois Eastman y colaboradores, se describén
generadores de gas adecuados. El tamafic de la cdmara de reac-
0idn se selecciona de manera que el tiempo de permanencia de
las sustancias reaccionantes y de los productos de reaccibn
resultantes dentro del-reactor esté comprendido entrg 0,5 ¥
20 segundos y preferiblemente entre 1 y 8 segundos,

En la zona Qe reacciln del generador de gas de sintesis
no catalftico, de flujo libre, tiene lugar la reaccién a wna
temperatura autégeﬁa comprendida aproximadamente entre 1700
y 3100°F (927 y 1704°C) y preferiblemente entre unos 1800 y
2600°F (982 y 1427°C) y a une presién comprendida aproximada-
mente entre 1 ¥ 250 atmbsferas manométricas y preferiblemen—
te entre unas 20 y 200 atmésferas manoméiricas.

La corriente gaseosa efluente del generadof de gas tie-

ne la siguientem;oﬁ;;sicién del gas seco, en moles %; Hy,
26 a 593 €O, 10 & 49; COy, 5 a 40; CH,, 5 a 25; K5, 0 a 2,0;
cos: 0a0,1; Ny, 0a0,3; Ar, 0 a 0,3y de 0,1 2 13 % en pe-
s0 de carbono en particulas (calculado sobre el carbono en el
combustible hidrocarbonoso). La relacién molar H,/CO esti
comprendide aproximadamente antrd 1,0y 3,0,

Por medios convencionales se enfria la corriente gaseosal
efluente del generador y se separan el carbono en particulas
¥ las impurezas gaseosas, Por ejemplo; la corriente gaseosa

efluente puede pasarse por una caldera de calor residual en

linea y enfriarse a una temperatura comprendida aproximadamen
te entre 400 y 800°F (204 y 427°C) por intercambio indirecto
de calor con agua, produciendo asi vapor de agua. Este Gltimo
puede ser utilizado en alguna otra parte del progeso, por

ejemplo en el generador de gas. Alternativamente, la corrien-
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te gasecosa efluente del generador de gas puede ser enfriada
en agua en un tanque enfriador como el mestrado en la patente
estadounidense co~asignada n?® 2.896.927. Por este medio, vénr
tajosamente el agua de enfriamiento separa una gran parte del
carbono en particulas y de otros sdlidos arrastrados en la
corriente gaseosa efluenﬁe.

Ademés, el carbono en particulas y cualqdier otro sdlido
arrastrado pueden ser separados de lg corriente gaseosa
efluente por técnicas de lavado muy conocidas en una zona de
lavado de gas—liquido. Por.ejenplo, el carbono en particulas
prede ser separado lavando ei gas del proceso con un fluido
lavador que comprende aceite, agua 0 ambos. Ia suspensifn de
carbono en particulas y el flufdo lavader’ pueden ser recicla—
dos al generadoé de gas como parte del material de alimenta-—
cidn.

Cuando se éhplg; aceite como flufdo lavador, preferible-
mente la temperatura del acelte lavador se mantiene por deba-
jo de su temperatura de'craqueo ¥y por encima del punto de ro-

clo del H,0 en la corriente gaseosa del proceso. En una reali;

zacidn de nuestro procedimiento, la corriente gaseosa del pro:

ceso se introduce en una columna de bandejas de liguido-gas,
como la descrita con mis detalle en Chemical Engineers
Handbook de Perry, 42 Bdicidn, McGraw Hill 1963, pags. 18-3 a
5, en contracorriente con un fuel-oil hidrocarbonado 1{quido.
Por la parte inferior de la columna lavadora se rebira una
suspensidn de carbono en pérticulas y fuel~oil hid:ocarbonado
1{quido, & una temperatura de precalentamiento adecuada para
su introduccidn en la zona de reaccidn del generador de gas

de sintesis como parte del material de alimentacidén hidrocar-

bonoso.
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Cuando sea necesario, puede realizarse un lavado adicio-
nal para suplementar el lavado del gas antes mencionado. Por
ejemplo, la corriente gaseosa puede ser enfriada en un aceite
hidrocarbonado o lavada“con un combustible hidrocarbonado 1{=-
quido mediante una boquilla lavadora o un lavador Venturi,
como el descrifo en Chemical Engineers Handbook de FPerry,

