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Esta invencidn se refiere a un procedimiento continuo
para la produccidén de metano prdcticamente puro. Mds especifi
camente, esta invencién se refiere a la produccién de combus-
tibles gaseosos de calefaccién tales como gas natural sinté-
.tico (GNS) con un poder calorifico bruto de unas 980 BTU/SCF
(8366 Kbal/h3) o mds a parﬁir'de,materiales hidrocarbonosos
de bajo precio de coste. El producto GNS puede ser quemado
g8in contaminar el ambiente.

Se ha planteado‘en Estados Unidos un dilema nacional
como resultado del menor abastecimiento de gas natural y de

la creciente demanda del mismo. El impacto de la crisis del

cios, en las regulaciones.gubernamentales relativas al consu-
mo de gas natural y en las prohibiciones contra el uso de gas
natural en la construccidn futura de edificios comerciales,
industrizles y de apartamentos. Es imperativo que se desarro-
llen otras fuentes de combustibles gaseosos de calefaccidén

de bajo precio de coste. .

En la patente estadounidense 3.688.438 se fabrica gas
de sintesis que contiene hasta un 26 % en volumen de metano
por oxidacidn parcial de un combustible hidrocarbonoso, uti-
lizando unas relaciones ponderales de vapor de agua a combus-|
tible relativamente altas y ninguna etapa de metanacidn cata-
1{tica subgiguiente, En la patente estadounidense 3,709,669,
el gas de sintesis que =bandona el generador de gas por oxi-
dacidén parcial es sometido a una etapa adicional que implica
la reaccién de desplazamiento del gas de agua para ajustar
la relacién molar H,/CO a preferiblemente 3, antes de la mets)
nacidén catalitica.

En comparacidén con la téenica anterior, en esta inven

gas se estd sintiendo en ftoda la nacidén en el aumento de pre-
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cién, por oxidacidén parcial de un combustible hidrocarbonoso
con oxigeno préqticamente puro, se produce una corriente ga-
seosa del proceso con una relacidn H2/C0 critica y relativa-
mente pequefia, es decir, 1 a menos de 1,5. Desﬁués se separan

el HZO’ el 092 ¥ las impurezas gaseosas de esta corriente ga-

geosa del proceso y se somete a metanacibn catalitica, se prof

[

duce una corriente gaseosa producio que inesperadamente prese;

ta un poder calorifico bruto mdximo (PCB) de unas 980 BTU/SCF
(8366 Kbal/mB) o mds, despuds de haber sido secada y elimina-

do el CO,. Un beneficio econémico de esta invencidén es la eli;
minacidn de la molesta reaccién de desplazamiento del gas de
agua, considerada esencial en los procedimientos de la técni-
ca anterior para ajustar la relacién H2/CO de la corriente
gaseosa de alimentacién al metanador.

Inesperadamente se ha encontrado que un generador de
gas de sintesis no catalftico, de fiujo libre, puede funcio-
nexr dentro de un estrecho intervalo de manera que el gas de
sintesis producido por oxidacién‘paréial de un combustible
hidrocarbonoso tenga una relaci&n molar H2/00 comprendida én~'
tre 1 y menos de 1,5 y preferiblemente entre 1,C y 1,3. Ia re
lacién erftica no evidente de las corrientes de alimentacién
al generador para producir dicho gas de sintesis es la si-
guiente: una relacidén ponderal de H20/combustible hidrocarbo-
noso comprendida entre 0,25 y 1,7 ¥y una relacién atémica del
oxigeno en el ox{geno prdcticamente puro (99 moles por ciento
de 0, o‘més) al carbono en el combustible comprendida entre
0,85 y 1,00, |

Después de enfrfar, limpiar y separar el 002, el HyS,

el COS y el H20 de la corriente gaseosa efluente del genera-~

3

dor, la corriente gaseosa del proceso puede ser sometida a me
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_ Ademds, el gas puede ser quemado como combustible sin conta-

.1 de sintesis que comprende principalmente mezclas de hidrégeno

tanacidén catalitica. Inesperadamente, se ha encontrado que el

gas producido en el metanador catalfitico, después de haber se;

parado el H,0 y el CO,, tienen un poder calorifico bruto mdxif

mo, es decir, alrededor de 980 BTU/SCF (Unidades Térmicas Bri-
tdnicas por pie3 gtandard) (8366 K&al/h3) o mds cuand& la re-
lacidén molar HZ/CO del gas de alimentacidn al metanador estd
comprendida aproximadamente entre 1 y menos de 1,5. Como se ha
observado en la primera etapa de este procedimiento, el gas

efluente del generador de gas de sintesis contiene esta rela-
c¢idén eritica. Mediante este procedimiento, se obtiene una co-
rriente gaseosa prbducto que contiene un minimo de 95 moles

por ciento de CH4 después de haber separado, el H20 ¥ el CO,.

minar la atmésfera.

