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DESCRIPCION
Dispositivo y procedimiento de produccion de gas de sintesis
Campo técnico de la invencion

La presente invencion se refiere a un dispositivo y un procedimiento de produccion de gas de sintesis. Se aplica, en
particular, al sector de la produccion de gas natural de sintesis o "SNG" (del inglés Synthesis Natural Gas, traducido
como gas natural de sintesis)

Estado de la técnica

La produccion de biometano, un "SNG" (de Synthesis Natural Gas, traducido como gas natural de sintesis) se puede
llevar a cabo mediante la implementacion de procedimientos Power-to-SNG (traducido como "transformacion de
energia en SNG"), abreviados a "P2G", que tienen como objetivo convertir el agua, el CO2 y la energia eléctrica en un
gas combustible de calidad similar a la del biometano y el gas natural.

Para generar una rentabilidad econémica satisfactoria, el P2G se basa en la utilizacion de energia eléctrica de fuentes
renovables durante los periodos de sobreproduccién de esta energia. La tecnologia de metanizacion, por lo tanto,
requiere una gran flexibilidad operativa en términos de potencia, rendimiento y procesamiento.

Existen varias opciones tecnolégicas dentro de este sector.

La primera opcidn consiste en electrolizar directamente de forma conjunta el agua, en forma de vapor, y el CO2 de
origen antropogénico para producir CO y Hz. En general, esta conversion se lleva a cabo a alta temperatura y el gas
producido es un gas de sintesis cuyas caracteristicas de composicién son cercanas a las de la gasificacién de biomasa
(CO, Hz, CO2 y H20). La principal diferencia se debe a un mejor control de la relacién H2/CO sin la etapa de reaccion
de gas a agua, abreviada "WGS" (para Water Gas Shift, traducido como reaccioén de gas a agua), conocida como "
reaccion de Dussan". Esta reaccion de WGS tiene la formula:

CO+H:O0 & H:+CO;

La segunda opcién consiste en convertir el agua por electrdlisis, alcalina o con una membrana de electrélito polimérico,
para producir Hz en el catodo y Oz en el anodo. El Hz producido de este modo se mezcla a continuacion con CO2 para
formar el gas de sintesis que es la fuente de gas natural de sintesis.

La produccion de biometano a partir del gas de sintesis se basa en la reaccion catalitica de metanizacion (o de
hidrogenacién) de CO o COz conocida como "reacciéon de Sabatier". La metanizacién consiste en convertir mondxido
de carbono o diéxido de carbono en presencia de hidrégeno y un catalizador, en general a base de niquel u otro metal
de transicion mas o menos noble, para producir metano. Se rige por las siguientes reacciones equilibradas
competitivas de hidrogenacion:

CO+3H> &> CHi+H:0 AH:zex = -206 kJ/mol

CO:z +4H> & CHy + 2H20 A Hoggx = -27 kcal/mol

La primera opcién implementa, para producir SNG a partir del gas de sintesis, una reaccioén de metanizacion de COy
CO:z2 residual, mientras que la segunda opcién implementa una reaccién de metanizacion de COsz.

La reaccion de metanizacion es una reaccion exotérmica con una disminucion del nimero de moles; de acuerdo con
el principio de Le Chatelier, la reaccion se ve favorecida por el aumento de la presién y perjudicada por el aumento de
la temperatura.

Estas reacciones equilibradas altamente exotérmicas requieren un buen control del enfriamiento del reactor en el que
tienen lugar.

El calor liberado durante la conversién de CO es de aproximadamente 2,7 kWh durante la produccion de 1 Nm?2 de
metano. El control de la temperatura dentro del reactor y, por lo tanto, la eliminacién del calor producido por la reaccién,
es uno de los puntos clave para minimizar la desactivacion del catalizador, por sinterizacién, y maximizar las tasas de
conversién a metano.

La recuperacién del calor producido durante la metanizacion, ya sea dentro de la unidad propiamente dicha o bien
mediante la venta de calor, constituye uno de los puntos clave del equilibrio técnico-econdmico del procedimiento de
produccion de SNG. La produccion de vapor es una forma clasica de obtener esta recuperacion.

Las reacciones de metanizacion, cuya cinética es rapida a las temperaturas aplicadas, se caracterizan por una
exotermicidad muy alta.
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Para maximizar la produccién de CH4 por hidrogenacién del mondéxido de carbono, el Hz y el CO deben estar en una
relacién estequiométrica de alrededor de 3 a 1. Incluso respetando esta relacion, la reaccién permanece incompleta
debido a equilibrios quimicos.

Entre las tecnologias del reactor de metanizacion, algunas implementan un reactor de lecho fluidizado denso, estando
formado el lecho por el catalizador de la reaccion de metanizaciéon. La eliminacion del calor producido por la reaccion
se efectla entonces mediante intercambiadores sumergidos en el lecho fluidizado. Sin embargo, debido a la
exotermicidad muy alta de la reaccién, las cantidades de calor que se tienen que disipar, y, por tanto, las superficies
de intercambio requeridas, son significativas. Por lo tanto, el volumen ocupado por este intercambiador da lugar a un
sobredimensionamiento general del tamano del reactor y, sobre todo, a una complejidad creciente de su diseno.

La implementacién de un reactor fluidizado es una solucién simple para limitar la temperatura de reaccién. La
fluidizacién del catalizador por la mezcla de reaccién permite una homogeneizacion casi perfecta de las temperaturas
en todos los puntos de la capa catalitica y el reactor se puede equiparar a un reactor isotérmico. La eliminacion del
calor producido por la reaccion se efectda por medio de intercambiadores sumergidos dentro de la capa fluidizada.
Los coeficientes de intercambios térmicos entre la capa fluidizada y una pared sumergida en el lecho son muy grandes
(del orden de 400 a 600 vatios por Kelvin y por metro cuadrado, representado como W/K.m2, comparables a los
observados entre un liquido y una pared) y permiten minimizar las dimensiones del intercambiador y, por lo tanto, el
tamarno total del reactor.

En el intervalo de temperatura implementado en los reactores de metanizacion en un lecho fluidizado, la cinética de
la reaccién de metanizacion es muy rapida y, en consecuencia, la cantidad de catalizador requerida Unicamente debido
a la reaccion quimica es baja. Ademas, el tamano del reactor y la cantidad de catalizador utilizada se derivan de la
dimensién del intercambiador implantado dentro del lecho fluidizado y de la superficie de transferencia requerida.

A temperaturas inferiores a 230 °C, el niquel, que es el catalizador o esta presente en el material que forma las paredes
del reactor, es capaz de reaccionar con monoéxido de carbono para formar tetracarbonilo de niquel (Ni(CO)4), un
compuesto muy altamente toxico. Por eso, es indispensable que todas las partes del reactor en contacto con el CO
estén siempre a una temperatura superior a 150 °C y preferentemente superior a 230 °C.

