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DESCRIPCION
Reactor de haz tubular para la realizacion de reacciones de fase gaseosa cataliticas

La invencion se refiere a un reactor de haz tubular para la realizacién de reacciones de fase gaseosa cataliticas, en
particular, de reacciones de metanizacién, con un haz de tubos de reaccion rellenos de catalizador, a través del cual
fluye en el funcionamiento gas de reaccion y que se lavan de manera circundante por el portador de calor, en el que
los tubos de reaccion en la zona del relleno de catalizador recorren, al menos, dos zonas de portador de calor
separadas una de otra, cuya primera se extiende por la zona de inicio del relleno de catalizador, y en el que en el
funcionamiento pueden ajustarse las temperaturas de portador de calor para cada zona de portador de calor de
modo que disminuyen en direccion de flujo del gas de reaccién de zona a zona.

Por el término “zona de inicio del relleno de catalizador” se entiende en el contexto de esta solicitud, la zona en el
relleno de catalizador en la que se desarrolla brevemente después de la entrada del gas de reaccion una zona de
maxima temperatura de reaccion — el denominado Hot Spot.

Ante el hecho de la existencia finita de gas natural existe un interés creciente de la produccién de un sustituto de gas
natural. Este gas designado como “SNG” - “substitute natural gas” o “synthetic natural gas” — o “gas de intercambio”,
se produce a base de carbén, sobre todo lignito, o biomasa (Bio-SNG o bien biometano) a través de gas de sintesis.
Para que el SNG pueda sustituir al gas natural, debe corresponder éste al gas natural en su composicion y sus
propiedades lo mas ampliamente posible. Si SNG debe alimentarse, por ejemplo, en la red de gas natural, debe
ascender, de acuerdo con la “especificacion de gas de intercambio segin DVGW G260/G262” designada a
continuacion como “especificaciéon de alimentacion”, el contenido en CO, a no mas del 6 % en volumen vy el
contenido en Hz a no mas del 5 % en volumen.

Independientemente de la sustancia de partida se realiza la preparacion de SNG en cuatro etapas de procedimiento.
En primer lugar, se descompone la sustancia de partida que contiene carbono con adiciéon de calor, agua y dado el
caso oxigeno, para dar un gas de sintesis que esta constituido principalmente por monéxido de carbono, diéxido de
carbono, hidrégeno y agua. La introduccién de aire se evita basicamente, dado que el componente principal
nitrégeno limita la concentracién de metano y pueden desarrollarse reacciones secundarias indeseadas a
temperatura mas alta. La preparacion de gas de sintesis se realiza o bien en un reactor autotérmico, en el que el
calor se genera mediante oxidacion parcial por el propio gas de reaccién o en un reactor alotérmico, en el que se
alimenta calor desde el exterior. El ultimo procedimiento tiene, a este respecto, la ventaja de que en el gas de
proceso no se introduce gas de combustion adicional. En una segunda etapa se purifica y se enfria el gas de
sintesis. La verdadera metanizacion se realiza en una tercera etapa. En una cuarta etapa se libera el gas de sintesis
de componentes de gas indeseados y en su composicién se adapta al fin de uso deseado.

La reaccion de metanizacion predominante es fuertemente exotérmica. Esta se cataliza con elementos del VIII grupo
principal, preferentemente con niquel. Segun esto, reaccionan 3 moles de hidrégeno con un mol de monéxido de
carbono y 4 moles de hidrogeno con un mol de diéxido de carbono para dar metano y agua:

CO + 3 Hp < CHa + H,0 AHR® = -206 kJ/mol
CO; + 4 Hy < CHy + 2 H0 AHR® = -165 kJ/mol

Dado que la alta proporcion de hidrégeno en el gas de sintesis original para una reaccion completa no existe en la
mayoria de los casos, se hace reaccionar para su aumento, con frecuencia con la denominada reaccién de
desplazamiento de gas pobre, mondxido de carbono y agua para dar hidrogeno y dioxido de carbono segun la
ecuacion

CO + H,0 < Hy + CO, AHRC = -41 kJ/mol

Ademas, se desarrollan aun una pluralidad de otras reacciones secundarias, entre las cuales, también la reaccion de
Boudouard, en la que se descompone mondxido de carbono en carbono y diéxido de carbono.

2 CO < C + CO, AHR® = -173 kJ/mol

Esta reaccion es indeseada, dado que se elimina el mondxido de carbono necesario para la metanizacion y se
deposita el carbono producido sobre la superficie del catalizador y desactiva éste. Mediante la adicion de agua
puede suprimirse esta reaccion.

En el articulo “Entwicklung eines Verfahrens zur Methanisierung von biomassestammigem Synthesegas in
Wabenkatalysatoren”, GWF, 150(2009) n.° 1-2, pag. 45-51, se ocupa de la reaccion de equilibrio de la reaccion de
metanizacion en condiciones estequiométricas. Segun esto, se favorece la formacion de metano con altas presiones
y a bajas temperaturas. En el funcionamiento sin presién son posibles conversiones de CO de hasta el 95 % en un
intervalo de temperatura entre 200 °C y 350 °C.
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A temperaturas mas altas debe elevarse cada vez mas la presion para obtener conversiones iguales. También en
este caso, aumenta la velocidad de reaccién a temperatura creciente. En el funcionamiento sin presion se requiere,
para una conversion casi completa, a una temperatura de aprox. 225 °C, un tiempo de permanencia de 1 s, a aprox.
325 °C, un tiempo de permanencia de 0,01 s. Asi, las condiciones de reaccion tienen una influencia decisiva sobre el
tamafio del reactor y el concepto de reactor.

El articulo “SNG from coal and dry biomass - A technology review from 1950 to 2009”, Fuel, volumen 89, publicacion
8, agosto de 2010, pag. 1763-1783" proporciona un amplio resumen sobre los procedimientos desarrollados para la
preparacion de SNG.

Un gran nimero de procedimientos se desarrollé en el momento de la crisis del petréleo en los afios 1970 con el
punto de central de la preparacion de SNG a partir de carbon disponible de manera favorable. Se conocen
procedimientos con reactores de lecho sélido como procedimiento Lurgi, TREMP(Haldor Topsoe), Conoco/BGC,
HICOM, Linde, RMP y ICI/Koppers. Se han desarrollado procedimientos de lecho fluidizado por Bureau of Mines, en
el proyecto Bi-Gas y en el procedimiento Comflux. Ademas, existen adn otros conceptos, tal como el proyecto
Synthane, la gasificacién del carbén catalitica y la metanizacion en fase liquida.

