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DE PRODUGAO DE HIDROGENIO
INTEGRADO TERMICAMENTE POR
REFINACAO DE UMA CARGA
HIDROCARBONADA. A presente invengao
refere-se a um processo de produgéo de
hidrogénio integrado termicamente por refinacao
de uma carga hidrocarbonada, em um reator de
refinagéo, compreendendo uma etapa de
manutengdo da temperatura do efluente oriundo
do reator de refinagao por troca de calor a
cocorrente, em um trocador de calor cocorrente,
entre o efluente oriundo do reator de refinagédo e
a carga hidrocarbonada que se quer refinar. A
temperatura do gas de sintese na saida do
trocador de carga - efluente esta compreendida
entre 250°C e 490°C.
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Relatorio Descritivo da Patente de Invencéo para "MELHORIA
DE UM PROCESSO DE PRODUGCAO DE HIDROGENIO INTEGRADO
TERMICAMENTE POR REFINAGAO DE UMA CARGA HIDROCARBONA-
DA".

A presente invencao refere-se ao dominio da produgéo de hidro-
génio por refinagdo de uma carga de hidrocarbonado.

A produgéo de hidrogénio esta em pleno crescimento. Com efei-
to, no nivel da producéo de energia, por exemplo, as cargas das refinarias
sédo, cada vez mais pesadas, cada vez mais sulfuradas e necessita cada vez
mais de hidrogénio para manter a producdo de combustivel. E também o
caso no dominio dos biocombustiveis com o hidrotratamento impulsionado
dos o6leos vegetais.

A producgdo de hidrogénio em grande escala é feita mais fre-
quentemente por refinagdo a vapor de gas natural (SMR para Steam Metha-
ne Reforming ‘sagundo a terminologia anglo-saxénica). Essa produgdo é
bem adaptada aos importantes consumidores industriais. Ao contrario, para
necessidades mais limitadas, € comum utilizar unidades menores, menos
complexas ou podendo tratar uma carga liquida facil de transportar e a esto-
car longe das redes habituais de distribuigdo.

A refinac@o de gas natural ou de cargas hidrocarbonadas leves,
tais como os alcanos curtos ou os alcodis leves é feita com uma preocupa-
cdo de simplificacdo e de economia, por refinagao autotermal ao ar (ATR,
para Auto Thermal Reforming, segundo a terminologia anglo-saxonica). Para
a ATR, nao € necessario recorrer a uma fonte externa de calor para com-
pensar o aquecimento dos reagentes e a endotermia da reagéo de refinagao,
mas € necessario ter um fornecimento controlado e limitado de ar no meio
reacional que provoca a oxidacéo parcial e exotérmica de uma fragéo a car-
ga efou o gas de sintese oriundo da reagdo de refinagdo. Esse fornecimento
de ar impacta diretamente o rendimento da unidade, busca-se assim limita-lo
ao maximo, por exemplo, por recuperagéo do calor dos efluentes.

Por outro lado, nas condicbes de pressao e de temperatura na

saida de ATR e considerando-se a composi¢ao do gas de sintese oriundo do
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ATR e, em particular, de seu teor elevado em monéxido de carbono, ha um
risco de corrosdo por carburagdo catastréfica ("metal dusting”, segundo a
terminologia anglo-saxénica) sobre os elementos metalicos situadas a jusan-
te do reator em uma faixa de temperatura entre 400 e 900°C, segundo a na-
tureza do material, dai a necessidade de baixar a temperatura do efluente o
mais rapidamente possivel na saida de ATR.

Esses dois aspectos levaram a utilizagdo de trocadores de car-
ga-efluente nos quais a carga, na totalidade ou em parte, a temperatura am-
biente, é aquecida, evaporada e superaquecida em um trocador onde circula
0 gas de sintese quente oriundo do reator ATR.

A configurac@o a mais utilizada é a configurag@o a contracorren-
te. Isto permite, ao mesmo tempo, extrair o maximo de calor do efluente do
ATR, mas também produzir uma carga aquecida e/ou superaquecida a tem-
peratura a mais elevada possivel, a configuragdo a contracorrente, permitin-
do uma abordagem estreita entre a carga e o efluente do ATR a sua tempe-
ratura maxima.

O pedido de patente EP 2 107 043 que descreve um sistema de
producdo de hidrogénio a partir do etanol utiliza uma configuracéo desse
tipo. O processo de producgado do etanol inclui um reator ATR e uma recupe-
racéo do calor na saida do reator ATR por um trocador a contracorrente en-
tre o gas de sintese e uma mistura entre o etanol e vapor.

- a utilizagdo de um trocador a contracorrente pode, as vezes,
apresentar problemas de resfriamento do efluente ATR, particularmente
quando das fases transitérias de acionamento, de parada ou de variagbes de
casos de mercado da unidade.

A presente invencao propde responder a essas problematicas de
controle de temperatura a jusante do reator ATR que funciona em regime
transitério e mais geralmente de estabilizagdo de temperatura de efluente
gasoso, por uma configuracéo particular de acoplamento entre o reator de
ATR e um reator carga-efluente e de reparticao da alimenta¢ao com agua do
processo. A configuragado particular de acoplamento permite assegurar a

manutencao da temperatura de saida do gas de sintese acima de um nivel
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minimo correspondente a uma temperatura intermediaria entre a temperatu-
ra alta do efluente e baixa da carga. Isto permite, mesmo em fase de acio-
namento ou de parada manter niveis de temperatura préximos do caso de
funcionamento nominal e, portanto, proteger o préprio trocador e o sistema
catalitico situado a jusante.

