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DESCRIPCION
Procedimiento para hacer funcionar un reactor HTS.

La presente invencion se refiere a un nuevo procedimiento mejorado para la produccidon de hidrégeno por la
reaccion de recursos carbonosos con vapor y/u oxigeno. En particular, la invencién proporciona un método para
realizar la reaccion de alto desplazamiento de gas de agua en un gas de sintesis con un contenido reducido de
vapor. La invencién también se refiere al uso de un catalizador que contiene éxidos de cinc y aluminio junto con uno
0 mas activadores en un reactor de desplazamiento de alta temperatura (HTS, por sus siglas en inglés) que opera
en condiciones en las que el gas de sintesis que entra al reactor presenta un intervalo especifico de relacion molar
oxigeno a carbono (relacion O/C) de 1,69 a 2,25. Los activadores se seleccionan de: Na, K, Rb, Cs y mezclas de los
mismos.

La produccion de hidrogeno a partir de gas natural, petréleo, carbén, coque, nafta y otros recursos carbonosos se
realiza tipicamente por reformado con vapor, reformado auto-térmico o reacciones de gasificacion. En cualquiera de
estas reacciones se produce una corriente de gas de sintesis (sintegas). El sintegas contiene hidrogeno, mondxido
de carbono, diéxido de carbono, agua y a veces nitrégeno como los principales componentes. Para disminuir el
contenido en CO del gas y maximizar el rendimiento de hidrégeno es habitual convertir el gas de sintesis ademas
mediante la reaccion de desplazamiento de gas de agua CO + H,O = CO; + Ha.

Para que transcurra esta reaccion a una velocidad factible el sintegas se convierte sobre un catalizador adecuado en
un reactor. La reaccién de desplazamiento de gas de agua es una reaccion exotérmica, limitada de equilibrio. El
rendimiento en hidrégeno se puede optimizar por lo tanto realizando la reacciéon en dos reactores adiabaticos
separados con enfriamiento entre fases. El primero de estos reactores se disefia cominmente como un reactor de
desplazamiento de alta temperatura (HTS) que contiene un catalizador de desplazamiento de alta temperatura y el
segundo como un reactor de desplazamiento de baja temperatura (LTS, por sus siglas en inglés) que contiene un
catalizador de desplazamiento de baja temperatura. Se disefian algunas plantas industriales con un reactor de
desplazamiento de alta temperatura sélo.

Un gas de sintesis siempre tendra algun potencial para la formacion de hidrocarburos especialmente metano por la
reaccion CO + 3H, = CH4 + H20. Esta reaccion de metanacion consume hidrégeno y su resistencia en los reactores
de desplazamiento debe ser suprimida. En la practica industrial actual esta reaccidon se suprime por la elecciéon
apropiada de las condiciones de reaccion. El catalizador de desplazamiento de alta temperatura (HTS) del estado de
la técnica se basa en 6xidos de hierro y cromo con o sin activadores. Este catalizador limita las condiciones de
funcionamiento puesto que debe haber presente un cierto excedente de vapor relativo a la estequiometria de la
reaccion de desplazamiento para mantener una selectividad suficientemente alta del catalizador para la reaccién de
desplazamiento de gas de agua de alta temperatura en relacion a la formacion de hidrocarburos. Este excedente de
vapor se inyecta tipicamente aguas arriba del reactor de desplazamiento de alta temperatura y produce un coste
adicional para el funcionamiento de la planta. Esto es asi debido a que se requiere energia para evaporar agua
liquida y calentar el vapor asi formado a la temperatura de reaccion.

La solicitud de patente japonesa JP 2004-321924 (JP 2004321924A) describe un catalizador de cobre-metal alcalino
para la reaccion de desplazamiento de gas de agua soportado sobre 6xidos de cinc-aluminio. El cobre es el
catalizador activo, mientras que el 6xido de zinc-aluminio actua sélo como el portador. Se ensayd el catalizador a
400 °C y a presion atmosférica correspondiendo probablemente a condiciones en la industria del automovil pero
fuera de los intervalos de operacion de HTS industrial de 2,3-6,5 MPa. Se dice que el gas tratado contiene 9 % en
vol de CO2, 31 % en vol de Nz, 23 % en vol de H,Oy 8 % en vol. de CO.