Debido al intercambio térmico y al régimen de fluidizacién, se atribuye un inconveniente importante a esta tecnologia
para su funcionamiento a alta presion. De hecho, la caida en el volumen de gas debido al aumento de la presién da
lugar a una seccion disponible mas pequefa para situar el intercambiador (a la misma potencia). Sin embargo, existen
soluciones del experto en la técnica para paliar el ajuste de la superficie efectiva o el régimen de fluidizacion. Las
soluciones no exhaustivas son, por ejemplo:

- la disminucion del nimero de tubos y, en consecuencia, el aumento en la altura de la capa de catalizador
con un limite alto vinculado al fenémeno de "slugging" (traducido como globalizacién) con propiedades reducidas de
intercambio térmico, el slugging corresponde al desplazamiento de sélido por paquete con, entre dos paquetes, una
bolsa de gas que obstruye toda la seccion de un reactor, lo que tiene el efecto de obtener una alternancia entre
paquetes sdlidos y gaseosos en lugar de una mezcla de gases y solidos como se esperaba y

- la modificacion de las caracteristicas fisicas del catalizador (granulometria, densidad del soporte) para
mantener una fluidizacién equivalente para un caudal volumétrico menor.

Para la optimizacién de la flexibilidad operativa, el lecho fluidizado permite por naturaleza una mayor flexibilidad en
términos de caudal y, por lo tanto, de potencia del reactor en torno a las condiciones de dimensionamiento.

Las soluciones propuestas actualmente para esta familia tecnoldégica no se distinguen realmente entre ellas en
términos de eficacia de conversion, sino principalmente en términos de la metodologia implementada para enfriar el
reactor.

El diagrama esquematico general para los sistemas actuales de P2G comprende, por tanto, las siguientes etapas:
- una coelectrélisis de vapor de agua y COz,
- una metanizacién de CO por hidrégeno coproducido mediante coelectrdlisis y
- una adaptacién a las especificaciones para separar el H20 y el H2/CO2 residuales.

La etapa de adaptacion a las especificaciones tiene la funcién de separar los componentes del gas resultante de la
metanizacion con el fin de obtener un metano de sintesis que cumpla las especificaciones para la inyeccién en la red
de gas natural. Por lo tanto, esta separacion genera subproductos que son H20, CO2 y Hz. La mayoria de las veces
se llevan a cabo en equipos separados con condiciones de funcionamiento a veces muy diferentes.

Antes del acondicionamiento y la inyeccién del SNG producido, se debe eliminar una fraccion significativa del Hz
residual de la reaccion de metanizacién con el fin de cumplir las especificaciones. La técnica mas comunmente
utilizada para esta separacion es la permeacién en membranas que puede presentar un nivel de complejidad y costes,
en términos de inversion y funcionamiento, significativos con un impacto significativo en la cadena de valor.
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La composicion del SNG bruto a la salida del reactor esta estrechamente relacionada con las condiciones de
funcionamiento del reactor, en términos de presién, temperatura, modo de funcionamiento adiabatico o isotérmico del
reactor; estas condiciones rigen el equilibrio quimico de las reacciones de metanizacion. Estas reacciones forman, en
general, agua y, como consecuencia, se requiere una separacion de esta especie. Con respecto a las otras especies
(CO, CO2y Hy), sus respectivos contenidos se pueden modificar modificando, por un lado, el modo de funcionamiento
del reactor (adiabatico o isotérmico) y, por otro lado, la temperatura o la presién. Una presion elevada y una
temperatura baja permiten, por tanto, reducir considerablemente el contenido de estos compuestos. Cuando la
operacion se lleva a cabo en un reactor "adiabatico”, también es necesaria una sucesion de etapas para alcanzar una
calidad de conversién equivalente al reactor isotérmico. En cualquier caso, la composicion del gas producido es, en
general, incompatible con las especificaciones de inyeccion o de utilizacién de gas natural y son necesarias etapas
de mejora para eliminar el COz2 y/o el Hz residual. Por tanto, el modo de funcionamiento constituye un obstaculo para
la simplificacion de la cadena de procedimientos.

Se conocen soluciones como las que se describen en el documento US 2013/0317126. En estos sistemas, se
implementa un reactor de metanizacion adiabatica y una parte de los productos de metanizacion se recircula a la
entrada de dicho reactor.

Esta recirculaciéon de productos de metanizacion tiene como objetivo, de acuerdo con este documento, ajustar la
temperatura de los reactivos que entran en el reactor de metanizacion adiabatica para moderar la exotermicidad de la
reaccion adiabatica que se produce en el reactor.

En estas soluciones, la temperatura alcanzada a la entrada del reactor de metanizacion es del orden de 310 a 330 °C
y la temperatura a la salida de este reactor es del orden de 620 °C, lo que induce una conversion poco eficaz limitada
por la termodinamica de la reaccion y, por lo tanto, la presencia de compuestos indeseables, como, por ejemplo, Hz,
CO, CO2 en exceso, en el flujo salido del reactor. Esta presencia de compuestos indeseables, en particular
dihidrégeno, requiere una etapa de separacion del dihidrégeno corriente abajo del reactor para cumplir, por ejemplo,
las especificaciones de inyeccion en la red de distribucién o de transporte de gas natural.

El flujo se indica en las especificaciones de inyeccion cuando presenta criterios de:
- Poder calorifico superior, conocido como "PCS",
- Indice de Wobbe y
- contenido de dihidrogeno

incluidos en intervalos de valores predeterminados correspondientes a las particularidades de la red de distribucién o
de transporte del gas natural.

Se conocen también soluciones tales como las descritas en el documento US 3 967 936. En estos sistemas, se
implementa una sucesién de reactores de metanizacién adiabaticos y una parte de los productos de metanizacion se
recircula a la entrada de cada reactor en la sucesion.

Esta recirculaciéon de productos de metanizacion tiene como objetivo, de acuerdo con este documento, ajustar la
temperatura de los reactivos que entran en el reactor de metanizacion adiabatica para moderar la exotermicidad de la
reaccion adiabatica que se produce en el reactor.

Del mismo modo, estas soluciones requieren la separacion, corriente abajo del reactor, de compuestos indeseables,
tales como el dihidrégeno, para cumplir, por ejemplo, las especificaciones de inyeccion en la red de distribucion o de
transporte del gas natural.

Finalmente, se conocen sistemas tales como los descritos en el documento US 2009/0247653. En estos sistemas, se
implementa una sucesion de tres reactores de metanizacién adiabaticos, siendo el objetivo del Ultimo reactor de la
sucesion producir metano de sintesis complementario. En estos sistemas, una parte de los productos de la
metanizacién de CO y Hz se recircula después del segundo reactor hacia el flujo de entrada del primer reactor de la
sucesion para ajustar la relacion de CO y Hz y ajustar la temperatura del flujo de entrada del primer reactor para
moderar la exotermicidad de la reaccion adiabatica que se produce en el reactor en el primer reactor. El documento
WO 2015/011503 A1 describe un dispositivo y un procedimiento que comprende un reactor isotérmico de metanizacion
conectado a un conducto de suministro de gas de sintesis producido por gasificacion, estando la salida del reactor
conectada a un medio de separacioén de agua, seguido de una separacion de CO2 por adsorcién por oscilacion de
presioén, antes de enviar este gas natural de sintesis producido para que se inyecte en una red de distribucion de gas.

No obstante, estas soluciones también requieren la separacién, corriente abajo del reactor, de compuestos
indeseables, tales como el dihidrégeno.