Essa configuracao permite um funcionamento eficaz e seguro do
processo, mesmo em caso de mau dimensionamento do trocador.

A configuragéo particular de reparticdo da alimentagao com agua
do processo permite ajustar a retirada de calor em diferentes pontos do sis-
tema.

Para isto, a presente invengéo propde um processo de produgéo
de hidrogénio integrado termicamente por refinagdo de uma carga hidrocar-
bonada, em um reator de refinagdo, compreendendo uma etapa de manu-
tencado da temperatura do efluente oriundo do reator de refinagao por troca
de calor a cocorrente, em um trocador de calor cocorrente, entre o efluente
oriundo do reator de refinacéo e a carga hidrocarbonada que se quer refinar.

Isto evita, por concepgéo, o aparecimento de condensacédo de
agua a montante de reatores cataliticos situados a jusante do reator de refi-
nacao.

Segundo um modo de realizac@o da invengao, a temperatura do
efluente apés passagem no trocador de calor cocorrente esta compreendida
entre 250 e 400°C.

De acordo com um modo de realizagdo da invengao, o processo
compreende uma etapa na qual o refinado oriundo do trocador de calor co-
corrente é purificado em uma secao de purificagdo para gerar um gas de
hidrogénio, cuja pureza é superior a 99%.

De acordo com um modo de realizagdo da invengéo, uma parte
da purificacdo € realizada com uma reagédo de conversdo do mondxido de
carbono.

De acordo com um modo de realizagdo da invengéo, o processo
compreende as seguintes etapas:.

- um primeiro fluxo de agua é dirigido para o trocador de calor
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cocorrente, permitindo sua vaporizagéo, recuperando uma parte da entalpia
do gas de sintese produzido;

- um segundo fluxo de agua é dirigido para um trocador de calor
a jusante do reator de reagdo de conversdo do mondxido do carbono para
reciclar a exotermia da reacéo de conversao do monoéxido de carbono;

- um terceiro fluxo de agua € dirigido para um trocador de calor
para recuperar o calor oriundo de fumagas de combustdo, baixando ao ma-
ximo a temperatura de saida dessas fumacas.

Segundo um modo de realizagdo da invengao, o primeiro fluxo
de agua é colocado em contato direto com o fluxo da carga a montante do
trocador, quando a carga é liquida.

De acordo com um modo de realizag@o da invencéo, o primeiro
fluxo de agua vaporizado € colocado em contato com o fluxo da carga a ju-
sante do trocador cocorrente e a montante do reator de refinagéo, quando a
carga & gasosa.

De acordo com um modo de realizacdo da invencao, a carga hi-
drocarbonada é liquida.

De acordo com um modo de realizagdo da invencéo, a carga hi-
drocarbonada & o etanol, e pode ser o etanol desnaturado.

De acordo com um modo de realizacéo da invencéo, a carga hi-
drocarbonada € gasosa.

De acordo com um modo de realizagao da invencao, a carga hi-
drocarbonada € o gas natural.

De acordo com um modo de realizacdo da invengdo, a reagéo
de refinacéo é uma refinacéo autotermal.

De acordo com um modo de realizagdo da invencao, a agua
contida no gas rico em hidrogénio oriundo do reator de refinagcéo é elimina-
da, gragas a um condensador situado na secéo de purificagdo.

De acordo com um modo de realizacdo da invencéo, a agua re-
colhida no condensador é reciclada no processo.

De acordo com um modo de realizacéo da invengéo, a agua re-

colhida no condensador é enviada no reator de refinagao para ser utilizada
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como reagente da reacao de vaporrefinacéo.

De acordo com um modo de realizacdo da invencéo, os gases
residuais rejeitados pela seg¢do de purificagdo servem de combustivel ao
queimador.

Qutras caracteristicas e vantagens da invengdo serdo melhor
compreendidas e aparecerdo mais claramente com a leitura da descrigédo
feita, a seguir, com referéncia a figura 1 anexada e dada a titulo de exemplo,
que € uma representacao esquematica do processo, de acordo com a inven-
cao.

A invencao é adaptada a refinagdo de cargas hidrocarbonadas.
De forma preferida, a carga hidrocarbonada ¢ liquida ou gasosa. Pode tratar-
se de gas natural, de hidrocarbonetos, de cortes petroliferos ou de alcodis,
de preferéncia, o etanol que pode ser desnaturado ou enfim das misturas
destes. Um combustivel potencialmente interessante & o bioetanol. Esse
biocombustivel € apresentado como uma alternativa energética duravel. Ele
é obtido por fermentacao, ou destilacdo das matérias primas vegetais, tais
como, por exemplo, a sacarose ou o amido. Ele tem a vantagem de apresen-
tar uma taxa de emissé@o de gases com efeito de estufa muito baixo.

Além da carga hidrocarbonada, o processo requer um forneci-
mento de agua. Esta &, de preferéncia, desionizada.

