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Bsta invencidn se refiere a un procedimiento mejora-
do para la produccidn de gas rico en metano. Més especifica-
mente, esta invencidn se refiere é produceién dé c&mbustiw
bles gaseosos de calefaccidn con un gran‘poder calorifico de
por lo menos unos 800 BTU/SCF (7120 Kcal/h3) y vreferiblemen-
te 950 BTU/SCF (8455 Kcal/m3) o mhs, a partir de materizles
hidrocarbonosos de bajc precio ée coste, El gas producido
puede ser guemado sin contaminar el ambiente.

Se ha planteado un dilema nacional en Estados Uni-
dos como resultado de la disminucidn de los abastecimientos
de gas natural y de la creciente demands del mismo., El im-
pacto de la crisis del gas estd siendo sentido en toda la
nacidn en el aumento de precios, en las regulaciones guber-
namentales con respecto al consumo de gas natural y en las
prohibiciones contra el uso de gas natural en la construc-
eibn futura de edificios comerciales, industiriales y de apaxt
tamentos. Es imperativo que se desarrollen dtrgs fuentes de
combustibles gaseosos de qgléfaccién de bajo precio de cos-
te. ' -

En la patente estadounidense 3.638.438, se prepara
gas de sintesis que contiene hasta el 26 %#-en volumen de me~
tano, por oxidaciédn pafcial de un combustible hidrocarbonoso

utilizando unas relaciones ponderales de vapor de agua a com

bustible relativamente altas y ninguna etapa de metanécién
catalitica subsiguiente. En la patente estadounidense
3.709.669, el gas de sintesis que abandona el generador de
gas por oxidacién parcial es sometido a una etapé adicional
que implica la reaccidn de desplazamiento del gas de agua
para ajustar la relacién molar H,/C0 a preferiblemente 3,

antes de la metanacidn catalitica.
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En comparacidn con la técnica anterior, mediante es-
ta invencidén la relacidén molar Hé/bo en el gas de alimenta-
cién a la zona de metanacién catalitica es controlada junto
con el porcentaje en moles de H,0. Debido a esto, el poder
calorifico bruto de gas producido (después de haber separadc
el H,0 y el COy) es mayor que el poder calorifico bruto obte-
nido ouaﬁdo el gas de alimentacién al metanador no contiene
humedad, Ademis, se demuestra la criticidad.

Un beneficio econdmico de esta invencién es la elimi-
nacidn de la molesta reaccidn de desplazamiento del gas de
agua, considerada esencial por los procedimientos de la téc~
nica anterior para ajustar la relacién H,/CO de la corriente
gaseosa de alimentacidn al metanador.

Inesperadamente se ha encontrado que, en la metana-
cibn catalitica del gas de 51nte51s, es decir, mezclas de
H + €0, cuando la relacién molar Hé/bo de la alimentacidn
de gas de sintesis al metanador se encuentra dentro del es—
trecho intervalo de 0,5 a 1,15 aproximadamente, la cantidad
de CH4 producids aumenta considerablemente ajustando los mo-
les % de Hy0 en el gas de alimentacidn a un valor comprendi-
do entre 0,1 y 15.

En una realizacidén preferida de la invencidn se de-
muestra la criticidad de este factor, E1 poder calorifico
bruto del gas producido (del que se ha separado el H,0 y el
C0,) es méximo ajustando los moles % de Hy0 en la alimenta-
cibn de gas de sintesis al metanador a un valor eritico com=-
prendido entre 1,0 y 3,0 y preferiblemente a 2,0, mientras
se mantiene la relacidn molar Hé/bo de 1a alimentacidn de
gas de sintesis en un valor critico comprendido aproximadamen

te entre 1 y 1,15 y preferiblemente en 1,13,

)
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‘cantidades menores de carbono en particulas e impurezas ga-

bustible limpio con un poder calorifico bruto de unas 800

Una realizacidn de aste invento incluye las etapas
de oxidacidén parcial de una alimentacidén combustible hidro-
carbonosa para producir una corriente gaéeosa del proceso
que comprende H, y CO, con una relacidén molar critica H,/CO

comprendida aproximadamente entre 0,5 y 1,15, Héo, CH4 y

seosas; enfriar la corriente gaseosa del proceso y separar
el carbono on particulas, el CO, y las impureszas gaseosas
de la misma; ajustar los moles % de Hy0 en la corriente ga-
seosa del proceso a un valor comprendido aproximadamente en-
tre 0,1y 15 y 1la temperatufa a un valor comprendido aproxi-
madamente entre 390 y,GOOOF (199 y 31600) e intrcducir la
corriente gaseosa del proceso en una zona de metanacidn ca- |
talitica donde el fy y el CO reaccionan entre si para pro-
ducir una corriente gaseosa efluente que comprende CH@ ¥y cox
tiene impurezas gaseosas seleccionadas entre el grupo forma-
do por H,0, 002 y mezeclas de los mismos; y separar dichas
impurezas'gaseosas para obtener como producto una corriente
gaseosa rica en metano que contiene alrededor de 70 a 98 mo-

les % de metano o mas (en seco).

El gas producido puede ser utilizado como gas com-

BTU/SCP (7120 Keal/m3) y en la realizacién preferida de unas
950 BTU/SCF (8455 Kcal/m3) omas; o es ‘zdecunado para usg
en la sintesis quimica, Adémés, puede ser‘quehado como com-
bustible sin contaminar la atmbsferas.

Esta invencidn se refiere a un procedimienﬁo conti-
nuo para la produccidn de una corriente géseosa rica en me-

tano que contiene de 70 a 98 moles % de CH, o mis (en seco)
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En una etapa importante del procedimiento'de este in|
ventd, el CO y el H, que se encuentran en la corriente gaseo-
sa del proceso se hacen reaccionar enfre si para producir me-
tano, en un metanador catalitico. Como la reaccifén de metana-
cibén deseada puede suponerse que es (O + 38,0 —=CH, + 1,0,
podria creerse que el contenido en metano de la'corrienfe
gaseosa efluente del metanador aumentaria a medida que dismi-
nuyera el contenido en agua de la alimentacidn gaseosa al me-
tanador. Esta conclusifn se basa en cdlculos termodinimicos
utilizando la reécci6n antes citada en la que el H,0 aparece
& la derecha de la ecuacidn de equilibrio junto con el CH, .

