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RESUMO
“"PROCESSO DE PRODUQAO DE OLEFINAS”

A presente invengdo proporciona um processo para a produgdo
de olefinas em que uma nafta sintética passa num reactor de
craqueamento a vapor. A nafta sintética deriva do
fraccionamento de wuma corrente de produto de Fischer-
Tropsch. A corrente de produto de Fischer-Tropsch pode ser
separada numa fracgdo mais leve e numa fracgdo pesada e a
fraccgao pesada pode ser hidrotratada antes do
fraccionamento. Opcionalmente, a nafta sintética pode ser
hidrogenada para produzir uma nafta sintética saturada, que
pode subsequentemente passar para O reactor de cragqueamento

a vapor.
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DESCRIGAO
“PROCESSO DE PRODUGAO DE OLEFINAS”

A presente invencgao refere-se a nafta sintética, a
processos para a preparacdo de nafta sintética e a

utilizagdo de nafta sintética na produgdo de olefinas.

Convencionalmente, as olefinas 530 produzidas por
craqueamento de uma matéria-prima derivada de petrdleo
bruto. Este procedimento ¢ Thabitualmente conduzido na
presenga de vapor, para minimizar a reac¢do das olefinas
produzidas entre si. Das matérias-primas do petrdleo, a
nafta é a matéria-prima mais usualmente empregue, e as
olefinas desejadas, nomeadamente etileno, propileno,
butenos e butadieno, sado produzidas em quantidades tuteis.
No entanto, o craqueamento a vapor de nafta derivada de
petréleo bruto pode dar origem a produtos secunddrios

indesejaveis, como didéxido de carbono e aromdticoes.

A patente U35371308 revela um pProcesso para preparar
olefinas de cadeia curta a partir de uma alimentacao de
hidrocarbonetos que tem pelo menos uma fracgao que entra em
ebuligao acima da gama de pontos de ebulicac das olefinas
de cadeia curta, que 1nclul craqueamento térmico da
alimentacgdo de hidrocarbonetos, em que pelo menos parte da
alimentacdo de hidrocarbonetos ¢é uma fracgdao de o¢leo

sintética que fol submetida a hidroprocessamento.

Foi agora descokerto que uma nafta sintética derivada dos
produtos da reacgao de Fischer-Tropsch pode ser
vantajosamente utilizada na producdao de olefinas e pode
aumentar o rendimento de olefinas de cadeia curta (por
exemplo, C2-C4 olefinas). Suplementarmente, a utilizacdo de

nafta sintética derivada dos produtos da reacgao de



Fischer-Tropsch na producac de olefinas reduz a quantidade
de didéxido de carbono e de produtcs secundarios aromdticos
em comparacdo com a utilizacdo de uma nafta derivada de

petrdleo bruto.

Em conformidade, a presente 1inven¢ao proporciona um
processo para a produgdc de uma nafta sintética, que

compreende:

a) contactar uma corrente de gds de sintese, a
temperatura e pressao elevadas, com um catalisador de
Fischer-Tropsch num reactor de Fischer-Tropsch, para
gerar uma corrente de produto de hidrocarbonetos;

b) separar a corrente de produto de hidrocarbonetos
para dar origem a pelo menos uma fracg¢cao mais leve e
pelo menos uma fracgado mais pesada;

c) sujeitar pelo menos uma porgdao da fracgao mais
pesada a hidrocraqueamento e/ou hidroisomerizagdo num
reactor de hidroprocessamento, para produzir uma
corrente de produto de hidrocarbonetos de maior
qualidade;

d) combinar a fracgdo mais leve com a corrente de
produto de hidrocarbonetos de maior qualidade, para
produzir uma corrente de hidrocarbonetos combinada, e
e) fraccionar pelo mencs uma porgdo da corrente de
hidrocarbonetos combinada, para produzir uma nafta

sintética combinada.

Pode produzir-se a corrente de gads de sintese passando
vapor sobre coque ao rubro. Alternativamente, a corrente de
gds de sintese pode ser produzida a partir de petrdleo
bruto ou a partir de Dbiomassa via um processo de

gaseificagao.



Numa especificacao preferida, a corrente de gds de sintese
¢ produzida fazendo passar uma corrente de gds natural por
uma zona de reformag¢do, para produzir a corrente de gds de

sintese.

Habitualmente, as correntes de gas natural contém enxofre,
e o enxofre ¢ preferivelmente removido contactando a
corrente de gds natural que compreende enxofre com um
adsorvente numa zona de adsorg¢do, para produzir uma
corrente de gds natural com reduzido teor de enxofre e um

adsorvente com um teor acrescido de enxofre.

