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DESCRIPCION
Aparato para la produccion de gas rico en hidrégeno

La presente invencion se refiere a un aparato para evitar la sobre-reduccién de un catalizador de conversién basado
en oxido de hierro, limitando de esta manera el deterioro estructural del catalizador.

El gas hidrégeno puede obtenerse por la reaccion catalitica de monoéxido de carbono y vapor. Esta reaccion es
exotérmica y comunmente se denomina reaccién de conversion de gas de agua o reaccion de conversion:
CO+H,0—CO,+H,. La reaccion se realiza haciendo pasar monéxido de carbono y agua a través de un lecho de un
catalizador adecuado. El gas de alimentacion que contiene mondxido de carbono y agua puede originarse de un
reformador de metano con vapor (SMR), un reformador autotérmico (ATR), un reactor de oxidacion parcial (POX), un
reactor de oxidacion parcial catalitica (CPO), un gasificador de carbon u otra materia prima soélida, u otro dispositivo
adecuado conocido en la técnica.

Un catalizador de conversidon de gas de agua convencional tipico es un 6xido de hierro promovido por 6xido de
cromo (CrO,). La clase general de 6xidos de hierro se denominara en este documento 6xido de hierro. Este
catalizador se denomina comunmente catalizador de conversion de alta temperatura porque empieza a ser activo a
temperaturas en el intervalo de aproximadamente 315,56 °C a 376,67 °C (de 600 a 710 °F), mientras que otros
catalizadores promotores de la reaccion de conversion funcionan a temperaturas mas bajas. La corriente de gas
efluente que sale de una zona de reaccion que contiene el catalizador de conversion de alta temperatura esta a una
temperatura en el intervalo de aproximadamente 379,44 °C a 537,78 °C (de 715 a 1000 °F).

El catalizador de conversion basado en 6xido de hierro promovido por 6xido de cromo tiene un precio relativamente
bajo, esta facilmente disponible y su resistencia es alta a las altas temperaturas que existen a la salida del lecho
catalitico. Sin embargo, una grave desventaja es que la velocidad de reaccion de los catalizadores de 6xido de
hierro a bajas temperaturas es comparativamente lenta. Por consiguiente, la temperatura de entrada de los
reactantes debe ser como minimo de aproximadamente 315,56 °C (600 °F).

Las limitaciones del catalizador HTS incluyen alta temperatura y sobre-reduccion, dependiendo de la alimentacion al
reactor HTS, que es normalmente la corriente de gas de sintesis producido en una etapa de produccion de
hidrogeno/gas de sintesis. La etapa de produccién de hidrégeno/gas de sintesis es donde la materia prima que
contiene carbono se convierte en hidrégeno/gas de sintesis mediante un reactor SMR, ATR, POX, un reactor CPO,
un gasificador de carbon u otra materia prima sélida, u otro dispositivo adecuado conocido en la técnica. La etapa de
produccion de hidrégeno/gas de sintesis generalmente funciona a una presion en el intervalo de 5 a 50 bar abs., y
normalmente en el intervalo de 10 a 40 bar abs. La temperatura a la cual se efectia la etapa de produccién de
hidrégeno/gas de sintesis normalmente estara en el intervalo de 700 a 1200 °C, particularmente de 750 a 1100 °C.

El aumento de temperatura a través del reactor de conversién generalmente es una limitacion que influye en el
consumo de vapor en los procesos de oxidacion parcial (POX) y de produccién de hidrogeno basados en
gasificacion. El contenido de CO en el gas de sintesis a partir de una unidad POX o una unidad de gasificacion es
alto, tipicamente mayor del 40 % en volumen. La reaccién de conversion de gas de agua se usa para convertir CO,
en presencia de H>O, en el producto deseado H» y el subproducto CO;, que se retira mediante un proceso de
separacion aguas abajo. Puesto que la reaccién de conversion es exotérmica, la conversion de grandes cantidades
de CO en el gas de sintesis a partir de una unidad POX o una unidad de gasificacién libera una gran cantidad de
calor, provocando un gran aumento de temperatura a través del reactor de conversién, lo que conduce a la
desactivacion del catalizador por sinterizacion.

Un método convencional para superar este aspecto relacionado con la temperatura en el proceso de obtencién de
hidrégeno basado en POX o gasificacion es usar una serie de etapas de reactores de conversion adiabaticos, con
un enfriamiento entre etapas, ya sea mediante intercambiadores de calor o por inactivacion directa usando agua
liquida (cf. Patentes de Estados Unidos N° 3.595.619 y 6.409.974). El requisito de vapor en la alimentacion de
conversion es relativamente alto (por ejemplo, una relaciéon en volumen de vapor a gas seco de aproximadamente
2). El calor sensible del vapor en exceso es necesario para moderar el aumento de temperatura a través del reactor
de conversion. Sin embargo, este uso en exceso de vapor reduce la eficacia térmica del proceso. Rao et al.
(Solicitud PCT US2004/000926) sugiere una configuracion y método para abordar el aspecto relacionado con la
temperatura para los procesos de obtencion de hidrégeno basados en POX y gasificacion.

En contraste, el aumento de temperatura a través del reactor de conversién es pequefio en un proceso de
produccion de hidrégeno basado en un reformador catalitico con vapor debido al menor contenido de CO (por
ejemplo, tipicamente menor del 10 % en volumen) y el alto contenido de H. (por ejemplo, tipicamente de
aproximadamente el 50 % en volumen) en el gas de sintesis. Por consiguiente, el aumento de temperatura puede
tolerarse mediante un reactor de conversién adiabatico sencillo, de una sola etapa. En el proceso de reformado con
vapor catalitico convencional, la relacion de vapor a gas seco en una alimentacion del reactor HTS tipicamente es de
aproximadamente 0,5, que es mucho menor que en los procesos basados en POX o gasificacion (por ejemplo,
relacion en volumen de vapor a gas seco de aproximadamente 2). Para el reformado catalitico con vapor, la relacion
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de vapor a gas seco generalmente se ajusta mediante el limite de sobre-reduccion del catalizador HTS, no por el
aumento de temperatura a través del reactor de conversion.

El catalizador HTS se obtiene del proveedor como hematita (Fe;O3) y se reduce in situ al estado de magnetita activa
(FesO4). Si el catalizador se reduce adicionalmente a wustita (FeO) o completamente a hierro metalico (Fe%), su
resistencia disminuira hasta un punto donde comienza a perder su integridad fisica. Un problema adicional con la
sobre-reduccion es que tanto la wustita como el hierro metalico pueden catalizar la reaccién de Fischer-Tropsch.
Esto tiene dos efectos: en primer lugar, hay una disminucién en la produccién de hidrégeno y en segundo lugar hay
un aumento en los subproductos indeseables, tanto parafinas como alcoholes superiores y aminas.

La clave para mantener el catalizador en el estado apropiado para la reaccién de conversiéon de gas de agua, pero
no la reaccion de Fischer-Tropsch, es controlar el potencial de reduccidon/oxidacion del gas de alimentacion, de
manera que el catalizador permanezca en el estado de magnetita y no en el estado de wustita o hierro metalico. El
gas de alimentacion que entra en el reactor de conversion de alta temperatura tiene cuatro constituyentes que
influyen en este equilibrio, CO, CO,, H, y H>O. El hidrégeno y el monoéxido de carbono reduciran el hierro, mientras
que el diéxido de carbono y el vapor lo oxidaran.