Sin embargo, se ha encontrado inesperadamente que
dentro del intervalo de operacidén normal dé temperaturas y
presiones, cuando la relacibn molar H,/CO en el gas de ali-
mentecibn al metanador estd comprendida aproximadamente entre
0,5 y 1,15, adecuadamente entre 0,8 y 1,13 ¥y preferibleménte
entre 1,00 y 1,13, el poder calorifico bruto del gés efluente
del metanador pusde sef aumentado hasta un valof superior al
obtenido cuando la alimentacién al metanador estd seca, es
decir, contiene O moles % de H,0 y estd exenta de C0Op, me-
diante el ajuste de los moles % de HyO en el gas de alimen-
tacidn a un valor comprendido aproximadamente entre 0,1 y 15,
adecuadamente entre 0,5 y 10, tal como 1,0 a 3,0. E1 efecto
beneficioso de la adicidn de Hy0 a una corriente gaseosa de
alimentacidn del metanador seca, exenta de CO,, aumenta a
medida que disminuye la relacidn H2/CO de la corriente gaseoQ
sa de alimentacidn por debajo de 1,15. Ademids, cuando se uti—
lizan corrientes deficientes en Hé con una relacidn molar
Hé/bo baja, v.g. inferior a 0,9, el poder calorifico del pro-

ducto gaseoso puede ser aumentado hasta unas 800 RTU/SCF
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dlori{fico bruto del gas efluente del metanador disminuye resl-

corriente gaseosa efluente del mefanador, despuss de haber

ponible para reaccionar con el CO y formar mds CH,, El COy

(7120 Kcal/h3) o més, Cuando la relacién molar H,/CO en el

gas de alimentacidén al metanador pasa de 1,15, el poder ca-

mente a medida que aumenta por encima de O el porcentaje en
moles de H,0 en el gas de alimentacidn al metanadoxr.
Ademds, en una realizacidn preferida, se ha encon-

trado inesperadamente gue el poder calorifico bruto de la

separado el H,0 y el COy, podia alcanzar un valor maXimo com-
prendido aproximadamente entre 950 y 998 BTU/ECF (8455 a
8833 Kcal/m3) o mis, mediante el mantenimiento de una rela-
cién molar critica H,/CO en el gas de alimentacifn al metana-
dor comprendida aproximadamente entre 1 y 1,15, adecuadamen—
te entre 1 y 1,13 y preferiblemente 1,13, mientras se ajusta
los moles % de H,0 a un valor eritico comprendido entre 1,C
¥ 3,0 y preferiblemente 2,0, '

Una teoria para los inegperados resultados anterio-
res es que cantidades criticas de Hy0 reaccionan con el GO
en la corriente gaseosa del proceso para producir 002 y més
H2‘ Asi, en el metanador catalitico, se produce la reaccidn
de desplazamiento del gas de zgua simu%téneamentevcon la

reaccidn de metanacidn. Este H,0 adicional queda después dis+

adicional se separa en wn sistema subsiguiente de separacibn
de gases Acidos y, por éllo, no diluye el poder calorifico
del gas combustible resultante.-

En la primers etépa de una realizacidn pfeferida del
procedimiento, se produce gas de sintesis que contiene hi-
drégeno, monéxido de carbono, dibxido de carbomo, vapor de

agua, metano y pequelies cantidades de nitrdgeno, srgon, sul-
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lacidn molar Hé/bo comprendida aproximadamente entre 0,5 y

furo de carbonilo, sulfuro de hidrdégeno y carbono en parti-
culas arrastrado, por reaccién de un combustible hidrocarbc-
noso por oxidacidn parcial con un gas que econtiene oxigeno

libre y un moderador de la temperatura, en la zona de reac—
eidn de wn generador'de gas de sintesis de flujo libre, exon-
to de relleno o catalizador., La composicibn de.la carga y

las condiciones de la reaccidn pueden ser controladas para

producir una corriente gaseosa efluente que contiene una re-

1,15 y alrededor de 0,1 & 10 % en peso de carbono en parti-
culas arrastrado (ecalculado sobre el peso de carbono en el
combustible hidrocarbonoso),

Los combustibles hidrocarbonosos Que constituyen
materiales de alimentacién adecuados para el procedimiento
son, por definicibn, diversos destilados y residuos del pe-
tréleo, nafta, gas-oil, combustible residual, asfalto, crudo
reducido, crudo completo, alquitrdn de hulla, aceite de hu-
lla, aceite de pizarra y aceite de arenas alquitranosas, Tam
bién estén incluidas las suspensiones bombeazbles de combus-
tibles hidrocarbonosos sbélidos, v.g. hulla; carbono en par-
ticulas y coque de petrleo en un portador combustible hidro-
carbonado liquido como los citados anteriormente, 0 agua.

El moderador de temperatura estd seleccionado entre
el grupo formado por H,0, CO, y mezclas de los mismos. El
Héo es el moderador de la temperatura preferido y puede ser
suminigtrado al geqerador en fase liquida o gaseosa. Puede
ser introducido independientemente o en mezcla con el gas
dﬁe contiene oxigeno libre o con los materiales de alimenta=
cidn hidrocarbonosos o ambos. El agua moderari la temperatu—

ra de la zona de reacciln y también puede reaccionar con el
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- 00 y el combustible hidrocarbonoso en la zona de reaccidn de

generador de gas.

La relacidn ponderal preferida de H,0 a combusti~
ble hidrocarbonoso en la alimentacidn el generador en esta
invencitn se encuentra dentro del estrecho intervalo de 0,2
a 3,0 y preferiblemente de 0,5 a 1,0,

En la zona de reaccidn del generador de gas de sin~
tesis se introduce oxigeno pricticamente puro simultineamen=
te con el Héo_y el combustible hidrocarbonoao. Adecuadamente
puede emplearse unmechero de corona como el descrito en las
patentes estadounidenses 2.9528.460 0 3.743.606.