Los reactores adiabaticos, si no implican un enfriamiento interno en el reactor de metanizacion, presentan varios
inconvenientes:
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- es necesaria una pluralidad de reactores en sucesion para obtener un rendimiento de metanizacion
satisfactorio y

- en el caso de la metanizacién del CO, es necesaria una preparacion especifica del gas de sintesis, mediante
la adicién de una etapa catalitica conocida como gas de agua, para obtener una estequiometria satisfactoria.

Como contrapartida, el disefio de los reactores adiabaticos es mas sencillo, ya que consisten esencialmente en un
recipiente que debe resistir presiones en general altas (>30 bar) para alcanzar una conversion satisfactoria.

En el caso de la metanizacién en un reactor isotérmico, la presién de funcionamiento no necesita ser tan alta (<20
bar) sino que requiere la disposicion de superficies sumergidas dentro de la capa catalitica, lo que genera una
complejidad de disefio y un sobrecoste ligado al sistema de enfriamiento.

En conclusion, las técnicas actuales del estado de la técnica no permiten un control satisfactorio de la exotermicidad
de la reaccién de metanizacion y no dan al dispositivo una flexibilidad que responda a las fluctuaciones de potencia
directamente relacionadas con la sobreproduccion eléctrica. Ademas, estas técnicas actuales requieren una
separacion sistematica de Hz y/o COz, cuando la presién de funcionamiento es inferior a 40 bares, para cumplir las
especificaciones de inyeccién o de utilizacion en sustitucién del gas natural de la red.

Por tanto, los sistemas actuales no permiten la adaptacion a las especificaciones de inyeccion en una red de
distribucion o de transporte de gas natural sin que tenga lugar una etapa de separacion del dihidrégeno, corriente
abajo de la reaccién de metanizacion.

Objetivo de la invencion
La presente invencidn tiene como objetivo remediar todos o parte de estos inconvenientes.

Con ese fin, de acuerdo con un primer aspecto, la presente invencién se refiere a un dispositivo de produccion de gas
natural de sintesis, de acuerdo con la reivindicacion 1.

El medio de separacién del agua que enfria el gas natural de sintesis, el suministro de una parte de este gas natural
de sintesis a la entrada al reactor, permite un enfriamiento del gas de sintesis en la mezcla de entrada, y permite que
el reactor no requiera un intercambiador de calor. El disefio de dicho reactor, en particular en términos de
dimensionamiento, se simplifica aun mas. Ademas, el suministro de gas natural de sintesis deshidratado en el
conducto de suministro mejora el indice de Wobbe y el PCS de los productos de la reaccion de metanizacién mediante
la modificacion favorable de los equilibrios de la reaccién. Por tanto, el dispositivo objeto de la presente invencion
permite un dimensionamiento simplificado del reactor, asi como la simplificacion de la adaptacion a las
especificaciones que requiere una separacion de didxido de carbono antes del acondicionamiento para la inyeccion
en una red de distribucién de gas.

Ademas, la implementacion de un reactor isotérmico permite la realizacion de una sola etapa de metanizacién para
obtener una conversion eficaz en gas natural de sintesis y obtener un gas de calidad cercano a las especificaciones
de inyeccion en la red de distribucién o de transporte del gas natural.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencién comprende un medio de separacion de diéxido
de carbono del gas natural de sintesis, estando situado este medio de separacion corriente abajo de la derivacion.

Estos modos de realizacion mejoran la adaptacion a las especificaciones de los productos de la reaccion de
metanizacion.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencién comprende un medio de separacion de diéxido
de carbono del gas natural de sintesis, estando situado este medio de separacion corriente arriba de la derivacion.

Estos modos de realizacion mejoran mas la simplificacion de la adaptacién a las especificaciones de los productos de
la reaccion de metanizacion.

En modos de realizacién, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende, corriente arriba del conducto de
suministro de gas de sintesis, un medio de coelectrdlisis a alta temperatura de una mezcla de didéxido de carbono y
agua.

En modos de realizacién, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende:
- un medio de inyeccidn de un gas de barrido para barrer un anodo del medio de coelectrolisis y
- un medio de separacién del agua de los productos de la coelectrélisis,

- un medio de recuperacion de dioxigeno o de aire enriquecido en dioxigeno a la salida del medio de
separacion.
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Estos modos de realizacion permiten que el vapor inyectado logre una contrapresion con respecto a la presion de
funcionamiento catddica del medio de coelectrolisis.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencién comprende un medio de compresién, didxido
de carbono destinado a su mezcla con agua.

Estos modos de realizacion permiten mejorar el funcionamiento del medio de coelectrélisis implementado.

En modos de realizacién, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende, corriente arriba de la entrada del
reactor, un medio de enfriamiento de la mezcla a una temperatura superior a la temperatura del punto de rocio de la
mezcla para evitar cualquier condensacion previa del agua de la mezcla e inferior a la temperatura de funcionamiento
del reactor para permitir el enfriamiento del reactor.

Estos modos de realizacion permiten que el gas de sintesis se ajuste a las temperaturas de funcionamiento del reactor
de metanizacion.

En modos de realizacion, el medio de enfriamiento de la mezcla enfria esta mezcla a una temperatura comprendida
entre 150 °C y 300 °C.

En modos de realizacién, el medio de enfriamiento de la mezcla enfria esta mezcla a una temperatura superior a
230 °C e inferior a la temperatura de funcionamiento del reactor.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende:
- un sensor de temperatura en el interior o a la salida del reactor y

- unrecirculador, del gas natural que entra en la derivacién, controlado en funcién de un valor de la temperatura
detectada.

Estos modos de realizacién permiten regular el caudal de los productos de reaccién recirculados en funcién de la
temperatura detectada. Si la temperatura detectada es superior a una temperatura predeterminada, correspondiente
a las condiciones éptimas de la reaccién de metanizacion, el caudal de los productos recirculados aumenta para enfriar
el medio de reaccion del reactor. A la inversa, si la temperatura detectada es inferior a la temperatura predeterminada,
se reduce el caudal de productos recirculados.

En modos de realizacién, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende un conducto de desviacién, de una
parte de los productos calientes de las reacciones de metanizacion, que comprende:

- una entrada situada entre la salida del reactor y el medio de separacion de agua y
- una salida situada corriente arriba de la entrada del reactor y corriente abajo del medio de enfriamiento.

Estos modos de realizacién permiten regular el caudal que entra en el reactor para darle al dispositivo una gran
flexibilidad, sea cual sea la cantidad de energia eléctrica producida corriente arriba.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende:

- un medio de medicion del caudal del gas de sintesis corriente abajo del lugar de mezcla y corriente arriba del
reactor de metanizacioén, y

- un recirculador, de productos calientes de reacciones de metanizacion introducidos en el conducto de
derivacion, controlado en funcion del caudal de gas de sintesis medido.

Estos modos de realizacién permiten regular el caudal que entra en el reactor en funcion del caudal de gas de sintesis
medido.

En modos de realizacién, el medio de separacion de agua esta configurado para enfriar los gases naturales de sintesis
a una temperatura comprendida entre -5 °C y +60 °C.

En modos de realizacion, el medio de separacion de agua esta configurado para enfriar los gases naturales de sintesis
a una temperatura inferior a la temperatura del punto de rocio en las condiciones de funcionamiento del reactor.

Estos modos de realizacién permiten la separacion de casi toda el agua contenida en el SNG a la salida del reactor
de metanizacion.