0 enxofre pode estar presente na alimentacgdo de gas natural
na forma de compostos orgdnicos que contém enxofre, por
exemplo, mercaptanos ou sulfureto de carbonilo, mas esta
habitualmente presente na corrente de gas natural na forma
de sulfureto de hidrogénio. A corrente de gas natural
também pode compreender olefinas e mondxido de carbono. ©
enxofre ¢é preferivelmente removido fazendo passar a
corrente de gds natural que compreende enxofre sobre um
adsorvente a uma temperatura entre 250-500°C, mais
preferivelmente entre 350-400°C, e a uma pressdo de 10-100
bar, mais preferivelmente entre 30-70 bar, por exemplo, 50
bar. O adsorvente pode ser um adsorvente de cobre em
grafite (por exemplo, cobre em carvao activado), mas ¢é
preferivelmente um adsorvente de 6xido de zinco, em que o
éxido de =zinco é contactado com sulfureto de hidrogénio e

convertido em sulfureto de zinco.

Se o0 teor de enxofre da corrente de gas natural for
superior a 30 ppm, preferivelmente supericr a 50 ppm, a
corrente de gas pode ser contactada com amina antes de

passar para a zona de adsorgao.



Vantajosamente, se a corrente de gas natural que compreende
enxofre também compreender compostos organicos gue contém
enxofre, a corrente de gas pode ser contactada com um
catalisador de conversdo de mercaptano antes do contacto
com ¢ adsorvente. O catalisador de conversdoc de mercaptano
converte o0s compostos organicos que contém enxofre, por
exemplo, mercaptanos, em sulfureto de Thidrogénio. A
corrente de gas é habitualmente contactada com ©
catalisador de conversdo de mercaptano a uma temperatura
entre 250-500°C, mais preferivelmente entre 350-400°C, e a
uma pressdo de 10-100 bar, mais preferivelmente entre 30-70

bar, por exemplo, 50 bar.

Habitualmente, o catalisador de conversao de mercaptano é
um catalisador metdlico suportado e compreende pelo menos
um metal seleccionado do grupo que consiste em platina,
palddio, ferro, cobalto, niquel, molibdénio e tungsténio
num material de suporte. Preferivelmente, o catalisador de
conversdo de mercaptano compreende pelo menos dois metais
seleccionados do grupo acima e, muito preferivelmente, o
catalisador de conversao de mercaptano compreende

molibdénio e cobalto.

O suporte pode ser um o6xido sélido com grupos OH de
superficie. O suporte pode ser um 6xido metdlico sélido,
especialmente um Oxido de um metal di-, tri- ou
tetravalente. O metal do ¢6xido pode ser um metal de
transicao, um metal nao de transicdo ou um metal de terras
raras. Exemplos de ¢xidos metdlicos sélidos incluem
alumina, titénia, ¢Oxido cobdaltico, zircdnia, céria, oxido
de molibdénio, magnésia e Oxido de tungsténio. O suporte
também pode ser um o6xido sélido ndo metdlico, como silica.
0 suporte também pode ser um ¢xido misturado, como silica-

alumina, magnésia-alumina, alumina-titdnia ou um



aluminossilicato cristalino. Preferivelmente, © suporte ¢é

alumina.

O peso total de metal no catalisador de conversao de
mercaptano pode ser (0,2-20% por peso (como metal) com base
no peso do suporte. 0O catalisador de conversao de
mercaptano compreende preferivelmente pelo menos 1%, por
exemplo, 1-30%, como 10-20%, por exemplo, 12%, de
molibdénio (com base no peso do suporte) e estdo
habitualmente presentes pelo menos 0,1% de cobalto, por
exemplo, 0,1-20%, como 3-10%, por exemplo, 4% de cobalto

(com base no peso do suporte).

Alternativamente, se a corrente de gas natural que
compreende enxofre e compostos que contém enxofre também
contiver olefinas e/ou mondxido de carbono, a corrente de
gds pode ser contactada com um catalisador de conversdo de

olefinas antes do contacto com o adsorvente.

Utiliza-se o catalisador de conversdo de olefinas para
remover da corrente de gds natural olefinas e/ou mondxido
de carbono, em que as olefinas sdo convertidas em metano e
0 monodéxido de carbono é convertido em didxido de carbono. A
corrente de gds pode ser contactada com o catalisador de
conversdo de olefinas a uma temperatura entre 400-1100°C,
mais preferivelmente entre 500-700°C, e a uma pressao de
10-100 bar, mais preferivelmente entre 30-70 bar, por

exemplo, 50 bar.

O catalisador de conversao de olefinas também ¢é um
catalisador de metal suportado como descrito acima, mas
preferivelmente compreende pelo menos 1%, por exemplo, 1-
50%, como 10-30%, por exemplo, 25% de niquel (com base no

peso do suporte) e o suporte é preferivelmente alumina.



0 gas de sintese pode ser preparado na zona de reformacdo
utilizando qualquer um dos processos conhecidos na area. A
zona de reformagdao pode nao ter substancialmente nenhum
catalisador de reformacgdo, tal como numa reacgdo de
oxidagdo parcial em que se utiliza um gas gque contém
oxigénio para a combustdo parcial do gds natural, para dar
origem a uma corrente de gas de sintese que compreende gas

natural.