Una ventaja econdmica de este procedimiento es la elis
minacién de la reaccién de desplazamiento del gas de agua que
requieren los procedimientos de la técnica anterior para ajust
tar la relacién molar H2/Co del gas de alimentacidén 2l meta-
nador. ] ' _

Esta invencidn se refiere a un procedimiento continuo
para la produccidén de metano prdcticamente puro, es decir 95
moles por ciento de CH4 o mids (en seco) o gas nautral sintéti+
co limpio. . .

En la primera etapa del procedimiento, se produce gas

monéxido de carbono, didxido de carbono, vapor de agua y pe-

1

quefias cantidades de uno o méds constituyentes del grupo forma-
do por metano, nitrégeno, 4drgon, sulfuro de carbonilo, hidré-
geno y carbono en particulas arrastrado, mediante la reaccién

de un combustible hidrocarbonoso por oxidacién parcial con
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ox{geno prdcticamente puro (99 moles por ciento o mds) y H,0/
en la zona de reaccidn de un generador de gas de sintesis de
flujo libre, exento de relleno o catalizador. Ia composicién
de la carga y las condiciones de la reaccién se controlan pa-
ra préducir una corriente gaseosz efluente que contviene una
relacidn molar critica H2/CO comprendida aproximadamente en=-
tre 1 y menos de 1,5 y alrededor de 0,1 a 10,0 % en peso de
carbono en particulas arrastrado (calculado sobre el peso de
carbono en el combuétible hidrocarbonoso).

Los combustibles hidrocarbonosos que son materiales
de alimentaéidn adecuados para el procedimienfo son, por defid
nicidn, asfalto, destilados y residuos de petrdleo, nafia, gas
0il, combustible residual, crudo reducido, crudo completo, al-
guitrdn de hulla, aceite de hulla, aceite de pizarra y aceite
de arenas alquitranosas, También esitdn incluidas las suspen-
siones bombeables de combustibies hidrocarbonosos sélidos, V.g
hulla, carbono en particulas y coque de petréleo, en un combus-
tible hidrocarbonado lfguido como log definidos anteriormente,
0 agua.

El H20 puede ser suministrado al generador en fase 11
quida o gaseosa. Puede ser introducido independientemente o
en mezcla con el gas que contiene oxigeno libre o con el mateo

rial de alimentacidén hidrocarbonoso o con ambos. El agua mode-

rard la temperatura de la zona de reaccidn y también puede rese

cionar con el'GO ¥ el combustible hidrocarbonoso en la zona de
reaccidn. Inespéradamente, se ha encontrado que en la opera-
cién del generador de gas de sintesis para prc&ucir gas de sip
tesis por oxidacidn parcial del combustible hidrocarbonoso,
exigste una relacidén especifica entre la relacién ponderal

H2Q/combustible hidrocarbonoso y la relacidn atémica 0/C para
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Ademds, se ha encontrado inesperadamente que esta relacién mo

cho intervalo de 0,25.a 1,7 cuando la relacién atdémica de

el oxigeno prédcticamente puro (99 moles por ciento de 02 )
mds) para producir un gas de 2limentaciédn al mefanador gque
tiene una relacién molar H2/00 comprendida aproximédamente '

entre 1 y menos de 1,5 y preferiblemente entre 1,0 y 1,3.

lar H2/CO en el gas de alimentacidn al metanador catalitico
es critica con respecto s la obtencidén de un producto gaseoso
con un poder calorifico bruto mdximo. El limite inferior de 1
relacién molar Hz/éO de interés aqui es 1,0 y el limite supe-
rior es 1,5 y preferiblemente 1,3. Por debajo de 1,0, el por-
centaje de CH4 y el poder calorifico bruto (PCB) del gas pro-
ducido en el metanador (menos el H20 y el 002) descienden rd-
pidamente. Cuando la relacién molar HZ/CO es 1, el PCB es
alrededor de 1000 BTU/SCF (8900 Kbal/h3) y el porcentaje en
moles de CH4 es alrededor de 99, Por encima de.una relacién
molar H2/CO de 1,5,-el poder calorifico bruto desciende a me~
nos de 980 BTU/SCF (8366 Kbal/m3) y el porcentaje en moles
de CH, desciende por debajo de 95. A uma relacién molar H /O
de 1,3, el PCB es alrededor de 990 BTU/SCF (8812 Keal/md) y
el porcentaje en moles de CH4 es aglrededor de 97,5. Cuando
el oxigeno prdcticamente puro contiene 95 moies por ciento ds
02 en lugar de 99 moles por ciento de 02, el producto gaseo-
so del metanador (menos el Hy0 ¥ 002) tendrd un PCB alrede-
dor de 920 BTU/SCF (8188 Kbal/ﬁ3) omis y un porcentajé en
moles de CH4 de 90 aproximadamente o mds,