En modos de realizacién, el reactor isotérmico es un reactor de lecho fluidizado.

En modos de realizacion, el dispositivo objeto de la presente invencion comprende al menos una superficie de
intercambio de calor situada en el lecho fluidizado.
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Estos modos de realizacion permiten regular la temperatura en el interior del reactor de metanizacion.

Estos modos de realizacion permiten homogeneizar simplemente la temperatura en la capa catalitica del reactor
isotérmico.

De acuerdo con un segundo aspecto, la presente invencién se refiere a un procedimiento de produccién de gas natural
de sintesis, de acuerdo con la reivindicacion 15.

El procedimiento objeto de la presente invencién correspondiente al dispositivo objeto de la presente invencién, los
objetivos, ventajas y caracteristicas particulares de este procedimiento son idénticos a los del dispositivo objeto de la
presente invencion. Estos objetivos, ventajas y caracteristicas no se recuerdan en el presente documento.

En modos de realizacion, el procedimiento objeto de la presente invencion comprende una etapa de separacion del
diéxido de carbono del gas natural de sintesis deshidratado a la salida de la etapa de separacion del agua.

En modos de realizacién, el procedimiento objeto de la presente invencién comprende una etapa de desviacion de
una parte de los productos calientes de las reacciones de metanizacion hacia corriente arriba de la etapa de
metanizacion.

Breve descripcion de los dibujos

Otras ventajas, objetivos y caracteristicas particulares de la invencidén se colegiran de la siguiente descripcién no
limitativa de al menos un modo de realizacién particular del dispositivo y del procedimiento para la produccién de gas
natural de sintesis, objetos de la presente invencion, en comparacién con los dibujos adjuntos, en los cuales:

- lafigura 1 representa, esquematicamente, un primer modo de realizacion particular del dispositivo objeto de
la presente invencion,

- lafigura 2 representa, esquematicamente, un segundo modo de realizacién particular del dispositivo objeto
de la presente invencién,

- la figura 3 representa, esquematicamente y en forma de un diagrama de flujo, una sucesion de etapas
particulares del procedimiento objeto de la presente invencién,

- lafigura 4 representa, en forma de curva, el indice de Wobbe del gas de sintesis obtenido por el primer y el
segundo modo de realizacién del dispositivo y el procedimiento objeto de la presente invencion,

- la figura 5 representa, en forma de curva, el PCS del gas de sintesis obtenido por el primer y el segundo
modo de realizacion del dispositivo y el procedimiento objeto de la presente invencion,

- lafigura 6 representa, en forma de curva, la disminucion relativa del flujo molar de dihidrégeno en el interior
del reactor durante la implementacion del primera y del segundo modo de realizacion del dispositivo en
comparacién con un dispositivo comparable sin recirculacion,

- la figura 7 representa, en forma de curva, la exotermicidad de la reaccion de metanizacién durante la
implementacién del primer y del segundo modo de realizacion del dispositivo y del procedimiento objetos de
la presente invencion y

- lafigura 8 representa esquematicamente un ejemplo de un sistema implementado en el estado de la técnica.
Descripcion de ejemplos de realizacion de la invencion

La presente descripcion se da sin limitacion, pudiendo combinarse cada caracteristica de un modo de realizacién con
cualquier otra caracteristica de cualquier otro modo de realizacién de una manera ventajosa.

Se senala desde ya que las figuras no estan a escala.

Se observa, en la figura 8, una vista esquematica de un ejemplo de un sistema 80 implementado en el estado de la
técnica.

En estos sistemas 80, los reactivos de metanizacion entran en un reactor de metanizacién 805 que puede ser parte
de una serie (no representada) de dichos reactores.

A la salida de la etapa de metanizacion, el agua se separa de los productos de metanizacién a través de un medio de
separacion 825 de esta agua, tal como un intercambiador de calor, por ejemplo.

El gas natural de sintesis deshidratado se trata luego por un medio de separacion 845 del diéxido de carbono.

Finalmente, el gas natural de sintesis se trata por un medio de separacion 855 del dihidrégeno para que este gas
natural de sintesis cumpla las especificaciones de inyeccion en una red de distribucién.
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Las etapas de separacion de agua, didéxido de carbono y dihidrogeno se pueden llevar a cabo en cualquier orden.

Se observa, en la figura 1, que no esta a escala, una vista esquematica de un primer modo de realizacion del
dispositivo 10 que es objeto de la presente invencion. Este dispositivo 10 de produccién de gas natural de sintesis
comprende:

- un medio 805 de coelectrdlisis a alta temperatura de una mezcla de diéxido de carbono y agua para producir
un gas de sintesis que comprende mondxido de carbono, diéxido de carbono, agua y dihidrégeno,

- un reactor 105 isotérmico de metanizacién que comprende:

- una entrada 110 para el gas de sintesis producido por el medio de coelectrdlisis, conectada a un
conducto 115 de suministro de gas de sintesis y

- una salida 120 para gas natural de sintesis,
- un medio 125 de separacion de agua que comprende:
- una entrada 130 para gas natural de sintesis,
- una salida 135 para gas natural de sintesis deshidratado y

- unasalida 127 para el agua separada del gas natural de sintesis y una derivacion 140 de parte del gas natural
de sintesis deshidratado desde la salida del medio de separacion de agua hacia el conducto 115 de suministro
de gas de sintesis para que una mezcla, gas de sintesis y gas natural de sintesis derivado, se suministre al
reactor.

El agua, el H20 y el COz2 se coelectrolizan a alta temperatura, del orden de 750 a 850 °C, para producir gas de sintesis
que comprenda CO, COz, H20 y el Hz que da lugar, por reaccién catalitica, a hidrocarburos en el reactor 105. Este
sistema utiliza a la vez energia eléctrica y calor para electrolizar las moléculas de CO2 y H20.

El reactor 105 es, preferentemente, un reactor isotérmico de metanizaciéon de lecho fluidizado que funciona a una
temperatura predeterminada. La fluidizacion del catalizador por la mezcla de reaccién permite una homogeneizacion
casi perfecta de las temperaturas en todos los puntos de la capa catalitica y el reactor se puede equiparar a un reactor
isotérmico. En variantes, este reactor 105 puede ser un reactor de agua en ebullicion, conocido por los expertos en la
técnica con la abreviatura "BWR" (para Boiling Water Reactor). En otras variantes, este reactor 105 puede ser un
reactor de lecho enfriado por las paredes o un reactor intercambiador.

En modos de realizacion, el reactor 105 comprende al menos una superficie 106 de intercambio de calor situada en
el lecho fluidizado del reactor 105 isotérmico.

Esta superficie 106 es, por ejemplo, un tubo configurado para formar un circuito de circulacién de un fluido desde el
exterior del reactor 105 hacia el interior de este reactor 105, enfridndose el fluido en el exterior del reactor 105.

Este fluido es, por ejemplo, vapor saturado o sobrecalentado.
Este reactor 105 estéa configurado para llevar a cabo la metanizacion de monéxido de carbono y/o diéxido de carbono.

Este reactor 105 comprende la entrada 110 para gas de sintesis que es, por ejemplo, un orificio del reactor 105 provisto
de una conexion (no representada) compatible con el conducto de alimentacién 115 de gas de sintesis.