Alternativamente, a =zona de reformacdo compreende um
catalisador de reformagdo, como em reformagdo a vapor ou
reformacdo auto-térmica. A reacgdo de gads natural com vapor
é conhecida como reformagao a vapor, ao passo que a reacgao
de gds natural com vapor na presenca adicional de oxigénio
ou ar, ou qualquer combinagdo destes, ¢é conhecida como
reformacdo auto-térmica. Pode utilizar-se reformacdo a

vapor ou reformagdo auto-térmica ou uma combinagdo de

ambas.

Sdc conhecidas combinagdes especificas de reformagdo a
vapor e reformag¢do auto-térmica. Na reformagcdo em série, ©
produto de um reformador a vapor passa para um reformador
auto-térmico Jjuntamente com  gas natural fresco e
alimentagdoc que contém oxigénio. Na reformagdo por
convecgdo, vapor e gas natural reagem parcialmente num
reformador & wvapor e o produto passa para um reformador
auto-térmico Jjuntamente com gas natural fresco, vapor e
alimentacdo que contém oxigénio. A corrente de produtc do
reformador auto-térmico, gue estd a uma temperatura muito
elevada, c¢ircula novamente para o reformador a vapor.
Adequadamente, a corrente de produto do reformador auto-
térmico passa por um permutador de calor antes de ser

reciclado para a zona reaccional do reformador a vapor, de



modo a proporcionar uma fonte de calor para a reacgac de
reformacdo a wvapor. O permutador de calor consiste
preferivelmente num permutador de calor de carcaga e tubos.
Qualquer uma destas montagens pode ser utilizada no

processo da presente invencédo.

A temperatura da zona de reformacédo situa-se
preferivelmente na gama desde 700 até 1100°C, especialmente
780 até 1050°C. A pressdo da zona de reformacdo situa-se
preferivelmente na gama desde 10 até 80 bar, especialmente
20 até 40 bar. Pode utilizar-se qualquer catalisador de

reformag¢do adequado, por exemplo, um catalisador de niquel.

Preferivelmente, a zona de reformagao c¢onsiste num
"Reformador Compacto", Como descrito em Hydrocarbon
Engineering, 2000, 5(5), 67-69, Hydrocarbon Processing,
79/9, 34 (Setembro de 2000), Today's Refinery, 15/8, 9
(Agosto de 2000), WO 99/02254 e WO 200023689.

Habitualmente, a razdo entre hidrogénio e mondxido de
carbono no gas de sintese produzido na zona de reformagdo e
utilizade no passo de sintese de Fischer-Tropsch do
processo da presente invengdo situa-se na gama desde 20:1
até 0,1:1, especialmente 5:1 até 1:1 por volume,
tipicamente 2:1 por volume. O gas de sintese pode conter
componentes adiciocnais, como azoto, Agua, didxido de
carbono e hidrocarbonetos de cadeia curta, como metano nao

convertido.

O catalisador de Fischer-Tropsch que pode ser empregue no
processo da presente invencao ¢ qualquer catalisador que se
saiba ser activo na sintese de Fischer-Tropsch. Por

exemplo, metais do Grupo VIII, suportados ou nao

suportados, sao catalisadores conhecidos de Fischer-



Tropsch. Destes saoc preferidos ferro, cobalto e ruténio,
particularmente ferro e c¢obalto, muito particularmente

cobalto.

Um catalisador preferido estd suportado num 6éxido
inorgénico, preferivelmente um 6xido inorgéanico
refractdrio. Suportes preferidos incluem silica, alumina,
silica-alumina, 08 6xidos do Grupo IVB, titania
(principalmente na forma de rutilo) e muito preferivelmente
6xido de zinco. Em geral, o suporte tem uma Aarea
superficial inferior a cerca de 100 Hf/g, mas pode ter uma
édrea superficial inferior a 50 m?/g ou inferior a 25 m“/g,

por exemplo, cerca de 5 m?/g.

Alternativamente, © suporte pode compreender carbono.

0 metal catalitico esta presente em quantidades
cataliticamente activas, habitualmente cerca de 1-100% por
peso, em que o limite superior ¢é atingido no caso de
catalisadores metdlicos nao suportados, preferivelmente 2-
40% por peso. Podem adicionar-se promotores ao catalisador,
que sdo bem conhecidos na &rea dos catalisadores de
Fischer-Tropsch. Promotores podem incluir ruténio, platina
ou palddio (quando ndo forem o metal catalitico primario),
aluminio, rénio, héafnio, cério, lantdnio e =zircénio, e
estdo habitualmente presentes em quantidades inferiores as
do metal catalitico primdrio (exceptuando ruténio, que pode
estar presente em quantidades equivalentes), mas a razao
promotor:metal deve ser pelc menos 1:10. Promotores

preferidos sdo rénio e hafnio.