Para a reacao de refinagao autotermal, uma fonte de oxigénio &
necessaria a reacao. Esta pode ser o oxigénio puro, o ar ou ar enriquecido
em oxigénio.

A invencao utiliza, de preferéncia, um reator de refinagao auto-
termal (ATR para Auto Thermal Reforming, segundo a terminologia anglo-
saxoénica). Este funciona tipicamente a uma temperatura compreendida entre
400 e 1000°C, e, preferencialmente, inferior a 725°C, que € a temperatura
limite que pode suportar um material pouco caro. A pressao absoluta esta
compreendida em geral entre 100 KPa e 4000 KPa. O reator ATR contém
um ou varios catalisadores convenientemente escolhidos pelo técnico.

As cargas introduzidas no reator de refinagédo sdo preferencial-
mente aquecidas a uma temperatura compreendida entre 300°C e 500°C, de
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forma preferida entre 425°C e 475°C. Quando a carga hidrocarbonada & li-
quida, esta pode ser evaporada sozinha ou com a agua efou com o ar efou
com o vapor de agua antes de ser injetada no reator de refinagao sob a for-
ma gasosa. E importante ndo ter uma mistura difasica & entrada do refina-
dor, pois isto reduz os desempenhos do reator. A agua é também vaporizada
sozinha ou com o ar efou com a carga hidrocarbonada. A entrada do refina-
dor, & importante que a temperatura da mistura permanega inferior a tempe-
ratura de autoignicao da carga nas condigbes operacionais. Por exemplo, no
caso de uma carga hidrocarbonada constituida de etanol, a temperatura a
entrada do reator de refinagéo & preferencialmente inferior a 475°C.

A energia necessaria a essas vaporizagbes e aguecimentos é
considerada em diferentes locais do processo, por trocadores de calor. As
fontes de calor principais sao o efluente quente que sai do reator ATR e os
gases de combustdes provenientes do queimador de gases residuais.

De acordo com um modo de realizagao da invengao, o processo
compreende uma etapa de troca de calor a cocorrente entre o efluente ori-
undo do reator ATR, que é o gas de sintese e a carga hidrocarbonada que
se quer refinar. O acoplamento do reator ATR com um reator carga-efluente
em configuragcdo cocorrente permite a manutencao da temperatura de saida
do gas de sintese acima de um nivel minimo correspondente a uma tempe-
ratura intermediaria entre a temperatura alta do efluente e baixa da carga.
Isto permite, mesmo em fase de acionamento ou de parada, manter niveis
de temperatura proximos do caso de funcionamento nominal e, portanto,
proteger o préprio trocador e o sistema catalitico situado a jusante.

Essa configuracao permite um funcionamento eficaz e seguro do
processo mesmo em caso de mau dimensionamento do trocador.

Determinados outros efluentes, como aquele de um reator WGS
podem ser aproveitados.

Uma boa integracdo térmica permite atingir uma relacéo molar
H,O/C bastante elevada (preferencialmente superior a 3,0, mais preferenci-
almente superior a 4,0), o que permite atingir o bom rendimento em hidrogé-

nio (preferencialmente superior a 60%, mais preferencialmente superior a
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64%), mantendo o processo autotermal, isto €, sem fornecimento de energia
externa.

O refinado, isto é, o efluente do reator de refinagédo, € um gas de
sintese. Ele é preferencialmente tratado por uma secdo de purificacdo. Essa
secédo pode conter uma ou varias unidades, permitindo reduzir a taxa de
monoxido de carbono, separar o gas rico em hidrogénio e purifica-lo, de for-
ma a obter um gas, cuja pureza € superior a 99% e preferencialmente supe-
rior a 99,95%.

Tipicamente, um reator de conversdo do monéxido de carbono
na agua € o meio mais utilizado. Varias zonas cataliticas de conversao po-
dem ser empregadas para reduzir a taxa de monéxido de carbono no refina-
dor. Os catalisadores adequados sao escolhidos pelo técnico. Na saida de
um reator de conversdo do monodxido de carbono & agua, a percentagem
voliimica de mondxido de carbono (CO) é geralmente de aproximagéo 0,5 ou
superior o efluente contém também a agua e o didxido de carbono (CO,). A
reacéo sendo exotérmica, o calor de efluente do reator de conversao do mo-
noxido de carbono na agua é geralmente aproveitado para aquecer outros
fluxos do processo.

O efluente do reator de convers@o do monoéxido de carbono na
agua é, de preferéncia, resfriado por um ou varios trocadores, depois a agua
restante pode ser eliminada, de preferéncia, em um condensador. Para limi-
tar o teor em agua no gas rico em hidrogénio aléem da unidade de purifica-
¢ado, a temperatura da mistura € preferencialmente reduzida abaixo de 40°C.
A agua do processo recuperada apés condensagao pode ser reciclada.