EL gas que contiene oxigeno libre puede ser intro-
ducido a una temperatura comprendida aproximadamente entre
la ambiente y 1000°F (538°C). El oxigeno précticamente puro
contiene 95 moles % de O; o mas y pfeferiblemente 99 moles %
de 02 0 mas. Bsencialmente se prefiere el oxigeno puro para
evitar pequefias cantidades de nitrbgeno y argbn en el gas
efluente., Puede fabricarse un producto gaseosc con un poder

calorifico comprendido aproximadamente entre 980 y 998 BIU/

SCF (8722 y 8883 Kcal/m3) o més, empleando oxigeno practica~|

mente puro que contiene alrededor de 99 mcles % de 02'0 mis.
Se controla la cantidad de oxigeno suministrada para evitar
la oxidacidn completa de la alimentacidn hidrocarbonosa y
para controlar la temperatura en la zona de reaccidn,

. La zona de reaccién es preferiblemente un generador
convencional de gas de sintesis Texaco. EL generador de gas
de sintesis carece de cualquier obstruccién al paso libre de
los gases a su través. El generador de gas es una vasija a
presién de acero, vertical, de forma cilindrica, cuyas pare-

des internas estén forradss de refractario. En la parte su-

St i
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perior de la vasija estd situada una entrada rebordeada
axialmente alineada y en la parte inférior estd gituada una
salida rehordeada. Las diversas corrientes de alimentacidn
pueden ser introducidas en el generador de gas a la tempera-~
tura ambiente pero preferiblemente se introducen a una tempe+
rature comprendida entre unos 100° y 1000°F (38 y 53800);
Preferiblemente, puede utilizarse un mechero de corona que
esté axialmente montado en la entrada superior rebordeada
del generador, para introducir y mezclar las corrientes de
alimentacidn.

Fn las patentes estadounidenses 2.818.326 y
3,000,711 se describen generadores de gas adecuados,

El tamafio de la cémara de reaccidn se selecciona
de manera gue el tiempo de permanencia medio de las sustan=
cias reaccionantes y los productos de reaccidn resultantes
dentro del reactor esté comprendido aproximadamente entre
0,5 y 20 segundos y preferiblemente entre 1 y 8 segundos,

En la zona de reaccidén del generador de gas de sin-
tesis no catalitico, de flujo libre, tiene lugar la reaccidn|.
a una temperatura autégena comprendida aprokimadamente entre
1700 y 3100°F (927 y 1704°C) y preferiblemente entre unos
2000 y 2800°F (1093 y 1538°C) y a une presién comprendida en-
tre 1 y 250 atmbsferas manométricas aproximadamente y prefe-
riblemente entre unas 20 y 200 atmésferas manoﬁétricas.

La corriente gaseosa efluente del geherador de gas
tiene la siguiente composicidn del gas seco, en moles %:

H,, 40 a 59; CO, 30 a 49; C0, 2 a 20; GH4, 0a10; H,S, O &
2,0; €0S, O & 0,1; Ny, O & 0,3; Ar, 0 2 0,3 y de 0,1 a 10 %
en peso de carbono en particulas (calculado sobre el carbono

en el combustible hidrocarbonoso), La relacién molar H,/CO -
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estd comprendida aproximadamente entre 0,5 y 1,15.

Por medios convencionales se enfria la corriente ga-
seosa efluente del generador y se Separan el carbono en par-—
ticulas y las impurezas gaseosas. Por ejemplo, la corriente

gaseosa efluente puede pasarse por una caldera de calor re-

gidual en linea y enfriarse a una temperatura comprendida exnd

tre unos 400 y 800°F (204 y 42700).por intercambio indirecto
de calor con agua, produciendo asi vapor de agua. El vapor
de agua puede ser utilizado en cualquier otro punto del pro-
ceso, por ejemplo en el generador de gas. Alternalivamente,
la corriente gaseosa efluente del generador de gas puede ser
enfriada en agua en un tangue enfriador como se describe en
la patente estadounidense n? 2,896.927. Ventajosamenie, por
este medio una gran parte del carbono en particulas y de
otros sblidos arrastrados en la corriente gaseosa efluente
es separada por el agua de enfriamiento.

Ademés, el carbono en particulas y cualquier otro
s6lido arrastrado puede ser separado de la corfiente gaseosa
efluente por técnicas de lavado muy conocidas, en una zona
de lavado de gas-liquido., Por ejemplo, el carbono en parti-
culas puede ser separado lavando el gas del proceso ccn un
flufdo lavador que comprende aceite, zgua o ambos, La suspen
sidn de carbono en particulas y flufdo lavador puede ser re—
ciclada al generador de gas como parte del material de ali-

mentacidn,

Cuando se emplea aceite como flufdo lavador, prefe-

riblemente 1la temperature del aceite lavador se mantiene por-

debajo de su temperatura de craqueo y por encimé del punto
de rocio del H,0 en la oorriente gaseosa del proceso, En una

realizacién de nuestro procedimiento, la corriente gaseosa
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del proceso se introduce en una columna de bandejas de liqui-
do-gas, como la descrita con mis detalle en Chemical Engineerg
Handbook, de Perry, 42 Edicidn,McGraw Hill 1963, pigs. 183

a 5, en contracorriente con un fuel-oil hidrocarbonado 1ligqui-

do. Por el fondo de la columna lavadora se retira una suspen-

8ién de carbono en particulas. y fuel~oil hidrocarbonado 1{qui;

do, a una temperatura de precalentamiento adecuada para su int

troduceidn en la zona de reaccidn del generador de gas de sind
tesis como parte del material de alimentacidn hidrocarbonoso.
Cuando sea necesario, puede realizarse un lavado

adicional para suplemen%ar el lavado del gas antes citado, Por

ejemplo, la corriente gaseosa puede ser enfriada en un aceite
hidrocarbonado o lavada don un combustible hidrocarbonado 1i-
quido mediante una boquilla lavadora o un lavador Venturi,
como el descrito en Chemical Engineers Handbook de Perry,

48 Bdicibn, Mo :Graw-Hill 1963, phgs. 18~54 a 56. Ia corrien—
& gaseosa del proceso gue sale de lz parte superior de la td—
rre lavadora esencialmente exenta de carbono en.particulas ¥y

a una temperatura comprendida entre unos 400 y 650°F (204 g

M)

34300), es despus enfriada para condensar y separar cualquie;
hidrocarburo volatilizado y el agua encontrados en ella, Para
informacidn adicional sobre el lavado adecuado de gases, re-
mitimos a la patente estadounidense n? 3.639.261.