En el articulo "Higher alcohol synthesis reaction study using K-promoted ZnO catalysts IlI" [G. B. Hoflund, W. S.
Epling y D. M. Minahan Catalysis Letters Vol 45 (1.997) pags. 135-138] los autores encuentran que un catalizador de
oxido de cinc produce cantidades significativas de hidrocarburos a partir de un gas de sintesis a temperaturas y
presiones elevadas. Los autores encontraron que aunque la promocién de K inhibe algo la formacion de
hidrocarburos no se podian suprimir completamente.

La solicitud de patente francesa FR 2 567 866 describe el uso de un catalizador de desplazamiento de gas de agua
que comprende cobre y/o paladio soportado sobre una espinela (Zn Al;0s).

La presente invencion proporciona un procedimiento para reducir el exceso de agua usado en reactores de
desplazamiento de alta temperatura (HTS) para la produccion de hidrogeno reduciendo asi los costes de operacion y
energia relacionados con la evaporacion y calentamiento del vapor.

La presente invencion proporciona un procedimiento de desplazamiento de alta temperatura de un gas de sintesis
que permite el funcionamiento a relaciones molares vapor a carbono bajas (relacion S/C) — o relaciones molares
vapor a gas seco bajas de manera equivalente (relacion S/G) o relaciones molares oxigeno a carbono bajas
(relacion O/C) - en dicho gas de sintesis mientras al mismo tiempo se suprime la formacién de subproducto
hidrocarbonado, en particular formacién de metano.

Asi, se ha encontrado sorprendentemente que el excedente de vapor se puede reducir enormemente sin producir
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excesiva formacién de hidrocarburo y sin acumular presion en el reactor de desplazamiento de alta temperatura
usando catalizadores a base de éxido de cinc-aluminio activados. Usando un catalizador de espinela de cinc en vez
de un catalizador a base de 6xido de hierro se evita la formacién de hidrocarburos que seguiria normalmente del
funcionamiento con cantidades reducidas de vapor en el gas de sintesis.

Se deberia observar que la relacion S/C y la relacién S/G son parametros que cambiaran durante la conversion y asi
en el reactor, puesto que el vapor es un agente reaccionante en la reaccion de desplazamiento de gas de agua. Por
el contrario, la relacion O/C no cambia durante la conversion. Se define como relacién O/C = (nco + 2ncoz + NHzo) /
(nco + ncoz + ncra) en la entrada o en cualquier punto en el reactor, donde, por ejemplo, nco es la concentracion
molar de CO en el gas. Se prefiere describir el potencial de reduccion del gas por la relacion O/C. En algunos casos
se proporcionan los valores correspondientes de la relacion S/G y la relacion S/C del gas de entrada al reactor HTS
(antes de conversion).

De acuerdo con esto, se proporciona un procedimiento para enriquecer un gas de sintesis en hidrogeno,
conteniendo dicho gas de sintesis hidrégeno, monoxido de carbono y vapor por conversién de monoéxido de carbono
y vapor sobre un catalizador en el que dicho gas de sintesis presenta una relacion molar oxigeno a carbono de 1,69
a 2,25y en el que dicho catalizador contiene 6xidos de cinc y aluminio junto con uno o mas activadores y en el que
la conversion del mondxido de carbono y vapor ser realiza en condiciones de desplazamiento de alta temperatura
donde el gas de sintesis presenta una temperatura de 300 °C a 900 °C y la presién es 2,3 a 6,5 MPa y en el que el
catalizador comprende en su forma activa una mezcla de espinela de cinc y alimina y 6xido de cinc junto con un
activador en la forma de metal alcalino seleccionado del grupo que consiste en Na, K, Rb, Cs y mezclas de los
mismos, teniendo dicho catalizador una relacién molar Zn/Al en el intervalo 0,5 a 1,0 y un contenido de metal
alcalino en el intervalo 0,4 a 8,0 % en peso basado en el peso de catalizador oxidado.