42 Edicibn, MoGraw Hill 1963, pigs. 18-54 a 56, La corriente
gaseosa del proceso que sale de la parte superior de la torre
lavadora esencialmente exenta de carbono en particulas y a
una temperaturs coﬁprendida aproximadamente entre 400 y
650°F (204 y 343°C) se enfria después para condensar y sepa-
rar cualquier hidrocarburo volatilizado y agua encontrados
en ella, Para mis informacidn sobre el lavado adecuado de
gases remitimos a la patente estadounidense co-asignada
3.639.251,

El 002, elwﬁéo:yel HéS ¥y el COS pueden ser separados de
la corriente gaseosa del proceso en una zona de separaciln de
gases Acidos mediante un procedimiento convencional adecugdo
que implica la refrigeracidn y la absorcién fisica o quimica

con disolventes tales como aleohol metilico, n-metilpirroli-

dona, trietanolamina, carbonato de ﬁropileno 0 alternztivamen

te con carbonato potésico caliente. El metano debe ser pricti

camente insoluble en el disolvente seleccionado. La mayor par]
te del 002 absorbidoe en el disolvente puede ser liberado por
simple evaporacién instanténea, siendo separado el resto por
arrastre, Egto puede realizarse con la maxima economia em-

pleando nitrdgeno impuro del que se dispone libre de gastos

cuando se utiliza uha unidad de separacidn de aire para obfe-
ner el oxigeno para la etapa de gasificacibén. La corriente dﬁ

CO, tiene una pureza superior al 98 % y, por lo tanto, puede
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ser utilizada posteriormente en el procedimiento para ajus—

tar el porcentaje en moles de 002 gobre la corriente de gas ‘

de alimentacibn 2l metanador. Alternativamente, puede ser
utilizado para la sintesis orgénica o devuelto al generador
de gas como moderador de la temperatura. Después el disol-
vente regenerado se recicla a la columna de absorcibn para
ser reutilizado, Cuando sea necesario, puede realizarse una
limpieza final haciendo pasar el gas del procesc a través de
§xido de hierro, 6xido de cine, o carbén active para separar
las trazas residuales de HéS o de sulfuros organicos,

Anélogamente, se regenera el disolvente que contiene HéS
y C0S mediante una nueva evaporacién instanténes y arrastre
con nitrégeno. Despuéds el H,S y el COS pueden ser coaverti-
dos en azufre por un procedimiento adecuado. Por ejemplo,
puede utilizarse el pfocedimiento de Claus para produeir azu
fre elemental a partir de H,5, como se describe en la
Encyclopedia of Chemical Technology de Kirk-Othmer, 28 Edi-~
eidn, Volumen 19, John Wiley, 1969, pig. 352.

Mediante esta invencidn, la metanaciba de las corrientes
tipicas de gas de sintesis puede ser inespéradamente mejora=-
da mediante el ajuste del gas de alimentacidn para gue con=
tenga cantidades criticas de CO,, es decir de 0,5 a 20 moles
% £i el objetivo es elevar al miximo el poder calorifico del
gas producido después de haber separado el COZ.y el Héo. El
CO, tewbién servird para moderar el cardcter exotérmico de
la reaccibn de metanacibn. Ademas, se supone que, ademAs de

la metanacidn, tienenlugar reacciones tales como la-de deg

plazamiento del gas de agua, Estas dos rescciones pueden ser

catalizades por catalizadores similares gque contienen gran-

des cantidades de nfquei,
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-La corriente gaseosa del proceso, despusds de ajustar
el contenido de G0y, tiene la siguiente composicidn en mo-
les %2 Hy, 26 a 60; CO, 10 2 505 CH,, 5 & 2651C0,, 0,5 a 20;
HéO, 0,03 N, + Ar, 0a0,6ydeOa genos de unas 500 partes
por millén de azufre total, es decir, H,S + COS,