El COy, el Hy0, el H,S y el COS pueden ser separa-

dos de la corriente gaseosa del proceso emn una zona de separa
cibn de gases dcidos mediante un procedimiento convencional
adecuado que implica la refrigeracidén y la absorcidn fisica

o quimica con disolventes, como alcohol metflico, n-petil-
rirrolidona, trietanolamina, carbonato de propilenoc o alter-

nativamente con carbonato potdsico caliente., EL metano debe
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rrientes de gas de sintesis puede ser inesperadamente mejora-

-f2 -

ser esencialmente insoluble en el disolvente seleccionado.
La mayor parte del 002 absorbido en el disolvente puedé ser
liberado por simple evaporacidn instaniénea, siendo separado
el resto por arrastre. Esto puede hacerse con la maxima
economia empleando nitrbgeno impuro que se obtiene libre de
gastos cuando se utiliza una unidad de separacidn de aire
péra proporcionar el oxigeno necesario para la etapa de ga-
sificacibn., La corriente de €0, tiene una pureza superior al
98,5 % y, por lo tanto, puede ser utilizada para la sintesis
organica, Alternativamente, puede ser devuelta al generador
de gas como moderador de la temperatura., EL disolvente rege-
nerado es después reciclaﬁo a la columna de absorcidn para
ser reutilizado. Cuando es necesario, puede realizarse uns
limpieza final haciendo pasar el gas del proceso a través
de 6xido de hierro, 6xido de cinc o carbén activo, para se-
parar las trazas residuales de H,S o sulfuros orgénicés.

. An&logamente, se regenera el disolvente que contie-
ne H,S y COS mediante ﬁueva gvaporacidn instanténea.y arrastre
con nitrégeno. Después el H,S y el COS pueden ser convertidos
en azufre mediante un procedimiento adecuado, Por éjemplo,
puede emplearse el procedimiento de. Claus para producir azu=-
fre‘elemental a partir da‘HéS,,como se describe en la Encyclo-
pedia of Chemical Technology,Kirk-Othmer, Segunda Edicidn, .
Volumen 19, John Wiley, 1969, pag. 352. -

Mediante esta invencidn, la metanacién de las co-

da mediante el ajuste del gas de alimentacidn para que con—
tenga cantidades criticas de agua, es decir 1,0 a 3,0 moles %
si el objetivo es aumentar al miximo el poder calorifico del

gas producido después de separar el CO, y el H,0. El agua tam-
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bién puede servir para mantener moderado el carécter exotér-
mico de la reaccidn de metanac1on. Ademas, tedricamente pa—
rece que junto con la metanacidén tienen lugar reacciones co-
mo la de desplazamiento del gas de agua, Estas dos reaccio-
nes pueden ser catalizadas por catalizadopes gimilares que
contienen grandes cantidades de niguel. ‘

Después de ajustar el contenido en B0, la corrien-
te gaseosa del proceso tiene la siguiente composicidn en
moles %: Hy, 43 a 60; €0, 33,a 50; 04,0a11,H20,01a
155 €Oy, 0,0 y de O a menos de unas 500 partes por millén
de azufre total, es decir S + COS’ .

Los moles. % de Hy0 en la corriente gaseosa del pro-
ceso pueden ser ajustados aun valor comprendido aprox1ma—
damente entre 0,1 y 15 moles % por cualquier procedimiento
adecuado, Por ejemplo, el contenido en Héo de lg corriente\’
gaseosa del proceso puede ser determinado por andlisis de
laboratorio, Después puede afiadirse o retirarse H,0, segin
sea necesario, por técnicas convencionales. Una forma prefe-
rida para ajustar el éontenido en Héo es hacer pasar la co~
rriente gaseosa del procesc a través de una_vasija de satura
cibén, donde la corriente gaseosa se lleva 2 la temperatura
de saturacidn correspondiente a la presidn parcial deseada
del H,0 en la corriente gaseosa del proceso. En la vasija de
saturacibn, el H,0 de la corriente gaseosa del proceso'se
pone en equilibrio con agua liquida a la temperatura de sa~
turacibn. Por ejemplo, si se desea ajustar el contenido en
H2O a 2,0 moles % y la corriente gaseosa contiene més de
2,0 moles % de H,0, el agua en exceso se condensara separin-
dose de la corriente gaseosa.'Inversamente, gi la corriente

gaseosa del proceso en la vagsija del saturador contiene me—
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nos de 2,0 moles % de H,0, se evaporaré agua a la corriente
gaseosa hasta que esta Gltima contenga 2,0'moles % de H,0.
Puede obtenerse la temperatura de saturacidn en funcidn de
la presidn parcial del vapor de agua en la obra "Thermodyna-
mic properties of Steam" de Keenan—Keyes; John Wiley, 1936,

Fl sigulente ejemplo se presenta para indicar como
se puede ajustar el Héo en la corriente gaseosa del proceso
2 2 moles % cuando la presidn total en el conducto es una
atmbésfera manoméirica (29,4 psia); FPrimero se¢ calcula la
presidn parcial del HéO en la corriente gaseosa del proceso
multiplicando 0,02 x 29,4 psia para obtener 0,60 psia. A
ﬁartir de las tablas del vapor de agua de la obra de Kegnan—
Keyes se halla la temperatura de saturacidn correspondien%eﬁ
a une presién parcial del H,0 de 0,60 psia (0,042 kg/cmzf.
Esto corrésponde a una temperatura del saturadcr de T5°F
(23,400). Ia corriente gaseosa del proceso ge pasa a iraves
de una vasija de saturacién donde se mantiene una temperatur
de saturacidn de equilibrio de 75°F (23,400) y una vresidn
total de 1 atmdésfera manométrica mientras la corriente ga=
seosa del proceso estd en contacto con el aéua.