Los gases naturales de sintesis salen del reactor 105 por la salida 120 del reactor. Esta salida 120 es, por ejemplo,
un orificio conectado a una conexién (no representada) que permite la fijacién de un conducto estanco de transporte
de gas natural de sintesis.

El medio de separacion 125 de agua es, por ejemplo, un intercambiador de calor para enfriar los gases naturales de
sintesis a una temperatura inferior a la temperatura del punto de rocio del agua. Esta temperatura esta
preferentemente comprendida entre -5 °C y +60 °C. Preferentemente, esta temperatura estd comprendida entre 5 °C
y 40 °C. Preferentemente, esta temperatura es inferior a la temperatura del punto de rocio del agua en las condiciones
de funcionamiento de la presente invencion para evitar cualquier condensacion previa del agua de la mezcla e inferior
a la temperatura de funcionamiento del reactor para permitir que el enfriamiento del reactor 105.

El agua asi separada se recoge por una salida 127 para agua y se puede inyectar en el medio de produccién 830 de
vapor o utilizarse por un dispositivo externo o calentarse para su transformacién en vapor de agua que, como se indica
a continuacion, se puede inyectar en el medio de compresion 825.

El medio de separacién 125 de agua comprende la entrada 130 para gas natural de sintesis. Esta entrada 130 es, por
ejemplo, un orificio asociado a una conexién (no representada) para conectarse al conducto estanco de transporte del
gas natural de sintesis procedente del reactor 105.
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El medio de separacion 125 de agua comprende la salida 135 para gas natural de sintesis deshidratado. Esta salida
135 es, por ejemplo, un orificio asociado a una conexién (no representada) para conectarse a un conducto (no
representado) estanco de transporte del gas natural de sintesis deshidratado.

La derivacion 140 es, por ejemplo, un conducto estanco conectado al conducto de transporte del gas natural de
sintesis deshidratado para captar una parte del flujo que pasa a través de este conducto de transporte.

Esta derivacion 140 inyecta los gases naturales de sintesis deshidratados en el conducto de suministro 115 de gas
de sintesis.

De esta manera, el gas de sintesis y el gas natural de sintesis deshidratado, enfriados por el procedimiento de
separacion del agua, forman una mezcla que, en el reactor 105, reduce la exotermicidad de la reaccion de
metanizacion y mejora ademas las especificaciones del gas natural de sintesis procedente del reactor 105.

En particular, la mezcla producida permite evitar la separacién corriente abajo de Hz en el SNG.

El conducto de suministro 115 es estanco y recibe, por ejemplo, CO, CO2, H20 y H2 procedente de un medio de
coelectrolisis de agua y diéxido de carbono.

En modos de realizacién preferentes, como la representada en la figura 1, el dispositivo 10 comprende

- un medio 810 de inyeccién de un gas de barrido, tal como vapor de agua o una mezcla de aire y vapor de
agua, para barrer un anodo del medio 805 de coelectrdlisis,

- un medio 815 de separacion del agua de los productos de la coelectrolisis,

- un medio 820 de recuperacion de dioxigeno o de aire enriquecido en dioxigeno a la salida del medio 815 de
separacion.

El medio de inyeccion 810 es, por ejemplo, un conducto asociado con una valvula de inyeccion que permite el barrido
de un anodo del medio 805 de coelectrdlisis.

A este conducto de inyeccion se le suministra agua desde un medio 830 de produccién de vapor de agua.

El dioxigeno producido durante la coelectrolisis se evacua del medio 805 de coelectrdlisis por un conducto diferente
del conducto conectado al conducto de suministro 115. Este conducto de evacuacion de dioxigeno atraviesa el medio
de separacién de agua 815 de los productos de la coelectrdlisis. Este medio de separacion de agua es, por ejemplo,
un intercambiador de calor para enfriar el dioxigeno y el agua o el aire enriquecido y el agua a una temperatura inferior
a la temperatura del punto de rocio del agua. El agua asi separada se dirige hacia el dep6sito que suministra el agua
al medio de inyeccion 810 de vapor.

El medio de recuperacion 820 de oxigeno o de aire enriquecido es, por ejemplo, un conducto asociado al medio 830
de produccion de vapor de agua.

En modos de realizacién preferentes, tales como el representado en la figura 1, el dispositivo 10 comprende un medio
825 de comprensién del didxido de carbono destinado a mezclarse con agua. Este medio de compresion puede ser
de cualquier tipo conocido por el experto en la técnica.

Preferentemente, el medio de compresion 825 es, por ejemplo, un eyector que usa vapor como fluido portador. Este
vapor proviene, por ejemplo, del conducto de inyeccion de vapor que constituye el medio de inyeccion 810 de vapor.

En modos de realizacién preferentes, como el representado en la figura 1, el dispositivo 10 comprende, corriente arriba
de la entrada del reactor 105, un medio 160 de enfriamiento de la mezcla a una temperatura superior a la temperatura
del punto de rocio de la mezcla e inferior a la temperatura de funcionamiento del reactor.

En modos de realizacion preferentes, tales como el representado en la figura 1, el medio 160 de enfriamiento de la
mezcla enfrian esta mezcla a una temperatura comprendida entre 150 °C y 300 °C y preferentemente a una
temperatura superior o igual a 230 °C para evitar la formacién de compuestos téxicos como, por ejemplo,
tetracarbonilo de niquel.

Este medio de enfriamiento 160 es, por ejemplo, un intercambiador de calor para enfriar el gas de sintesis.

Ademas, el dispositivo 10 puede comprender, en estos modos de realizacién, un sensor 162 de la temperatura de la
mezcla corriente abajo del medio de enfriamiento 160. La temperatura del medio de enfriamiento 160 varia en funcion
de la temperatura detectada y de una temperatura establecida predeterminada. Si la temperatura detectada es
superior a la temperatura establecida, se aumenta la potencia del medio de enfriamiento 160. A la inversa, la potencia
del medio de enfriamiento 160 se reduce cuando la temperatura detectada es inferior a la temperatura establecida.

En modos de realizacion preferentes, como la representada en la figura 1, el dispositivo 10 comprende:
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- un sensor 150 de temperatura en el interior o0 a la salida 120 del reactor 105 y

- un recirculador 155, de productos calientes de reacciones de metanizacion introducidos en la derivacion,
controlado en funcion de la temperatura detectada.

El sensor 150 se sitla en el interior o en el exterior del reactor 105. Este sensor 150 detecta la temperatura del
catalizador que forma el lecho fluidizado, de la atmosfera del reactor 105 y/o de la pared del reactor 105 y/o de la
temperatura de la salida 120 del reactor 105.

El recirculador 155 tiene como objetivo compensar las pérdidas de carga o de presidn, sucesivamente en:

- el medio de precalentamiento 160, el reactor 105, el medio de separacion 125 de agua, en particular para el
dispositivo 10 descrito con referencia a la figura 1y

- el medio de precalentamiento 260, el reactor 205, el medio de separacién 225 de agua y el medio de
separacion 245 de didxido de carbono para el dispositivo 20 descrito con referencia a la figura 2

y el conjunto de canalizaciones de conexiones de estos diversos equipos.