El control de las concentraciones relativas de CO, CO,, H, y H,O es dificil para todas las fuentes de gas de
alimentacion al reactor de conversion. Por ejemplo, para el gas de alimentacion desde un reformador catalitico con
vapor, la medicion es dificil, y la composicién real depende de muchas variables tales como la temperatura y presion
de reformado y la relacién de hidrégeno a carbono a atomos de oxigeno en el gas de alimentacion al reformador.
Este dltimo, a su vez, depende de la materia prima de hidrocarburo y de la relacion de vapor a carbono al
reformador. La relaciéon de vapor a carbono (relacion S/C) se define como la relacion (global) de los moles de vapor
a moles de atomos de carbono en los hidrocarburos en la alimentacion o alimentaciones al reformador.
Adicionalmente, es dificil saber cuales son los limites para evitar realmente la sobre-reduccion, puesto que el dafo al
catalizador (sobre-reduccion) sucede antes que los sintomas (formacion de subproducto y aumento de la caida de
presion).

Histéricamente, muchas plantas han funcionado en condiciones donde la sobre-reducciéon de los catalizadores de
conversion de alta temperatura (HTS) no era una cuestion a tener en cuenta. Durante los afios 70 y a principios de
los 80, las plantas de hidrégeno y amoniaco funcionaban a relaciones de vapor a carbono (S/C) de 3,5 y superiores.
En estas condiciones, el catalizador HTS permanecia en el estado apropiado y la sobre-reduccién del catalizador no
era una cuestion a tener en cuenta. Muchas de estas plantas necesitaban el vapor para la potencia de la caldera en
el sistema de retirada de gas. A medida que se disefiaban mas plantas de hidrégeno basadas en PSA y se
desarrollaban y se introducian en el mercado mas procesos de retirada de gas acido eficaces para las plantas de
amoniaco, se reducia la necesidad de un calor de menor nivel y los operarios empezaban a reducir la relacion S/C al
reformador por razones econdmicas. A medida que disminuia la relacién S/C, los fabricantes de catalizadores y
operarios lucharon por definir el intervalo operativo aceptable de la relacion S/C para la conversion a alta
temperatura.

La relacion molar de mondxido de carbono a didxido de carbono y la proporcion de vapor en la alimentacion al
reactor de HTS dependeran de las condiciones empleadas en la etapa de produccion de hidrogeno/gas de sintesis.
En el caso del reformado catalitico con vapor, el aumento de la temperatura de salida del reformador, el aumento de
la presion y/o la disminucion de la relacion de vapor a carbono en la materia prima (relacion de vapor a carbono) en
la alimentacion al reformador, tienden todos a aumentar el riesgo de sobre-reduccion del catalizador de conversion
en la etapa posterior del reactor de conversion.

Generalmente, para minimizar el riesgo de sobre-reduccion del catalizador de conversiéon en una etapa de
conversion a alta temperatura posterior empleando un catalizador de 6xido de hierro, generalmente ha sido
necesario emplear una mezcla de gas que contenia una cantidad sustancial de vapor (de manera que la relacion
molar de vapor a gas seco sea mayor de aproximadamente 0,5 o mayor de 0,6) y/o emplear condiciones de
produccion de hidrégeno/gas de sintesis tales que la relaciéon molar de monoéxido de carbono a didxido de carbono
en la corriente de gas esté limitada a no mas de aproximadamente 1,9 o no mas de 1,8 o no mas de 1,7.

Cuando el proceso de produccion de hidrégeno/gas de sintesis implica reformado catalitico con vapor, es posible
trabajar con un exceso de vapor suficiente, de manera que se eviten tales problemas. Sin embargo, la generacién de
tal exceso de vapor no es energéticamente eficiente y, en interés de la economia, es deseable hacer funcionar los
procesos de reformado con vapor a relaciones de vapor a carbono bajas. De hecho, la busqueda para mejorar la
economia global del reformador catalitico con vapor produjo H> que ya habia conducido la relacién de vapor a
carbono por debajo del punto donde el gas de sintesis producido por el reformador catalitico con vapor es capaz de
mantener el catalizador HTS en el estado de oxidacién apropiado. En general, el limite de la relacién de vapor a
carbono a un reformador catalitico con vapor por debajo del cual un catalizador HTS en el reactor de conversién se
sobre-reducira por el gas de sintesis del reformador catalitico con vapor es de aproximadamente 2,8. Hoy en dia, los
disefios de reformador catalitico con vapor pueden desarrollarse para relaciones de vapor a carbono de 2,5 y
menores, de manera que el reactor de conversion HTS tradicional no puede usarse mas sin dafar el catalizador.
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Es posible ajustar la composicion en el reactor HTS haciendo funcionar el reformador catalitico con vapor a una
relacion de vapor a carbono baja (es decir S/C = 2,5) y después afiadiendo vapor al gas de sintesis del reformador
catalitico con vapor inmediatamente aguas arriba del reactor HTS para ajustar la composicién de entrada del HTS
para evitar la sobre-reduccién del catalizador HTS. Desafortunadamente, los beneficios econémicos que se
consiguieron reduciendo la relacion de vapor a carbono en el proceso del reformador catalitico con vapor se
cancelan esencialmente debido a la penalizacion de eficiencia asociada con el vapor afiadido que se inyecta aguas
arriba del reactor HTS. La relacién global de vapor a carbono (incluyendo el vapor al reformador catalitico con vapor
mas la inyeccion de vapor afiadido al reactor HTS) requerida proteger el catalizador HTS de la sobre-reduccion es
de aproximadamente 2,8.

Como alternativa, puede usarse un catalizador diferente que no se vea dafado por la corriente mas reducida de un
reformador catalitico con vapor que funciona con una relacién de vapor a carbono menor de 2,8.

La presente invencion resuelve el problema de sobre-reduccion de catalizador de conversion basado en 6xido de
hierro.

Las divulgaciones relacionadas incluyen las Patentes de Estados Unidos N° 3.595.619, 4.152.407, 4.341.737,
4.861.745, 4.423.022, 5.030.440 y 6.500.403 y la Solicitud PCT US2004/000926.

En la referencia Ullmann’s Encyclopedia of Industrial Chemistry; "Hydrogen", Vol. A13, 1989, paginas 297-441 y en
Int. J. Hydrogen Energy, Vol. 22, N° 1, pag. 17 a 22, 1997, se divulga un reformador catalitico con vapor en
combinacién con un reactor convertidor de gas de agua de alta temperatura.

Breve sumario de la invencion
La presente invencion se refiere a un aparato de acuerdo con la reivindicacion 1.

La técnica anterior falla a la hora de ensefiar un método que incluya la produccién de gas de sintesis en un
reformador catalitico con vapor acoplado con la adiciéon de una corriente oxidativa a la corriente de alimentacion que
comprende gas de sintesis a un reactor de conversion, en el que la corriente oxidativa procede de al menos una de
una corriente lateral del reactor de conversioén, una corriente de producto del reactor de conversion después del
enfriamiento en un cambiador de calor, una corriente lateral o una corriente de producto de otro reactor de
conversion, corrientes de CO; puro o enriquecido de las unidades de separacion de CO,, una corriente efluente del
reactor de combustion, una corriente efluente del reactor de oxidacion selectiva, corrientes de gas de purga de
adsorcion con presion oscilante de hidrégeno, una corriente de gas de alimentacion de adsorcidon con presion
oscilante de hidrogeno y otras corrientes ricas en CO; desde la planta de hidrégeno, una refineria, una planta
quimica u otro proceso cercano para evitar la sobre-reduccién del catalizador de conversién basado en éxido de
hierro, limitando de esta manera el deterioro estructural del catalizador.