La temperatura de equilibric en la vasija del sa=-
turador para diversos moles % de Héo y diversas presiones
totales de la corriente gaseosa del proceso estd indicada

en la Tabla I,

\
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TABLA I

Moles % de H20 en la corriente gaseosa del proceso en fune-

¢idn de 1a temperatura de eouilibrio en el saturador

Presibn to-

Presidn parcial

Temperatura de

Moles % tal, atm.ma de H,0, psia equilibrio en
de H,0 nométriocas atm.) el saturador

1,5 250 55 (3,74) 287 (141,7°C)
1,5 1 0,44 (0,029) 75 ( 23,9%)
2,0 250 72,0 (4,81) 308 (153,3%)
2,0 1 0,60 (0,041) 85 (29,4°c)
2,5 250 92,0  (6,26) P2 (161,1°0)
2,5 1 0,735 (0,050) 91 ( 32,8°)

Lg temperatura de la corriente gaseosa del prqceso“’
se ajusta por medios convencionales, por ejemplo calentando,
a un valor comprendido aproximadamente entre 390 y 600°F
(199 y 31660) antes de su introduccién en la zona de mebtana-
cidn catelitica,

La produccidn catalitica de metano a partir de mond-
xido de carbono y dibxido de carbono es muy.exotérmica. A no
ser que el calor se elimine eficientemente del lecho de ca-
talizador, las grandes cantidades de gas de élimenfacién pue-
den producir unas temperaturas excesivas del lecho de catali-

zador que pueden destruir la actividad del catalizador y re~

ducir los rendimientos de metano, El control de la temperatu-

ra puede ser efectuado mediante una cualquiera de las siguien
tes técnicas: distribucién de la corriente de gas de alimental
cibn a través de reactores de lecho fijo mediante puntos de

entrada separados, incrustaciln de enfriadores tubulares en

los lechos de catalizador ¥ produccibn de vapor de agua que

puede ser utilizado en otro punto del proceso, enfriamignto

del gas efluente entre lechos con generacibén simulténea de

¥
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vapor de agua o utilizando un reactor tubular de flujo libre
cuyas superficies internas estén cubiertas'de catalizador.

Otro método de controlar las temperaturas del lecho
de catalizador mientras se aumentz la concentracibn de meta-
no en el gas producido consiste en reciclar una parte de los
gases producidcs a través del’lecho de catalizador, a rela-
ciones que oscilan entre 1 y 50 vollmenes de gés de recielo
por volumen de gas de alimentacidn limpio y preferiblemente
a relaciones de recicio comprendidas entre 1 y 5.

Los elementos de transicidn del Grups VIII; princi-
palmente hierro, niguel y cobalto, parecen Ser los mis ade-
cuados para uso como catelizadores de metenacidn, Los prepa-
rados comerciales tipicos contienen alrededor de 33 a 78 %
en peso de 6xido de niquel y alrededor de 12 a 25 % en peso
de 6xido de aluminio y se utilizan en forma de pastillas ci-
lindricas de 3/8" x 3/8" (9,5 x 9,5 mm) o 1/4" x 1/4" '
(6,3 X 6,3 mm). Un catalizador tipico de 6xido de niquel es
el Girdler G65 producide por Chemetron Corp. Las composi--
ciones cataliticas adecuadas contienen lo SLgulent
NlO-A12 39 Ni0-Mg0 precipitado sobre caolin y reducido con
hidrégeno; y también, en partes en peso, Ni, 1003 Thoz, 63
Mg0, 12 y Kieselguhr (tierra de diatomeas), 400, reducido
con hidrdgeno durante 2 horas a 752°7 (400°C) seguido de

calentamiento a 932°F (500°C). La duracién del catalizador

los geses reaccionantes por debajo de unos O 005 granos de
azufre por 1000 ples3 standard (11 x 10~ g/h3)

"La temperatura de reaccidn en el metanador estd com:

3

prendida aproximadamente entre 390 y 1400°F (199 y 760°%C),
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Ia produccidn de metano varis invergamente con la temperatura
de reaccidn, Por ejemplo, una temperaturé de salida preferi-
ble para el catalizador antes mencionado de Ni0~A1203 puede
ser alrededor de 662°F (350°C). Las velocidades espaciales
oscilan entre 100 y 10,000 volimenes normales de gas por vo-
lumen de catalizador y por hora y las presiones osecilan éntre
1 y 250 atmdsferas. Preferiblemente, la presidn en el metana-
dor es practicamente igual a la del generador de gas menos
cualquier caida normal relativamente pequefia en el conducto.
La producceidn de metano varfa directamente con la presidn.

El gas efluente del reactor catalftico de metana-
¢ién contiene alrededor de 40 a 50 ﬁpen volumen de metano g
mis, junto con uno 0 mas miembros ﬁel siguiente grupo: co;
Hé, H,0, 002, N, y Ar. El agua en la corriente gaseosa efluen
te puede ser separada por condensacidn ¥y cualquier 002 se
gepara en la forma descrita anteriormente, dejando un gas
rico en butano (92 % en volumen o mésj.

En otra realizacibn del invento para uso con combus-
tibles hidrocarbonosos sulfurados, gque contienen de 1 a 7 %
en peso de azufre, tal como fuelnoik;hidrocérbonados 1{quidos
0 hulla de gran proporcidn de azufre o mezclas de 1os mismos,
se utiliza como catalizador en la etapa de metanacidén un ca-
talizador de metanacién resistente al azufre, dnico, que
comprende en % én peso: Co0, 3 a 43 MoO, 9,5 a 16 y el resto
de aldmina y, preferiblemente, en % en peso:. o0, 3,2;

No0, 15,7 y 41,0, 81,1. En esta segunda reaiizacién, la co-
rriente gaseosa efluente del generador, con una relacifn mo-
lar Hé/bo comprendida aproximadamente entre 0,5 y 1,15, se

enfria a una temperatura comprendida entre unos 400 y 800°F

(204 ¥ 42700) por intercambio directo o indirecto de calor
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como se ha descrito anteriormente; se separa el carbono en
particulas; se ajusta el contenido en 1,0 a un valor compren
dido aproximadamente entre 0,1 y 15 moles %, se ajusta la
temperatura a un valor comprendido entre unos 400 y T00°F
(204 y 371%C) y después se introduce la corriente gaseosa del
proceso en el metanador catalitico. La temperatura de reac-
cién estd comprendida aproximadamente entre 500 y 1500°F
atmdsferas aproximadamente, Después de la metanacidén, prefe-
riblemente se sepéfa todo el HéO, el 002 y el HéS de la co-
rriente gaseosa efluente por métodos convencionales,\gejando
un metano practicamente puro, ’

Mediante esta inveﬁcién, puede producirse un gas comd
bustible limpio. Este procedimientO/tiene las siguientes
ventajas significativas sobre otros esquemas de fabricacidn
de gas combustible:

1. Se obtiene un contenido en metano y un poder calo+
rifico mayores que los que son posibles para un metanador |
gque opera con una alimentacidn seca exenta de C0, a una tem—
peratura dada del reactor. )

2. Las necesidades de oxigeno y vapor de agua son ret

ducidas en comparacibén con la patente estadounidense

nor,
3.'Reduccién sustancial del tamafio del generador y
de la caldera de calor residual ya que el gran volumen de
vapor de agua se ha reducido en un 50-90 % aproximadamentee‘
4., Fl convertidor de desplazamiento (térmico o cata~-
1{tico) propuesto en algunos otros esquemas puede ser elimi-

nado ya que ne es necesaria la relacidn HZ/CO de 3:1 como
\
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alimentacidén al metanador,

5. Da menor produccién de €O, en comparacibn con la

patente estadounidense 3,688,438 reducird la carga en la secd

cidn de separacifn de los gases 4¢idos e incluso puede per-
mitir la manipulacidn directa de la corriente de HéS/bOz en
una unided Claus en lugar de tener gue separar el W3 y el
CO, | '

6. Con los catalizadores resistentes al azufre, no
es necesario separar los gases Acidos, por lo menos no compls
tamente, antes del metanador. Asi, si se requiere unz etapa
de purificacién del gas, puede ser realizada una vez solamenj
te después de la etapa de metanacidn.

Los giguientes ejemplos se incluyen para una mejor
comprensidn de este invento pero no se pretende que.este f1~
timo quede innecesariamente limitado a los mismos,.

EJEMPLO 1

Operacién n? 1 - Sobre una base horaria, se introdu-
cen alrededor de 576 libras (261 kg) de un material de ali~-
mentacidn de residuos de vacio de Californié, a una tempera-

tura de 288°F (142°C), en un generador de gas de sintesis no

catalitico, de flujo libre, a través de un mechero de coronal

Bl material de alimentacidén oleoso tiene una densidad API
de 8,1, una viscosidad de 1300 segundos Saybolt Furol a
122°F (50,0°C) y un calor de combustidn de 18.029 BIU
(Unidades Térmicas Briténicas) por libra (10;015 Keal/kg).
El material de alimentacidn oleoso tiene sl siguiénte andli—
sis final en % en pesot: C, 85,82; H, 10,433 0, 0,0; N, 0,96;
S, 2,64 y cenizas, 0,15.

Simulténeamente, se cargan en el generador de gas

"

»
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142 libras (64 kg) de H,0 a una témperatura de 72°F (22°%) y
7194 SCFH (piés clibicos standard por hora) (203,5 m3/h) de
ox{geno pricticamente puro (99 moles % de 02 ¢ mas) a uns
temperatura de 67°F (19°C). La relacidén ponderal HéO/combus—
tible es 0,25 y'la relacidén atbmica de 0, en el oxigeno pric
ticamente puro a carbono en el combustible es 0,920,

Tiene lugar la reaccidén entre las corrientes de ali-
mentacibn en la zona de reaccién a unz presidén de unas 70
atmdsferas y a una temperatura autdgena de 2010°F (1099°¢c).
El tiempo de permanencia medio en la zona de reaccibn de
2,12 piés3 (0,060 m3) es de unos 4,0 segundos. Mediente la
reacciln de oxidacidn parcial, la corriente de alimentacién
hidrocarbonosa se convierte en 28.126 SCFH (795,5 m3/ﬁ) de
una corriente gaseosa efluente con la siguiente composicidn
del gas seco, en moles %: CO, 45,83; Hy, 45,87; COy, 6,85;
CHy 0,94; Ny, 0,243 HyS, 0,19; C0S, 0,00 y Ar, 0,08, Ademas,
la corriente gaseosa efluente procedenée del generador de g=S
arrastra 18,5 libras (8,4 kg) por hora de,carboﬁo en particu-
las, '

La corriente gaseosa del proceso que abandona el gens

rador de gas se enfria a una temperatura de 650°F (34300) por
intercambio indirecto de calor con agua, en una éaldera de
calor residual. Simulténeamente, se produce en la caldera de
calor residual vapor de agua para reciclo al genérédor de
gas. En la forma antes descrita, el carbono en particulas es
lavado de la corriente gaseosa del proceso y se separan el
agua y los gases Acidos, v.é. CO,, H,S y COS. Se produce una
corriente de gas de sintesis seco constitulda esencialmente

por H, y CO y con una relaoién molar de 1,0 aproximadamente.

Ere "

s s
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La corriente citada de gas de sintesis seéo, a una
temperatura de 100°F (38°C) y una preéién de 1020 psia
(71,4 kg/cm2 manométric os) se pasa pof una vasija saturadora
donde se rocia con agua caliente. La corriente gaseosa del
Aproceéo abandona el saturador a una temperatura de 229°p )
(109°C) y contiene, en moles % Hy, 48,43 CO, 48,4; CHyy 0,95
H,0, 2,0; H,S + COS, menos de 500 partes por millén (ppm)
y COyy 05 Noy 0,2 y Ar, 0,1.
A una velocidad espacial de 3000 volimenes normales
de gas por volumen de catalizador y por hora y a 500°F (260°%C],
la corriente descrita de gas de sintesis se introduce en una
gona de metanacién catalitica. El catalizador de hetangci6n,
comprende, en partes en peso: Ni, 100; Tho; 6; MgO, 12 ¥
Kieselguhr, 400, Se hacen reaccionar entre si el H, y el CO
en un reactor adizbédtico de lechos miltiples, provisto de ser-
pentinas de refrigeracidn entre lechos, a una presidén de unas
69 atmdésferas menométricas, La corriente gaseosa rica en meta-
no que abandona el metanador a una temperatura dé 800°F (427%)
tiene la siguiente.composicién en moles %: CHy, 48415 B0,
3,9; €0y, 46,23 Hy, 0,5; CO, 0;7 y No+ Ar, 0,60, Por métodos

anteriormente descritos, se separan el K,0 y el CO, de la co~

de gas con un poder calorifico bruto de 981 BTU/SCF (8731
KcaLAmB) y la siguiente composicidn en moles %s CH4; 96,43
Hyy 1,05 CO, 1,4 ¥ N, + Ar, 1,2,