Ia relacidn ponderal necesaria antes citada de HéO a

combustible hidrocarbonoso en la alimentacidn al generador

en esta invencidn se ha encontrado que estd dentro del estrexq

oxigeno en el gas que contiene ox{geno libre a carbono del

1y




15

20

25

30

.ciento de 02 o mds y preferiblemente 99 moles por ciento de

combustible hidrocarbonoso estd en el eabrecho intervalo de

0,85 a 1,000
El oxf{geno pricticamente puro contiene 95 moles por

0, o mds, Se introduce en la zona de reacceidn del generador
de gas de sintesis simulidneamente con el H20 ¥y el combusti-
ble hidrocarbonoso. Puede emplearse adecuadamente un mechero
de corona, como el descrito en la patente estadounidense

n? 2,928,460 o en la pabtente estadounidense n? 3.743.606. El
oxigeno prdcticamente puro puede ser introducido a una tempe-—
ratura comprendida aproximadamente ehtre la ambiente y 1000°R
(538°C). Se emplea oxigeno prdcticamente puro para evitar pe-|
quefias cantidades de nitrégeno y argon en el gas efluente. Ig
cantidad de oxigeno suministrada al generador de gas se con-
trola de manera que se evite la oxidacidn completa de la ali-
mentacidn hidrocarbonosa y se controle la temperatura en la
zona de reaccidn.

Ia zona de reaccién es preferiblemente un generador
convencionzl de gas de sintesis Texaco. El generador de gas
de sintesis estd exento de cualquier otra obstruccidn al pa~-
8o de los gases a su través., ELl generador de gas es una vasi
ja & presidn de acero, vertical, de forma cilindrica, cuyas
paredes internas estdn forradas de refractario. En la parte
superior de la vasija estd situada una entrada rebordeada %

ialmente alineada y en la parte inferior estd situada una
salida rebordeada., las diversas corrientes de alimentacién
pueden ser introducidas a2l generador de g2s a la temperatura
ambiente pero preferiblemente se introducen a una femperaturd
comprendida aproximadamente entre 100 y 1000°F (38 y 538°C).

Puede emplearse preferiblemente un mechero de corona que est%
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tre 1 y 8 segundos.

axialmente montado en la parte superior del generador para
introducir y mezclar las corrientes de alimentacidn.

Los generadores de gas adecuados estdn descritos en
las patentes estadounidenses 2.818,326 y 3.000,711. El famafio
de la cdmara de reaccidén se selecciona de manera que el tiem~
po de permanencia medio de las sustancias reaccionantes y de
los precductos dg reaccidn resultantes dentro del reactor es-

té comprendido entre 0,5 y 20 segundos y preferiblemente en~

En la zona de reaccién del generador de gas de sin-
tesis no catalitico, de flujo libre, tiene lugar la reaccién
a una temperatura autégens comprendids aﬁroximadamente entre
1700 y 3100°F (927 y 1704°¢C) ¥ preferiblemente entre unos
2000 y 2800°F (1093 y 1538°C) y a una presidén comprendida apry
ximadamente entre 1 y 250 atmésferas y prefériﬁlemente entre
unas 20 y 100 atmésferas. .

Ia corriente gaseosa efluente del generador de gas
tiene 1z siguiente compoqicién del gas seco, en moles pbr
ciento: H2’ 40 a 60; CO, 30 a 49; 002, 2 a 20; CH4, 0a 3;
H,S, 0 a 20; C0S, O a 0,1; Ny, Oa 0,3;4r, 0 a 0,3; y de 0,1
2 10 % en peso de carbono en particulas (calculado sobre el
carbono en el combustible hidrocarbonoso).

Se enfria por medios convencionales la Qorriente 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 rési-
dual en linea y enfriarse a una temperatura comprendida apro-
xim damente entre 400 y 800°F (204 y 427°C) por intercambio

indirecto de calor con agua, produciendo asi vapor de agua.

Este Ultimo puede ser utilizado en otra parte del proceso, pox

(A
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ejemplo en el generador de gas. Alternativamente, la corrien-
te gaseosa efluente del generador de gas puede ser enfriada
en agua en un tanaue enfria&or, como indica la patente esta-
dounidense n? 2,896.927. Ventaj¢samente, por este medio el
agua de enfriamienio separa una gran parte del carbono en par
ticulas y otros sdlidos arrastrados en la corriente gaseosa
efluente. '
| Ademés, el carbono en particulas y cuaiquier otro sé-
lido arrastrado pueden ser separados de la corriente gaseosa
efluente por técnicas de lavado muy conocidas en una zona de
lavado de gas-liquido, Por ejempio, el carbono an particulas
puede ser separado lavando el gas del proceso con un fluildo
lavador que comprende aceite, agua 0 ambos. La suspensidn de
carbono en particulas y flufdo lavador puede ser reciclada al
generador de gas como parte del material de alimentacién.
Cuando se emplea aceite como flufdo lavador, preferi-
blemente la temperatura del aceite lavador se mantiene por de
bajo de su temperatura de craqueo y por encima del punto de
rocio del H20 en la corriente gaseosa del proceso. En una rez
lizacidn de nuestro procedimiento, la corriéhte gageosa del

proceso se introduce en una columna de bandejas de liquido-

gas, como la descrita con mds detalle en Chemical Engineers'

‘Handbook, de Perry, Cuarta edicién, McGraw Hill 1963, pdazs.