O catalisador pode ter uma dimensdo das particulas situada
na gama de 5 até 3000 micrones, preferivelmente 5 até 1700

micrones, muito preferivelmente 5 até 500 micrones e



vantajosamente 5 até 100 micrones, por exemplo, na gama de

5 até 30 micrones.

A reacgdo de Fischer-Tropsch é preferivelmente conduzida a
uma temperatura de 180-360°C, mais preferivelmente 190-
240°C, e a uma pressao de 5-50 bar, mais preferivelmente

15-35 bar, geralmente 20-30 bar.

0 gds de sintese pode ser contactado com o catalisador de
Fischer-Tropsch em qualquer tipo de reactor, por exemplo,
num reactor de leito fixo ou fluidizado, mas,
preferivelmente, é contactado com o catalisador de Fischer-
Tropsch num reactor de leito de pasta, por exemplo, uma
coluna de borbulhamento em pasta, na qual um catalisador de
Fischer-Tropsch ¢ maioritariamente distribuido e suspenso
na pasta pela energia conferida pela subida do gas de
sintese devido ao meio de distribuicdo de gds presente na
base da coluna de borbulhamento em pasta, como descrito,

por exemplo, na patente U.S. 5 252 613.

O gés de sintese também pode ser contactado com uma
suspensdc de um catalisador de Fischer-Tropsch em
particulas num meio liquido num sistema que compreende pelo
menos uma zona de mistura de cisalhamento elevado e um
reactor. Este processo de Fischer-Tropsch ¢ descrito na
candidatura de patente PCT numero WO0 138269, que é aqui

incorporada por referéncia.

A corrente de produto de hidrocarbonetos gerada no reactor
de Fischer-Tropsch tem uma distribuicdo ampla de pesos
moleculares, compreendendo predominantemente
hidrocarbonetos saturados de cadeia linear tipicamente com
comprimento da cadeia entre 1 e 30 A4tomos de carbono.

Preferivelmente, hidrocarbonetos gue tém entre 1 e 4 4dtomos
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de carbono sao novamente reciclados para a zona de

reformacdo e/ou para o reactor de Fischer-Tropsch.

A corrente de produto de hidrocarbonetos pode ser separada
em pelo menos uma fracgdo mais leve, habitualmente
constituida por hidrocarbonetos gue possuem entre 5 e 14
dtomos de carbono, e pelo menos uma fracgdo mais pesada,
habitualmente constituida por hidrocarbonetos que possuem
entre 15 e 30 4tomos de carbono. Esta separacdo ¢é
adequadamente feita por destilagao "flash", em que a
corrente de produto de hidrocarbonetos é transferida para
um recipiente e aumenta-se a temperatura da corrente e/ou
diminui-se a pressao da corrente de modo a separar uma
fracgao gasosa mais leve de uma fracgao nao gasosa mais

pesada.

A fracgdo mais pesada ¢ submetida a cragueamento e/ou
isomerizagao no reactor de hidroprocessamento, dando origem
a uma corrente de produto de hidrocarbonetos de maior

qualidade.

O reactor de hidroprocessamento contém um catalisador de

hidrocraqueamento e/ou isomerizagdo e ¢é o local onde

ocorrem 0s processos de hidrocraqueamento e/ou
hidroisomerizacio.
Habitualmente, ¢ catalisador de hidrocraqueamento

compreende um metal seleccionado do grupo gue consiste em
platina, palddio, cobalto, molibdénio, niquel e tungsténio,
suportado num material de suporte como alumina, silica-
alumina ou um zedlito, Preferivelmente, o catalisador
compreende cobalto/molibdénio ou platina suportado em
alumina, ou platina ou paladio suportado num zedlito. Os

catalisadores de hidrocraqueamento mais adegquados incluem
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catalisadores fornecidos pela Akzo Nobel, Criterion,

Chevron ou UCP.

A natureza do catalisador de isomerizagdo ¢ habitualmente
acidica, ©por exemplo, alumina, silica-alumina ou um
zeblito. Vantajosamente, o catalisador de isomerizacdo é um
dcido de Friedel-Crafts que compreende um haleto metdlico,
especialmente um cloreto ou um brometo, de metais de
transicdo dos Grupos IIIA até IIB da Tabela Periddica (em
F. A. Cotton & G. Wilkinson "Advanced Inorganic Chemistry",
Publ. Interscience 1966) e elementos dos Grupos IIIB-VB.
Assim, exemplos sdo cloretos de ferro, =zinco, titédnic e
zircdénio, e <cloretos e fluoretos de Dboro, aluminio,
antimdnio e arsénio. Catalisadores preferidos 540
trifluoreto de boro, cloreto férrico e pentafluoreto de

nidébio e tantalo e antimédnio.