A reparticdo da alimentacdo com agua do processo, gue € im-
portante na presente invencao, é feita, de preferéncia, sobre trés fluxos dife-
rentes, de forma a permitir ajustar a retirada de calor em diferentes do siste-
ma. Os trés fluxos de agua se repartem da seguinte maneira:

- um primeiro fluxo de agua é dirigido para um trocador que per-
mite sua vaporizagdo, recuperando uma parte da entalpia do gas de sintese
produzido. Esse fluxo € utilizado para controlar a temperatura do fluxo de

carga evaporada ou aquela do efluente do ATR para ajustar a recuperacéo
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do calor. No caso de uma carga liquida, esse fluxo & misturado ao fluxo de
carga a montante do trocador, isto &, colocado em contato direto com a car-
ga (controla-se assim a temperatura na saida do trocador/vaporizador, a-
crescentando-se mais ou menos agua a carga). No caso de uma carga de
gas, o fluxo de agua € injetado sozinho no trocador e &, portanto, utilizado
sem contato direto com a carga que sera misturada ao vapor formado a ju-
sante do trocador e a montante do ATR. No caso de uma carga liquida, a
relagdo O,/C é também ajustada, o oxigénio sendo oriundo da agua efou a
carga no trocador de carga efluente. Da mesma forma, nesse caso, a fracdo
da vazéo de agua € calculada para limitar a reagéo de pirdlise da carga no
trocador e ajustar a temperatura do gas de sintese a jusante;

- 0 segundo fluxo de agua € dirigido para um trocador de calor a
jusante do reator WGS para reciclar a exotermia da reagao de WGS no pro-
cesso e assim melhorar o rendimento da unidade;

- 0 terceiro fluxo de agua é dirigido para um trocador de calor pa-
ra recuperar o calor oriundo de fumacas de combustao, baixando ao maximo
a temperatura de saida dessas fumacas.

E possivel utilizar uma outra forma de purificacdo suplementar,
como, por exemplo, uma oxidagédo preferencial (PrOx). Em uma realizacao
preferida desse processo, a sec¢do de purificagdo compreende um sistema
de purificac@o por adsor¢do (PSA para Pressure Swing Adsorption, segundo
a terminologia anglo-saxénica). Essa tecnologia permite obter o hidrogénio
de pureza muito elevada (superior a 99,9% volumica) a partir de um gas rico
em hidrogénio. Os gases improéprios rejeitados por essa sec¢éo de purifica-
cdo, nomeados "off-gas”, segundo a terminologia anglo-saxdnica, sdo consti-
tuidos, por exemplo, quando de uma refinagdo autotermal, de uma parte do
hidrogénio produzido (aproximadamente 15% molar), de carga hidrocarbo-
nada ndo consumida na reagdo (aproximadamente 2% molar), de nitrogénio
(aproximadamente 47% molar), de didéxido de carbono (aproximadamente
33% molar), de monéxido de carbono (aproximadamente 2% molar) e de
agua (aproximadamente 1% molar). Esses gases séo preferencialmente

queimados a gas.
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Esse queimador catalitico a gas € alimentado com ar (denomi-
nado a primario de combustao ou ar primario) por um sistema de ventilagéo.
Se a instalagdo de producéo de hidrogénio for acoplada a uma pilha a com-
bustivel, os gases anodicos e catddicos que saem sdo também utilizados
preferencialmente como gases residuais e queimados no queimador de ga-
ses residuais.

Os efluentes quentes do queimador servem da sequéncia para
aquecer ef/ou a vaporizar indiretamente a carga hidrocarbonada e/ou a agua
elou o ar, por intermédio de trocadores de calor.

Assim, dois trocadores de calores sdo instalados consecutiva-
mente sobre o fluxo quente dos efluentes do queimador:

- 0 primeiro trocador, 0 mais proximo do queimador, e, portanto,
em contato com os efluentes muito quentes do queimador, serve para supe-
raquecer uma mistura de vapor de agua, com, de preferéncia, o ar ou a car-
ga hidrocarbonada sob a forma gasosa. Essa mistura assim superaquecida
por troca térmica indireta € injetada diretamente no reator de refinacdo, onde
se serve de combustivel.

- 0 segundo trocador, situado a jusante do primeiro trocador,
considerando-se o fluxo quente dos efluentes do queimador, e, portanto, em
contato com esses mesmos efluentes resfriados pelo primeiro trocador serve
de vapor. Ele permite evaporar um fluxo de agua liquida ou uma carga hi-
drocarbonada quando esta € liquida. Ele gera um fluxo de vapor d"agua efou
de carga hidrocarbonada vaporizada.

De acordo com uma verséo do processo, um fluxo de agua liqui-
do e/ou de uma carga hidrocarbonada liquida & vaporizada pelo segundo
trocador de calor, & misturado a uma fonte de oxigénio, preferenciaimente
um fluxo de ar, e essa mistura € superaquecida no primeiro trocador de ca-
lor. Todavia, a circulagdo dos fluxos pode ser realizada por quaisquer manei-
ras diferentes que o técnico julga possivel. Por exemplo, o fluxo vaporizado
do segundo trocador de calor pode ser misturado a outros fluxos, antes que
essa nova mistura penetre no primeiro trocador. Ele é geralmente preferido
deter na entrada e na saida de todos os trocadores de calor dos fluxos mo-
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nofasicos.

Em geral, a temperatura de todos os fluxos nado ultrapassa
725°C, que € a temperatura maxima que pode suportar um material pouco
oneroso. Além disso, a distribuicdo do calor entre os dois trocadores € es-
sencial principalmente por duas razdes:

- para evitar que a mistura que sai do primeiro trocador de calor
e chegando a entrada do reator e de refinagéo tenha uma temperatura além
de sua temperatura de autoignicao;

- para que o fluxo de agua que sai do segundo trocador de calor
seja totalmente vaporizado. Com efeito, se a vaporizagdo nao for completa
na saida do segundo trocador, € uma mistura difasica que € em seguida inje-
tada no primeiro trocador, o que diminui a eficacia da troca térmica no interi-
or desse primeiro trocador, pois a distribuicao das duas fases no trocador
nao é geralmente homogénea.