EJEMPLOQ 2

La relacidn critica no evidente entre los moles % de

H,0 en el gas de alimentacifén al metanador y el poder calorifi;

co bruto del gas efluente procedente del metanador después de
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la separacidn del CO ¥ del H,0 puede ser demostrada como si-
gue. Se repite el procedimiento descrito eﬁ el Ejemplo 1 y se
produce un gas de alimentacién..&l metanador exento de COy ¥
seco, con la misma composicidén que el del Ejemplo 1, La rela-
c¢ién molar H,/CO en la corriente de gas de alimentacidn al
metanador se mantiene préxima al valor Gptimo de 1,00, Se res
liza una serie de operaciones con un porcentaje en moles de

H,0 en el gas de alimentacién al metanador comprendido entre
0y 15. 4 0 moles % de H,0 en el gas de alimentacidn, el po-
der calorifico bruto de la corriente gaseosa efluente de la
zona de metanacién, después de separar el Héo ¥y el 002, es

973 BTU/SCF (8660 Kcal/m3). A medida que aumenta el porcenta-

mente el poder calor{fico bruto del ges producido, ?or eJjem=
plo, con 0;5 moles % de H,0 en el gas.de alimentacidn, el po-
der calorifico bruté del gas producido es 978 (8704 Keal/m3).
ELl poder calorifico bruto del producto gaseoso aumenta brusca
mente hasta un méximo de 981 BTU/SCPF (8731 Kcal/m3) cuando el
gas de alimentacidn contiene 2,0 moles % de HéO. Sin embargo,
posteriores adiciones de H,0 2l gas de alimentacién producen
una disminucibn del poder calorifico del gas producido. Por
ejemplo, a 15 moles % de Héo, el poder calorifico bruto ha
disminuide a 970 BTU/SCF (8633 Kcal/h3)._La relacidn critica
entre los moles % de H,0 en el gas de aiimentacién 2l metana-
dor y las BTU/SCF en el éas efluente cue sale dei metanador,
desPﬁés de separar el CO, y el H,0, esté indiéada en el dibu-]
jo que acompafia a esta memg?ia. |
Para deméstrar la criticidad con reépecfo a2 la ;e1a~
cidn molar (H,/C0) en el gas de alimentacidn al metanador, se

realizen otras operaciones en condiciones pricticamente igua-

]
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lec a las descritas anteriormente en el Ejemplo 1, pero en
las que el gas de alimentacién al metanador catalitico no

contiene H,0 ni €O, y con diferentes relaciones molares

h

(H,/C0). Inesperadamente, los resultados indican que a medi-
da que disminuye por debajo de 1 la relacibén molar (Hé/bo)
en el gas de alimentacibn, disminuye brugcamente el podef
calorifico bruto del producto gaseoso Seco exento de coz que
sale del metanador. Por ejemplo, & una relacidén molar (Hé/CO
de 0,5, el vpoder calorifico bruto desciende a 550 BTU/SCF
(4895 Keal/h3). En este ejemple se alcanza un poder calori-
fico bruto miximo de 981 BTU/SCF (8731 Kcal/h3) cuando la
relacibn molar (H,/CO) es 1,13 y después disminuye con bas-
tante rapidez cuando la relacidn molar (HQ/CO) pasa de 1,5.

Evidentemente, pueden introducirse muchas modifica-
ciones y variaciones de esta invencidn sin apartarse de su
espiritu y.alcance ¥y solamente deben ger impuestas las limi-
taciones indicadas en las reivindicaciones del apéndice,

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

REIVINDICACIONES

1o Un método de produccidn de una corriente gaseo-
ga rica en mefano que consiste en:

(1) ajustar la relacidén molar (H,/c0) de una co-
rriente gaseosa del proceso que comprehde H, y €O a un valor
comprendido entre 0,5 y 1,153 |

(2) ajustar los moles % de H,0 en lé corriénte go—
seosa del proceso a un valor comprendido entre 0,1 y 15,03

 (3) ajustar la temperatura de la corriente gaseossa
del proceso de (2) dentro de un intervalo comprendido entre

300 y 1000°F (149 y 538°C);
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(4) introducir la corriente gaseosa del prcceso
precalentada procedente de (3) en una zona de metanacidn ca-
talitica donde el H, ¥ el CO citados reaccionan entre si
mientras estdn en contacto con un eatglizador de metanacidn,
a uns temperatura comprendida entre 390 y 1500%% (199 ¥ 816%
¥ a una presidén comprendida entre 1 y 250 atmésferas aproxi=-
madamente,; para producir una corriente gaseosa rica en meta~
no que comprende una mezcla de CHZ ¥y uno o mis de los cons-
tituyentes H,0, CO,, CO, Hy, Ny ¥ Arj y

(5) separar Héo y 002 de la corriente gaseosa rica
en metano de (4) para produvcir asi dicha corriente gaseosa
rica en metano,

2. Un método segin la Reivindicacidn 1, que com-
prende la etapa adicional de separar uno o més de los cons—
tituyentes Hé; co, N, ¥y A? de la corriente gaseosa rica en
metano de la etapa (5).

3. Un método segin las Reivindicaciones 1.6 2,
donde la corriente gaseosa del proceso se broduce.por la ope-
racidn inicial de hacer reaccionar una alimentacién combusti-
ble hidrocarbonosa por oxidacidn parcial con ox{geno précti-
camente puro y un moderador de la temperatura, a una tempe-— ‘
ratura autégena comprendida aproximadamente entre 1700 y
3100°F (927 y 1704%¢C) y a'una presidn comprendida aﬁroxima_
damente entre 1 y 250 atmbsferas manométricas, en la zona de
reaccién de un generador de gas de sintesis no catalitico,

_sin relleno, de flujo libre, donde la relacién ponderal de
H,0/combustible hidrocarborioso estd comprendida entre 0,1 y
15, la relacién molar de oxigeno en el oxigeno pricticamente
puro a carbono en el éombustible hidrocarbonoso estéd compren-

dida entre 0,75 y 1,0 y la corriente gaseosa del proceso que
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abandona dicho generador de gas de sintesis comprende la mez-
cla de H, y CO juntp con H,0, CH4, €O, y una o mas de las
impurezas COS, H,3, Ar y Né ¥y carbono en particulas y donde
las etapas (2) y (3) comprenden la refrigeracidn de la co-
rriente gaseosa del proceso procedente de (1); separar de
dicha corriente el carbono en particulas, el €0y, el Hy8 ¥
el COS y ajustar los moles % de H,0 en la corriente gaseosa
del proceso a un valor comprendido aproximadamente entre 0,1
¥ 153 v ajustar la temperatura a un valor comprendido entre
390 y 700°F (199 y 371%).