Por ejemplo, una relacién O/C de 1,65 corresponde a relacion S/C de 0,27 en el gas de sintesis que entra al reactor
de desplazamiento.

Por la invencién es posible mantener en un reactor de desplazamiento de alta temperatura una relacién entre
hidrégeno producido y metano producido de por encima de 100.

El hallazgo de la presente invencion es particularmente sorprendente a la vista del articulo anterior por G. B. Hoflund
et al.: los autores encontraron por ejemplo que a 400 °C y 6,9 MPa, un catalizador de ZnO que contiene K al 1 %
produjo 7 g de hidrocarburos por kg de catalizador por hora. En condiciones comparables el Catalizador A de la
presente invencién como se describe a continuacion produjo sélo 0,16 g de metano por kg de catalizador por hora,
mientras se produjeron otros hidrocarburos en cantidades por debajo del limite de deteccion.

La operacion de desplazamiento de alta temperatura con bajo contenido en agua en el gas de sintesis es asi posible
ahora sin dar como resultado la formacién no deseada de hidrocarburo tal como formacién de metano. Se pueden
usar asi relaciones S/C menores en la seccion de reformado aguas arriba del reactor HTS, aumentando
significativamente de ese modo la eficacia energética de la planta y reduciendo el tamario del equipo. En particular
para plantas de amoniaco, una relacion S/C menor en la seccidon de reformado y de ese modo en la entrada del
reactor HTS se manifiesta también en consumo menor de energia durante el lavado con CO; en la seccién de
sintesis de amoniaco de la planta.

También se ha encontrado que la eficacia energética de una planta que comprende desplazamiento de alta
temperatura, tal como una planta de hidrogeno, se mejora en particular operando con valores de relacion O/C en tal
intervalo especifico de 1,69 a 2,25. Por eficacia energética se quiere decir el consumo de energia neta especifico
usado en la planta (SNEC, Gcal/1.000 Nm?® Hz) proporcionado por la cantidad de energia de la alimentacion +
combustible - vapor.

En ofra realizacion de la invencion el gas de sintesis presenta una relacion molar de oxigeno a carbono de 1,69 a
2,00 tal como 1,97 6 1,98.

Los catalizadores adecuados en particular contienen por ejemplo 34-37 % en peso de Zn 'y 22-26 % en peso de Aly
1-2 % en peso de activador alcalino en la forma de K.

El gas de sintesis que entra al reactor HTS contiene normalmente 5-50 % en vol., de CO, 5-50 % en vol., de COx,
20-60 % en vol., de Ha, 15-50 % en vol., de H20, 0-30 % en vol., de Na.

Ejemplos
Ejemplo 1

El Catalizador A se prepara como sigue. Se prepar6 una disolucion molar de aluminato de potasio en agua. La
disolucién se estabilizd con exceso de hidroxido de potasio en una relacién molar uno a uno. Se prepard otra
disolucion disolviendo 178,5 g de nitrato de cinc hexahidratado en agua desionizada y ajustando el volumen a 1 litro.
Las dos disoluciones se mezclaron juntas produciendo que se formara un precipitado. Se maduré la suspension a 95
°C durante una hora después de lo cual se ajusté el pH a 8 por adicion de acido nitrico al 10%. Se separd por
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filtracion el precipitado, se lavo repetidamente con agua caliente y se secé a 100°C seguido por calcinacion a 500 °C
durante dos horas. Se caracterizoé el polvo resultante por XRD que muestra una mezcla de ZnAl,O4 (espinela) y ZnO.
El polvo se impregno con una disolucion de K.CO3 en agua por el método de humedad incipiente y se secé a 100°C.
Se realiz6 analisis elemental por el método ICP y mostré que el catalizador contenia 36,1% de Zn, 25,1% de Al y
1,2% de K. La relacion molar Zn/Al fue asi 0,59. Se mezclé el polvo con grafito (4% p/p) y se peletizé para
proporcionar comprimidos cilindricos, 4,5 mm de diametro por 4,5 mm de altura, densidad 2,10 g/cm3. Finalmente,
los granulos se calcinaron dos horas a 550°C.