Dicha pérdida de carga se estima entre 200 y 800 mbar, por ejemplo. El recirculador 155 es, por ejemplo, un ventilador,
un sobrepresor o un eyector. En el caso de un eyector, el fluido utilizado para producir el mecanismo de eyeccién es,
por ejemplo, vapor de agua para permitir que la reaccién de WGS tenga lugar en el reactor 105.

Sila temperatura detectada es superior a una temperatura predeterminada, correspondiente a las condiciones éptimas
de la reaccion de metanizacion, el caudal de los productos recirculados aumenta para enfriar el medio de reaccion del
reactor 105. A la inversa, si la temperatura detectada es inferior a la temperatura predeterminada, se reduce el caudal
de productos recirculados.

En modos de realizacién preferentes, como el representado en la figura 1, el dispositivo 10 comprende un conducto
170 de desviacion, de una parte de los productos calientes de las reacciones de metanizacion, que comprende:

- una entrada 175 situada entre la salida del reactor 105 y el medio 125 de separacion de agua y

- una salida 180 situada corriente arriba de la entrada 110 del reactor 105 y corriente abajo del medio de
enfriamiento 160.

El conducto de desviacién 170 es, por ejemplo, un conducto estanco. La entrada 175 es, por ejemplo, un orificio que
se abre en el interior del conducto de transporte de gas natural de sintesis, corriente arriba del medio de separacion
125 de agua. La salida 180 es, por ejemplo, un orificio de inyeccion del gas natural sintético en la mezcla, corriente
abajo del medio de enfriamiento 160.

Los gases naturales de sintesis, calientes, permiten mantener constante el caudal en el reactor 105.

El caudal de gas de sintesis es enteramente una funcién de las cantidades de energia eléctrica disponibles. Para
mantener la estabilidad de conversidn durante la operacion de metanizacién, las condiciones hidrodinamicas se deben
mantener tan constantes como sea posible. Sin embargo, si la potencia eléctrica disponible es insuficiente y, en
consecuencia, se reduce el caudal de gas de sintesis, es aconsejable mantener un caudal general que entre en el
reactor 105 constante u optar por una tecnologia muy flexible. Incluso en el caso del lecho fluidizado capaz de
funcionar en un intervalo de caudales de uno a seis, caudales demasiado bajos pueden causar una degradacion del
enfriamiento y, por tanto, de la conversion. Para paliar esta dificultad, en el caso de una caida significativa del caudal
de gas de sintesis, el flujo a la salida del medio de enfriamiento 160 se completa mediante una recirculacion en caliente
que procede directamente de la salida 120 del reactor 105 por medio del conducto de desviacion 170. El hecho de
utilizar un fluido de recirculacion caliente no provoca un desequilibrio térmico del reactor 105 pero permite que el
dispositivo 10 se vuelva muy flexible.

En modos de realizacion preferentes, como la representada en la figura 1, el dispositivo 10 comprende:

- un medio de medicién 185 del caudal del gas de sintesis corriente abajo del lugar de mezcla y corriente arriba
del reactor 105 y

- un recirculador 190, del gas natural introducido en el conducto 170 de desviacion, controlado en funcion del
caudal medido.

El medio de medicion 185 del caudal puede ser de cualquier tipo conocido por el experto en la técnica que sea
adecuado para medir el caudal de gas, tal como un anemdmetro, un caudalimetro de efecto Coriolis, un caudalimetro
de efecto vértice o un caudalimetro electromagnético, por ejemplo.

El recirculador 190 es similar al recirculador 155 en términos estructurales. El control de este recirculador 190 se lleva
a cabo en funcién del caudal medido por el medio de medicion 185 del caudal y de un valor de caudal establecido
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187. Si el caudal medido es inferior a un caudal establecido predeterminado 187, el recirculador 190 se acciona para
compensar la diferencia entre el caudal medido y el caudal establecido 187 por un caudal equivalente de gas natural
de sintesis.

En modos de realizacién preferentes, el dispositivo 10 comprende un medio de separacién 145 de diéxido de carbono
del gas natural de sintesis situado corriente abajo de la derivacion 140. La implementacién del dispositivo 10, el objeto
de la presente invencién, permite obtener gas de sintesis proximo a las especificaciones de la red de distribucion de
gas que requiere pocas operaciones adicionales.

Ademas, el dispositivo 10 se puede implementar asi para un intervalo de presion comprendido entre 1 bar y 100 bar
y un intervalo de temperaturas predeterminadas comprendido entre 230 °C y 700 °C.

Se observa, en la figura 2, que no esta a escala, una vista esquematica de un segundo modo de realizacién del
dispositivo 20 que es objeto de la presente invencién. Este dispositivo 20 de produccion de gas de sintesis es similar
al dispositivo 10 descrito con referencia a la figura 1. Asi, las referencias 205, 210, 215, 220, 225, 227, 230, 235, 240,
250, 255, 260, 262, 270, 275, 280, 285, 287, 290, 905, 910, 915, 920, 925 y 930 del dispositivo 20 corresponden
respectivamente a las referencias 105, 110, 115, 120, 125, 127, 130, 135, 140, 150, 155, 160, 162, 170, 175, 180,
185, 187, 190, 805, 810, 815, 820, 825 y 830 del dispositivo 10.

El dispositivo 20 comprende, ademas, un medio de separacion 245 de didxido de carbono del gas natural de sintesis
situado corriente arriba de la derivacion 240. Este medio de separacion 245 se puede situar corriente arriba o corriente
abajo del medio de separacion 225 de agua.

Se observa, en la figura 3, en forma de diagrama de flujo de etapas, un modo de realizacién particular del
procedimiento 30 objeto de la presente invencién. Este procedimiento 30 de produccién de gas natural de sintesis
comprende:

- una etapa 340 de coelectrolisis a alta temperatura de una mezcla de di6xido de carbono y agua para producir
un gas de sintesis que comprende mondxido de carbono, diéxido de carbono, agua y dihidrégeno,

- una etapa 305 de reaccion de metanizacion que comprende:

- una etapa de entrada 310 en un reactor isotérmico de metanizacion, del gas de sintesis procedente de
la etapa 340 de coelectrodlisis, por un conducto de suministro de gas de sintesis y

- una etapa 315 de salida para gas natural de sintesis,
- una etapa 320 de separacion de agua que comprende:
- una etapa 325 de entrada para gas natural de sintesis y
- una etapa 330 de salida para gas natural de sintesis deshidratado,

- una etapa 335 de derivacion de una parte del gas natural de sintesis deshidratado a la salida de la etapa de
salida de la etapa de separaciéon de agua hacia el conducto de suministro de gas de sintesis para que una
mezcla, del gas de sintesis y del gas natural de sintesis derivado, sea suministrada al reactor,

- preferentemente, una etapa 345 de separacion del dioxido de carbono contenido en el gas natural de sintesis
deshidratado, pudiendo llevarse a cabo esta etapa 345 de separacién entre la etapa 305 de reaccién y la
etapa de separacion 320 de agua o corriente abajo de la etapa 320 de separacion de agua y

- preferentemente, una etapa 350 de desviacién de una parte de los productos calientes de las reacciones de
metanizacién desde corriente arriba de la etapa de metanizacion.

Este procedimiento 30 se implementa, por ejemplo, mediante un dispositivo 10 o 20 objeto de la presente invencion y
descrito con referencia a las figuras 1y 2.