Os catalisadores de hidrocraqueamento também podem ser
capazes de actuar como catalisadores de i1somerizacao, em
particular aqueles em gue o0s metals estdo suportados em
alumina, silica-alumina ou um =zedlito, ao passo que O
catalisador de isomerizacdo também pode exibir alguma

actividade de hidrocraqueamento.

O catalisador de isomerizacgdo e/ou hidrocragqueamento tem
geralmente uma A4drea superficial inferior a cerca de 450
m*/q, preferivelmente inferior a 350 m?/g, mais
preferivelmente inferior a 300 H@/g, por exemplo, cerca de

200 m?/g.

A reacgac de hidroprocessamento ¢ preferivelmente conduzida
a uma temperatura de 200-500°C, mais preferivelmente 300-
400°C, e a uma pressao de 5-50 bar, mais preferivelmente

15-35 bar, geralmente 20-30 bar.
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A corrente de produto de hidrocarbonetos de maior gualidade
compreende hidrocarbonetos de cadeia mais curta e/ou maior
grau de ramificag¢bes do gue os da fracgac mais pesada.
Usualmente, a corrente de produto de hidrocarbonetos de
maior qualidade conterd isoparafinas e parafinas normais e,
habitualmente, a razdo entre isoparafinas e parafinas
normais da corrente de produto de hidrocarbonetos de maior
qualidade aumentard em comparacdo com a fracgdo mais

pesada.

Vantajosamente, tanto a nafta sintética linear como a nafta
sintética de maior gqualidade compreendem menos de 5% por

peso de naftenos, por exemplo, 1-3%.

O fraccionamento é habitualmente efectuado de modo continuo
numa torre de destilacdao. A corrente de produto de
hidrocarbonetos, a fracgao mais leve, a corrente de produto
de hidrocarbonetos de maior qualidade ou a corrente de
hidrocarbonetos combinada ¢ habitualmente aquecida para uma
temperatura entre 250 e 500°C, preferivelmente entre 300 e
400°C, por exemplo, 350°C, e é bombeada para a torre, onde

a corrente de alimentacgdo é fraccionada.

Os processos descritos acima dado origem a naftas sintéticas
lineares, de maior qualidade e combinadas com uma gama de
pontos de ebulicdo entre 5-250°C, preferivelmente entre 10-
200°C e vantajosamente entre 15-150°C, e um teor de enxofre
inferior a 1 ppm, preferivelmente inferior a 0,5 ppm, por
exemplo, inferior a 0,1 ppm. Habitualmente, a nafta
sintética tem wum teor de azoto inferior a 1 ppm,
preferivelmente inferior a 0,5 ppm, por exemplo, inferior a

0,1 ppmn.
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A nafta sintética saturada tem habitualmente uma gama de
pontos de ebulicdo entre 5-250°C, preferivelmente entre 10-
200°C e vantajosamente entre 15-150°C, e um tecr de enxofre
inferior a 1 ppm, preferivelmente inferior a 0,5 ppm, por

exemplo, inferior a 0,1 ppm.

Usualmente, a nafta sintética saturada tem um teor de azoto
inferior a 1 ppm, preferivelmente inferior a 0,5 ppm, por

exemplo, inferior a 0,1 ppm.

A presente invencdo também proporciona um processo para a
produg¢do de olefinas, no qual uma nafta sintética pode ser
utilizada como matéria-prima num processo para a producao
de olefinas, em que a nafta sintética passa para um reactor
de craqueamento a vapor e em que pelo menos uma porgao da

nafta sintética é convertida em olefinas.

Preferivelmente, a nafta sintética ¢é produzida por pelo

menos um dos processos aqui descritos acima.

A  nafta sintética pode passar para um reactor de
hidrogenac¢do para produzir uma nafta sintética saturada. Em
seguida, a nafta sintética saturada pode passar para o
reactor de craqueamento a vapor, tendo-se verificado que a
utilizag¢do da nafta sintética saturada no processo de
producdo de olefinas reduz a propensac para coquefaccdo.
Usualmente, o indice de coquefacgdo da nafta sintética
saturada é reduzido em 30, preferivelmente 50 e
vantajosamente 80 em comparacao com o indice de coguefacgdo

de nafta sintética linear.

O reactor de craqueamento a vapor opera habitualmente sem
um catalisador a uma temperatura entre 700-900°¢C,

preferivelmente 750-850°C, por exemplo, 800°C, em gue 0O
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reactor ¢ alimentado com vapor e a nafta sintética.
Preferivelmente nao se emprega nenhum catalisador no
reactor de craqueamento a vapor. A razdo de pesos
vapor :nafta situa-se habitualmente na gama 20:80 até 80:20,
preferivelmente na gama 30:70 até 70:30, por exemplo,

40:60.

A invengdo serd agora ilustrada com o auxilio das Figuras 1

até 5.