Los moles % de CO, en la corriente gaseosa del proce-

so pueden ser ajustados & un valor comprendide aproximadamens

te entre 0,5 y 20 moles %, por cualquier procedimiento adecus
do. Por ejemplo, esto pucde hacerse separando pricticamente
la totalidad del 062 de la corriente gaseosa del proceso en
la zona de separacién de gases acidos, como se ha descerito
previamente. Una parte de la corriente practicamente pura de
COyy Vv.g8. 98 moles % de COy o més, procedente de la zona de
separacién de gases 4cidos, se mezcla después con la corrien—
te gaseosa de alimentacidn al metanador para producir una mez
cla de gas de aiimeﬂ%écién que c¢ontiene la cantidad descada
de COy. Alternativamente, el conterido-.de CO, en la corrien-
te gaseosa del proceso puede ser ajustado a la cantidad’apte-
riormente establecida separando sbélo parte del €0, en exceso
en la corriente gaseose del proceso y la totalidad de los
otros gases éeidog por medios convencionales, en la zona de
separacifn de gases 4cidos. Puede ser ytilizado el procedi-
miento Iurgi-Linde-Rectisol que emplea un disolvente metand~
lico frio o un procedimiento convencional similar,

Por ejemplo, antes de enfrar en una torre convencio-
nal de absorcidm por disolvente, la corriente gaseosa se ana-
liza continuamente mediante un cromatégrafo de gases. Despuds),
ajustando'las temperaturas de le corriente gaseosa del proce-
g0 y de los disolventes, los tamafice de las forres de absor-

cibn y la presibn y Los caudales de gas y disolvente, pue-
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las impurezas gaseosas y una parte del CO,. Dé esta forma,

el centenido de CO, en la corriente gaseoga del proceso puede
gser reducido a un valor comprendido aproximadamente entre 0,5
¥y 20 moles %,

Déspués la ccrrien%é.gaseosa del proceso se ajusta"
por medios convencionales, por ejemplo en un calentador, a
una temperatura comprendida entre uros 390 y 1000°F (199 ¥
538°C) antes de su introduccidn en la zona de metanacibn ca-
talitica,

La produccidn catalitica de metano a pertir de mond-
xido de carbono y dibxido de carbono es muy exotérmica, A mo
ser que el calor se elimine eficientemente del lecho de cata-
ligedor, las grandes canticdades dé'gas de aiémentacién pueden
producir unas temperaturas eXcesivas del lecho de catalizador
que pueden degtruir la actividad del catalizazdor y reducir
log rendimientos de metano, El control de la temperatura puew~
de ser efectuado por cualquiera de las siguientes técnicas:
distribucidn de la corriente de gas de alimentacién a través
de reactores de lecho fijo mediante puntos de enirada separa-
dos, incrustacidn de enfriaiores tubulares en los lechos de
catalizador y produccifn de vapor de agua que puede ser utili.
zado en otra parte del procesc, enfriamiento del gas efluente
entre lechos con generasecibn simulténea de vapor de agua 0 me-
diante el uso de un reactor tubular de flujo libre cuyas supe
ficies internas estén recubiertas de catalizador,

Otro método de controlar las temperaturas del lecho de
catalizador mientras se aumenta la concentracidén de metanc en
el gas producido consgiste en reciclar una parite de 1los gases

producidos a través del lecho de catalizador a relaciones que

A
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osoilan entre 0,5 y 50 vollmenes de gas reciclazdo vor volumen
de gas de alimentacidn nuevo y preferiblemente s relaciones
de reciclo comprendidas entre 1 y 9.