Um meio para controlar a distribuicdo do calor nos dois trocado-
res consiste em diluir o gas efluente quente do queimador por um fluxo frio
que pode ser, por exemplo, o ar fresco ou agua. Os termos de fluxo frio ou
fresco designam na sequéncia do texto um fluxo, cuja temperatura é inferior
de pelo menos 200°C a temperatura de combustdo no interior de um quei-
mador. De forma preferida, esse fluxo fresco tem uma temperatura compre-
endida entre - 10°C e 400°C, e, de preferéncia, compreendida entre 0°C e
400°C. De forma muito preferida, esse fluxo fresco esta a temperatura ambi-
ente. De forma ainda mais preferida, esse fluxo fresco de ar. Ele & misturado
ao gas quente de saida do queimador entre a saida da zona catalitica do
queimador e o primeiro trocador. A mistura pode, portanto, ser efetuada no
exterior do queimador ou no interior do queimador, apos a zona catalitica. A
vazao desse fluxo acrescentado é controlada. Gracas a esse acréscimo de
um fluxo fresco ao efluente quente do queimador, é possivel diminuir a tem-
peratura desse efluente quente, antes de sua entrada no primeiro trocador, e
assim reduzir o desvio de temperatura entre a fonte quente e a fonte fria do
trocador. Dessa forma, a poténcia calorifera cedida pela mistura quente ori-

unda do queimador no primeiro trocador é diminuida. Todavia, a vazédo da
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mistura quente proveniente do queimador sendo mais elevada a temperatura
do fluxo vaporizado superaquecido que sai do primeiro trocador permanece
inalterada. A temperatura da mistura quente, apos passagem no primeiro
trocador permanece suficientemente elevada para permitir a vaporizagéo
total da agua e/ou da carga hidrocarbonada, quando ela é liquida, que é in-
troduzida no segundo trocador.

A mistura de gases residuais da secéo de purificagdo da secgéo e
de ar primario de combustdo € queimada no queimador catalitico a aproxi-
madamente 800°C. O fluxo fresco, preferencialmente de ar, injetado no gas
efluente do queimador, permite reduzir a temperatura desse gas efluente a
uma temperatura inferior a 725°C, de preferéncia entre 600°C e 725°C, de
maneira mais preferida entre 600°C e 700°C.

Um sistema de controle da temperatura dos gases efluentes do
queimador, antes da adjuncéo do fluxo fresco e ap6s essa adjungao permite
regular a temperatura do efluente quente do queimador. O primeiro sistema
de controle da temperatura antes da adjuncdo do fluxo fresco é ligado ao
sistema de distribui¢do do ar primario de combustdo. Ele permite obter uma
combustdo eficaz e uma temperatura de combustao geralmente de cerca de
900°C. O segundo sistema de controle da temperatura apds a adjungédo do
fluxo fresco é ligado ao sistema de distribuicéo do fluxo fresco, preferencial-
mente o ar. Ele permite regular a temperatura do gas efluente do queimador
quente, antes do primeiro trocador de calor.

Em uma variante do processo, um fluxo de agua € vaporizado no
segundo trocador de calor, depois superaquecido no primeiro trocador,
Sempre segundo essa variante, o aprovisionamento com ar do reator de re-
finacéo, quando a refinacdo é autotermal, é feita por adicdo do fluxo de ar a
esse fluxo de agua em dois pontos: um entre o segundo trocador e o primei-
ro trocador, o outro entre o primeiro trocador e o reator de refinagdo. O apro-
visionamento com ar € controlado de forma preferida por um sistema com-
pressor/valvula ligado a um captador de temperatura situado sobre o fluxo
oriundo do reator de refinacdo. Com efeito, o acréscimo de uma fonte de

oxigénio no reator de refinacdo as reacbes de oxidacdo parcial e total da
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carga hidrocarbonada, que sdo exotérmicas. O reparo desse ar frio entre o
primeiro e o segundo ponto de entrada sobre o fluxo de agua € quanto a ela
controlada, de forma preferida, por uma valvula ligada a um captador de
temperatura situado a entrada do reator de refinagdo. Dessa maneira, a
temperatura na entrada do refinador autotermal ndo ultrapassa frequente-
mente a temperatura de autoigni¢ao do combustivel.

O processo, segundo a presente invengéo apresenta assim as
seguintes vantagens:

- controle da temperatura do gas de sintese na saida do trocador
carga - efluente por funcionamento em cocorrente, temperatura compreendi-
da entre 250 e 400°C, e preferencialmente entre 300 e 350°C;

- manutencao da temperatura do gas de sintese na saida do tro-
cador de carga - efluente por funcionamento em cocorrente mesmo durante
as fases transitérias, entre 250°C e 400°C, de preferéncia, entre 300°C e
350°C;

- controle independente da razdo O,/O na mistura agua-carga
para limitar a coquefacédo durante a vaporizagdo da carga por entrada de
agua dedicada;

- recuperagao do calor produzido pela reagdo de WGS adaptavel
em fungéo do teor em CO e independentemente da alimentacédo global em
agua por uma chegada de agua dedicada. Com efeito, segundo os desem-
penhos do refinador, o teor em CO € variavel. A reacao de WGS é exotérmi-
ca. O fato de ter um fluxo de agua modulavel no trocador na saida de WGS
permite recuperar o calor produzido pela reagéo de WGS, em fungéo do teor
em CO.