Na figura 1, gds de sintese, formado por passagem de gas
natural por uma zona de adsor¢do e, subsegquentemente, numa
zona de reformacdo (ndo mostrado), passa, via a linha (1),
para um reactor de Fischer-Tropsch (2) onde ¢é convertido
numa corrente de produto de hidrocarbonetos que passa, via
a linha (3), para uma coluna de destilacac fraccionada (4)
que compreende um evaporador (5). Uma corrente de nafta
sintética linear sail da coluna de destilacao fraccionada
(4), wvia a 1linha (6), e passa para um reactor de
craqueamento a vapor (7), onde a corrente de nafta
sintética linear ¢ convertida em olefinas gque saem do

reactor de craqueamento a vapor (7) via a linha (8).

Na figura 2, gds de sintese, formado por passagem de gas
natural por uma zona de adsor¢do e, subsegquentemente, numa
zona de reformacdo (ndo mostrado), passa, via a linha (1),
para o reactor de Fischer-Tropsch (2) onde é convertido
numa corrente de produto de hidrocarbonetos que passa, via
a linha (3), para um separador (9). A corrente de produto
de hidrocarbonetos é separada numa fraccdo mais leve, que
sai do separador (9) via a linha (10) e passa para a coluna
de destilacao fraccionada (4) que compreende um evaporador
(5). Uma fracgao mais pesada sai do separador (9) via a

linha (11). Uma corrente de nafta sintética linear sai da



15

coluna de destilacgao fraccionada (4) wvia a linha (6) e
passa para o reactor de cragqueamento a vapor (7), onde a
corrente de nafta sintética linear é convertida em olefinas
que saem do reactor de craqueamento a vapor (7) via a linha

(8).

Na figura 3, gds de sintese, formado por passagem de gas
natural por uma zona de adsorg¢do e, subseguentemente, numa
zona de reformacdo (ndo mostrado), passa, via a linha (1),
para o reactor de Fischer-Tropsch (2) onde é convertido
numa corrente de produto de hidrocarbonetos que passa, via
a linha (3), para o separador (9). A corrente de produto de
hidrocarbonetos € separada numa fraccdc mais leve, que sail
do separador (9) via a linha (10) e passa para a coluna de
destilacdo fraccionada (4) qgue compreende um evaporador
(5). Uma fraccao mais pesada sai do separador (9) via a
linha (11). Uma corrente de nafta sintética linear sai da
coluna de destilacgao fraccionada (4) wvia a linha (6) e
passa para um reactor de hidrogenacdo (12), onde é saturada
para produzir uma nafta sintética saturada que passa, via a
linha (13), para o reactor de cragueamento a wvapor (7),
onde a corrente de nafta sintética linear saturada ¢
convertida em olefinas que saem do reactor de cragueamento

a vapor (7) via a linha (8).

Na figura 4, gds de sintese, formado por passagem de gas
natural por uma zona de adsor¢do e, subsegquentemente, numa
zona de reformacdo (ndo mostrado), passa, via a linha (1),
para o reactor de Fischer-Tropsch (2) onde é convertido
numa corrente de produto de hidrocarbonetos que passa, via
a linha (3), para o separador (9). A corrente de produto de
hidrocarbonetos ¢ separada numa fraccdc mais leve, que sai
do separador (9) wvia a linha (10), e numa fracgcac mais

pesada, que sal do separador (9) via a linha (11) e que
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passa para um reactor de hidroprocessamento (14), onde a
fracgdo mais pesada é convertida numa corrente de produto
de hidrocarbonetos de maior qualidade. A corrente de
produto de hidrocarbonetos de maior qualidade passa para a
coluna de destilacido fraccionada (4) gue compreende um
evaporador (5), via a linha (15), e uma corrente de nafta
sintética de maior gqualidade sai da coluna de destilacédo
(4) e passa para 0 reactor de craqueamento a vapor (7) via
a linha (6), onde ¢é convertida em olefinas que saem do

reactor de craqueamento a vapor (7) via a linha (8).

Na figura 5, géds de sintese, formado por passagem de gas
natural por uma zona de adsorgao &, subseguentemente, numa
zona de reformagdo (nac mostrado), passa, via a linha (1),
para o reactor de Fischer-Tropsch (2) onde é convertido
numa corrente de produto de hidrocarbonetos que passa, via
a linha (3), para o separador (9). A corrente de produto de
hidrocarbonetos ¢ separada numa fracgdo mais leve, que sai
do separador (9) via a linha (10), e numa fracgdo mais
pesada, que sal do separador (9) via a linha (11) e que
passa para um reactor de hidroprocessamento (14), onde a
fracgcdo mais pesada é convertida numa corrente de produto
de hidrocarbonetos de maior qualidade que sai do reactor de
hidrocragqueamento (14) wvia a linha (15). A fraccdo mais
leve é combinada com & corrente de produto  de
hidrocarbonetos de maior gualidade, e a corrente de produto
de hidrocarbonetos combinada passa para a coluna de
destilacdo fraccionada (4) qgue compreende um evaporador
(5), via a linha (16), e uma corrente de nafta sintética
combinada sai da coluna de destilacdo (4) e passa para o©
reactor de craqueamento a vapor (7) via a linha (6), onde é
convertida em olefinas que saem reactor de cragqueamento a

vapor (7) via a linha (8).
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A invengdo serd agora ilustrada no exemplo seguinte.