18-3 a 5, en contracorriente con un fuel-oil hidrocarbonado

l{quido. Por la parte inferior de la columna lavadora se re-~
tira una suspensién de carbono en partficulas y fuel-oil hidro
carbonado liquido, a una temperatura de precalentamiento ade-
cuada para su introduccidén en la zona de reaccidn del genera-
dor de gas de sintesis como parte del material de alimentacid

hidrocarbonoso.
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- Cuando sea necesario, puede realizarse un lavado adi-

cional para suplementar el lavado del gas citado. Por ejemplo

1z, corriente gaseosa puede ser enfriada en un aceite hidrocar{
bonzado o lavada con un combustible hidrocarbonado lfquido me-

diante una bbquilla lavadora o wn lavador Venturi, como el

deserito en Chemical Engineers' Handbook de Perry, Cuarta Edif
¢idn, MceGraw Hill 1963, pdgs. 18-54 a 56. Ia corriente gaseo-
sa del proceso que sale por la parte superior de la torre la-~

vadora prdcticamente exenta de carbono en particulas y a una

temperatura comprendida entre 400 y 650°F (204 y 343°C) se en
fria después para condensar y separar cualquier hidrocarburo
volatilizado y el agua encontrados en ella, Para mds informa-
cidn sobre el lavado adecumdc de gases, remitimos a la paten-
te estadounidense n¢ 3.639.261. | .

El 002, el H20, el HZS y el COS pueden ser separados
de la corriente gaseosa del proceso en una zonz de separacién

de gases dcidos, mediante un procedimiento convencional ade-

cuado que implica el enfriamiento y la absorcidén fisica o qui

mica con disolventes, tales como n-metilpirrolidona, trieta-

nolamina, carbonato de propileno o alternativamente con car-

bonato potdsico caliente. El metano debe ser prdcticamente in
soluble en el disolvente seleccionado. Ia mayor parte .del CO2

absorbido en el disolvente puede ser liberado por simple eva-

poracién instantdnea. Ia corriente de CO2 tiene una pureza su
perior a1'98,5 % y, por lo tanto, puede ser utilizada para
sintesis orgdnicas., Después el disolvente regenerado se reci-
cla a la columna de absorcidén para ser reutilizado. Cuando
sea necesario, puede realizarse una limpieéa final haciendo
pasar el gas del proceso a través de 6xido de hierro,'éxido_

de cinc o carbdén activo, para separar las trazas residuales
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.lizador, las grandes cantidades de gas de alimentacién puedei

. efluente entre los lechos con generacidén simultdnea de vapor

-11 -

de HyS o de sulfuros orgdnicos.

Andlogamente, se regenera el disolvente que contiene
HZS y C0S mediante una nueva evaporacién instantdnea. Des-
pués el HZS ¥ COS pueden ser convertidos en azufre por un
procedimiento adecuado. Por>ejempld, puede utilizarse el pro-
cedimiento de Claus para obtener azufre elemental a pariir
de st, como se describe en ia Fncyclopedia of Chemical'Tech-
nology, dée Kirk-Othmer, Segunda Edicidn, Volumen 19, John
Wiley, 1969, pdg. 352.

Ia mezcla géseosa prdcticamente seca procedente de la
zona de separacidn de gases dcidos, con la siguiente composis
cidn del gas seco en moles por ciento, se infroduce después
en una zona de metanacidn: Hyy, 50 a 60; CO, 38 a 50; CHy s 0
a 4; 002, 0; N2-+Am 0O amenos de 1y 0 a nenos de 0,1 parted
por millén de azufre total, es decir, H,S5 + cos.