4. Un método segfn las Reivindicaciones 2 § 3, don
de el oxigeno pricticamente puro en la etapa inicial compren
de 99 moles % de 0, o més, la relacién molar H,/CO en la co-
rriente gaseosa efluente que abandona el generador de gas de
sintesis tiene un valor comprendido entre 1,0 y 1,13, los
moles % de HéO en la corriente gaseosa del proceso se ajus—
tén a un valor comprendido entre 1,0 y 3,0 y la corriente gao
seosg rica en metano de la etapa (5) tiene un pbder calo-~
rifico bruto de 800 BTU/SCF (7120 Kcal/h3) como minimo y pre-
feriblemente de 980 BTU/SCF (8722 Kcal/hB) 0 mas,

5. Un método segim las Reivindicaciones 2, 3 6 4,
donde la presién en dicho generador de gas de sintesis estéd
comprendida aproximadamente entre 20 y 200 atmésferas.

6. Un método segin cualquiera de las Reivindicacio
nes 2 a 5, donde la presidn en las etapas (1) a (5) es préc-
ticamente igual a la del generador de gas en 1é etgpa inicial
menos la calda normal en los conductos.

7. Un método segln cualquiera de las Reivindicacio-
nes 2 a 6, donde por lo menos una parte de la alimentacidn

combustible hidrocarbonosa de la etapa inicial estad constitud
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da por una suspensién bombeable de un combustible hidrocar—
bonoso sdlido seleccionado entre el grupo formado por el card
bono en particulas separadsc en las'etapas (2) v (3), hulla
¥y coque ds petréléo en mezcla con un liquido seleccionado end
tre un combustible hidrocarbonado ligquidec y agua.

8. Un método segin cualquiera de las Reivindicacio=
nes 2 a 6, donde la alimentacidn combustible hidrocarbonosa
en la etaﬁa inicial es un hidrocarburo liquido seleccionado
entre el grupo formado por destilados de petréleo, nafta,
gas~oil, combustible residual, crude reducido, crud¢ comple-
to, alquitran de hulla, aceite de hulla, aceite de pizarra,
aceilte de arenas alquitranosas, asfalto y mezclaz de los mis-
mos.

9. Un método segin cualquiera de las Reivindicacio-
nes 2 a 8, donde el moderador de temperatura citado en la
etapa inicial estd seleccionado entre H,0, CO, y mezclasde
los mismos,

10. Un méfodo segin cualquiera de las Reivindicacios
nes 1 a 9, dende la corriente gaseosa de la etapa (5) con‘ciel
ne por 1o menos 70 moles % de metano (en seco).

11. Un método seghn cualquiera de las Reivindicacio+
nes 1 a 10; donde en la etapa (2) los moles % de Hy0 en la
corriente gaseosa del proceso se ajustan a la cantidad re- -
querida haciendo pasar la corriente gaseosa del proceso a
través de una vasija de saturacién mantenida a ié temperatu~
ra de saturacidén correspondiente a la presiéﬁ parcial de la
cantidad requerida de H,O0. |

12, Un méto@o segln cualquiera de las Reivindica=
ciones 1 a 11, donde el catalizador de metanacién en la eta-

pa (4) comprende éxido de niquel y éxido de aluminio y la
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velocidad espacial estd comprendida aproximadamente entre
100 y 10.0C0 volimenes normales de gas por volumen de catali-
zador y por hora,

13, Un método segin cualquiera de las Reivindicacio-
nes 1 a 12, donde en la etapa (3) la corriente gaseosa del
procest es precalentada mediante intercambio indirecto de
caler sia contacto con una poreibén por lo menos de la corrien
te gaseosa efluente producida posteriormente en el proceso
en dicha zona de metanacidn,

14, Un método segin las Reivindicaciones 1 6 2, don-
de la corriente gaseosa del proceso es producida mediénte la
operacidn inicial de hacer reaccionér un combustible hidro-
carbonoso sulfurado por oxidacidn parcial con oxigeno pric-
ticamente puro y un moderador de la temperatura, a una ‘tempe-

ratura autbgena comprendida aproximadamente entre 1700 y

3100°F (927 y 1704°¢) y a una presidn comprendida aproximada-

mente entre 1 y 250 atmésferas manométricas, en la zona de
reaccibn de un generador de gas de sintesis no catalitico,
sin relleno, de flujo libre, donde la relacidn ponderal de
Héo/bombustible hidrocarbonoso esti compren&ida entre 0,2 y
3,0, la relacibén molar de oxlgeno en el oxigeno pricticamen-
te puro a carbono en el combustible hidrocarbonoso estd com~
prendida entre 0,75 y 1,0 y la corriente geseosa del proce-
80 que abandona dicho generador de gas de sintesis comprende
la mezela de H, y CO junto con B0, CH,, CO, y wne o mis de
las impurezas COS, H,S, Ar y N, y carbono en particulas y
en la zona de metanacidn catalitica reaccionan entre si el
H, y el CO mientras estan en contacto'&on un catalizador de
metanacidn resistente al azufre, a una temperatura compren—

dida entre 500 y 1500°F (260 y 816°C).
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15. Un método segin la Reivindicacidén 1#, donde

el catalizador de metanacidn resistente al azufre en la eta-
pa (3) comprende, en % en peso: Co0, 3 a 4; MoO, 9,5 a 16

y el resto es allmina.

16. Be reivindica por Qltimo como objeto sobre el
que ha de recaer la patente de invencidn que se solicita
por: UN METODO DE PRODUCCION DE UNA CORRIENTE GASEOSA RICA ET
METANO.

Todo conforme queda descrito y reivindicado en la
presente memoria descriptiva que consta de veintiocho paginas
mecanografiadas.

Madrid, 23 de diciembre de 1.974
BERNARDO\UNGRIA
P-PI'_’ s
,"'/{:/ ’
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