Los reactores usados trabajan o bien de manera adiabatica con refrigeradores intercalados o se enfrian
preferentemente con agua en ebullicion. Con frecuencia se enfria de manera intermedia un flujo parcial del gas de
producto y se reconduce de nuevo a la entrada del reactor.

La Unica instalacion a escala técnica mundialmente hasta ahora para la produccion de metano a partir de carbon es
la planta Great Plains Synfuels que trabaja desde 1984 en Dakota del Norte, EE.UU. No se han construido otras
instalaciones debido a los altos constes de inversion y nuevos hallazgos de fuentes de gas natural. En la instalacion
de Dakota se genera gas de sintesis en 14 gasificaciones paralelas y en varios reactores de metanizacion
autotérmicos con etapas de enfriamiento intercaladas. El diéxido de carbono producido a este respecto se almacena
de manera subterranea.

El documento DE 25 49 439 Al describe un procedimiento para la produccion de SNG, en el que se conduce un gas
de sintesis previamente calentado, que contiene 6xidos de carbono e hidrégeno, por un reactor de lecho fluidizado
adiabatico y en el que una parte del gas de producto se reconduce al circuito y se mezcla con el gas bruto. Mediante
la reconduccién del gas de producto que contiene hidrégeno, se vuelve innecesaria una reaccion de desplazamiento.
Por otro lado, se agranda el reactor de manera insignificante. La temperatura de entrada se encuentra entre 250 °C y
350 °C, la temperatura de salida entre 500 °C y 700 °C.

El gas de producto se enfria, de modo que éste tiene una temperatura entre 250 y 350 °C y se encuentra al menos
50 grados por encima del punto de condensacion. Una parte del gas de producto se extrae como gas de circulacién
y se reconduce al flujo de gas bruto.

Un procedimiento para la generaciéon de un gas con un contenido en metano del 90 hasta por encima del 98 % en
mol, seco, se ha descrito en el documento US 3 922 148 o bien en el documento DE 25 21 189 Al correspondiente.
En este caso se hacen reaccionar en primer lugar fracciones de alto punto de ebullicion procedentes del
procedimiento del petréleo con oxigeno puro y vapor de agua para dar gas de sintesis con un contenido en metano
del 6 al 20 % en mol, seco, a temperaturas entre 650 y 930 °C y una presién entre 25 y 150 bar. Tras el enfriamiento
y la purificacién, se eleva el contenido en metano del gas en tres reactores de metanizacién con lechos sélidos
gradualmente hasta la concentracion final. Entre las etapas se purifica y se enfria el gas en cada caso. El proceso es
muy costoso mediante el gran nimero de etapas de metanizacién. En la generacion de gas de sintesis debe
qguemarse ademas una parte de la materia prima. Se generan grandes cantidades de vapor de trabajo. En total, la
eficacia del proceso es baja.

El documento US 3 970 435 describe un reactor de metanizacién con alimentacién de gas de sintesis procedente de
la gasificacién de carbén. El gas de sintesis que procede del gasificador tiene la composicion del 35 % de H,, del 35
% de CO, del 2 % de CO,, del 2 % de CO,, del 2 % de H;0, del 25 % de CH4 y del 1 % de impurezas, tal como, por
ejemplo, H2S, cenizas volante o alquitran. La presion asciende a aproximadamente 69 bar. En un reactor de
desplazamiento se eleva el contenido en hidrégeno. El gas contiene, tras un lavado del gas CO, el 56,2 % de Hy, el
18,8 % de CO y el 25 % de CH,. La temperatura de entrada en el primer reactor se encuentra a 260 °C. Este est&
constituido por un reactor de haz tubular con agua en ebullicion con piezas insertadas en forma de estrella
revestidas con catalizador en los tubos de reaccién. Las piezas insertadas de catalizador separan el tubo de
reaccion en la seccion transversal en varios canales de flujo independientes. Mediante esta estructura, resulta una
baja pérdida de presién. La actividad del catalizador es variable a lo largo del eje tubular y se ajusta de modo que se
genera a través de toda la longitud del tubo la misma cantidad de calor. La vida util del catalizador se eleva debido a
ello. Los tubos de reaccion estan reunidos en series, que estan sumergidas en varios recipientes con un medio en
ebullicién, preferentemente agua. Dentro de cada recipiente estan previstos adicionalmente conductos de retorno. La
presion en el espacio de portador de calor se limita hasta aprox. 69 bar, que corresponde a una temperatura de
ebullicién en agua de 285 °C.
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En el documento EP 2 110 425 Al se propone un proceso similar de varias etapas con la diferencia esencial de que
los reactores de metanizacion conectados en serie trabajan de manera adiabatica y tienen, en cada caso, un
refrigerador de producto conectado posteriormente.

La sustancia de partida para la generacién de gas de sintesis es o bien carb6n o biomasa. En el estado de la técnica
se parte de un proceso de varias etapas, en el que se reconducen de nuevo grandes cantidades de gas de producto
de los respectivos reactores individuales como gas de circulacion, para diluir el gas de entrada en el reactor. Segun
el documento EP 2 110 425 Al se reducen las cantidades de gas de circulacién debido a que el gas de sintesis no
se alimenta completamente al primer reactor, sino que se distribuye de manera paralela en los reactores
individuales. El gas de circulacion se conduce solo en el primer reactor. Se usan reactores de metanizacion del
estado de la técnica. No se ocupa del nivel de las actividades del catalizador en los reactores individuales. La
presion de funcionamiento se encuentra en 35 bar, la temperatura de entrada se encuentra entre 240 °C y 300 °C, la
temperatura de salida a aproximadamente 600 °C.

El documento DE 24 36 297 Al describe un procedimiento para la produccion de un SNG, que puede alimentarse
directamente a la red de gas natural. El gas bruto usado se produce mediante gasificacién con presién de carbén,
alquitranes o aceites residuales pesados con adiciéon de vapor de agua y oxigeno a de 1100 °C a 1500 °C con
presiones entre 20 y 80 bar. Tras el enfriamiento y la purificacion, en particular, de compuestos de azufre, se somete
a una metanizacion al menos de dos etapas en catalizadores de niquel con presiones de 5 a 100 bar y temperaturas
entre 200 y 500 °C. Tras la primera etapa de metanizacion, el gas de producto tiene un contenido en metano de al
menos el 60 % en volumen y se hace reaccionar en la Ultima etapa de metanizacion en un catalizador enfriado a
contracorriente indirectamente con gas.