Ia prbdu&éi&ﬁ'catalitica de metano a partir de mond-
Xido de carbono y diéxido‘de carbono es muy exotérmica., A no

ser que se elimine el calor eficientemente del lecho de cata+

producir unas temperaturag excesivas del lecho de catalizados
que pueden destiruir la actividad del catalizador y reducir
los rendimientos de metano. El conirol de la temperatura pued
de ser efectuado por cualquiera de las siguientes técnicas:
distribucién de la corriente gaseosa de alimentacidn a trawvés
de los reactores de lecho fijo medianie puntos de entrada se-
parados, incrustacidn de enfriadores tubulares en los lechos
de catalizador y produccidén de vapor de agua que puede ser

utilizado en otro puntoc del procesc, enfriamiento del gas

de agua o mediante el uso'de un reactor tubular de flujo li-
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‘no en el gas producido congiste en reciclar una parte de los

catalizador de 6xido de niquel tipico es el Girdler G65, pro

-12 .

bre cuys superficies internas estdn recubiertas de catalizada
Otro método de controlar las temperaturas del lecho

de catalizador mientras se aumenta la concentracidn de meta-

gases producidos a través del lecho de catalizador a rela-
clones que oscilan entre 1 y 50 voltmenes de gas de reciclo
por volumen de gas de alimentacidn nuevo y preferiblemente
a relaciones de reciclo comprendidas entre 1 y 5.

Los elementos de transicién del Grupo VIII, principal;

mente hierro, niquel y cobalto, parecen ser los mds adecua-
dos para uso como catalizador de metanacidén. Los préparados
comerciales tipicos contienen alreded@r de 33 a2 78 % en peso
de 6xido de niquel y alrededor de 12 & 25 % de dxido de alu-
minio y se utilizan en formé de pastillas gilindricas de

3/8v x 3/8" (9,5 x 9,5 mm) o 1/4" x 1/4" (6,3 x 6,3 nm). Un

ducido por Chemetron Corp. las composiciones cataliticas ade

cuadas comprendelld siguienteéNi0~Al£O3 o NiO-lg0 precipi-
tado sobre caolin y reducido con hidrégeno; y también, en
partes en peso: Ni, 100; Thbz, 6; Mg0, 12 ; Kieselguhr (tie |
rra de diatomeas), 400, ;educido con hidrdégeno durante 2 ho-~
ras a 752°F (40000), seguido de calefaccidn a 932°F (500°¢).
Ia duracidn del catalizador puede prolongarse manteniendo el '

nivel de azufre en los gases reaccionantes por debajo de uho

[#2]

0,005 granos de azufre por 1000 p:i.es3 standard (11 x 10"6

g/m3). Ia temperatura de operacién en el metanador estd com-
brendida aproximadamente entre 390 y 1400°F (199 ¥ 76000) ¥
adecﬁadameﬁﬁe entre 400 y 700°F (204 y 371°C). Ias velocida-
des espgciales oséilan entre 100 y 10.000 volimenes normales

de gas por volumen de catalizador y por hora y las presibﬁes
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oscilan entre 1 y 250 atmdésferas. Preferiblemente, la presidn

en el metanador es prdciicamente igual a la del generador de
gas menos cualquier calda normal relativamcnie pequela en el
conducto.

El gas efluente del métanador catalitico comprende al-
rededor de 50 a 65 % en volumen de metano o mds (en 5€c0),
H20, CO2 y pequeflas cantidades de uno o mds miembros del gru-
po formado por H2, co, N, Yy Ar. El agua en la corriente gaseo-
sa. efluente se condensa y el CO2 se separa en la forma des-
erita anteriormente, dejando metano prdcticamente puro (96 %
en volumen o mds). Si es necesario, puede uisilizarse refri-
geracidn criogénica para separar el metano del nitrégeno y el
drgon que pueden estar presentes en cantidades de 0: a 1,0 %
en volumen. Sin embargo, debido a la dificultad de separar
el,Né vy el Ar y a las pequefias o nulas cantidades que puede
haber presentes, generalmente no merece la pene separarlos.,

Inesperadamente se ha encontrado que, en la reaccién

de metanacidn, se obtiene un producto gaseoso con un poder ca
lor{fico bruto mdximo de 980 BIU/SCF (8720 Keal/kg) o mds
cuando la relacidn molar H2/CO de la corriente gaseosa de ali
mentacidn al metanador estd comprendida entre 1 y menos de
1,5. Esto resulta bastante inesperado ya que en los procesos
comerciales de metanacién se especifics una relacidn molar

H2/CO de 3 o mds.

En otra realizacidén’'de la invencién, que puede ser uti|

lizadz alternativemente con los combustibles hidrocarbonosos

sulfurados que contienen de 1a 7 % en peso de azufre, tales

como los fuel-oils hidrocarbonzdos 1iquid9s o las hullas altap

en azufre o sus mezclas, se utiliza como catalizador en la eta

pa de metanacidn un catalizador de metanacidn resistente al

o ttrm s vt s b a e et as

S

e
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lformado por H2, co, H20, COZ’ Cos, st, N2 Y Ar., Se enfria

| una tempeératura dada del reactor.

- een en comparacidn con las de la patente estadounidense nim.