La técnica anterior falla a la hora de ensefiar un método que incluya multiples regiones de catalizador de conversion
donde una corriente de alimentaciéon gaseosa derivada de un reformador catalitico con vapor se introduce en una
region de catalizador de conversion aguas abajo y una corriente oxidativa que comprende al menos uno de H,O y
CO. y una corriente de alimentaciéon gaseosa que comprende CO y opcionalmente H>O se introduce en una region
de catalizador de conversién aguas arriba.

La técnica anterior falla a la hora de ensefiar un aparato que comprenda un reformador catalitico con vapor en
combinacion con multiples regiones de catalizador de conversion donde el efluente del reformador catalitico con
vapor proporciona corrientes de alimentacion gaseosas a cada una de las multiples regiones de catalizador de
conversion.

Breve descripcion de las diversas vistas de los dibujos

Haciendo referencia a los dibujos, se ilustran disposiciones de aplicacion tipicas que relacionan la presente
invencion con una reaccion de conversion. Los nimeros de referencia similares se refieren a elementos similares en
las diversas vistas.

La Figura 1 (no de acuerdo con la invencién) es un esquema con un reformador catalitico con vapor y una region
de catalizador de conversion. Las corrientes de alimentacion y oxidativa se premezclan.

La Figura 2 (no de acuerdo con la invencién) es un esquema con un reformador catalitico con vapor y una region
de catalizador de conversién donde las corrientes de alimentacién oxidativa se introducen por separado a la
region de catalizador de conversion.

La Figura 3 (no de acuerdo con la invencion) es un esquema con una region de catalizador de conversiéon donde
una corriente lateral del reactor de conversion forma una corriente oxidativa.

La Figura 4 es un esquema de una realizacion de la presente invencidon con una region de catalizador de
conversion de alta temperatura y una region de catalizador de conversion de temperatura baja o media donde el
efluente de la region de catalizador de conversion de baja o media temperatura forma una corriente oxidativa
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para la region de catalizador de conversion de alta temperatura.

La Figura 5 es un esquema de una realizacién de la presente invencidon con dos regiones de catalizadores de
conversion y corrientes de alimentacion y oxidativa premezcladas a la region aguas arriba y opcionalmente
corrientes de alimentacion y oxidativa premezcladas a la region aguas abajo.

La Figura 6 es un esquema de una realizacion de la presente invencion con tres regiones de catalizador de
conversion.

La Figura 7 es un esquema de una realizacion de la presente invencién con cinco regiones de catalizador de
conversion.

La Figura 8 es un esquema de una realizacion de la presente invencidon con una region de catalizador de
conversion y una region de catalizador de oxidacion selectiva.

La Figura 9 es un esquema de una realizacion de la presente invencion con enfriamiento entre regiones.

La Figura 10 es un esquema de una realizacion de la presente invencién con enfriamiento de una corriente de
alimentacion y una corriente oxidativa combinadas aguas abajo.

La Figura 11 es un esquema de una realizacion de la presente invencidon con inyeccion de agua entre las
regiones cataliticas.

Descripcion detallada de la invencién

En general, la temperatura de entrada del gas de alimentacion para una reaccién de conversion de alta temperatura
esta en el intervalo de 288 a 399 °C (de 550 a 750 °F) y tipicamente se usa un catalizador basado en 6xido de
hierro. Para una reaccion de conversion de temperatura media, la temperatura de entrada del gas de alimentacion
generalmente es de aproximadamente 204 a 316 °C (de 400 a 600 °F) y para la reaccion de conversion a baja
temperatura, la temperatura de entrada del gas de alimentacion generalmente es de aproximadamente 177 a 232 °C
(de 350 a 450°F). Tanto para la conversiéon a temperatura media como la conversién a baja temperatura,
tipicamente se usa un catalizador basado en cobre. Un catalizador de conversién es un catalizador que interviene en
la reaccion de conversion de gas de agua.

Haciendo referencia ahora a la Figura 1, se proporciona un reactor de conversiéon que tiene una primera region de
catalizador de conversiéon 1 que contiene un catalizador de conversién de alta temperatura. El catalizador de
conversion puede ser un catalizador de conversion de F203 promovido por CrO,. Una primera corriente gaseosa 11,
que comprende gas de sintesis de un reformador catalitico con vapor 81 se introduce a la primera region de
catalizador de conversion 1. El reformador catalitico con vapor 81 puede funcionar con una relaciéon de vapor a
carbonode 1,7 a 2,8 ode 2,2 a 2,7. Como resultado de hacer funcionar el reformador dentro de estas relaciones de
vapor a carbono, la relacion CO/CO. puede ser mayor de 1,61 o mayor de 1,75 o mayor de 1,9. Una primera
corriente oxidativa 21 que comprende CO- se mezcla con la primera corriente gaseosa 11 antes de introducirla en la
primera region de catalizador de conversion 1. La relacion molar de la primera corriente oxidativa 21 a la primera
corriente gaseosa 11 puede ser de 0,0001 a 0,8, o puede ser de 0,0005 a 0,2 o puede ser de 0,0005 a 0,1. Las
fuentes de corriente oxidativa pueden incluir el efluente de un segundo reactor de conversion, corrientes de CO;
enriquecidas de las unidades de separacién de CO,, corrientes efluentes de un proceso de combustion, corrientes
efluentes del reactor de oxidacion selectiva, corrientes de gas de purga de adsorcion con presion oscilante de
hidrégeno, corrientes de gas de alimentacion de adsorcidon con presion oscilante de hidréogeno y otras corrientes
ricas en CO; de la planta de hidrogeno, una refineria, una planta quimica u otro proceso cercano.

Se define una corriente reductora como una corriente con una composiciéon que reducira el catalizador de conversién
de su estado funcional a un estado de oxidacion inferior.

Una corriente oxidativa se define como una corriente que puede combinarse con una corriente reductora para dar
como resultado una corriente que no reducira el catalizador de conversion de su estado funcional a un estado de
oxidacion inferior.

Como se define en este documento, una corriente de CO; enriquecida puede incluir una corriente de CO; puro. Una
corriente rica en CO; puede incluir una corriente de CO; puro.

Una corriente efluente es cualquier corriente saliente. Las corrientes laterales y las corrientes de producto final son
ambas corrientes efluentes.

Un proceso cercano se define como proceso que puede estar conectado por tuberias.

El reformado catalitico con vapor, denominado también reformado de metano con vapor (SMR) o reformado con
vapor, se define como cualquier proceso usado para convertir alimentaciones de hidrocarburo en gas de sintesis por
reaccion con vapor sobre un catalizador. El gas de sintesis, comiunmente denominado syngas, es una mezcla que
comprende hidrégeno y mondéxido de carbono.

Un reformador catalitico con vapor, denominado también reformador de metano con vapor, se define como cualquier
aparato usado para convertir alimentaciones de hidrocarburo en gas de sintesis por reacciéon con vapor sobre un
catalizador.
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Un proceso de combustion se define como cualquier proceso, tal como un proceso en horno, que hace reaccionar un
combustible carbonico y un oxidante para producir CO; y otros gases.

Un reactor de oxidacién selectiva se define como un dispositivo que tiene un catalizador, tal como el catalizador
Selectoxo™ comercializado por Engelhard Corporation, para la oxidacion selectiva de CO en H; para producir CO, y
otros gases.