 Tos elementos de transicién del Grupo VIII, principel-
mente hierfo, niquel y cobalto, parecen ser los més adecuados
para uso como catalizadores de metanacidén, Los preparados co=
merciales tipicos contienen alrededor de 33 a 78 % en peso de
$xido de niquel y alrededor de 12 a 25 % de bxido de aluminio
y se utilizan en forma de pastilyas cilindricas de 3/8" x3/5"
(9,5 % 9,5 mm) o 1/4" x 1/4" (6,3 x 6,3 mm). Un catalizador
tipico de 8xido de niquel es el Girdler G65 producido por
Chemetron Corp. Las composiciones cataliticas adecuadas com-
prenden lo siguiente: Ni0~-A1203 0 NiO=Mg0 precipitado sobre
caolin y reducido con hidrégeno; y también, en partes en pe~
so: Ni, 100; Thoz; 6; Mg0, 12 y Kieselguhr (tierra de diato~
meas), 400, reducido con hidrdgeno durante 2 horas a 7520F

(400°C) seguido de calefaccidn durante 100 horas a 932°F

(50090). La duracibén del catalizador puede ser prolongada man

teniendo el nivel de azufre en los gases reaccionantes por de
bajo de unos 0,005 granos de agufre por 1005 pies3 gtandard
(11 x 10~8 g/m3). La temperatura de reaccidn en el metanador
estéd comprendida entre unos 390 y 1500%F (199 y 8160C) y ade-
cuadamente 400 y 700°F (204 y 371°C). Ia produccidn de metano
varia inversamente con la temperatura de reaccibn y directa-
mente con la presibn. Por ejemple, la temperatura de salida
para el catalizador NiO-A1203 antes citado puede ser alrede-
dor de 662°F (350°C). Las velocidades espaciales oscilan en-
tre 100 y 10,000 volimenes normales de gas por volumen de ca-
talizador y por hora y la presidn en el metanador es practical

mente igual a la del generador de gas menos cualquier cafda
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normael en el conducto.

Pl gas efluente del metanador cataiftico comprende al-
rededor de 50 a 60 % en volumen de metano o més; junte con
uno o mis miembros del grupo formado por CO, Hy, H,0, CCy,
N2 y Ar. El agua en la corriente gaseosa efluesnte puede ser
condensada y el €0, puede’ser separado’ en la forma deserita
anteriormente, dejando metanc précticemente puro (92-98 % en
volumen o mds). Si es necesarioc, puede utilizerse la refri-
gerdeidn criogénica para separar el metano del mitrdgenc y
el argon que puede estar presente en una proporcidn del orde;
de 0,1 2 0,6 % en volumen, segin la pureza del oxigeno ali-
mentado 2l generador, _

En otra realizacibn del invento para uso con combusti-
bles hidrocarbonosos sulfurados que contienen de 1,0 a 7,0 %
en peso de azufre, tal como el fuel-oil hidrocarbonado 1i-
quido o la huila alta en azufre o mezclas de los mismos; se
utiliza como catalizador en la etapa de metanacidn un catali
zadcr de metanacidén resistente al azufre, fmico, que compren
de en % en peso: Co0, 3 a 4; ko0, 9,5 a 16 y €l resto de ald
mina y preferiblemente, en % en pesos 000,73,2; MoO, 15,7
¥ Al505. En esta segunda realizacibn, la corriente gaseosa
efluente del generador con una relacidén molar H,/CO compren-
dida entre mas de 1,0 y 3,0 se enfria a una temperatura com-
prendida aproximadamente entre 300 y 800°F (149 y 427°C),
por intercambio directo ¢ indirecto de calor, como se ha des
erito prevismente. Se separa précticamente 1a totalidad del
H,0 y del carbono en paiticulas y el contenido en CO, se
ajusta a un valor comprendido aproximadamente entre 0,5 y
26 moles %. La corriente gaseosa del proceso se introduce

en el metanador catalitico donde reaccionan entre si el By
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el CO a una temperatura comprendida aproximadamente entre
500 y 1500°F (260 y 8156°C), por ejemplc 500 a 800°F (260 a
427°C) y a una presién comprendida entre 1 y.250 atmdsferas
aproximadamente. La corriente gaseosas efluente de la zona de
metanacidn comprende mezclas de CH, y uno o mpés miembros del
grupo formado por Hy, €O, Hy0, CO,, COS, H,S, N, y Ar. Se

enfria esta corriente gaseosa efluente y se separan uno o

més miembros del citado grupo en una gona convencional de pu-

rificaciln de gases. Por ejemplo, pueden separarse el H,0,
el 002, el HQS y el COS, Se obtiene una corriente gaseoss de
producto rico en metano que comprendes CH4, 92 a 98; €0, 0,1
a 2,05 H,, 0,5 a 6,0 y Ny + Ar, 0,1 a 0,8.