En el documento DE 27 29 921 Al se presenta un procedimiento para la generacién de un SNG con al menos el 80
% en volumen de metano, que se realiza mediante metanizacion de mudltiples etapas en lechos sélidos con
catalizadores de niquel con presiones de 5 a 100 bar. A este respecto se produce, se purifica y se enfria en primer
lugar, un gas de sintesis segun un procedimiento conocido para la gasificacion por presiéon de carbon. Con un
contenido en metano del 8 al 25 % se hace reaccionar en primer lugar, en una metanizacion a alta temperatura con
temperaturas de entrada entre 230 °C y 400 °C y temperaturas de salida entra 550 °C y 750 °C y a continuacién se
conduce a una metanizacion a baja temperatura a temperaturas de 230 a 500 °C. La metanizacion a alta
temperatura se realiza en al menos 2 reactores de lecho sélido adiabaticos. A este respecto, se extrae en cada caso
una parte del gas de producto que sale de los reactores de lecho sélido, se enfria, se compacta y se reconduce de
nuevo a la respectiva entrada del reactor. El gas de producto que contiene metano que sale del dltimo reactor de
lecho sélido a alta temperatura se enfria antes de la entrada a la metanizacion a baja temperatura. La metanizacion
a baja temperatura se realiza en un reactor de lecho sélido adiabatico y un reactor de contracorriente enfriado
segun, por ejemplo, el documento DE 24 36 297 Al.

En el documento DE 29 49 588 Al se produce un gas rico en metano con presion elevada y temperatura elevada de
modo que el gas de sintesis alimentado se divide en dos flujos parciales. El primer flujo parcial se conduce por un
lecho soélido adiabatico catalitico y se enfria a continuacion hasta 250 °C a 400 °C, generandose vapor
sobrecalentado, con el que pueden accionarse turbinas de vapor para la generacion de corriente. A continuacion, se
mezcla con el segundo flujo parcial y se conduce a un segundo reactor de metanizacién, que esta sin embargo
enfriado. Al primer reactor de lecho sélido adiabatico esta antepuesto directamente un reactor de desplazamiento.

El documento US 2010/162626 reivindica un reactor de metanizacion adiabatico con dos zonas de reaccion rellenas
con catalizador, que estan separadas una de otra por una pared separadora. La mezcla de gas de reaccion se divide
en preferentemente dos flujos parciales iguales y se alimenta al reactor en lados opuestos, de modo que los dos
flujos parciales se conducen en contracorriente por el reactor. De esta manera, se enfria el gas de reaccion al final
de una zona de reaccién mediante el gas de reaccién que entra, en cada caso, en el otro lado de la pared
separadora. El reactor se realiza preferentemente como reactor de haz tubular. De manera conocida se usa la
primera parte del respectivo apilamiento del catalizador para la reaccion de desplazamiento y la segunda parte para
la verdadera metanizacién. A este primer reactor le siguen otros reactores de metanizacién puros, que estan
realizados de manera constructiva como el primer reactor de metanizacion. Entre los reactores individuales se
encuentran etapas de enfriamiento.

En el documento DE 32 47 821 Al se usa para una reaccion de metanizacién un tubo de reaccion relleno con
catalizador, cuya primera seccion presenta un diametro hidraulico reducido. Todo el tubo de reaccién se enfria
preferentemente mediante agua en ebullicién.

Por el documento WO 03/011449 Al se conoce un reactor de haz tubular con tubos de reaccién, cuyo diametro
hidraulico aumenta en direccion de flujo del gas de reaccion en etapas homogéneas o de manera continuamente
conica. El portador de calor fluye contra la direccién de flujo del gas de reaccion desde el extremo del tubo de
reaccion mas grande hacia el mas pequefio. Ademas, se propone aun disponer los tubos de reaccién por grupos
uno junto a otro y aumentar el diametro hidraulico de grupo a grupo o configurar igual todos los tubos de reaccion,
sin embargo, elevar su nimero de grupo a grupo. A este respecto, uno y el mismo flujo de portador de calor fluye a
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través de todos los grupos de tubos de reaccion, o cada grupo de tubos de reaccion presenta un propio circuito de
portador de calor, tal como en el caso de reactores de haz tubular individuales dispuestos uno junto a otro.

En el documento EP 1 627 678 Al se propone un procedimiento para la realizacion de reacciones de fase gaseosa
cataliticas usando un reactor de haz tubular, en el que la mezcla de gas de reaccion se divide en la entrada en los
tubos de reaccion y se dosifica a través de los tubos centrales que se encuentran en los tubos de reaccion en
distintos sitios a lo largo del relleno de catalizador.

El documento US 2006/0003402 Al describe un reactor de haz tubular para la realizacién de reacciones cataliticas,
estando dispuestos conductos de alimentacién con aberturas de flujo de salida para los reactivos en los tubos.

Para pasar a ser a largo plazo independientes de fuentes de energia fosiles y para reducir la expulsion de diéxido de
carbono, se usa cada vez mas biomasa para facilitar combustibles liquidos y gaseosos, asi como corriente y calor.
La generacion de metano y calor mediante procesos fermentativos es un procedimiento sencillo y ampliamente
expandido. El metano generado tiene, sin embargo, sélo una concentracion limitada y se usa en la mayoria de los
casos solo para la generacion de corriente. Para su uso como SNG debe acondicionarse éste posteriormente.

En el articulo “Erzeugung de SNG aus ligninreicher Biomasse”, Energie/Wasser-Praxis 4/2009, pag. 10-16, se
presentan las vias conocidas del uso de energia de biomasa. Se muestra que la conversion de la biomasa en SNG a
través de las etapas intermedias de la gasificacion y de las metanizacion consigue el maximo grado de conversion
energético. A esto hay que afiadir que las formas energéticas calor y corriente en otros procedimientos o bien no
pueden almacenarse o s6lo de manera limitada para un aprovechamiento comercial flexible.

Las instalaciones y procedimientos de metanizacion a escala técnica actualmente disponibles comercialmente se
han desarrollado para la gasificacion de carb6n. En una gran parte de estos procedimientos se realiza la
metanizacion con presion elevada en la mayoria de los casos entre 20 bar y 80 bar y a temperaturas entre 350 y 500
°C. Las temperaturas de metanizacion se seleccionan intencionadamente altas para generar con el correspondiente
calor de reaccion vapor de alta presion para la generacion de corriente acoplada. Tales reactores de metanizacién
son exigentes desde el punto de vista constructivo y caros.