Se ensay6 el Catalizador A como sigue. El catalizador, en la cantidad 50,2 g, se cargd en un reactor tubular
revestido de cobre con DI = 19 mm. El flujo de gas total fue 214 NI/h correspondiendo a un flujo de entrada de
monoxido de carbono de F (in)e, = 1,32 mol/h. La temperatura se mantuvo constante dentro de +3°C. Se calenté el
reactor mediante tres calentadores eléctricos externos. Se registrd la temperatura por termopares internos. La
temperatura mas alta observada por todo el hecho catalitico, Tmax, fue 395°C. Se presurizé el reactor a la presion de
la reaccion P en gas de sintesis. Se precalentaron sintegas (gas de sintesis), dosificado mediante un controlador de
flujo masico Bruckner y vapor, dosificado mediante una bomba Knauer, y se mezclaron antes de pasar por el
catalizador. La composicion de gas seco fue aproximadamente 15% de CO, 10% de CO», 72% de H> y 3% de Ar. La
relacion molar vapor/gas (S/G) fue 0,07 correspondiendo a una relacién molar de oxigeno/carbono (O/C) de 1,69. La
concentracion de todos los componentes se midié de manera regular en el gas tanto de entrada como de salida seco
mediante un Cromatografo de gases Hewlett Packard calibrado a una mezcla de gases de composicién conocida.
Se registraron balances de masas para C, Hy O y se encontré que estaban dentro de 1,00 + 0,03 en todos los
casos.

La Tabla 1 registra el flujo de entrada y salida de mondxido de carbono, F(in)e ¥ F(ex)co, €l consumo de mondxido
de carbono AF¢, = F(in)e - F(ex)co, Y l0s flujos de salida de metanol y metano, F(ex)meor Y F(€X)ch4, respectivamente.

Ejemplos 2-6

Se sometié el catalizador a relaciones S/G, temperaturas y presiones, variables, y se registré la formacion de
metanol y metano para cada serie de condiciones. Los resultados se enumeran de la Tabla 1.

Ejemplo 7

Como un ejemplo comparativo se ensay6 un catalizador de Cu/Cr/Fe (Catalizador C1 que contenia 1,5 % en peso
de Cu, 6,0% de Cr, 63,5% de Fe y se conformé como comprimidos cilindricos 6 x 6 mm) como catalizador de
desplazamiento para la conversion de un gas de sintesis con una relacion relativamente baja O/C de 2,25
(correspondiendo a relacion S/G = 0,17). El procedimiento de ensayo fue como se describe en el Ejemplo 1 aparte
de usar un reactor mas pequefio con DI = 7 mm y una cantidad mas pequefia de catalizador es decir 10,1 g. A pesar
de la baja presion de 2,3 MPa y una baja cantidad de catalizador se observé produccién de metano muy alta.
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Ejemplos 8-11

Se prepararon catalizadores con diversos activadores por impregnacion del polvo de ZnAl;04/ZnO descrito en el
Ejemplo 1 con disoluciones acuosas de sales de cobre y/o potasio por el método de humedad incipiente. En el caso
de cobre se usé la sal de nitrato, mientras en el caso de potasio, se usé carbonato de potasio. Se seco el polvo
resultante, se calcind, se mezcld con grafito y se conformé como comprimidos como se describe en el Ejemplo 1.
También se prepararon los catalizadores activadores por coprecipitacion del activador junto con cinc y alumina. La
Tabla 2 enumera las composiciones por % en peso de los catalizadores A, B y D de la presente invencion. El
catalizador D contiene menos de 500 ppm de K.