Mediente esta invencidn, puede producirse un gas combu
$ible limpio. Este procedimiento presenta las siguienfés ven
tajas significativas sobre otros esquemas de fabricacidn de
gas combustible: |

1, Las necesidades de oxfgeno pueden ser reducidas en
comparacidn con las de la patehte estadounidense co-asignada
3.688.438, ya que el generador funcionari a una relacidn 0/C
menor. )

2, Reduccidn sustancial en el tamafic del generador y
de la caldera de calor residual ya que el gran volumen de va
por de agua se habrd reducido en un 20 % aproximadamente,

3. El convertidor de desplazamiento (térmico o catali-
tico) propuesto en algunos otros esquemas puede ser eliminad
ya que ya no es necesaria la relacidn H,/CO de 3:1 como ali-
mentacifn al metanador, |

4. Se obtiene un rendimiento méxiﬁo de. productos de-
seables, es decir, H, + CO + CHy, a la misma temperatura del

generador y para una misma produccién de kollin.

[*24
|
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5. Con los catalizadores resistentes al azufie, no es
necesario separar el HéS ¥y el COS, por lo menos no completa-
mente, antes del metanador. Asi, si se requiere una etapa de
purificecibn del gas, puede ser realizada una vez solamente
después de la etapa de metanacidn.

EJEMPLOS

Los siguientes ejemplos se presenten para una mejor co
prensidn del invento pero este ﬁltimb no debe considerarse
innecesariamente limitado a 1los mismcs,

‘ EJEMPLO 1 :

Operacibn n? 1 - Sobre una base horaria, se introducen
alrededor de 152 libras (70 kg) de un material de alimenta-
cibn de residuc de vacio.de California, & una temperatura de
205°F (96°C) en un generador de gas de sintesis no catali-
tico, de flujo libre, a través de un mechero de corona, El
material de alimenbacidn oleoso tiene una densidad APT de
9,9, una viscosidad de 401 segundos Saybolt Furol a 122°F
(50,0°C) y un calor de combustidn de 18,145 Unidades Térmi-
cas Briténicas por libra {10,080 Kcal/xg). EL material de
alimentacidn oleoso tiene el siguiente anflisis final, en

% en peso: G, 86,0; H, 1¢,7; 0, 0,0; N, 0,6; 8, 2,3 y ceni-

Simulténeamente se cargan en el generador de gas 628
libras (285 kg) de vapor de agua a uns temperatura de T20°F
(382°C) y 1798 SCFH (Pies Cibicos Standard por Hora) (50,9
m3/h) de ox{geno précticamente puro (95 moles % de 0, o mas)
a una temperatura de 78°F (25,500). Le relacién ponderal
H,0/combustible es 3,9 y la relacién atémica de O en el
oxigeno practicamente pure a carbono en el combustible es

0,81 [ 4

§its
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Mene lugar le reaccidn entre las corrientes de ali-
mentacién en la zona de reaccifn, a una presifn de unas
74 atmdsferas y a una temperatura autbgena de 1910°F
(104300). El tiempo de permemencia medio en la zona de reac-—

cibn de 2,2 pies3 (0,062 m3) es alrededor de 7 segundos. Me—

diante la reaccidn de oxidacién parcisl, la corriente de ali
mentacidn hidrocarbonosa se convierte en 5827 SCFH (164,9
m3/h) de una corriente gaseosa éfluente con la siguiente comn
posicidn del gas seco, en moles %: C0,12,3; I ; 34,6; CO,,
32,03 CH4, 20,5; N, 0,25 HyS, 0,3; COS, 0,0 y Ar, 0,1, Ade-
més, Ja corriente gaseosa efluente del genarador de gas
arrastra 14,3 libras (6,4 kg) por hora de carbono en parti-