El carb6n se extrae en determinadas regiones, en las que estan presentes grandes yacimientos de carbdn. Alli esta
disponible carbdn de manera central en grandes cantidades. Conceptos que se basan en grandes rendimientos y la
generacion de corriente eléctrica por medio de vapor de alta presion, pueden realizarse, por eso, de manera rentable
durante la gasificacion de carbon. La biomasa, sin embargo, se produce de manera descentrada y tiene en
comparacién con el carbdén ademas una densidad de energia claramente mas baja. Esto condiciona tamafios de
instalaciones que sean en al menos un orden de magnitud mas pequefias que las conocidas de la gasificacion de
carbdn. Los tamafios de instalacion éptimos para la conversién termoquimica de biomasa se encuentran entre 20
MW y 100 MW de potencia de combustible. De ese modo, no pueden transferirse los conceptos para la gasificacion
de carb6n de manera rentable a las instalaciones de gasificacién de biomasa claramente mas pequefias, por cuya
causa tampoco existe actualmente alin ninguna instalacion de bio-SNG a gran escala.

Trabajos de investigacion notables con respecto a este tema se realizan actualmente, por ejemplo, por ECN (Energy
Research Center of the Netherlands). En este caso, se somete a estudio la produccién de SNG mediante
gasificacion de madera y metanizacion en un reactor de lecho salido.

Desde 2002 esta en funcionamiento una instalacion de 1 MW-SNG semicomercial en Gussing, Austria. Alli pudo
mostrarse una generacion de SNG mejorada a partir de biomasa con el procedimiento AER, en el que la biomasa se
gasifica con un gasificador de dos lechos. A este respecto, se usa un adsorbedor de CO»- reactivo sélido circulante a
baja temperatura de gasificacion. El Paul-Scherrer-Institut (PSl) construyd para la metanizacion un reactor de lecho
fluidizado. Toda la instalacion produjo en 2009 durante 250 horas 100 m%h de SNG, en calidad de gas natural. La
instalacion produjo ademas calor aprovechable y corriente. Esta se ha descrito en méas detalle entre otros, en
www.eee-info.net/cms/.

El ZSW investiga en colaboracion con la parte solicitante en un procedimiento de metanizacién novedoso usando un
reactor de lecho sélido enfriado en bafio salino, véase la informacion de prensa 06/2009, www.zsw.de, o
“Produktion”, n.° 24-25, pag. 15. Un concepto de reactor correspondiente se presentd en ACHEMA 2009. A este
respecto, se presentaron dos modos de procedimiento para la facilitacion de gas de sintesis como sustancia de
partida para la metanizacién. Por un lado, puede facilitarse el gas de sintesis con el procedimiento AER a partir de
biomasa. Las ventajas del procedimiento AER se encuentran en la minimizacion de las etapas de proceso mediante
la eliminacién de una separacion de CO; conectada posteriormente y la eliminacién de una etapa de desplazamiento
de CO. Por otro lado, la corriente eléctrica hasta ahora no aprovechada, que se genera de fuentes regenerativas o
de centrales eléctricas convencionales durante la noche, pueden aprovecharse para la generacion de hidrégeno
mediante electrdlisis, véase la informacién de prensa 06/2010, www.zsw.de. Como fuente de didéxido de carbono se
tienen en consideracion gases de escape almacenados de centrales eléctricas con combustibles fosiles o gases de
escape de instalaciones de biogés.
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Como nucleo del reactor de metanizacidon se representd de manera esquematica un tubo de reaccién con tres
circuitos de portador de calor independientes con sal liquida, reduciéndose la temperatura en direccion de flujo del
gas de reaccion. Como ventajas de este procedimiento, se han indicado el tipo de reactor probado, la estructura del
reactor escalable, el control de temperatura 6ptimo mediante gradientes de temperatura ajustables en la zona entre
550 °C y 250 °C y mediante una alta capacidad de calor de la sal liquida, asi como el funcionamiento en el lado bruto
hasta 20 bar. Como gas bruto para los ensayos hasta ahora se usé un gas de sintesis con la composicion del 66,5
% de Hy, el 8,5 % de CO, el 13,0 %de CO, y el 12,0 % de CH4 (% = % en volumen). Se obtuvo un gas de producto
con el 5,9 % de Hy, el 8,0 % de CO, y el 86,1 % de CHs (% = % en volumen). Los ensayos se realizaron a
temperaturas entre 550 °C y 250 °C, con una presién de 4 bar y una velocidad espacial de 4000 Nl/(lca; h).

El concepto de reactor presentado por la parte solicitante en el Achema 2009, en efecto, permite ya una
metanizacion mas rentable de biomasa que hasta ahora con otros conceptos de reactor. Asi, en el caso de reactores
de lecho solido que se hacen funcionar de manera adiabatica con enfriamiento conectado posteriormente, se
controla la reaccion s6lo de manera insuficiente. En el caso de reactores de lecho fluidizado sigue estando ahora
como antes el problema del desgaste del catalizador y un desarrollo de reaccion comparable con un recipiente
agitador mezclado de manera ideal sin término de la reaccion. Sin embargo, los costes de produccién son todavia
relativamente altos y el gas de producto que sale aun no cumple la especificacion de alimentacion, para alimentarlo
directamente tras su secado a la red de gas natural. Por tanto existe, ahora como antes, una necesidad de reactores
de metanizacion adecuados para la produccion de SNG a partir de biomasa.

De manera correspondiente a esto, el objetivo de la invencién se encuentra en mejorar un reactor de haz tubular
genérico de modo que sea posible la metanizacion de gases que contienen CO, CO. y H, en particular, en
instalaciones mas pequefias, descentradas ain de manera econémica y en particular, pueda alimentarse el gas de
producto generado tras su secado directamente a la red de gas natural.

De acuerdo con la invencion se soluciona este objetivo en el caso de un reactor de haz tubular de acuerdo con la
reivindicacion 1, con un haz de tubos de reaccién rellenos de catalizador, a través de los cuales fluye en el
funcionamiento gas de reaccién y se lavan de manera circundante por el portador de calor, en el que los tubos de
reaccion en la zona del relleno de catalizador recorren al menos dos zonas de portador de calor separadas una de
otra, cuya primera se extiende a través de la zona de inicio del relleno de catalizador, que contiene la superficie de
inicio del relleno de catalizador y en la que las temperaturas de reaccion alcanzan su maximo, y en el que en el
funcionamiento pueden ajustarse las temperaturas de portador de calor para cada zona de portador de calor por
medio de, en cada caso, circuitos de portador de calor propios, de modo que éstas disminuyan en direccién de flujo
del gas de reaccion de zona a zona y en el que los tubos de reaccién presentan en cada caso una primera seccién
de tubo de reaccién con un primer diametro hidraulico del relleno de catalizador y en direccion de flujo del gas de
reaccion después al menos una segunda seccién de tubo de reaccidon con un segundo diametro hidraulico del
relleno de catalizado, que es mayor que el primero y en el que la primera seccion de tubo de reaccidén se extiende
por la zona de inicio del relleno de catalizador. La primera seccién de tubo de reaccién se extiende hacia el interior
de la segunda zona de portador de calor y cada tubo de reaccién presenta por toda su longitud, un didmetro interno
constante y al menos en la primera seccién de tubo de reaccién esta dispuesto un elemento de desplazamiento, por
el que esta formada la primera seccion de tubo de reaccién. El elemento de desplazamiento esta configurado como
tubo y el tubo de elemento de desplazamiento presenta al menos una abertura de flujo de entrada y al menos una
abertura de flujo de salida, por las que fluye una parte del gas de reaccién en la derivacion hacia el relleno de
catalizador y todas las aberturas de flujo de salida se encuentran en la primera zona de portador de calor.