Esse processo permite também evitar os seguintes problemas,
encontrados em processos da técnica que nao utilizam etapa de troca de
calor a cocorrente:

- um resfriamento do efluente gasoso (gas de sintese) abaixo de
seu ponto de condensacdo (ponto de orvalho da mistura) e que provoca o
aparecimento de condensados liquidos, em particular a presencga de agua

liquida pode provocar uma alteracéo fisica ou quimica das fases ativas do
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catalisador de WGS. Além disso, esses condensados sdo potencialmente
corrosivos em funcao da natureza da carga e, em particular, de sua taxa de
sulfuracgéo;

- um resfriamento do efluente gasoso de ATR tal que sua tempe-
ratura néo é mais suficiente para ativar as reagbes cataliticas necessarias
para prosseguir o tratamento do gas de sintese e comecar a purifica-lo, co-
mo a reacgdo de conversdo do monodxido de carbono (WGS, para Water Gas
Shiftr, segundo a terminologia anglo-saxénica), por exemplo;

- quando do acionamento ou da parada da instalacdo, corre o
risco de resfriamento e de condensacdo nos elementos cataliticos podendo
danificar estes, por exemplo, seja por agéo quimica do condensado, seja por
dano ligado a elevacgao rapida em temperatura, sem ter podido secar conve-
nientemente o suporte de catalisador.

Exemplo de aplicacéo do processo, de acordo com a invengao.

No processo, de acordo com a invencdo, a unidade de vaporre-
finacdo, ilustrada na figura 1 € alimentada com carga hidrocarbonada e, por
exemplo, em etanol via um conduto de circulacdo de etanol (100) por uma
bomba (1000) para produzir uma carga liquida e sob pressao que circula via
um conduto de carga liquida (101). A unidade de vaporrefinagéo é alimenta-
da com agua sob pressdo via um conduto de circulagdo de agua (200) a
uma temperatura proxima da temperatura ambiente. A unidade de vaporrefi-
nacéo é também alimentada com ar via o conduto de ar (300), que é coloca-
do a pressao do processo por um compressor (1012) e circula a pressao
desejada via um conduto de ar sob pressao (301). A unidade é alimentada
com ar via um segundo conduto de ar (311) que & alimenta o queimador
(1009) para assegurar a combustdo deste. O ar primario utilizado para o
queimador circula via o conduto de ar primario (310) & colocado em presséo
por uma sopradora (1010). Ar secundario que circula via um conduto de ar
secundario (320) é colocado sob pressdo por uma segunda sopradora
(1011). Esse fluxo de ar secundario sob pressdo e que circula via o conduto
de ar secundario sob presséo (321) permite controlar a temperatura das fu-

magas oriundas do queimador e que circula via o conduto de fumagas (600).
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A unidade produz um fluxo de hidrogénio (H;) sob pressdo que
circula via o conduto de hidrogénio (500), um fluxo de fumagas que circula
via o conduto de fumacas resfriadas (603) e uma purificagcdo aquosa que
circula via o conduto de purificagéo aquosa (702).

O fornecimento de calor destinado a acondicionar os fluxos de
alimentagé@o com agua e com ar do processo € fornecido por combustdo da
purificagdo aquosa que circula via o conduto de purificagéo (406) oriundo do
dispositivo de purificagéo do hidrogénio por adsorgéo - dessorcéo alternadas
sobre camada de sélido por variagdo de pressdo (PSA, pressure swing ad-
sorption) (1008). O fluxo de fumaca produzido que circula via o conduto de
fumacas (600), cuja temperatura & ajustada por adjungéo do fluxo de ar se-
cundario sob pressao que circula via o conduto de ar secundario sob pres-
sdo (321) permite, por um lado, assegurar o superaquecimento da mistura ar
- vapor que circula no conduto ar - vapor (209), mas também a vaporizacéo
do fluxo de agua N° 3 que alimenta o processo e que circula via o conduto
de agua N° 3 (203) por intermédio, respectivamente dos trocadores de calor
(1014) e N° 2 (1015). Resulta dai um fluxo de fumacas resfriadas que circula
via o conduto de fumacas resfriadas (803) evacuadas por uma saida ou uma
chaminé (1016).