Los catalizadores A, B y D se conformaron como comprimidos cilindricos de 4,5 mm de didametro x 6 mm de alto. El
procedimiento de ensayo fue como sigue. El catalizador, en una cantidad de 1-3 g, se cargd en un reactor tubular
revestido de cobre con DI = 5,4 mm de tal manera que se separaron los granulos entre si por una esfera de 5 mm de
diametro de alimina calcinada a muerte. Se calent6 el reactor mediante un dispositivo de calentamiento externo a la
temperatura de reaccion que fue T = 391°C. La temperatura se mantuvo constante dentro de + 3°C. El reactor fue
presurizado a la presion de reaccion de P = 2,5 MPa en gas de sintesis. Se precalentaron sintegas, dosificado
mediante un controlador de flujo masico Bruckner y vapor, dosificado mediante una bomba Knauer, y se mezclaron
antes hacerlos pasar sobre el catalizador. Se ajusté el flujo total para obtener una velocidad espacial masica (SV)
proxima a 50.000 Nl/kg/h. Con una carga de catalizador de 2 g esto corresponde a un flujo de F = 100 NI/h. La
composicion en volumen de sintegas fue tipicamente 10,2% de CO, 6,8% de CO2, 33,8% de H20, 47,2% de Hz y
2,0% de Ar correspondiendo a una relacién S/G de 0,51. El Ar se usé como patrén interno. La concentracion de
todos los componentes se midié de manera regular en el gas tanto de entrada como de salida seco mediante un
Cromatografo de Gases Hewlett Packard que habia sido calibrado hacia una mezcla de gases de composicion
conocida. Se registraron los balances de masas para C, Hy O y se encontré que estaban dentro de 1,00 + 0,03 en
todos los casos. En todos los casos se hizo funcionar el catalizador 60 horas en las condiciones especificadas antes
de que se registrara la velocidad.

Tabla 2
Veloc. conversién de CO sobre catalizadores de la invencién a 2,5 MPa, 391+3°C, S/G = 0,51
Ejemplo Catalizador | % Zn % Al % K" | % Cu | SV NIfkg/h | Veloc. Mollkg/h
8 A 36,1 25,1 1,2 - 54000 54
9 B 35,5 25,1 1,2 50 49200 75
11 D 38,6 22,9 - - 71400 22

*Catalizadores no impregnados con K,CO, contienen K residual que es menor que 500 ppm.

La Tabla 2 enumera la actividad de los catalizadores A, B y D mostrando el efecto de los diversos activadores.
Después de registrar la velocidad de conversion de CO en el gas humedo, se redujo el flujo de vapor a cero al
tiempo que se mantenia la temperatura y la presion sobre el reactor. En todos los casos la formacion de metano
estuvo por debajo de 0,1 g por kg de catalizador por hora.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para enriquecer un gas de sintesis en hidrégeno, conteniendo dicho gas de sintesis
hidrégeno, monoxido de carbono y vapor por conversién de monoéxido de carbono y vapor sobre un catalizador
donde dicho gas de sintesis tiene una relacion molar de oxigeno a carbono de 1,69 a 2,25 y en el que dicho
catalizador contiene 6xidos de cinc y aluminio junto con uno o mas activadores y en el que la conversion del
monoxido de carbono y vapor se realiza bajo condiciones de desplazamiento de temperatura alta donde el gas de
sintesis tiene una temperatura de 300°C a 400°C y la presién es 2,3 a 6,5 MPa y en el que el catalizador comprende
en su forma activa una mezcla de espinela de cinc y alimina y 6xido de cinc junto con un activador en la forma de
un metal alcalino seleccionado del grupo que consiste en Na, K, Rb, Cs y mezclas de los mismos, teniendo dicho
catalizador una relacion molar Zn/Al en el intervalo 0,5 a 1,0 y un contenido de metal alcalino en el intervalo 0,4 a
8,0% en peso basado en el peso de catalizador oxidado.
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