Por el término “diametro hidraulico del relleno de catalizador” se entiende en el contexto de esta solicitud el diametro
hidraulico de la seccién transversal, que se forma mediante las paredes que encierran el espacio relleno con
catalizador.

Mediante las medidas de acuerdo con la invencién puede conseguirse una velocidad de espacio/tiempo mas alta y
con ello, un rendimiento mas grande o bien mayor aprovechamiento del catalizador con cumplimiento simultaneo de
la especificacién de alimentacién para la red de gas natural. Debido a que los tubos de reaccién en su zona de inicio,
es decir, alli donde el gas de reaccion fluye hacia el interior del relleno de catalizador y poco después ha de
esperarse la temperatura de reaccion maxima, presentan una seccién de tubo de reaccién con un diametro
hidraulico mas pequefio del relleno de catalizador que en el tubo de reaccion restante y para esta seccion de tubo de
reaccion esta dispuesta también una zona de portador de calor separada, que no se extiende mas alla de esta
seccion de tubo de reaccion, puede conducirse en esta primera zona de portador de calor con una temperatura y
velocidad de portador de calor una alta temperatura de reaccién y en consecuencia de esto, una alta velocidad de
reaccion. El diametro hidraulico relativamente pequefio del relleno de catalizador significa una via de transporte
radial reducida para el calor de reaccién y con ello, su descarga mas rapida, es decir, en combinacién con la
correspondiente zona de portador de calor separada se ha mejorado claramente el efecto de enfriamiento. La
velocidad de reacciébn mas alta provoca a su vez, una velocidad de espacio/tiempo mas alta y con ello, una
reduccion del volumen de catalizador necesario. Por tanto pueden usarse con igual potencia del reactor mas
pequefios 0 menos tubos de reaccion o pueden conseguirse con igual volumen de catalizador rendimientos mas
altos.
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En la segunda zona de portador de calor siguiente pueden adaptarse una a otra las longitudes de la primera seccion
de tubo de reaccién que se extienden alli posiblemente aun hacia el interior y de la segunda seccién de tubo de
reaccion en combinacién con la temperatura y velocidad del portador de calor, de modo que se consiga un desarrollo
de la temperatura de reaccion o bien un desarrollo de la reaccién, con el que el gas de reaccion consigue un grado
de metanizacién que cumple la especificacion de alimentacion para la red de gas natural, cuando el gas de producto
generado se haya secado.

Dado el caso puede adaptarse en la primera y en la segunda seccién de tubo de reaccién el desarrollo de reaccion,
aun por medio de una estructura adecuada del relleno de catalizador a distintos requerimientos.

Preferentemente, presenta la primera seccion de tubo de reaccién un diametro hidraulico del relleno de catalizador
en el intervalo de 10 mm a 22 mm. Con ello se consigue un transporte de calor especialmente rapido, dado que esta
presente un trayecto de transporte de calor radial s6lo pequefio. Un transporte de calor rapido permite a su vez, una
velocidad de espacio/tiempo correspondientemente alta.

Cada tubo de reaccioén presenta por toda su longitud un diametro interno constante y esta dispuesto al menos en la
primera seccion de tubo de reaccién un elemento de desplazamiento. Estas medidas permiten una configuracién
constructiva sencilla de los distintos diametros hidraulicos del relleno de catalizador, dado que las dimensiones
geométricas del tubo de reaccion, es decir, del tubo externo que rodea el elemento de desplazamiento, permanecen
iguales por toda la longitud del tubo de reaccién. A este respecto, se extiende el elemento de desplazamiento, es
decir, la primera seccién de tubo de reaccidon formada por éste, hacia el interior de la segunda zona de portador de
calor en una longitud que asciende preferentemente a del 5 % al 60 % y de manera especialmente preferente a del
10 % al 40 % de la extensioén longitudinal de la segunda zona de portador de calor.

El elemento de desplazamiento esta formado como tubo. Esta es una realizacién sencilla, econémica y con ahorro
de peso para un elemento de desplazamiento.

El tubo de elemento de desplazamiento presenta al menos una abertura de flujo de entrada y al menos una abertura
de flujo de salida, por las que fluye una parte del gas de reaccion en la derivacion hacia el relleno de catalizador.
Debido a que una parte del gas de reaccion fluye en una parte de su recorrido de flujo pasando delante del relleno
de catalizador, se aumenta la zona de la temperatura de reaccion maxima y debido a ello, se reduce la propia
temperatura de reaccion maxima, de manera que se reduce la carga local del catalizador.

A este respecto, se encuentra preferentemente la abertura de flujo de entrada aguas arriba de la superficie de inicio
del relleno de catalizador. Mediante esto se carga claramente menos el catalizador ya en su superficie de inicio o
bien de entrada.

Todas las aberturas de flujo de salida se encuentran en la primera zona de portador de calor. Mediante esto fluye el
gas de reaccidon completamente dentro de la primera zona de portador de calor en el relleno de catalizador, de modo
que las zonas que se ajustan alli de temperatura de reaccion elevada se encuentran igualmente dentro de la primera
zona de portador de calor, en la que se garantiza de todos modos la eliminacién de calor correspondientemente alta.

En un perfeccionamiento favorable de la invencion asciende a este respecto la distancia entre la abertura de flujo de
salida ultima en direccion de flujo del gas de reaccion y el extremo aguas debajo de la primera zona de portador de
calor a al menos el 10 % de la extension longitudinal de la primera zona de portador de calor. Con esta medida se
garantiza una metanizacion en gran parte del gas de reaccion ya en la primera zona de portador de calor.

En una configuracion ventajosa de la invencion presenta el reactor de haz tubular exactamente dos zonas de
portador de calor. Debido a que la primera seccién de tubo de reaccion se extiende por la zona de inicio del relleno
de catalizador y la primera zona de portador de calor se extiende como maximo hasta el extremo de esta primera
seccién de tubo de reaccién, puede conducirse alli una temperatura de reaccion alta, de modo que ya la mayor parte
del gas de reaccion se ha metanizado y alcanza sélo una segunda zona de portador de calor para completar la
metanizacion del gas de reacciéon en tanto que se cumpla la especificaciéon de alimentacién para la red de gas
natural. Con ello, se configura un reactor de haz tubular de acuerdo con la invencion, a ser posible de manera
econdémica.