O encadeamento detalhado que leva a producéo de hidrogénio é
o seguinte. Ele é acrescentado ao fluxo de carga sob presséo que circula via
o conduto de carga liquida (101) um fluxo N° 1 de agua que circula via um
conduto de agua N° 1 (201) oriundo do conduto de circulagéo de agua (200)
por intermédio de um separador de fluxo de agua (1001). Essa adjuncgéo de
agua a carga tem por finalidade poder controlar, entre outros, a relagdo oxi-
génio sobre carbono (O/C) do fluxo resultante da mistura da carga liquida e
do fluxo de agua, e circulando via o conduto de mistura da carga-agua (102).
Dessa relagédo (O.C) depende de coquefagdo ou ndo da carga no trocador
de calor (1002). Em funcao da carga, das pressdes e das temperaturas do
processo, uma relagdo O,/C minima pode ser definida. O fluxo resultante da
mistura da carga liquida e do fluxo de agua e que circula via o conduto de

mistura carga-agua (102) cuja temperatura € inferior ao seu ponto de ebuli-
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¢do e, por exemplo, compreendida entre 140 e 200°C a uma presséo de 0,9
MPa (variavel segundo o teor em agua escolhida), deve ser vaporizada an-
tes de alimentar, via o conduto carga-agua vaporizada (103), o reator de
ATR (1003). Por outro lado, esse gas de sintese sob pressdo que circula via
o conduto de gas de sintese (400) produzido pelo reator de ATR (1003) deve
ser rapidamente resfriado para evitar o fenémeno de corrosao de tipo "car-
buragdo catastréfica” ("metal dusting”, segundo a terminologia anglo-
saxonica). Para isto, os fluxo que circulam via o conduto de mistura carga-
agua (102) e o conduto de gas de sintese (400) sao introduzidos no trocador
de calor (1002) em configurag@o a cocorrente.

No caso de uma carga hidrocarbonada gasosa, por exemplo, o
gas natural, a mesma configuracdo de conjunto € utilizada. S6 o ponto de
mistura da carga no circuito difere. Com efeito, no caso de uma carga gaso-
sa, o fluxo de agua (201) é injetada s6 no trocador de calor cocorrente
(1002) e é, portanto, utilizado sem contato direto com a carga gasoso (nédo
ilustrada) que serad misturada ao vapor formada a jusante do trocador de ca-
lor cocorrente (1002) no conduto carga-agua vaporizada (103) e a montante
do ATR (1003).

Resulta dai um fluxo de carga vaporizada e superaquecida que
circula via o conduto carga-agua vaporizada (103) e um fluxo de gas de sin-
tese resfriado que circula via o conduto de gas de sintese resfriado (401). O
resfriamento é tal que o gas de sintese resfriado que circula via o conduto de
gas de sintese resfriado (401) permanece a uma temperatura superior ao
seu ponto de orvalho, em geral compreendida entre 128°C e 168°C, de pre-
feréncia, igual a 148°C a uma pressao de 0,88 MPa. O trocador de calor
(1102) sendo destinado a vaporizagao total da carga, as condi¢des de tem-
peratura sobre os fluxos que circulam via o conduto de carga-agua vaporiza-
da (103) e o conduto de gas de sintese resfriado (401) sdo controlados pelo
controle da vazao do fluxo de agua que circula via um conduto N° 1 de agua
(201) sob condigéo que a relagéo O-/C minima seja assegurada. O controle
da vazéo de agua injetado no trocador de calor (1002) € possivel, gracas a

utilizagéo de trés circuitos paralelos para a vaporizagéo do fluxo completo da
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4gua que circula no conduto de agua (200). Para o bom funcionamento das
reagbes de refinacdo no reator ATR (1003), este, além de ser alimentado
pela carga vaporizada que circula via o conduto de carga-agua vaporizada
(103) deve ser alimentado por uma mistura de ar e de vapor que circula no
conduto de ar-vapor (209). Resulta dai uma mistura de carga vaporizada, de
ar e de vapor que circula no conduto de mistura ar-vapor (104) que deve ser
constituida o mais préximo dos elementos cataliticos do reator ATR (1004),
de forma a evitar os fendmenos de auto-inflamacao. Esses elementos catali-
ticos séo, por exemplo, catalisadores adaptados a refinagéo da carga esco-
Ihida em ATR suportada sobre monélitos cerdmicos inertes. Resulta dai um
gas de sintese quente e sob pressdo que circula no conduto de gas de sin-
tese (400).