culas,

La corriente gaseosa del proceso gque abandona el ge—
nerador de gas se enfria a una temperatura de 500°F (260°C)
por intercambio indirecto de calor con agua, en una caldera

de calor residual, Simulténeamente, se produce en la calderz
'

de calor residusl vapor de agua perg Ser reoiciado al genera
dor de gas. En la forma antes descrita, se.;ava el carbéno
en particulas de la corriente gaseosa del proceso y se sepa-
ran el agua y précticamente la totalidad de los gases dcidos|-
V.g. C0yy H,S y COS en una zona de separacién de gases éei-
dos. De la zona de separacibn de gases &cidos se saca una
corriente que contiene 98 molés % de C0ys La corriente de
HZS y COS se pasa & una unidad de Claus para producir azu-
fre, Se obtiene una corriente de gas de sintesis seco que
comprende esencialmente H, y CO con una relacién mo;ar de
2,8 aproximadamenta,

" la corriente citada de gas de sintesis seco, a una tem

peratura de 180°F (82°C) y una presidn de 1075 psia (75,2
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kg/cm2 absolutos) se mezela con 695 SCF (19,7 m3) de CO, prégc
ticamente puro procedente de la zona de separacibn de gases

4eidos. La corriente gaseosa del proceso seca contiene enton-
ces, en moles %: Hy, 43,443 CO, 15,46; CH,, 25,77; CO,, 15,005
Hy8 + COS, menos de 500 partes por millén (ppm); Ny, 0;25‘y

A una velocidad espaciai de 100 volimeres normales de
gas por valumen de catalizador y ﬁor hére y a 400°F (204°¢),
se introduce la corriente de gasAde sintesis antes citada en
una zona de metanacidn catalitica. El catalizador de metana-
¢ién comprende, en partes en -peso: Ni, 100, ThO, 12 y Kiesel-
guhr 400. El Hy y el 00 se hacen reaccionar entre si en la
zona de metanscidn a una presidn de unas 70 atmdsferas mano-

métricas, La corriente gaseosa rica en metano que abandona el

metanador a una temperatura de 800°F (42?00) tiene la siguien
te composicién, en moles %: CH,, 56,5; H,0, 19,0; CO,, 22,3;
Hys 1,5; cd, 0,2 y Ny + Ar, 0,5. ‘

Por los métodos antes deécritos, se separan de la co~
rriente gaseosa del proceso el H,0 y el COz.para producir
1935 SCFE (54,7 m3/h) de gas ricoc en metano, con un poder ca-
lorifico bruto de 983 BTU/SCF (8749 Kcal/m3) y la siguieﬁte
oqmposicién en moles %: CH,, 96,42; Hé; 2,483 €0, 0,31 ¥
N, + Ar, 0,79,

Este ejemplo muestra la relacidn eritica no evidente
entre el porcentaje en moles de €0y en el gas de alimentacibn
a} metanador y el poder calorf{fico bruto del gas'eflugnﬁe del
metanador después de separar el €O, ¥ el K0,

Se repite el procedimiento descrito en el Ejemplo 1,

¥

Ia relacidn molar de Hé/CO en la corriente de gas de alimenta

S S

i e py & b Mo M S 1
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cién al metanador se mantiene en 2,8, Se realiza una serie de
operaciones con un porcentaje en moles de 002 en el gas de
alimentacién al metanador comprendido entrs 0 y 50. El poder
calorifico bruto de la corriente gaseosa efluente de la zona
de metanacidn, después de separar el H,0 y el C0O,, para es-
tas operaciones varia entre unas 950 BTU/SCF (8455 Kcal/m3)
para O moles % de 002 en el gas de alimentacidn al metanador
y un valor miximo de 983 BTU/SCF (8749 Kcal/h3) para 15 mo=-
les % de CO, en el gas de alimentacidn al metanador a 700°K

¥y 70 atmésferas manométricas.