Preferentemente se extiende la primera zona de portador de calor por del 15 % al 40 % de la longitud del tubo de
reaccion. Mediante esto se consigue en la primera zona de portador de calor con alto rendimiento ya un alto grado
de metanizacion de modo que, a continuacién de esto - en particular también con sélo otra zona de portador de calor
—, se garantiza aun un aumento del grado de metanizacion hasta el cumplimiento de la especificacion de
alimentacion.

La invencion se explica alin en mas detalle a continuacion por medio de las figuras a modo de ejemplo. Muestran:

la figura 1 un corte vertical por una primera forma de realizacion de un reactor de haz tubular de acuerdo con la
invencion, estando representados los tubos de reaccion de manera muy aumentada en su direccién transversal;

7



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2817849 T3

las figuras 2a-c, en cada caso cortes transversales por tubos de reaccion con posteriores bases de tubos y placas
separadoras, de una segunda, tercera y cuarta forma de realizacion de un reactor de haz tubular de acuerdo con la
invencion, estando representados los tubos de reaccién de manera muy aumentada en su direccion transversal; y

la figura 2d una vista superior sobre el tubo de reaccion de acuerdo con la figura 2a a lo largo de la linea Ild-lld.

El ejemplo de realizacion representado en la figura 1 de un reactor 1 de haz tubular de acuerdo con la invencion
presenta un haz 2 de tubos 3 de reaccion verticales rellenos de catalizador, cuyos dos extremos estan abiertos y en
cuyo perimetro exterior estan fijados de manera hermética en cada caso, en una base de tubo superior y en una
base de tubo inferior 4, 5. El haz 2 de tubos esta rodeado de un revestimiento 6 de reactor, que esta unido de
manera hermética con las bases 4, 5 de tubo y con éstas forma un espacio 7 de portador de calor, en el que los
tubos 3 de reaccion se lavan de manera circundante por un portador 8 de calor, preferentemente sal liquida.

El haz 2 de tubos esta configurado en forma de anillo con un anillo 9 exterior libre de tubos entre el revestimiento 6
del reactor y los tubos 3 de reaccion que se encuentran radialmente fuera y un espacio 10 interno libre de tubos
entre los tubos 3 de reaccién que se encuentran radialmente dentro.

La base 4 de tubo superior esta revestida por una cubierta 11 de entrada de gas, que presenta una tubuladura 12 de
entrada de gas. La base 5 de tubo inferior esta revestida por una cubierta 13 de salida de gas, que presenta una
tubuladura 14 de salida de gas.

El gas 15 de reaccion entra por las tubuladuras 12 de entrada de gas en el reactor 1 de haz tubular, se distribuye en
la cubierta 11 de entrada de gas en los tubos 3 de reaccion y atraviesa éstos. El gas 15 de reaccion acabado o bien
el gas de producto sale de los tubos 3 de reaccion en la cubierta 13 de salida de gas y entonces por las tubuladuras
14 de salida de gas fuera del reactor 1 de haz tubular.

Los tubos 3 de reaccion presentan por toda su longitud una seccion transversal constante. Su relleno 16 de
catalizador se apoya sobre un soporte 17 de catalizador, que esta dispuesto en el extremo inferior de los tubos 3 de
reaccion. El relleno 16 de catalizador se extiende desde poco por encima de la base 5 de tubo inferior hasta poco
por debajo de la base 4 de tubo superior.

En cada tubo 3 de reaccion esta dispuesto un tubo 18 de elemento de desplazamiento, que con su extremo 19
superior sobresale una longitud predeterminada del extremo superior, es decir, de la abertura de entrada de gas del
tubo 3 de reaccidn en la cubierta 11 de entrada de gas y con su extremo 20 inferior se extiende en una longitud
predeterminada hacia el interior del relleno 16 de catalizador.

Los tubos 3 de reaccion presentan, por consiguiente, en cada caso una primera seccién 21 de tubo de reaccion en
direccion de flujo del gas 15 de reaccion, en la que esta dispuesto el tubo 18 de elemento de desplazamiento, y una
segunda seccion 22 de tubo de reaccion a continuacion de ésta, en la que no estd dispuesto ningun tubo de
elemento de desplazamiento.

El interior del tubo 18 de elemento de desplazamiento esta libre de material de catalizador, de modo que el diametro
hidraulico del relleno 16 de catalizador en la primera seccion 21 de tubo de reaccién es mas pequefio que el
diametro hidraulico del relleno 16 de catalizador en la segunda seccion 22 de tubo de reaccién siguiente, en la que
no esta dispuesto ningun tubo de elemento de desplazamiento.

El extremo 19 del tubo 18 de elemento de desplazamiento, que se introduce en la cubierta 11 de entrada de gas,
forma una abertura 23 de flujo de entrada para el gas 15 de reaccion. La abertura 19 de flujo de entrada o bien el
extremo de flujo de entrada del tubo 18 de elemento de desplazamiento sobresale del relleno 16 de catalizador, el
tubo 3 de reaccién y la base 4 de tubo superior y esta dotada de un filtro 24 de particulas. Dentro del relleno 16 de
catalizador presenta el tubo 18 de elemento de desplazamiento aberturas 25 de flujo de salida, en el ejemplo
representado, en total en dos posiciones. De las aberturas 25 de flujo de salida salen partes 26 del gas 15 de
reaccion que fluye en el tubo 18 de elemento de desplazamiento hacia el relleno 16 de catalizador.

La cantidad de gas de reaccion, que fluye a través de un tubo 3 de reaccion, por consiguiente, durante la entrada en
el tubo 3 de reacciéon no entra completamente tampoco en la superficie 27 de inicio del relleno 16 de catalizador.
Mas bien fluye una parte 15a de esta cantidad de gas de reaccién en primer lugar en el tubo 18 de elemento de
desplazamiento y alli en la derivaciéon hacia el relleno 16 de catalizador, antes de que se distribuya a lo largo del
relleno 16 de catalizador fluye desde el tubo 18 de elemento de desplazamiento hacia el relleno 16 de catalizador.
Mediante esta distribucion espacial se evita la formacion de un hot spot con temperatura de reacciéon demasiado
alta.

La longitud del tubo 18 de elemento de desplazamiento que se introduce en el relleno 16 de catalizador esta
disefiada de modo que termina aguas debajo de la zona de la temperatura de reaccion maxima (hot spot).