En la realizacién (no de acuerdo con la invencion) mostrada en la Figura 1, la primera corriente gaseosa 11 y la
primera corriente selectiva 21 se introducen indirectamente, es decir, después de la mezcla. En una realizaciéon
alternativa (no de acuerdo con la invencién), mostrada en la Figura 2, la primera corriente oxidativa 21 puede
introducirse directamente en la primera region de catalizador de conversion 1 separada de la primera corriente
gaseosa 11. La introduccién de una corriente directamente en una region de catalizador de conversion significa que
la corriente no se mezcla con otra corriente antes de su introduccion como en la Figura 2. Introducir una corriente
indirectamente en una region de catalizador de conversion significa que la corriente se mezcla con otra corriente
antes de su introduccién como en la Figura 1. Puede incluirse un dispositivo de mezcla separado (no mostrado) para
efectuar la mezcla de las corrientes. En la Figura 2, la primera corriente gaseosa 11, que comprende gas de sintesis
de un reformador catalitico con vapor 81, se introduce en la primera region de catalizador de conversién 1 por
separado de la primera corriente oxidativa 21. El reformador catalitico con vapor 81 puede hacerse funcionar con
una relacién de vapor a carbono de 1,7a2,8o0de 2,2a 2,7.

En la primera regiéon de catalizador de conversion 1 de las Figuras 1 y 2, se hacen reaccionar CO y H,O en
presencia del catalizador de conversion para producir H, y CO- adicionales, formando de esta manera una corriente
de producto de la primera region 31. La corriente de producto de la primera regién 31 se retira del reactor de
conversioén como corriente de producto 41.

Como alternativa, una corriente oxidativa 21 puede proceder de la corriente de producto final del reactor de
conversion después de, por ejemplo, enfriarla en un cambiador de calor, o de corrientes efluentes intermedias. La
corriente efluente intermedia puede ser cualquier corriente lateral y puede tomarse del extremo de una region
catalitica 1 o del interior de la regién catalitica 1 en una realizaciéon (no de acuerdo con la invenciéon) como se
representa en la Figura 3 mediante la corriente 51. Una corriente lateral se define como una corriente extraida de
cualquier region catalitica que se haya visto afectada por la reaccion de conversion, pero que no incluye la corriente
de producto final 41 del reactor de conversion. Una corriente lateral puede proceder de cualquier localizacién aguas
abajo de una corriente de alimentacion gaseosa 11 con la condicidon de que se hayan producido H; y CO; adicionales
en comparacién con la corriente de alimentacién, haciéndola de esta manera mas oxidativa que la corriente de
alimentacién gaseosa. La corriente lateral puede inyectarse sin modificar o después del enfriamiento en un
cambiador de calor (no mostrado). En la Figura 3, la corriente gaseosa 11 comprende gas de sintesis de un
reformador catalitico con vapor 81. El reformador catalitico con vapor 81 puede funcionar con una relaciéon de vapor
acarbono1,7a280de2,2a2,7.

La Figura 4 muestra una realizacion de la invencién. Se proporciona una region de catalizador de conversion de alta
temperatura 1. Una primera corriente gaseosa 11 que comprende gas de sintesis de un reformador catalitico con
vapor 81 se introduce en la primera region de catalizador de conversion 1. El catalizador catalitico con vapor 81
puede funcionar con una relacién de vapor a carbono de 1,7 a 2,8 o de 2,2 a 2,7. Una primera corriente oxidativa 21
que comprende CO; se mezcla con la primera corriente gaseosa 11 antes de introducirla en la primera region de
catalizador de conversién 1. La primera corriente gaseosa 11 y la primera corriente oxidativa 21 se introducen
indirectamente, es decir, después de la mezcla en esta figura. Como alternativa, la primera corriente oxidativa 21
puede introducirse directamente a la primera region de catalizador de conversion 1 separada de la primera corriente
gaseosa 11. En esta realizacion, la primera corriente oxidativa procede del efluente de un segundo reactor de
conversion, donde el segundo reactor de conversion puede ser un reactor de conversion a baja temperatura o a
temperatura media. Una segunda corriente gaseosa 12 que comprende CO y opcionalmente H,O se introduce en
una segunda region de catalizador de conversion 2 donde se forma CO- adicional, formando de esta manera una
corriente de producto de la segunda region de catalizador de conversion 32, que se usa como la primera corriente
oxidativa 21. La primera corriente gaseosa 11 y la segunda corriente gaseosa 12 pueden ser de la misma fuente, es
decir, del reformador catalitico con vapor 81, pero esto no es imprescindible. Por ejemplo, la segunda corriente
gaseosa 12 puede ser de un ATR, un POX o un gasificador. La primera corriente oxidativa 21 puede proceder en su
totalidad o en parte de la corriente de producto de la segunda regién de catalizador de conversion 32. En la primera
region de catalizador de conversion 1, el CO y el H,O se hacen reaccionar en presencia del catalizador de
conversion para producir Hz y CO; adicionales, formando de esta manera una corriente de producto de la primera
region 31. La corriente de producto de la primera regiéon 31 se retira del reactor de conversion como corriente de
producto 41.

Haciendo referencia ahora a la Figura 5, que ilustra otra realizacion de la presente invencion, se proporciona un
reactor de conversion que tiene una primera region de catalizador de conversidon 1 y una segunda region de
catalizador de conversion 2. En esta realizacién, la primera regidon de catalizador de conversién 1 y la segunda
region de catalizador de conversion 2 pueden contener ambas catalizador de conversion de alta temperatura. El
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catalizador de conversién puede ser un catalizador de conversién de Fe;O3; promovido por CrO,. Una primera
corriente gaseosa 11, que comprende gas de sintesis de un reformador catalitico con vapor 81 se introduce en la
primera region de catalizador de conversion 1. El catalizador catalitico con vapor 81 puede funcionar con una
relacion de vapor a carbono de 1,7 a 2,8 o de 2,2 a 2,7. Una primera corriente oxidativa 21 que comprende CO; se
mezcla con la primera corriente gaseosa 11 antes de introducirla a la primera region de catalizador de conversién 1.
La primera corriente gaseosa 11 y la primera corriente oxidativa 21 se introducen indirectamente, es decir, después
de la mezcla en esta figura. Como alternativa, la primera corriente oxidativa 21 puede introducirse directamente a la
primera region de catalizador de conversion 1 por separado de la primera corriente gaseosa 11. La reaccién molar
de la primera corriente oxidativa 21 a la primera corriente gaseosa 11 puede ser de 0,0001 a 0,8 y puede ser de
0,0005 a 0,2.

En esta realizacién mostrada en la Figura 5, la primera corriente oxidativa procede del efluente de la segunda region
de conversion 2. Una segunda corriente gaseosa 12, que comprende CO y opcionalmente H;O, H, y CO; se
introduce en la segunda regioén de catalizador de conversion 2. La primera corriente gaseosa 11 y la segunda
corriente gaseosa 12 pueden ser de la misma fuente, es decir, del reformador catalitico con vapor 81, pero esto no
es imprescindible. Una segunda corriente oxidativa 22, que comprende al menos uno de H>O (vapor) y diéxido de
carbono, se mezcla con la segunda corriente gaseosa 12 antes de introducirla en la segunda regién de catalizador
de conversiéon 2, es decir, las corrientes 22 y 12 se introducen indirectamente. Como alternativa, la segunda
corriente oxidativa 22 puede introducirse directamente en la segunda region de catalizador de conversién 2 por
separado de la segunda corriente gaseosa 12.