Se sefala que las figuras 4 a 7 son el resultado de simulaciones realizadas para determinar el impacto del dispositivo
y del procedimiento objeto de la presente invencion. Estos resultados se comparan con una simulaciéon de un caso de
recirculacion sin deshidratacion. El objetivo del dispositivo y del procedimiento objetos de la presente invencién es
también minimizar las etapas de adaptacion a las especificaciones mientras se realiza una metanizacién de una sola
etapa a presién moderada y aceptable en términos de costes. Por estas mismas razones, el SNG se comprime
preferentemente al final de la cadena de produccion después de las separaciones requeridas para la inyeccién en la
red. Las simulaciones realizadas y presentadas a continuacién se llevaron a cabo a 8 bares y una temperatura de
metanizacién de 320 °C.

Las figuras 4 y 5 representan, respectivamente, el indice de Wobbe y el PCS del SNG antes de la separacion de Hz
para la configuracion de referencia con recirculacion del SNG humedo, la recirculacion del SNG deshidratado y la
recirculacion del SNG deshidratado y descarbonatado.
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Estos resultados se presentan en funcién de la tasa de recirculacion que corresponde, con respecto a los caudales
volumeétricos, a las condiciones normales de presion y de temperatura del flujo recirculado y del flujo de gas de sintesis.
Para la "configuracion de referencia", el flujo recirculado se reemplaza por un caudal de SNG humedo equivalente al
flujo que pasa a través del conducto de desviacion.

Se observa, en la figura 4, en el eje de ordenadas, el indice de Wobbe del gas natural de sintesis producido por el
dispositivo, 10 0 20, en funcion de la tasa de recirculacion, en el eje de abscisas, y de la naturaleza del gas natural de
sintesis recirculado a la entrada del reactor, 105 o 205, de metanizacion.

Se observa, en particular, que la recirculacion del gas natural de sintesis hiumedo 405 no tiene ningun efecto sobre el
indice de Wobbe del gas natural de sintesis producido por el dispositivo.

Finalmente, se observa que la recirculacion del gas natural de sintesis deshidratado y descarbonatado 415 mejora el
indice de Wobbe del gas natural de sintesis producido por el dispositivo, incluso con una tasa de recirculacion inferior
a uno.

Se observa, ademas, que la recirculacién del gas natural de sintesis deshidratado 410 mejora ain mas el indice de
Wobbe del gas natural de sintesis producido por el dispositivo.

Se observa, en la figura 5, en el eje de ordenadas, el PCS del gas natural de sintesis producido por el dispositivo, 10
0 20, en funcién de la tasa de recirculacion, en el eje de abscisas, y de la naturaleza del gas natural de sintesis
recirculado a la entrada del reactor, 105 o 205, de metanizacién.

Se observa, en particular, que la recirculacion del gas natural de sintesis hiumedo 505 no tiene ningun efecto sobre el
PCS del gas natural de sintesis producido por el dispositivo.

Finalmente, se observa que la recirculaciéon del gas natural de sintesis deshidratado y descarbonatado 515 mejora el
PCS del gas natural de sintesis producido por el dispositivo, incluso con una tasa de recirculacion inferior a uno.

Se observa, ademas, que la recirculacioén del gas natural de sintesis deshidratado 510 mejora ain mas el PCS del
gas natural de sintesis producido por el dispositivo.

Segun los resultados obtenidos en términos del indice de Wobbe y el PCS, la tasa de recirculacion del gas humedo,
es decir, la configuracion de referencia, no tiene ningun efecto sobre la calidad del gas y muestra que la separacion
del Hz2 es indispensable para alcanzar las especificaciones de inyeccion. La recirculacion después de una
deshidratacién simple o con descarbonatacion conduce a un aumento mas o menos significativo del indice de Wobbe
y del PCS. Estas mejoras se podrian interpretar como el resultado de una dilucién simple pero la figura 6 pone de
relieve una mejora real de los equilibrios de reacciéon con una drastica caida del flujo molar de Hz a la salida del
dispositivo 10 o 20.

Se observa, en la figura 6, en el eje de ordenadas, el flujo molar relativo de Hz a la salida del dispositivo, 10 0 20, en
funcion de la tasa de recirculacion, en el eje de abscisas, y de la naturaleza del gas natural de sintesis recirculado a
la entrada del reactor, 105 o 205, de metanizacién con respecto a un dispositivo de recirculacién de gas natural de
sintesis humedo o sin recirculacion.

Se observa, en particular, que la recirculacién de gas natural de sintesis humero 605 no tiene ningun efecto sobre el
flujo molar de Hz a la salida del dispositivo.

Se observa, ademas, que la recirculacién de gas natural de sintesis deshidratado 610 provoca una reduccion del flujo
molar de Hz a la salida del dispositivo.

Finalmente, se observa que la recirculacion de gas natural de sintesis deshidratado y descarbonatado 615 provoca
también una reduccién del flujo molar de Hz a la salida del dispositivo.

A pesar de la dilucion por recirculacion, la relacion CO/H20 después de la recirculacion se conserva a la entrada del
reactor con respecto a la relacion CO/Hz0 inicial sin recirculacién. Por lo tanto, el riesgo asociado a una desactivacion
del catalizador de metanizacion por coquizacion sigue siendo relativamente bajo. Entre los dos dispositivos, 10 y 20,
la descarbonatacion corriente abajo de la recirculaciéon del gas natural de sintesis parece alin mas eficaz en términos
de reduccion molar del Hz. Por lo tanto, para respetar los criterios de inyectabilidad, se requiere un caudal de
recirculacion de dos a tres veces menor en la deshidratacion simple en comparacién con la solucion con
descarbonatacion. Para las condiciones de funcionamiento utilizadas para la simulacién, y cuando solo se implementa
la deshidratacion antes de la recirculacion, la tasa minima de recirculacién necesaria para evitar la separacion de H:
se estima en 0,4. Cuando la deshidratacion se completa con una etapa de descarbonatacion, la tasa requerida es del
orden de 1. Estas tasas respectivas permiten efectivamente responder a las restricciones vinculadas a la inyeccion;
sin embargo, requieren un sistema interno de enfriamiento del reactor para conservar la isotermicidad y, en este caso,
no se pueden aplicar a tecnologias con lechos fijos no refrigerados. Con respecto a los reactores intercambiadores,
el reactor de agua en ebullicion o de lecho fluidizado, esta novedad, en estas condiciones de funcionamiento, permite
reducir la superficie del intercambiador en un 15 % y un 5 %, respectivamente.
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La figura 7 permite visualizar la evolucion de la exotermicidad normalizada del reactor, es decir, el calor que se va a
eliminar con respecto a un caso sin recirculacion, en funcion de la tasa de recirculacion para la configuracién de
referencia y los dos dispositivos, 10 y 20, descritos anteriormente.

Se observa, en la figura 7, en el eje de ordenadas, la exotermicidad del reactor de metanizacion del dispositivo, 10 o
20, en funcién de la tasa de recirculacion, en el eje de abscisas, y de la naturaleza del gas natural de sintesis
recirculado a la entrada del reactor, 105 o 205, de metanizacién.

Se observa, en particular, que la recirculacion de gas natural de sintesis humedo 705 reduce la exotermicidad del
reactor de metanizacion.

Se observa, ademds, que la recirculacion del gas natural de sintesis deshidratado 710 reduce también la
exotermicidad del reactor de metanizacioén.