El espacio 7 de portador de calor esta subdividido por una placa 28 separadora que discurre transversalmente a los
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tubos 3 de reaccion en dos zonas 29, 30 de portador de calor, separadas una de otra. Las zonas 29, 30 de portador
de calor se designan en direccion de flujo del gas 15 de reaccidbn como primera y segunda zona 29, 30 de portador
de calor. La placa 28 separadora esta dispuesta aguas arriba del extremo 20 inferior del tubo 18 de elemento de
desplazamiento y aguas debajo de la zona del relleno 16 de catalizador, en la que las temperaturas de reaccién
alcanzan su maximo, es decir, aguas debajo de la zona designada en el contexto de esta solicitud como zona de
inicio del relleno 16 de catalizador. En el ejemplo de realizacién representado en la figura 1, la placa 28 separadora
esta dispuesta a una distancia de aproximadamente el 30 % de la longitud del tubo de reaccién del extremo superior
de los tubos 3 de reaccion, es decir, asciende la extensién longitudinal de la primera zona 29 de portador de calor a
aproximadamente el 30 % de la longitud del tubo de reaccién a partir del extremo superior de los tubos 3 de
reaccion.

Cada zona 29, 30 de portador de calor se atraviesa en un circuito propio por un portador 8 de calor. Este entra en
cada caso, por una tubuladura 31 de entrada en una conduccion 32 de anillo de entrada, que rodea el revestimiento
6 de reactor y esta en conexion de flujo con la respectiva zona 29, 30 de portador de calor por aberturas 33 de
entrada en el revestimiento 6 de reactor. Mediante una conduccién 35 de anillo de salida, que rodea el revestimiento
6 de reactor y esta en conexion de flujo con la zona 29, 30 de portador de calor por aberturas 36 de salida en el
revestimiento 6 de reactor, sale el portador 8 de calor de nuevo de la zona 29, 30 de portador de calor y se descarga
por una tubuladura 34 de salida.

En el ejemplo de realizacién representado estan dispuestas las conducciones 32 de anillo de entrada en cada caso
en el extremo inferior de la zona 29, 30 de portador de calor y las conducciones 35 de anillo de salida en cada caso
en el extremo superior de la zona 29, 30 de portador de calor, de modo que el portador 8 de calor en cada zona 29,
30 de portador de calor fluye desde abajo hacia arriba. El portador 8 de calor y el gas 15 de reaccion atraviesan el
reactor 1 de haz tubular por consiguiente en contracorriente.

En cada zona 29, 30 de portador de calor estan dispuestas tres chapas 37, 38, 39 deflectoras horizontales con una
distancia vertical predeterminada una con respecto a otra y a la base 4, 5 del tubo o bien a la placa 28 separadora.
La chapa 39, 37 deflectora inferior y superior en cada zona 29, 30 de portador de calor esta configurada en forma de
anillo. Estas chapas 39, 37 deflectoras en forma de anillo estan fijadas de manera hermética en la pared interna del
revestimiento 6 del reactor y se extienden radialmente hacia el interior por todo el haz 2 de tubos hasta el espacio 10
interno libre de tubos. La chapa 38 deflectora central esta configurada en forma de disco y se extiende por la zona
10 interna libre de tubos radialmente hacia fuera por todo el haz 2 de tubos y termina a una distancia
predeterminada de la pared interna del revestimiento 6 de reactor.

Por consiguiente, recorreran todas las chapas 37, 38, 39 deflectoras todos los tubos 3 de reaccién y sostendran
éstos en direccion transversal.

Las aberturas 33 de entrada para el portador 8 de calor estan dispuestas entre la chapa 39 deflectora en forma de
anillo inferior y la base 5 de tubo inferior en la segunda zona 30 de portador de calor o bien la placa 28 separadora
en la primera zona 29 de portador de calor, las aberturas 36 de salida estan dispuestas entre la chapa 37 deflectora
en forma de anillo superior y la placa 28 separadora o bien la base 4 de tubo superior en la segunda o bien primera
zona 30, 29 de portador de calor. El portador 8 de calor se conduce desde las chapas 37, 38, 39 deflectoras, por
consiguiente, en forma de meandro en el flujo radial por las zonas 29, 30 de portador de calor, de modo que los
tubos 3 de reaccion se atraviesan predominantemente de manera transversal por el portador 8 de calor.

En la primera zona 29 de portador de calor alcanzan las temperaturas de reaccion en la zona de inicio del relleno 16
de catalizador su maximo. La primera zona 29 de portador de calor se extiende por esta zona de inicio en una
medida predeterminada. En el ejemplo de realizacién de acuerdo con la figura 1 estan dispuestas todas las dos
posiciones de las aberturas 25 de flujo de salida en la primera zona 29 de portador de calor; el tubo 18 de elemento
de desplazamiento se extiende, sin embargo, aun hacia el interior de la segunda zona 30 de portador de calor. La
temperatura y la velocidad de flujo del portador 8a de calor en esta primera zona 29 de portador de calor pueden
ajustarse de modo que pueda conducirse una temperatura de reaccion lo mas alta posible en esta seccion 21 de
tubo de reaccién y con ello, una velocidad de espacio/tiempo lo mas alta posible en el reactor 1 de haz tubular. La
combinacién de una primera seccién 21 de tubo de reaccién, que presenta un diametro hidraulico mas pequefio del
relleno 16 de catalizador, con una primera zona 29 de portador de calor puede optimizarse, por consiguiente,
exclusivamente para elevar la velocidad de espacio/tiempo.

Por el contrario, la combinacién de la temperatura y la velocidad del portador 8b de calor en la segunda zona 30 de
portador de calor y la longitud del extremo de la primera seccion 21 de tubo de reaccion, que se introduce en la
segunda zona de portador de calor — dado el caso - y la segunda seccién 22 de tubo de reaccion puede optimizarse
exclusivamente después de que el grado de metanizacion del gas 15 de reaccion se eleve en tanto que se cumpla la
especificacion de alimentacion.

Asi, por ejemplo, la temperatura del portador de calor en la primera zona de portador de calor 29 con 550 °C puede

ser muy alta para provocar una temperatura de reaccion lo mas alta posible y en la segunda zona 30 de portador de
calor con 250 °C puede ser muy baja para completar la metanizacion y a este respecto, impedir reacciones
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secundarias indeseadas.