En la segunda region de catalizador de conversién 2, se hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de
conversion para producir H, y CO, adicionales, formando de esta manera una corriente de producto de la segunda
region de catalizador de conversion 32, que se usa como la primera corriente oxidativa 21. La primera corriente
oxidativa 21 puede proceder, en todo o en parte, de la corriente de producto de la segunda region de catalizador de
conversion 32. La primera corriente gaseosa 11 y la primera corriente oxidativa 21 pueden introducirse directamente
como se muestra en la Figura 1 o indirectamente. En la primera regiéon de catalizador de conversion 1, se hacen
reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de conversion para producir H; y CO; adicionales, formando de
esta manera una corriente de producto de la primera region 31. En esta ilustracion, la corriente de producto de la
primera region 31 se retira del reactor de conversion como corriente de producto 41.

Opcionalmente, la corriente oxidante complementaria 25 puede mezclarse con la primera corriente gaseosa 11 antes
de su introduccioén en la primera region de catalizador de conversion 1. Opcionalmente (no mostrado), la corriente
oxidante complementaria 25 puede afadirse a la primera region de catalizador de conversion 1, por separado de la
primera corriente gaseosa 11.

Para sistemas con multiples regiones cataliticas, las regiones cataliticas pueden proporcionarse en el mismo
recipiente que el representado en la Figura 5 o en recipientes separados como se representa en la Figura 4.

La presente invencion puede extenderse a tres o mas regiones del catalizador de conversion. La Figura 6 ilustra una
realizacion de la presente invencion que tiene tres regiones de catalizador de conversion. La realizacion de la Figura
6 tiene una tercera region de catalizador de conversion 3. Una tercera corriente gaseosa 13 que comprende CO y
opcionalmente HO, y una corriente oxidativa opcional 23 se introducen en la tercera regiéon de catalizador de
conversion 3, se hacen reaccionar CO y H;O en la tercera region catalitica 3 para producir H, y CO adicionales,
formando de esta manera una corriente de producto de la tercera region 33 que se extrae de la tercera region de
catalizador de conversion 3 que se usa como la segunda corriente oxidativa 22. La segunda corriente oxidativa 22
puede proceder en todo o en parte de la corriente de producto de la tercera regién de catalizador de conversion 33.
La segunda corriente gaseosa 12 y la segunda corriente oxidativa 22 pueden introducirse directa o indirectamente
en la segunda region de catalizador de conversion 2, se hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de
conversion para producir H, y CO» adicionales, formando de esta manera una corriente de producto de la segunda
region 32, que se usa como la primera corriente oxidativa 21. La primera corriente oxidativa 21 puede proceder en
todo o en parte de la corriente de producto de la segunda region de catalizador de conversion 32. La primera
corriente gaseosa 11 y la primera corriente oxidativa 21 pueden introducirse directa o indirectamente. En la primera
region de catalizador de conversion 1, se hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de conversion
para producir H, y CO; adicionales, formando de esta manera una corriente de producto de la primera regién 31. La
corriente de producto de la primera region 31 se retira del reactor de conversién como corriente de producto 41. La
primera corriente gaseosa 11 que comprende gas de sintesis del reformador catalitico con vapor 81 se introduce en
la primera region de catalizador de conversiéon 1. El reformador catalitico con vapor 81 puede funcionar con una
relacion de vapor a carbono de 1,7 a 2,8 o de 2,2 a 2,7. La primera corriente gaseosa 11, la segunda corriente
gaseosa 12 y la tercera corriente gaseosa 13 pueden ser de la misma fuente, es decir, del reformador catalitico con
vapor 81, aunque esto no es imprescindible.

Pueden afiadirse mas regiones cataliticas y las regiones pueden hacerse cada vez mas pequefias, como se
representa en la Figura 7 donde, en el limite, hay una introduccion continua de corrientes de alimentacion gaseosa a
lo largo de la longitud del reactor de conversion. Aunque las regiones cataliticas se representan como separadas
espacialmente y distintas, pueden ser adyacentes, sin espacio entre ellas. La existencia de mas de una region
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catalitica se establece por la existencia de al menos una corriente de alimentacion gaseosa aguas abajo.

La Figura 8 muestra otra realizacién de la invencion. Se proporciona una region de catalizador de conversion de alta
temperatura 1. Una primera corriente gaseosa 11 que comprende gas de sintesis del reformador catalitico con vapor
81 se introduce en la primera region de catalizador de conversion 1. El reformador catalitico con vapor 81 puede
funcionar con una relacién de vapor a carbono de 1,7 a 2,8 o de 2,2 a 2,7. Una primera corriente oxidativa 21 que
comprende CO; se mezcla con la primera corriente gaseosa 11 antes de introducirla a la primera region de
catalizador de conversion 1. En esta figura, se muestra que la primera corriente gaseosa 11 y la primera corriente
oxidativa 21 se introducen indirectamente, es decir, después de la mezcla, pero las corrientes pueden introducirse
directamente. En esta realizacion, la primera corriente oxidativa procede del efluente de un reactor de oxidacién
selectiva. Una segunda corriente gaseosa 19 que comprende CO y una segunda corriente oxidativa 29 que
comprende O; se introducen en una region de catalizador de oxidacion selectiva 9 donde se forma CO; adicional,
formando de esta manera una corriente efluente del reactor de oxidacion selectiva 39, que se usa como la primera
corriente oxidativa 21. En la primera region de catalizador de conversién 1, se hacen reaccionar CO y H,O en
presencia del catalizador de conversion para producir H, y CO; adicionales, formando de esta manera una corriente
de producto de la primera region 31. La corriente de producto de la primera regién 31 se retira del reactor de
conversioén como corriente de producto 41.

Los catalizadores de conversion de alta temperatura que pueden emplearse incluyen las composiciones de 6xido de
hierro/cromia normalmente empleadas para la reaccién de conversion y pueden contener una pequefia proporcion
de cobre. Un ejemplo de un catalizador de conversién de alta temperatura adecuado se describe en la Patente de
Estados Unidos N° 5.656.566. Los catalizadores adecuados pueden tener un contenido de o6xido de hierro
(expresado como Fe;Os3) del 60 al 95 % en peso. La relacion atdomica de hierro a cromo en el precursor puede estar
en el intervalo de 6 a 20 o de 8 a 12. El precursor puede contener 6xidos de otros metales, por ejemplo aluminio,
manganeso o, como se ha mencionado anteriormente, cobre. Los precursores pueden tener una relacion atémica de
hierro a cobre de 10:1 a 100:1. Tales 6xidos adicionales pueden introducirse por coprecipitaciéon de compuestos
metalicos adecuados que se descomponen tras el calentamiento a los 6xidos con los compuestos de hierro y cromo.
Como alternativa o adicionalmente, tales 6xidos adicionales pueden incorporarse efectuando la precipitacion de los
compuestos de hierro y cromo en presencia de los 6xidos o compuestos adicionales deseados, que se
descomponen a los éxidos tras el calentamiento. Como alternativa, tales éxidos o compuestos que se descomponen
a los mismos tras el calentamiento pueden afiadirse a los compuestos de hierro y cromo precipitados antes de la
calcinacion y conformandolos en los granulos deseados. Como alternativa, los compuestos de hierro y cromo
precipitados antes o después de la calcinacion y que forman los granulos conformados, pueden impregnarse con
una solucién de compuestos que se descomponen tras el calentamiento a los 6xidos adicionales deseados.