~14 _

azufre, unico, que comprende, en % en peso: Co0, 3,2; Moo;
15,% y A1203, 81,1, como se describe en nuestra solicitud de
patente copendiente n? . En esta segunda realizacién,
la corriente gaseosa efluente del generador se enfria a una
temperatura comprendida aproximadamente entre 400 y BCOOE
(204 y 427°C), por intercambio directo o indirecto de calor
como se ha descrito anteriormente, se separan el carbono en
particulas y el H20 ¥y la corriente gaseosa del proceso se in-
troduce en el metanador:catalitico. Desvués de la metanacidn
a uné temperatura comprendida entre unos 500 y 1500°F (260 y
816°C) y adecuadamente entre 500 y 800°F (260 y 427°C) y a
una presidn comprendida entre 1 y 250 atmésferas aproximada-
mente, la corriente gaseosa efluente de la zona de metana-

cién comprende mezclas de CH4 ¥ uno o mfds miembros del grupo

esta corriente gaseosa efluente y se separan uno o mds miem-
bros del citado grupo en una zonz convencional de purifica-
cidn de gases.'Por ejemplo, pueden separarse el'Hzo, el 002,‘
el HyS y el COS. ~ '
Esta invencién presenta las siguientes ventajas signi-
ficativas sobre otros esquemas de fabricacidn de gas combus-

éible: .
. 1. Se obtienen un contenido en metano y un poder calo-

rifico mayores que los que son pesibles para un metanador que

opera con la relacién molar convencional de H2/CO de 3:1, a
2. Ias necesidades de ox{geno y vapor de agua se redu-

3.688;438, ya que el generador puede operar a una relacién

0/C menor.
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| después de la etapa de metanacidn.
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3, Una reduccidn sustancial en el tamafio del generador
y de la caldera de calor residual ya que el gran volumen de
vapor dz agua habrd sido reducido en un 50-90 % aproximada-
mente.

4. El convertidor de despiazamiento (térmico o catall-
tico) propuesto en algunos otros esquemas puede ser eliminado
¥a que ya no es necesaria la relacién de Ha/CO 3:1 como ali-~
mentacidn al metanador.

5. Ia menor produccidn de CO, en comparacidn con la
patente estadounidénse 3,688,438 reduce la carza sobre la
seccién de separacidn de gases dcidos que incluso puede per-
mitir la manipulacién directa de la corriente de st/CO2 en
una unidad de Claus en lugar de tener que separar el H25 y
el CO,.

6. Con los catalizadores resistentes al azufre, no es

| necesario separar los gases dcidos, por lo menos no completa-

mente, antes del metanador. Asi, si se requiere una etapa de

purificacidn del gas, puede ser realizada una vez solamente

EJENPLO
El siguiente ejemplo se incluye para una mejor compren
9ién de la invencidn pero este WWltimo no debe considerarse
innecesariamente limitado al mismo, |
EJEMPLO 1

Operacidn n? 1 - Sobre una base horaria, se introducen

alrededor de 372 libras (169 kg) de un material de alimenta-
cién oleoso residual a una temperatura de 240°F (116°C) en un
generador de gas de sintesis no catalitico, de flujo libre,

a través de un mechero de corona. El material de alimentacidn

oleoso tiene una demsidad API de 12,8, una viscosidad de 573
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segundos Saybolt Furocl a 122°F (50,0°C) y un calor de combus-—
$ién de 18.020 BTU (Unidades Térmicas Birtdnicas) por libra
(10,010 Xeal/kg). El materiai de alimentacién oleoso tiene
el siguiente andlisis final, en % en peso: C, 84,1; H, 10,6;
0, 0,0; N, O,%; S, 4,5 y cenizas, 0,01.
Simultdneamente, se cargan en el generadbr de gas
260 libras (118 kg) de H,0 a una temperatura de 790°F (421°¢C)
y 4438 SCFH (Pies Cdbicos Standard por ﬁora) (125;6 m/h) de
oxigeno prdcticamente puro (99 moles por ciento de 0, o mds),
a una temperatura de 255°F (124°C). Ia relacién ponderal HéO/
combustible es O;iO vy la relacién Atémica de O2 en el oxige-
no prdcticamente puro a carbono en el combustible es 0;898.
Tiene lugar la reaccidn entre las corrientes de ali-

mentacidén en la zona de reaccidn a una presién de umas 100

"atmésferas y 2 una temperatura autégena de 2200°F (1204°0).

El tiempo de permanencia medio en la zona de reaccidén de 2
pie53 (0,056 m3)’es alrededcr de 6,9 segundos., Mediante la
feaccidn de oxidacidn parcial; la corriente de alimentacién
hidrocarbonada se convierte en 19.11% SCFH (540 m3/h) de una
corriente gaseosa efluente que tiene la siguiente coﬁposicién
del gas seco, en moles por ciento: CO, 40;2; 12, 48,6; COo,
9,2 CH,, 1,15 (N, + Ar), 0,2 H,S, 0,7 y COS, 0,03. Ademds,
la corriente gaseosa efluente del generador de gas arrastra
6 libras (2,7 kg) por hora de carbono en particulas.