Investigaram-se as seguintes fracgdes de nafta: nafta em
brutoc (ndo de acordo com a 1nvengdo), nafta sintética
linear (produzida pelo fraccionamento da corrente de

produto de hidrocarbonetos) e nafta sintética de maior

qualidade. As composic¢Bes de nafta estdo apresentadas na

tabela 1.

Nafta em Bruto

(ndo de acordo com a invencao)

Numero % por Peso
de saturados insaturados
carbonos Isg— pa:afi?as naftencs ,iS?_ olefi?as naftenos | aromdticos
pa:aflnas normals o_efinas normwrals
3
4
5 5,76 8,83 0,83
6 7,83 8,22 7,04 0,66
7 6,12 6,82 8,71 2,20
8 5,76 5,25 5,32 4,006
9 4,93 3,06 4,10
10 1,80 0,44 1,33
11 0,12
razao isoparafinas: parafinas normais 0,98
Nafta Sintética Linear
Namero % por Peso
de saturados insaturados
carbonos IS?_ pa:afi?as naftencs ,iS?_ olefi?as naftenocs | aromdticos
parafinas normais o_efinas norrais
3
4
5 0,03
6 0,04 1,82 0,52 0,2
7 0,30 9,24 1,30 0,89
8 0,54 17,0 2,32 1,02
9 0,91 29,3 1,33 0,95
10 1,16 25,9 0,85
11 3,01 0,68

razdo isoparafinas: parafinas normais 0,035
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Nafta Sintética de Maior Qualidade

Numero % por Peso
de saturados insaturados
carbonos paj§¥z;as piz;izzzs naftencs o'é?igas iii;i;ij naftenos | aromdticos
3 0.1
4 0,05
5 8,32 6,30 0,02
6 11,51 7,59 0,34 0,02 0,02
7 14,52 4,69 0,81 0,02
8 16,32 6,38 1,07 0,04
9 12,51 2,77 0,61 0,06
10 1,88 0,28
11

razao isoparafinas: parafinas normais 2,09

As composi¢des acima passaram para um reactor de
craqueamento a wvapor a uma pressao de 1,65 bar, com uma
taxa de aquecimentc de combustivel de 5,5 t/hora, em que ©
combustivel produziu 11 500 termias por tonelada e a % de
rendimento de etileno foi medida contra condiges de
severidade crescente. 0s resultados estdo apresentados na
tabela 1 e figura 6. Também se mediram as emissdes de COj;
foram expressas como toneladas de CO, por tonelada de
etileno produzido, e o0s resultados estdo apresentados na
tabela 2 e figura 7. Pode observar-se que a utilizacac de

nafta F-T sintética reduz as emissbes de CO;, e aumenta a %

do rendimento de etileno.

Tabela 1
Severidade % do Rendimento de Etileno
Nafta em Bruto Nafta Sintética Nafta Sintética de
Linear Maior Qualidade
0,55 27,0 36,0 29,0
0,60 26,0 34,0 28,0
0,65 25,0 32,0 27,0
0,70 23,2 28,5 26,0
0,75 22,0 27,0 24,0
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Emissdes de CO,

Severidade Nafta Sintética Nafta Sintética de
Nafta em Bruto . . .
Linear Maior Qualidade

0,55 1.275 1.120 1.240
0,60 1.260 1.125 1.210
0,65 1.275 1.150 1.210
0,70 1.290 1.200 1.230
0,75 1.340 1.275 1.250

Lisboa, 30 de Abril de 2007.




REIVINDICAGOES

1. Processo para a produgdo de olefinas, que compreende
passar uma nafta sintética para um reactor de
craqueamento a vapor em gue pelo menos uma porgao da
nafta sintética é convertida em olefinas, caracterizado
por a nafta sintética ser wuma corrente de nafta
sintética combinada produzida por um processc que

compreende:

a) contactar uma corrente de gas de sintese, a
temperatura e pressac elevadas, com um catalisador
de Fischer-Tropsch num reactor de Fischer-Tropsch,
para gerar uma corrente de produto de

hidrocarbonetos;

b) separar a corrente de produto de hidrocarbonetos
para dar origem a pelo menos uma fracgdo mails leve e

pelo menos uma fracc¢do mais pesada;

¢) sujeitar peloc menos uma porc¢do da fraccgdo mais
pesada a hidrocraqueamento e/ou hidroisomerizacédo
num reactor de hidroprocessamento, para produzir uma
corrente de produto de hidrocarbonetos de maior

qualidade;

d) combinar a fraccdo mais leve com a corrente de
produto de hidrocarbonetos de maior qualidade, para
produzir uma corrente de hidrocarbonetos combinada,

e

e) fraccionar pelo menos uma porgao da corrente de
hidrocarbonetos combinada, para produzir a corrente

de nafta sintética combinada.