El catalizador puede estar en forma de un lecho de relleno aleatorio de granulos del soporte, que puede ser una
espuma macroporosa, como se describe en la Patente de Estados Unidos N° 4.810.685, o monolitica, por ejemplo
una espuma de panal de abejas o macroporosa como se ha mencionado anteriormente, a la que se ha aplicado el
material catalitico, por ejemplo por impregnacioén o revestimiento.

Si, como es habitual, la reaccién de conversién a alta temperatura sobre el catalizador que contiene hierro se
efectlia adiabaticamente, la temperatura y el contenido de monéxido de carbono del gas que sale de la reaccion de
conversion de alta temperatura dependeran de la composicion del gas de entrada al convertidor y como de cerca se
ha aproximado al equilibrio de conversién. Sin embargo, el contenido de mondxido de carbono del gas que sale de la
reaccion de conversion a alta temperatura tipicamente esta en el intervalo del 2-5 % en volumen (en una base seca)
y la temperatura de salida generalmente estara en el intervalo de 350-500 °C. Si se desea, en combinacion con
cualquiera de las realizaciones, el gas convertido puede enfriarse y someterse a una conversion a baja temperatura,
por ejemplo a una temperatura de salida en el intervalo de 200-280 °C, usando catalizadores de conversion de baja
temperatura convencionales. La combinacion de conversion de alta temperatura seguida de conversion de baja
temperatura es bien conocida en la técnica.

Adicionalmente, la presente invencién puede incluir esquemas de enfriamiento en combinacién con cualquiera de las
realizaciones analizadas en las Figuras 4-8. La Figura 9 muestra un cambiador de calor externo 61 para el
enfriamiento entre etapas. En esta ilustracion, las corrientes 11, 21 y 25 se mezclan antes del enfriamiento contra la
corriente de enfriamiento 62 en el cambiador de calor 61 antes de introducirlas en la primera region de catalizador de
conversion 1. La corriente de enfriamiento 62 puede ser cualquier corriente de enfriamiento adecuada con una
temperatura menor que la corriente combinada de 11, 21 y 25. La corriente 62 puede ser también una y la misma
que las corrientes 11 o0 12, es decir, un economizador. Las corrientes 11 y 25 podrian introducirse, como alternativa,
aguas abajo del enfriador entre etapas, de manera que la corriente 21 sea la Unica corriente que pasa a través del
cambiador de calor 61. No es imprescindible que el cambiador de calor 61 sea externo respecto al recipiente del
catalizador de conversidon, como se muestra en la Figura 9, sino que puede estar dentro de la unidad como en el
cambiador de calor interno. La segunda corriente gaseosa 12 y la segunda corriente oxidativa 22 pueden
introducirse indirectamente en la segunda regioén catalitica 2, como se muestra en la figura, o directamente. En la
segunda regidon de catalizador de conversidon 2, se hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de
conversion para producir H; y CO; adicionales, formando de esta manera una corriente producto de la segunda
region 32, que se usa como la primera corriente oxidativa 21. En la primera region de catalizador de conversion 1, se
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hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de conversion para producir H, y CO; adicionales,
formando de esta manera una corriente de producto de la primera region 31. La corriente de producto de la primera
region 31 se retira del reactor de conversion como corriente de producto 41.

Puede proporcionarse también enfriamiento a las corrientes gaseosas que comprenden CO y opcionalmente H;O,
Hz y CO- y corrientes oxidativas introducidas aguas abajo, sin enfriar las corrientes de la region catalitica intermedia,
como se muestra en la Figura 10. En la Figura 10, la corriente gaseosa 11 del reformador catalitico con vapor 81 y la
corriente oxidativa 25 se combinan y después se enfrian contra la corriente de enfriamiento 62 en el cambiador de
calor 61. Como alternativa, solo puede enfriarse una de las corrientes 11 y 25. La segunda corriente gaseosa 12 y la
segunda corriente oxidativa 22 pueden introducirse indirectamente en la segunda region catalitica 2, como se
muestra en la figura, o directamente. En la segunda region de catalizador de conversion 2, se hacen reaccionar CO
y H20 en presencia del catalizador de conversion para producir H, y CO; adicionales, formando de esta manera una
corriente de producto de la segunda region 32, que se usa como la primera corriente oxidativa 21. En la primera
region de catalizador de conversion 1, se hacen reaccionar CO y H,O en presencia del catalizador de conversion
para producir H, y CO; adicionales, formando de esta manera una corriente de producto de la primera regién 31. La
corriente de producto de la primera region 31 se retira del reactor de conversion como corriente de producto 41.

El enfriamiento puede efectuarse por pulverizacion de agua entre la primera y segunda regiones del catalizador de
conversion. La Figura 11 muestra una corriente que contiene agua 71 introducida entre la primera region del
catalizador de conversion 1 y la segunda region del catalizador de conversion 2.

Ejemplos

La invencion se ilustra adicionalmente mediante los siguientes ejemplos. Los ejemplos se han obtenido mediante
una simulacion por ordenador, una metodologia aceptada en la técnica. La simulacion considera un reformador
catalitico con vapor y un reactor de conversién en combinacion.

En general, se usa la relaciéon CO/CO- en estos ejemplos para el criterio primario para la sobre-reduccién. Con el fin
de ejemplo, una relacién de CO/CO,menor de o igual a 1,61 se considerara aceptable para evitar la sobre-reduccion
del catalizador. Puesto que la inyeccion de vapor no afecta a la relaciéon CO/CO,, este criterio no es pertinente para
la inyeccion de vapor. El criterio secundario usado, cuando no se satisface la condicion primaria, es que la relacion
de vapor a gas seco sea igual a o mayor de 0,6. Cuando se satisface el criterio principal, el criterio secundario se
considera irrelevante.

Ejemplo 1 - caso base
(no de acuerdo con la invencion)

El caso base tiene una region catalitica, similar a la Figura 1, pero sin la corriente oxidativa 21. El caso base sirve
como una base para comparar la mejora de la eficacia y la sobre-reduccion. Para el caso base, la corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon de vapor a carbono (vapor-a-carbono) de 3. El efluente del reformador,
que es la corriente de alimentacion gaseosa 11 al reactor de conversion tiene una relacion CO/CO, de 1,61 y una
relacion de vapor-a-gas-seco de 0,54. La eficacia térmica de produccion de H; se normalizara con la eficacia térmica
del caso base, dando un valor de 1 para el caso base.

Con una alimentacioén al reformador que tiene una relacién de vapor a carbono de 3, se satisface el criterio principal
para evitar la sobre-reduccion del catalizador, CO/CO,< 1,61.

Ejemplo 2 - corriente de vapor reducida y no oxidativa
(no de acuerdo con la invencion)

Hay un incentivo para reducir la cantidad de vapor al reformador catalitico con vapor. Esto mejora la eficacia global
del proceso.

El ejemplo 2 tiene una region catalitica, similar a la Figura 1, pero sin la corriente oxidativa 21. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la corriente de alimentacion gaseosa 11 al reactor de conversion, tiene una relacion CO/CO; de
1,86 y una relacion de vapor-a-gas-seco de 0,46. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,015, una
mejora del 1,5 % respecto al caso base, ilustrando de esta manera el incentivo para reducir la relacién de vapor a
carbono al reformador.