La corriente gaseosa del proceso'que abandona el gene-
rador de gas se enfrfa a una temperatura de 650°F (343°C)
por intercambio indirecto de calor con agua, en una caldera
de calor residual. Simulidneamente, se produce en la calde-
ra de'caior residual vapor de agua para ser reciclado al ge-

nerador de gas. De la forma anteriormente descerita, se lava

———
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el carbono en particulas de la corriente gaseosa del proceso
¥y se separan el agua y los gases dcidos, v.g. 002, H2S y
C0S, Se produce uma corriente de gas de sintesis seco que
comprende esencialménte H2 ¥y GO0 con una relacidén molar HZ/OO
de 1,21 aproximadamente y pequefias cantidades de CH4, N2 N
Ar. '

A una velocidad espacial de 7000 vollmenes normales
de gas por volumen de catalizador y por hora ¥ a 450°F GBZOQM
se introduce la corriente anterior de gas de sintesis seco
en un reactor de metanacidn catalitica. El catalizador de'mg
tenacién comprende, en partes em peso: Ni; 1003 Thoz, 6; Ngo
12 y Kieselguhr, 400, El H2 ¥y el CO reaccionan entre si en
la zona de metanacién a una presidén de unas 95 atmésferas.
Ia corriente gaseoéa rica en metano que abandona el metana-
dor a una temperatura de 620°F (327°C) tiene la siguiente

composicidn, en moles por ciento:‘CH4, 50,63 Héo, 8,8; 00,,
39,45 Hy, 0,7; €0, 0,01 y N, + Ar, 0,4,

Por los métodos anteriormente descritos, se separan
el H20 y el CO de la corriente’gaseosa del proceso para pro-
ducir una corriente de gas natural sintétiéb con un calor

de combustidn de 991 BTU/SCF (8820 Kbal/m3) ¥y la siguiente

T

composicién en moles por ciento: CH4, 97,7Ti Hyy 1,45 CO, 0,0:
y N, + Ar, 0’807

Evidentemente, pueden introducirse muchss medifica-~
ciones y variaciones de la inveuncidn aqui descrita sin apar-
tarse de su espiritu y alcance y solamente deben imponerse
las limitaciones indicadas en las reivindicaciones del apén-
dice,

En resumen, la Patenfte de Invencién que se solicita

deberd recaer sobre las sigulentes:
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para la produccidn de un gas ri-|
co en metano, que comprende las etapas de:

(1) hacer reaccionar una alimentacidén combustible hi-
drocarﬁonosa por oxidacidn parcial con oxigeno précticamgnu
te puro y 0,0, a una temperatura autégens comprendida entre
1700 y 3100°F (927 y 1TQ4°C) ¥y a una presién cbmprendida en-
tre 1 y 250 atmésferas, en la zona de reaccidn de un genera-
dor de gas de sintesis né catalitico; sin relleno, de fldjo
iibre, donde la relacidn ponderal de H2Q/combustible hidrocaly
bonoso estd comprendida entre 0;25 ¥y 1,7 ¥ la relacién molar
de oxfgeno en el ox{geno précticamente purc a carbono en el
combustible hidrocarbonoso esté comprendida entre 0,85 y 1,0
¥ la corriente de gas efluente que sale de dicho generador
de gas de sintesis comprende una mezcla de H2 ¥ CO con una
relacién molar H2/CO comprendids entre 1,0 y menos de 1,5 mo-
les por ciento, Jjunto con HZO,»CO2 ¥y uno o mds dé los consti-
tuyentes CH,, COS, H,S, Ar y N, y carbén en partioulas;

(2) enfriar la corriente gaseosa del proceso de (1)
¥ separar de la misma por lo menos el carbé% en particulas

y el H,O;

2 .
(3) introaucir la corriente gaseosa de (2) en una zo-
na de metanacidn catalitica donde reaccionan entre si el
Ha‘y el CO, a2 una temperatﬁra éomprendida entre 390 y 1500°F
(199 y 816°C), preferiblemente 1000°F (538°C) y a una pre-~

8ién comprendida entre 1 y 250 atmésferas, para producir una

HZO’ CO, ¥ uno o mds de los constituyentes Hy, CO, Ar y Nos y
(4) separar el H,0 ¥y el CO, citados de la corriente

gaseosa rica en mentano de (3).
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.2, Un procedimiento segfiin la Reivindicacién-1, donde
la presién en el generador de gas de sintesis citado estd
comprendids entre 20 y 200 atmésferas.