Tal como muestran los dos ejemplos de metanizacién indicados a continuacion, realizados con los reactores de haz
tubular 1 descritos anteriormente, se cumple sin mas la especificacion de alimentacion:

1. Metanizacion de gas de sintesis:

mezcla de entrada: 9 % de CO; 11 % de COy; 67 % de Hy; 13 % de CHa4 (% = % en volumen)
portador de calor: bafio de sal en las dos zonas de portador de calor

presion de gas de reaccién: p < 2 Obar

velocidad de espacio-tiempo: 5000 1/h

mezcla de salida (seca): 92,3 % de CHya; 4,3 % de COg; 3,4 % de Hz (% = % en volumen)
2. Metanizacion de CO; puro:

mezcla de entrada: 20,6 % de CO3; 79,4 % de Hz (% = % en volumen)

portador de calor: bafio de sal en las dos zonas de portador de calor

presion de gas de reaccioén: p < 20 bar

velocidad de espacio-tiempo: 5000 1/h

mezcla de salida (seca): 92,3 % de CHya; 4,3 % de COy; 3,4 % de Hz (% = % en volumen)

En las figuras 2a a 2c se han mostrado tres ejemplos de realizaciéon adicionales de la disposicién del tubo 18 de
elemento de desplazamiento en el tubo 3 de reaccion.

El ejemplo de realizacion de acuerdo con la figura 2a corresponde al ejemplo de realizacion de acuerdo con la figura
1 con un disco 40 estrangulador, que rodea el tubo 18 de elemento de desplazamiento y en éste, asi como en la
pared interna del tubo 3 de reaccion esta fijado de manera hermética. El disco 40 estrangulador presenta cuatro
aberturas 41 de paso (figura 2d), a través de las cuales puede introducirse el gas 15 de reaccion en la superficie 27
de inicio del relleno 16 de catalizador.

El disco 40 estrangulador esta dispuesto a una distancia predeterminada por encima de la superficie 27 de inicio del
relleno 16 de catalizador. Con el disco 40 estrangulador puede ajustarse la cantidad de gas 15b de reacciéon que
debe entrar en la superficie 27 de inicio del relleno 16 de catalizador.

En la figura 2b esta representada una forma de realizacién, en la que el tubo 18 de elemento de desplazamiento
incluyendo el filtro 27 de particulas, si bien sobresale del relleno 16 de catalizador, sin embargo, no sobresale por
encima de la base 4 de tubo superior. En esta forma de realizacion sigue siendo transitable facilmente la base de
tubo 4 superior.

En la figura 2c esta representado un ejemplo de realizacion, en el que el tubo 18 de elemento de desplazamiento
incluyendo el filtro 27 de particulas esté incrustado completamente en el relleno 16 de catalizador. Esto significa que
la cantidad de gas de reaccion que atraviesa el tubo 3 de reaccion entra completamente en la superficie 27 de inicio
del relleno 16 de catalizador y sé6lo en el relleno 16 de catalizador entra una parte 15a de la cantidad de gas de
reaccion en el tubo 18 de elemento de desplazamiento.

También en todos los ejemplos de realizacion de acuerdo con las figuras 2a/d a 2c estan dispuestas todas las
aberturas 25 de flujo de salida en la primera zona 29 de portador de calor y el tubo 18 de elemento de
desplazamiento, sin embargo, es decir, la primera seccién 21 de tubo de reaccién se introduce en la segunda zona
30 de portador de calor.
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REIVINDICACIONES

1. Reactor de haz tubular para la realizacién de reacciones de fase gaseosa cataliticas, en particular, de reacciones
de metanizacion, con

un haz de tubos de reaccion rellenos de catalizador, a través de los cuales fluye en el funcionamiento gas (15) de
reaccion y se lavan de manera circundante por el portador de calor,

en el que los tubos (3) de reaccion en la zona del relleno (16) de catalizador recorren al menos dos zonas (29, 30)
de portador de calor separadas una de otra, cuya primera se extiende por la zona de inicio del relleno de catalizador,
gue contiene la superficie de inicio del relleno de catalizador y en la que las temperaturas de reaccién alcanzan su
valor maximo y

en el que en el funcionamiento pueden ajustarse las temperaturas de portador de calor para cada zona de portador
de calor por medio de, en cada caso, circuitos de portador de calor propios de modo que éstas disminuyen en
direccion de flujo del gas (15) de reaccion de zona a zona y

en el que los tubos (3) de reaccién en cada caso presentan una primera seccion (21) de tubo de reacciéon con un
primer diametro hidraulico del relleno (16) de catalizador y en direccién de flujo del gas (15) de reaccién, después de
esto al menos una segunda seccion (22) de tubo de reaccién con un segundo didmetro hidraulico del relleno (16) de
catalizador que es mayor que el primero y

en el que la primera seccién (21) de tubo de reaccion se extiende por la zona de inicio del relleno (16) de catalizador
y

en el que la primera seccion (21) de tubo de reaccion se extiende hacia el interior de la segunda zona (30) de
portador de calor y

en el que cada tubo (3) de reaccion presenta por toda su longitud un didmetro interno constante y al menos en la
primera seccién (21) de tubo de reaccion esta dispuesto un elemento (18) de desplazamiento, por el que esta
formada la primera seccion (21) de tubo de reacciéon y

en el que el elemento (18) de desplazamiento esta configurado como tubo y

en el que el tubo (18) de elemento de desplazamiento presenta al menos una abertura (23) de flujo de entrada y al
menos una abertura (25) de flujo de salida, por las que fluye una parte (15a) del gas (15) de reaccion en la
derivacion hacia el relleno (16) de catalizador,

caracterizado porque

todas las aberturas (25) de flujo de salida se encuentran en la primera zona (29) de portador de calor.

2. Reactor de haz tubular segun la reivindicacion 1, caracterizado porque la primera seccion (21) de tubo de
reaccion presenta un diametro hidraulico del relleno (16) de catalizador en el intervalo de 10 mm a 22 mm.

3. Reactor de haz tubular segun la reivindicacién 1 o 2, caracterizado porque la abertura (23) de flujo de entrada se
encuentra aguas arriba de la superficie (27) de inicio del relleno (16) de catalizador.

4. Reactor de haz tubular segin una de las reivindicaciones 1 a 3, caracterizado porque la distancia entre la dltima
abertura (25) de flujo de salida en direccion de flujo del gas (15) de reaccion y el extremo aguas abajo de la primera
zona (29) de portador de calor asciende al menos al 10 % de la extension de longitud de la primera zona (29) de
portador de calor.

5. Reactor de haz tubular segiin una de las reivindicaciones 1 a 4, caracterizado porque éste presenta de manera
exacta dos zonas (29, 30) de portador de calor.

6. Reactor de haz tubular segin una de las reivindicaciones 1 a 5, caracterizado porque la primera zona (29) de
portador de calor se extiende por el 15 %-40 % de la longitud de tubo de reaccion.
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