Pero en este caso, no se satisface ningun criterio para evitar la sobre-reducciéon del catalizador. La relaciéon CO/CO,
es 1,86, que es mayor que el maximo de 1,61, y la relacion de vapor-a-gas-seco es de 0,46, que es menor que el
minimo de 0,6.
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Ejemplo 3 - corriente oxidativa de la corriente de producto del reactor de conversion
(no de acuerdo con la invencion)

El ejemplo 3 tiene una regién catalitica, similar a la Figura 1, con la corriente oxidativa 21. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la corriente de alimentacion gaseosa 11, se combina con una corriente oxidativa 21, que en este
ejemplo es una corriente derivada de la corriente de producto 41 desde el reactor de conversion, después de haberla
enfriado considerablemente, pero aun por encima del punto de rocio, para facilitar la compresién de reciclado. La
relacién molar de la corriente 21 a la corriente 11 es de 0,085. La corriente combinada al reactor de conversién tiene
entonces una relacion CO/CO; de 1,61. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,014, una mejora del
1,4 % respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador. Se proporciona una
mejora en la eficacia térmica similar a la del ejemplo 2, mientras se mantiene el catalizador en un régimen seguro.

Ejemplo 4 - corriente oxidativa de CO, puro
(no de acuerdo con la invencion)

El ejemplo 4 tiene una region catalitica, como en la Figura 1, con la corriente oxidativa 21. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la corriente de alimentacion gaseosa 11, se combina con una corriente oxidativa 21, que en este
ejemplo es CO, puro. La relacién molar de la corriente 21 a la corriente 11 es de 0,008. La corriente combinada al
reactor de conversion tiene entonces una relacion CO/CO; de 1,61. Se calcula que la eficacia térmica normalizada
es de 1,014, una mejora del 1,4 % respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccién del catalizador, y se proporciona una
eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Ejemplo 5 - corriente oxidativa del gas de purga de adsorcién con presion oscilante de hidrégeno
(no de acuerdo con la invencion)

El ejemplo 5 tiene una region catalitica, como en la Figura 1, con la corriente oxidativa 21. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la corriente de alimentacion gaseosa 11, se combina con una corriente oxidativa 21, que en este
ejemplo es el gas de purga de un adsorbedor con presion oscilante de hidrogeno que tiene una composicion de
45 % CO2, 22 % CHa, 20 % Hz, 12 % CO y otros componentes minoritarios tales como H;O y N». La relacién molar
de la corriente 21 a la corriente 11 es de 0,022. La corriente combinada al reactor de conversion tiene entonces una
relacion CO/CO, de 1,61. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,016, una mejora del 1,6 % respecto
al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador y se proporciona una
eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Ejemplo 6 - corriente oxidativa del gas de alimentacion de adsorcion con presién oscilante de hidrogeno
(no de acuerdo con la invencion)

El ejemplo 6 tiene una region catalitica, como en la Figura 1, con la corriente oxidativa 21. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la corriente de alimentacion gaseosa 11, se combina con una corriente oxidativa 21, que en este
ejemplo se el gas de alimentacion de un adsorbedor con presion oscilante de hidrogeno que tiene una composicion
de 72 % de Hz, 15 % de CO», 8 % de CH4, 4 % de CO y otros componentes minoritarios tales como H>O y N». La
relacién molar de la corriente 21 a la corriente 11 es de 0,065. La corriente combinada al reactor de conversién tiene
entonces una relacion de CO/CO, de 1,61. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,013, una mejora
del 1,3 % respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador y se proporciona una
eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Ejemplo 7 - reactor de conversion de dos regiones con una corriente oxidativa de la corriente de producto del reactor
de conversién

El ejemplo 7 tiene dos regiones cataliticas, como en la Figura 5, con la corriente oxidativa 22. La corriente de
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alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la segunda corriente de alimentacién gaseosa 12, se combina con una corriente oxidativa 22,
que en este ejemplo es una porcion de la corriente del producto del reactor de conversion 41 que tiene una
composicion de 54 % de Ha, 25 % de H20, 11 % de CO,, 6 % de CH4, 3 % de CO y otros componentes minoritarios
tales como N.. La primera corriente de alimentacién gaseosa 11 también es un efluente del reformador, que tiene la
misma composicion que la segunda corriente de alimentacion gaseosa 12. La relacion molar de la corriente 22 a la
corriente 12 es de 0,082. La corriente de alimentacion gaseosa 12 es mucho menor que la corriente de alimentacion
gaseosa 11. La relacién molar de la corriente 12 a la corriente 11 es de 0,076. La corriente combinada a la segunda
region catalitica del reactor de conversion tiene entonces una relacion CO/CO, de 1,61 y una relaciéon de vapor-a-
gas-seco de 0,45. La corriente combinada a la primera region catalitica del reactor de conversion a partir de la
combinacién de las corrientes 32 y 11 tiene una relacion CO/CO, de 1,61 y una relaciéon de vapor-a-gas-seco de
0,45. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,014, una mejora del 1,4 % respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador en ambas regiones
cataliticas y se proporciona una eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Debe observarse que la cantidad de corriente oxidativa se reduce significativamente para este proceso de dos
regiones cataliticas en comparacion con el proceso de una Unica region del ejemplo 3. La relacion molar de la
corriente 22 a las corrientes combinadas 11 y 12 es de 0,0058 en comparacion con la relacion molar de 0,085 para
el proceso de una sola region del ejemplo 3. El caudal de la corriente oxidativa para el proceso de dos regiones
cataliticas es solo de aproximadamente un 7 % del caudal de la corriente oxidativa para el proceso de una Unica
region catalitica del ejemplo 3.

Ejemplo 8 - reactor de conversion de dos regiones con corriente oxidativa de CO2 puro

El ejemplo 8 tiene dos regiones cataliticas, como en la Figura 5, con la corriente oxidativa 22. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la segunda corriente de alimentacién gaseosa 12, se combina con una corriente oxidativa 22,
que en este ejemplo es una corriente de CO- puro. La primera corriente de alimentacion gaseosa 11 también es un
efluente del reformador, que tiene la misma composicion que la corriente de alimentacién gaseosa 12. La relacion
molar de la corriente 22 a la corriente 12 es de 0,008. La corriente de alimentacién gaseosa 12 es mucho menor que
la corriente de alimentacion gaseosa 11. La relacion molar de la corriente 12 a la corriente 11 es de 0,077. La
corriente combinada a la segunda region catalitica del reactor de conversion tiene entonces una relacion CO/CO- de
1,61 y una relacion de vapor-a-gas-seco de 0,45. La corriente combinada a la primera region catalitica del reactor de
conversion a partir de la combinacion de las corrientes 32 y 11 tiene una relacion CO/CO, de 1,61 y una relacion de
vapor-a-gas-seco de 0,45. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,014, una mejora del 1,4 %
respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador en ambas regiones
cataliticas y se proporciona una eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Debe observarse que la cantidad de corriente oxidativa se reduce significativamente para este proceso con dos
regiones cataliticas en comparacion con el proceso de una Unica region del ejemplo 4.