3., Un procedimiento segin las Reivindicaciones 1 0 2,
donde la presidn en las etapas(2) a (4) es prdcticamente imal
a la del generador de gas de la etapa (1) menos la caida nor-
mal en los conductos.

4, Un procedimiento segin cualquiera de las Reivindi-
caciones 1 a 3, donde el oxigeno prdcticamente puro en la etz
pa (1) contiene 99 moles por ciento.de O, o mds y la corrien-
te gaseosa de la etapa (4) tiene un poder calorifico bruto
de 980 BTU/SCF (8720 Keal/ms) como minimo.

5. Un procedimiento segfin cualquiera de las Reivindi-
caciones 1 a 3, donde el oxigeno prdcticamente puro en la edg
pa (1) contiene 95 moles por ciemto de 0, y la corriente ga~
seosa de la etapa (4) contiene 90 moles por ciento de CH, o
mds y tiene un poder calorifico bruto de 920 BTU/SCF (8188
Kbal/mB) o mds. '

6. Un précedimiento segin cualguiera de las Reivindi-
caciones 1 a_5, donde por 1o menos una partg de la alimenta-
cién combustible hidrocarbonosa en la etapa (1) estd consti-
tufda por una suspensidn bombeable de un combustible hidrocar
bonoso sbélido seleccionado entre el carbono en particulas se-
parado en la etapa (2), hulla y coque de petréleo, en ﬁezcla
con un 1iquido seleccionado entre combustibles hidrocarbona~-
dos 1fquidos y agua.

7. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivindi-
céciones 1 a 5, donde la alimentacién combustible hidrocarbo~
nosa de la etapa (1) es un hidrocarburo liquido seleccionado

entre el grupo formado por destilados del petrdéleo, nafta,
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’ le etapa (3) comprende la introduccidn de la corriente ga-

- 20

gas-0il, combustible residual, crudo reducido; crudo. comple~
to, agfalto, alquitrdn de hulla, aceite de pizarra y aceite
de arenas alquitranosas y mezclas de los mismos,

' 8, Un procedimiento segin cualquiera de las Reivin-
dicaciones 1 a T, doﬁ&e el catalizador empleado en la etapa
(3) es sensible al azufre y la etava (2) inclufe la separa-
cidn del C02, el HQS y el COS de 1a corrignte gaseosa del pro
ceso de (1).

9, TUn procedimiento segin cualquiera de las Reivindi-
caciones 1 a 5, donde la alimentacién combustible carbonosa

de la etapa (1) es un combustible hidrocarbonoso sulfurado;

seosa de (2) en una zona de metanacidén que contiene un cata-
lizador de metanacidn resistente al azufre para producir una
corriente gaseosa rica en metano que puede contener adicio-
nalmente COS y/o HyS; ¥ la etapa (4) comprende el enfriamien-
to de la corriente gaseosa ri;a en metano de (3) ¥y 1a_separa-
cién de la misma de Héo; Co, y H,S. . .

10, Un procedimiento segin la Reivindicacidén 9, donde
el citado combustible hidrocarbonoso contie;e élrededor de
1 a 7 % en peso de azufre y estd seleccionado entre un com;
bustible hidrocarbonado liquido, hulla y mezclas dé los .
mismos, |

11. Un procedimiento segin las Rgivindicaciones 90
10, donde el catalizador en la etapa (4) contiene; en % en
peso: Co0, 3,2; MoO, 15,% y A1203, 81,1,

12. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivin-
dicaciones 1 a 4, donde la etapa (2) consiste en:

(22) enfriar la corriente gaseosa del proceso de (1)

a una temperatura comprendida aproximadamente entre 400 y

1
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800°¢ (204 y 427°¢) por intercambio indirecto de calor con
agva, produciendo asf{ vapor de aguz y

(2b) separar el carbén en particulas y el Hy0 de la
corriente gaseosa del proceso de (2).

13. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivin-
dicaciones 1 a 12, que comprehde la etapa adicionai de sepa-
rar de la corriente gaseosa rica en metano de la etapa (4)
uno o mds de los constituyentes Ar, N,, H, y COS.

14. Un procedimiento segin cualquiera de las Reivin-
dicaciones 1 a 13, donde la temperatura en la zona de metana-
cién en la etapa (3) estd comprendida entre 400 y 700°F (204

y 371°C) aproximadamente.

15. Se reivindica por Gltimo como objeto sobre el
que ha de recaer la patente de invencidn que se solicita:
UN PROCEDIMIENTO PABA LA PRODUCCION DE UN GAS RICO EN METANQ,

Todo conforme queda descrito y reivindicado en la

presente memoria descriptiva que consta de veintiuna pégi~

na mecanografiadas.

Madrid, 2% diciembre 1.974
BERNARKDO UNGRIA
p.p.,ﬁ"jg RN

< /’JL.
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