Finalmente, se observa que la recirculacion de gas natural de sintesis deshidratado y descarbonatado 715 reduce
también la exotermicidad del reactor de metanizacién.

Parece que el aumento de la tasa de recirculacion da lugar a una disminucién lineal de la exotermicidad del reactor.
Aqui, el SNG recirculado desempeiia el papel de volante térmico que es mas marcado en presencia de H20 debido a
una mayor capacidad calorifica. El hecho de alcanzar un nivel de recirculacion correspondiente a una temperatura
ideal de funcionamiento de los dispositivos, 10 y 20, permite liberarse del intercambiador interno del reactor y de la
separacion de Hz de adaptacion a las especificaciones. Més alla de eso, el reactor es alotérmico y, por tanto, requiere
calor adicional para mantener las reacciones.

Las fracciones molares de las especies Hz, CO2, CO y CH4 en funcién de la tasa de recirculacién para las diferentes
configuraciones simuladas evolucionan en el sentido de mejorar la calidad del SNG. Sin embargo, la fraccién molar
de CO aumenta con el dispositivo 10 de recirculacién del SNG deshidratado. Sin embargo, para las condiciones de
funcionamiento consideradas, el valor establecido nunca se sobrepasa. En este caso, la deshidratacion simple
conduce a la concentracion del contenido de CO: a la entrada del reactor y desplaza el equilibrio de la reaccién de
WGS hacia la produccion de CO y el consumo de Hz. Para el dispositivo 20, la extraccion de CO: integrada en el
circuito de recirculacion permite favorecer la reaccion de WGS hacia la produccion de Hz que luego se convierte en
CHa.
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REIVINDICACIONES
Dispositivo (10, 20) de produccion de gas natural sintético, caracterizado por que comprende:

- un medio (805, 905) de coelectrdlisis a alta temperatura de una mezcla de diéxido de carbono y agua para
producir un gas de sintesis que comprende monéxido de carbono, diéxido de carbono, agua y dihidrégeno,

- un reactor (105, 205) isotérmico de metanizacion que comprende:

- unaentrada (110, 210) para el gas de sintesis producido por el medio de coelectrdlisis, conectada a
un conducto (115, 215) de suministro de gas de sintesis y

- unasalida (120, 220) para gas natural de sintesis,
- un medio (125, 225) de separacién de agua que comprende:

- una entrada (130, 230) para gas natural de sintesis conectada a la salida para gas natural de sintesis
y

- una salida (135, 235) para gas natural de sintesis deshidratado,

- una desviacién (140, 240) de una parte del gas natural de sintesis deshidratado desde la salida del medio
de separacion de agua hacia el conducto de suministro de gas de sintesis para que una mezcla, de gas de
sintesis y de gas natural de sintesis derivados, sea suministrada al reactor.

Dispositivo (10) de acuerdo con la reivindicacién 1, que comprende un medio (145) de separacion de didxido de
carbono del gas natural de sintesis, estando situado este medio de separacion corriente abajo de la derivacion
(140).

Dispositivo (20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 0 2, que comprende un medio (245) de separacién
de diéxido de carbono del gas natural de sintesis, estando situado este medio de separacion corriente arriba de
la derivacion (240).

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 3, que comprende un medio (825, 925) de
compresion, del didxido de carbono destinado a mezclarse con agua.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 4, que comprende, corriente arriba de la
entrada del reactor (105, 205), un medio (160, 260) de enfriamiento de la mezcla a una temperatura superior a
la temperatura del punto de rocio de la mezcla para evitar cualquier condensacioén previa del agua de la mezcla
e inferior a la temperatura de funcionamiento del reactor para permitir el enfriamiento del reactor (105, 205).

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con la reivindicacion 5, en el que el medio (160, 260) de enfriamiento de la mezcla
enfria esta mezcla a una temperatura comprendida entre 150 °C y 300 °C.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con la reivindicacion 6, en el que el medio (160, 260) de enfriamiento de la mezcla
enfria esta mezcla a una temperatura superior a 230 °C e inferior a la temperatura de funcionamiento del reactor
(105, 205).

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con la reivindicacion 7, que comprende un conducto (170, 270) de desviacién,
de una parte de los productos calientes de las reacciones de metanizacion, que comprende:

- una entrada (175, 275) situada entre la salida del reactor (105, 205) y el medio (125, 225) de separacion
de aguay

- una salida (180, 280) situada corriente arriba de la entrada del reactor y corriente abajo del medio (160,
260) de enfriamiento.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 8, que comprende:
- unsensor (150, 250) de temperatura en el interior o a la salida del reactor (105, 205) y

- un recirculador (155, 255), de productos calientes de reacciones de metanizacion introducidos en la
derivacién (140, 240), controlado en funcién de un valor de la temperatura detectada.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con la reivindicacion 9, que comprende:

- un medio de medicién (185, 285) del caudal del gas de sintesis corriente abajo del lugar de mezcla y
corriente arriba del reactor de metanizacion (105, 205) y

- un recirculador (190, 290), del gas natural introducido en el conducto (170, 270) de derivacién, controlado

14



10

15

20

25

30

11.

12.

13.

14.

15.

ES 2 804 550 T3

en funcién del caudal de gas de sintesis medido.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 10, que comprende:

un medio (810, 910) de inyecciéon de un gas de barrido para barrer un anodo del medio (805, 905) de
coelectrolisis y

un medio (815, 915) de separacién del agua de los productos de la coelectrdlisis,

un medio (820, 920) de recuperacién de dioxigeno o de aire enriquecido en dioxigeno a la salida del medio
de separacion.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 11, en el que el medio (125, 225) de
separacion esté configurado para enfriar los gases naturales de sintesis a una temperatura comprendida entre -
5°Cy +60 °C.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 12, en el que el medio de separacion (125,
225) de agua esta configurado para enfriar los gases naturales de sintesis a una temperatura inferior a la
temperatura del punto de rocio en las condiciones de funcionamiento del reactor.

Dispositivo (10, 20) de acuerdo con una de las reivindicaciones 1 a 13, en el que el reactor (105) isotérmico es
un reactor de lecho fluidizado.

Procedimiento (30) de produccion de gas natural sintético, caracterizado por que comprende:

una etapa (340) de coelectrélisis a alta temperatura de una mezcla de diéxido de carbono y agua para
producir un gas de sintesis que comprende monéxido de carbono, diéxido de carbono, agua y dihidrégeno,

una etapa (305) de reaccién de metanizacion que comprende:

- una etapa de entrada (310) en un reactor isotérmico de metanizacioén, del gas de sintesis procedente
de la etapa de coelectrolisis, por un conducto de suministro de gas de sintesis y

- una etapa (315) de salida para gas natural de sintesis,
una etapa (320) de separacién de agua que comprende:

- una etapa (325) de entrada para gas natural de sintesis conectada a la salida para gas natural de
sintesis y

- una etapa (330) de salida para gas natural de sintesis deshidratado y

una etapa (335) de derivacion de una parte del gas natural de sintesis deshidratado a la salida de la etapa
de separacion de agua hacia el conducto de suministro de gas de sintesis para que una mezcla, del gas de
sintesis y del gas natural de sintesis derivados, sea suministrada al reactor.
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