Ejemplo 9 - reactor de conversion de dos regiones con corriente oxidativa del gas de purga de adsorcidon con presion
oscilante de hidrogeno

El ejemplo 9 tiene dos regiones cataliticas, como en la Figura 5, con la corriente oxidativa 22. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la segunda corriente de alimentacién gaseosa 12, se combina con una corriente oxidativa 22,
que en este ejemplo es una corriente derivada de un gas de purga de adsorcién con presion oscilante de hidrégeno
que tiene una composicion similar a la del ejemplo 5. La primera corriente de alimentacion gaseosa 11 es también
un efluente del reformador, que tiene la misma composicion que la corriente de alimentacién gaseosa 12. La relacion
molar de la corriente 22 a la corriente 12 es de 0,022. La corriente de alimentacion gaseosa 12 es mucho menor que
la corriente de alimentacion gaseosa 11. La relacion molar de la corriente 12 a la corriente 11 es de 0,078. La
corriente combinada a la segunda region catalitica del reactor de conversion tiene entonces una relacion CO/CO- de
1,61 y una relacion de vapor-a-gas-seco de 0,44. La corriente combinada a la primera region catalitica del reactor de
conversion a partir de la combinacion de las corrientes 32 y 11 tiene una relacion CO/CO; de 1,61 y una relacion de
vapor-a-gas-seco de 0,44. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,015, una mejora del 1,5 %
respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador en ambas regiones
cataliticas y se proporciona una eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Debe observarse que la cantidad de corriente oxidativa se reduce significativamente para este proceso de dos
regiones cataliticas en comparacion con el proceso de una Unica region del ejemplo 5.
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Ejemplo 10 - reactor de conversién de dos regiones con corriente oxidativa a partir del gas de alimentacion de
adsorcioén con presion oscilante de hidrogeno

El ejemplo 10 tiene dos regiones cataliticas, como en la Figura 5, con la corriente oxidativa 22. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la segunda corriente de alimentacién gaseosa 12, se combina con una corriente oxidativa 22,
que en este ejemplo es una corriente derivada de un gas de alimentacion de adsorcidon con presion oscilante de
hidrégeno que tiene una composicion similar a la del ejemplo 6. La primera corriente de alimentacién gaseosa 11
también es un efluente del reformador, que tiene la misma composicion que la corriente de alimentacion gaseosa 12.
La relacion molar de la corriente 22 a la corriente 12 es 0,062. La corriente de alimentacion gaseosa 12 es mucho
menor que la corriente de alimentacion gaseosa 11. La relacion molar de la corriente 12 a la corriente 11 es de
0,077. La corriente combinada a la segunda region catalitica del reactor de conversién tiene entonces una relacion
CO/CO; de 1,61 y una relaciéon de vapor-a-gas-seco de 0,42. La corriente combinada a la primera region catalitica
del reactor de conversion a partir de la combinacion de las corrientes 32 y 11 tiene una relacion CO/CO; de 1,61y
una relacién de vapor-a-gas-seco de 0,44. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,014, una mejora
del 1,4 % respecto al caso base.

En este ejemplo, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador en ambas regiones
cataliticas y se proporciona una eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Debe observarse que la cantidad de corriente oxidativa se reduce significativamente para este proceso de dos
regiones cataliticas en comparacion con el proceso de una Unica region del ejemplo 6.

Ejemplo 11 - reactor de conversion de dos regiones con corriente oxidativa a partir de vapor

El ejemplo 11 tiene dos regiones cataliticas, como en la Figura 5, con la corriente oxidativa 22. La corriente de
alimentacion al reformador tiene una relaciéon reducida de vapor a carbono de 2,5. En este caso, el efluente del
reformador, que es la segunda corriente de alimentacién gaseosa 12, se combina con una corriente oxidativa 22,
que en este ejemplo es una corriente de vapor. La primera corriente de alimentacién gaseosa 11 es también un
efluente del reformador, que tiene la misma composicion que la corriente de alimentacién gaseosa 12. La relacion
molar de la corriente 22 a la corriente 12 es de 0,098. La corriente de alimentacion gaseosa 12 es mucho menor que
la corriente de alimentacion gaseosa 11. La relacion molar de la corriente 12 a la corriente 11 es de 0,078. La
corriente combinada a la segunda region catalitica del reactor de conversion tiene entonces una relacion CO/CO- de
1,86 y una relacion de vapor-a-gas-seco de 0,60. La corriente combinada a la primera region catalitica del reactor de
conversion a partir de la combinacion de las corrientes 32 y 11 tiene una relacion CO/CO, de 1,61 y una relacion de
vapor-a-gas-seco de 0,65. Se calcula que la eficacia térmica normalizada es de 1,013, una mejora del 1,3 %
respecto al caso base.

En este ejemplo, no se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del catalizador en la primera
region catalitica. Sin embargo, si se satisface el criterio secundario de una relaciéon de vapor-a-gas-seco mayor de o
igual a 0,6. En la segunda region catalitica, se satisface el criterio principal para evitar la sobre-reduccion del
catalizador. Se proporciona una eficacia térmica similar a la del ejemplo 2.

Debe observarse que la cantidad de vapor para la corriente oxidativa se reduce significativamente para este proceso

de dos regiones cataliticas en comparacion con el proceso de una Unica regién usando vapor como la corriente
oxidativa.
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REIVINDICACIONES
1. Un aparato para producir un gas rico en hidrégeno que comprende:

una primera region de catalizador de conversion que tiene una entrada, donde la primera region de catalizador
de conversion contiene un catalizador de conversion basado en 6xido de hierro;

una primera fuente de corriente gaseosa que comprende un reformador catalitico con vapor para proporcionar
una primera corriente gaseosa que comprende CO y H,0, estando dicha primera fuente de corriente gaseosa en
comunicacion fluida con la entrada de dicha primera region de catalizador de conversion; y

al menos una de una segunda region de catalizador de conversién que tiene una salida y una region de
catalizador de oxidacion selectiva que tiene una salida, donde al menos una de la segunda salida de la region de
catalizador de conversion y la salida de la regién de catalizador de oxidacion selectiva esta en comunicacion
fluida con la entrada de dicha primera region de catalizador de conversion.

2. El aparato de la reivindicacion 1 que comprende adicionalmente:

una segunda fuente de corriente gaseosa para proporcionar una segunda corriente gaseosa que comprende CO
y opcionalmente H,O, estando dicha segunda fuente de corriente gaseosa en comunicacion fluida con una
entrada de dicha segunda regién de catalizador de conversion; y

una fuente de corriente oxidativa para proporcionar una corriente oxidativa que comprende al menos uno de H,O
y CO,, estando dicha fuente de corriente oxidativa en comunicacion fluida con la entrada de dicha segunda
region de catalizador de conversion.

3. El aparato de la reivindicaciéon 2 donde la segunda fuente de corriente gaseosa comprende el reformador catalitico
con vapor.

4. El aparato de la reivindicacion 1 donde la segunda region de catalizador de conversién comprende un catalizador
de conversion de baja temperatura o un catalizador de conversion de temperatura media.

5. El aparato de la reivindicacién 1 que comprende adicionalmente:

una segunda fuente de corriente gaseosa para proporcionar una segunda corriente gaseosa que comprende CO,
estando dicha segunda fuente de corriente gaseosa en comunicacion fluida con una entrada de dicha region de
catalizador de oxidacion selectiva; y

una fuente de corriente oxidativa para proporcionar una corriente oxidativa que comprende O, estando dicha
fuente de corriente oxidativa en comunicacion fluida con la entrada de dicha regién de catalizador de oxidacion
selectiva.

6. El aparato de la reivindicacion 1 donde la segunda region de catalizador de conversion contiene un catalizador de
conversién basado en cobre.
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