2. Processo de acordo com a Reivindicacdo 1, em que a
fraccdo mais leve compreende hidrocarbonetos que

possuem entre 5 e 14 &dtomos de carbono e a fraccgdo mais



pesada compreende hidrocarbonetos que possuem entre 15

e 30 atomos de carbono.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicacdes
precedentes, em que © reactor de hidroprocessamento
contém um catalisador de hidrocraqueamento e/ou

isomerizacio.

Processo de acordo com gqualquer uma das reivindicacdes
precedentes, em que a reacgdo de hidroprocessamento é

conduzida a uma temperatura entre 200-500°C.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes
precedentes, em que o0(s) processo(s) conduzido(s) no
reactor de hidroprocessamento é(sdo) conduzido(s) a uma

pressao entre 5-50 bar.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicacdes
precedentes, em que a corrente de produto de
hidrocarbonetos gerada no reactor de Fischer-Tropsch
tem uma distribuigdo ampla de pesos moleculares
compreendendo predominantemente hidrocarbonetos
saturados de cadeia linear com um comprimento da cadeia

situado entre 1 e 30 atomos de carbono.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes
precedentes, em que o fraccionamento ¢é efectuado de
modo continuo numa torre de destilagdo e em que a
corrente de hidrocarbonetos combinada ¢ aguecida para

uma temperatura entre 250 e 500°C.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicac¢des
precedentes, em que a corrente de gds de sintese ¢é
produzida por contacto de uma corrente de gds natural
que compreende enxofre com um adsorvente numa zona de
adsorcgdo, para produzir uma corrente de gas natural com

teor reduzido de enxofre e um adsorvente com um teor



10.

11.

12.

13.

14.

15.

acrescido de enxofre, e fazendo reagir a referida
corrente de gds natural com teor reduzido de enxofre em
pelo menos uma =zona de reformagdo, para produzir a

corrente de gds de sintese.

Processo de acordo com a Reivindicagcdo 8, em que a
corrente de gas natural gque compreende enxofre passa

sobre 0 adsorvente a uma temperatura entre 250-500°C.

Processo de acordo com a Reivindicagdo 8 ou 9, em que a
corrente de gas natural que compreende enxofre passa

sobre o adsorvente a uma pressao de 10-100 bar.

Processo de acordo com gqualquer uma das Reivindicacdes
8-10, em gue o adsorvente é um adsorvente de o6xido de

zinco.

Processo de acordo com qualquer uma das Relvindicacdes
8-11, em gue a nafta sintética produzida tem uma gama
de pontos de ebulicado entre 5-250°C, um teor de enxofre

inferior a 1 ppm e um teor de azoto infericr a 1 ppm.

Processo de acordo com gqualquer uma das Reivindicacbes
8-12, em que a reaccado de reformacdo é conduzida a uma

temperatura situada na gama de 700 até 1100°C.

Processo de acordo com qualquer uma das Relvindicacdes
8-13, em que a reacgdo de reformag¢do é conduzida a uma

pressdo situada na gama de 10 até 80 bar.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicac¢des
precedentes, em que a razao entre hidrogénio e mondxido
de carbono no gds de sintese se situa na gama de 20:1

até 0,1:1.



16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes
precedentes, em que o© catalisador de Fischer-Tropsch

compreende cobalto em ¢xido de zinco.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicag¢des
precedentes, em gque a reacgdo de Fischer-Tropsch ¢é

conduzida a uma temperatura de 180-360°C.

Processo de acordo com gqualquer uma das reivindicacdes
precedentes, em que a reacgdo de Fischer-Tropsch ¢é

conduzida a uma pressao de 5-50 bar.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes
precedentes, em que o gds de sintese ¢ contactado com
uma suspensdo de um catalisador de Fischer-Tropsch em
particulas num meic liquido num sistema que compreende
pelo menos uma zona de mistura de cisalhamento elevado

e um reactor.

Processo de acordo com gqualquer uma das reivindicacdes
precedentes, em gue o0 reactor de cragqueamento a vapor

opera sem um catalisador.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicagdes
precedentes, em que © reactor de cragueamento a vapor

opera a uma temperatura situada entre 700-900°C.

Processo de acordo com qualquer uma das reivindicag¢des
precedentes, em que a razdo de pesos vapor:nafta
sintética no reactor de craqueamento a vapor se situa

na gama de 20:80 até 80:20.

Lisboa, 30 de Abril de 2007.
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