Evidentemente, pueden introducirse muchas modificacio-

nes y variaciones en la invencibn aqul descrita sin apartarse

de su espiritu y alcance y solamente serén impuestas las limi

En resumen, la Patente de Invencidn que se solicita
debera recaer sobre las siguientes:

REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para la produccién de una o=
rriente gaseosa rica en metano que comprende:

(1) oxidacidn parcial de un combustible hidrocarbonoso
con ox{geno pricticamente puro, en presencia de un.moderador
de la temperatura, en la zona de reacciln de un generador de
gas de sintesis no catalitico, sin relleno, de ﬁlujo libre,

2 una temperatura autdgena comprendida aproximadamente entre
1700 y 3100°F (927 y 1704°C) y a una presidn comprendida en-
tre 1 y 250 atmbésferas manométricas aproximadamente, una re-~
lacibn ponderal de H,0/combustible hidrocarbonoso de 0,5 a
5;0 y una relacidn atémica de ox{geno en el ox{geno practica-
mente puro a carbono en el combustible hidrocarbonoso de 0,8

a 1,0 aproximadamente, pars formar una corriente de gas eflueh-
] » D
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te que comprende una mezcla 'de H, y CO con una relacién mo-
ler H,/CO de 1,0 a 3,0, H,0, CH,, 'COy, carbono en particulas
e impurezas gasecsas seleccionsdas entre COS, HéS, Ar, No ¥
mesclas de las mismas;

(2) enfriar la corriente gaseosa del proceso de (1) ¥
separar de la misma el carbono en particulas, el HO, por lo
menos una parte del HO citzdo y las mencionadas impurezas

gaseosas;

(3) ajustar el porcentaje en moles de C0, en la corrien

te gﬁseosa del proceso limpia procedente de (2) a un valor
gomprendido entre 0,5 y 20 y la temperatura de la co%;iente
gaseosa del proceso entre unos 390 y 1000°F (199 y 538°¢C) s

(4) introducir la corriente gaseosa del proceso de (3)
en uwne zona de metanacidn catalitica donde el Hy y el CO rea
cionan entre si mientras estan en contacto con un cataliza-
dor de metanacidn, a una presidn comprendida entre 1 y 250
atmésferas aproximadamente, para producir una corriente ga-
seosa efluente que comprende CH4 y contiene uné o mis mien-
bros del grupo formado por 00; Hy, Héo Y 002 ¥y -

(5) enfriar y separar uno o mis de los citados miem-
bros de la corriente gaseosa efluente de (4), produciendo
con ello una corriente gaseosa rica en metano.

2. Tn procedimiento segin la Reivindicacidn 1, donde
la etapa (2) comprende la separacidn de la totzlidad del
002 de la corriente gaseosa del proceso como corriente de
€0, practicamente puro y una parte de dicho CO, se combina
con la corriente gaseosa del proceso en la etapa (3) para
ajustar el porcentaje en moles de 002. )

3. Un procedimiento segin la Reivindicacién 1, donde

1a etapa (2) comprende la separacién de una parte del 002

S e . 2 A e mama i i ' P N
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en la corriente gaseosa del proceso por gbsorcién en un di-
solvente, . .

4. Un procedimiento Segin cualguiera de las preceden—
tes reivindicaciones, donde el porcentaje en moles de COp
en la corriente gaseosa del proceso ge ajusta & un valor
comprendido entre 1,0 ¥ 15,0, con lo que la corriente gaseo=

sa rica en metano de la etapa (4) tiene un poder calorifico

bruto comprendido entre 940 y 1000 BTU/SCF (8366 y 8900 Kealy

5. Uﬁ'procédimiento seglin cualquiera de las preceden-—
tes reivindicaciones, donde la presidn en dicho generador de
gas de sintesis estd comprendiéa aproximadamente entre 20 y
200 atmbsferas.

6. Un procedimiento segln cualquiera de las preceden—
tes reivindicaciones, donde la presién en las etapas (2) a
(5) es précticamente igual 2 la del generador de gas en la
etapa (1) menos la caida normal en los conductos.

7. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivindi-
caciones 1 a 6, donde por lo menos una parte de la alimenta-
cifn conbustible hidrocarbonosa en la etapa (1) estd consti-
tufda por una suspensidn bombeable del carbono en particulas
separadc en la etapa (2), hulla o coque de petrdleo en mez-
cla con.un conbustibvle hidrocarbonsdo liguido o con aguea.

8. Un procedimiento segin cualguiera de las Reivindi-

caciones 1 a 6, donde la alimentacién combustible hidrocarbo
nosa de la etapa (1) es un destilado de petréleo, nafta, as-
falto, gas~oil, combustible residual, crude reducido, crudo
completo, alquitrdn de hulla, aceite de hulla, aceite de pi-

zarra, aceife de arenasalquitrancsas ¢ una mezcla de ellos.
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9. Un procedimiento segin cualquiera de las preceden-
tes reivindicaciones, donde el catalizador de metanacién en
1s etaps (4) comprende 8xido de nfquel y 8xido de sluminio

y la velocidad espacial estd comprendida aproximadamente en-

satalizador y por hora,

10. Un procedimiento segin cualquiera de 1as prece=-
dentes reivindicaciones, donde el moderador de la temperatu-
ra citado en la etapa (1) es Hy0, CO, o wna mezcla de ambos.

11. Un procedimiento segln cualgquiera de las prece=-
dentes reivindicaciones, donde la corriente gaseosa del pro-
ceso es precalentada antes de ser introducida en la zona de
metanacidn en la etapa (4) por intercambio indirecio de ca—~
lor sin contacto con una parte por lo menos de la corriente
gaseosz efluente producida postgriormente en el procesoc en
dicha zona de metanacidn,

12. Un procedimiento segin cualquiera de las prece-
dentes reivindicagciones, donde>la corriente gaseosa del pro-
ceso introducida en la zona de metanacidén en la etapa (4)
contiene mis de 10 moles % de GO y tiene una relacidén molar
Hé/boz comprendida aproximadamente antre 2 y 60,

13, Un procedimiento éegﬁn la reivindicacién 1, que
consiste en: o S _ -

(1) producir una corriente de gas de sintesis con unz
relacién molar Hé/bo comprendida entre mds de 1,0 y 3,03

(2) ajustar el porcentaje en moles de €0, en la co-
rriente de gas de sintesis & un valor comprendido aproxima-
damente entre 0,50 y 20 y una relacifn molar de H,/C0, com-
prgndida aproximadamenté entre 2 y 60, ya sea por separacién

del exceso de CO, o por adicién de CO, suplementaric, segin

s v e smn
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(3} precalentar la corriente gaseosa del prccesc de
(2) a una temperatura comprendida aproximadamente entre 390
¥y 1000°F (199 y 538°C) por intercambio indirecto de calor
gin contacto con una parte por lo menos de la corriente ga=-
st0sz efluente de la zona de metanacidn situada mds abajo
en el proceso y

(4) introducir la corriente gaseosa del proceso pre-
calentada, procedente de (3), en la zona de metanacidn cata-
1ftica.

14. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivin-
dicaciones 1 a 12, donde el combustible hidrocarbonosc con=-
tiene azufre y el catalizador de metanacidn es un catalizador
resistente al azufre,

15, Un procedimiento segin la Reivindicacibn 14, don
de el catalizador de metanacidn resistente al azufre compren-
de 3 & 4 % en peso de Co0, 9,5 & 16 % de MoO y el resto es
allimina. .

16. Se reivindica por Gltimo como objeto sobre el
que ha de recaer la patenfe de invencidn que se solicita:
UN FROCEDIMIENTO PARA LA PRODUCCICN DE UNA CORRIENTE GASEC-
SA RICA EN METANO.

Todo conforme gueda descrito y reivindicado en 1la
presente memoria descriptiva que consta de veinticinco pé-

.ginas mecanografiadas.
Madrid, 23 de diciembre 1.974

BERNARRDO ‘}JrIgBIA

mre
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