O bom funcionamento do processo ATR é acondicionado, em
funcdo da natureza da carga, a uma relagdo vapor sobre carbono determi-
nado (S/C, steam over carbon ratio), em geral compreendido entre 2 e 5. A
relag@o S/C é controlada pela vazao total da alimentagao com agua do pro-
cesso que circula no conduto de circulagao de agua (200). Essa vazéo sen-
do superior aquela da agua acrescentada a carga e que circula no conduto
de agua N° 1 (201), convém fornecé-la separadamente. Uma segunda fra-
¢do que circula no conduto de agua N° 2 (202) de alimentagéo com agua é
assim constituida. Essa segunda fragao de agua é fornecida sob a forma de
vapor, recuperando o calor produzido pela reagdo WGS realizada no reator
WGS (1004) através de um trocador de calor WGS (1005). Uma terceira fra-
¢éo que circula no conduto de agua N° 3 (203) da alimentacéo & também
constituida. Essa terceira fragdo de agua é fornecida sob a forma de vapor
que circula no segundo conduto de vapor (205) recuperando o calor produzi-
do pelas fumacas que circulam no segundo conduto de fumacas (602) atra-
vés do trocador de calor das fumagas N° 2 (1015) para assegurar um bom
rendimento energético do processo. Resulta dai um fluxo de vapor que circu-
la no conduto de vapor (204), proveniente do trocador de calor WGS (1005)
e um segundo que circula no segundo conduto de vapor (205) proveniente
do trocador de calor das fumagas N° 2 (1015). O controle da reparticao das
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vazbes desses dois fluxos de vapor permite otimizar a recuperacéo do calor
proveniente do reator de WGS (1004), sem acarretar uma condensacao do
gas de sintese. Um outro parametro importante do funcionamento do pro-
cesso de refinagéo, de acordo com a invencéo, & o fornecimento em oxigé-
nio no meio reacional. Este vai controlar o fornecimento de calor por oxida-
cdo de uma parte da carga e/ou do gas de sintese. Esse fornecimento de-
pende da forma cuja energia oriunda do processo pdde ser recuperada: re-
cuperagdo do calor sobre o reator de WGS (1004) ou recuperacéo do calor
oriundo da combustao da purificagdo do PSA (1008). O fornecimento de oxi-
génio é feito principalmente pelo ar que circula no conduto de ar (300) colo-
cado a pressao do processo por um compressor (1012) e circula a presséo
desejado via o conduto de ar sob pressdo (301). Esse fluxo de ar é, para a
parte enviada via o segundo conduto de ar (302), proveniente de um reparti-
dor de ar (1013) para constituir uma primeira mistura, gue circula no conduto
de mistura vapor-ar (207) com o vapor circulante no terceiro conduto de va-
por (206) que é a continuagdo do conduto de vapor (205) proveniente do
trocador de calor das fumagas N° 2 (1015), que vai ser superaquecido via o
trocador de calor das fumacas N° 1 (1014) pelo calor extraido das fumagas
que circulam no conduto de fumacgas (601) oriundas do queimador (1009).
Resulta bem um fluxo de fumagas parcialmente resfriadas que circulam no
segundo conduto de fumacas (602) provenientes do trocador de calor N° 1
(1014). O resto do ar circulante no terceiro conduto de ar (303) proveniente
do repartidor (1013) & acrescentado a mistura ar-vapor que circula no condu-
to ar-vapor (208) proveniente do trocador de calor das fumagas N° 1 (1014),
a mistura assim formada circula no conduto ar-vapor (209). A reparticao pelo
repartidor (1013) do ar entre os fluxos que circulam nos condutos (302) e
(303) & feita de tal forma que a mistura do ar que circula no conduto (302)
com o vapor que circula no conduto (206) ndo acarreta a condensacgéo des-
ta.

O fluxo de gas de sintese quente que circula no conduto (400) e
produzido pela refinacdo da carga no reator de ATR (1003) é resfriado no

trocador cocorrente (1002) e circula no conduto de gas de sintese resfriado
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(401). Sua temperatura de saida esta, em geral, compreendida entre 300 a
350°C, o que € suficiente para ativar a reagao de WGS a qual vai ser subme-
tido no reator de WGS (1004). Com efeito, o gas de sintese oriundo da refi-
nacao ATR do etanol pode comportar elevados teores em monoéxido de car-
bono (CO), em geral inferior ou igual a 10% mol. Ora, & possivel maximizar a
quantidade de hidrogénio produzida por conversao de um mol de CO e de
um mol de agua (H.0) em um mol de diéxido de carbono (CO;) e um mol de
H: por reacdo WGS. Essa reacdo € exotérmica, a temperatura do gas de
sintese empobrecido em CO que circula no conduto de gas de sintese em-
pobrecido (402) (subsiste da ordem de um por cento de CO) & superior, ge-
ralmente compreendido entre 0 e 40°C, e, de preferéncia, entre 20 e 30°C, a
temperatura do gas de sintese que circula no conduto em entrada do reator
de WGS (401). Esse'gés de sintese deve ser resfriado através de um troca-
dor de calor (1006) e desidratado por um baldo separador (1007), antes de
sua entrada no PSA (1008), o calor é reciclado por vaporizacdo de uma par-
te da alimentagdo com agua que circula no conduto de agua N° 2 (202) no
trocador de calor WGS (1005). O gas de sintese resfriado que circula no
conduto de gas de sintese resfriado (403) é levado abaixo de seu ponto de
condensagao (404), isto &, em geral a uma temperatura compreendida em
15 e 40°C, no trocador de calor (1006) que pode ser acoplado a um grupo
frio (ndo representado), antes de ser separado da agua residual que circula
no conduto de agua residual (700) por um balé@o separador (1007). O balado
(700) pode ser completado por um coalescedor (ndo representado) para me-
lhorar a eficacia de alimentagdo de agua no gas de sintese. A agua assim
recuperada € seja reciclada no conduto de reciclagem (701) apos retrata-
mento (ndo representado), seja purificada da unidade no conduto de purifi-
cacao (702).

O hidrogénio que circula no conduto de hidrogénio (500) & pro-
duzido apés passagem do gas de sintese no PSA (1008) no qual a quase
totalidade das espécies diferentes de H,, tipicamente e de forma ndo exaus-
tiva aquelas presentes no ar ou coproduzidas pela refinagédo do etanol a sa-
ber No, CO, CO;, CH4, CoH4, CzHs, CsHg, CsHg, Ar ou H2O, se absorve de
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forma reversivel sobre a camada de solido adsorvente do PSA (1008) (que é
em geral, mas nao exclusivamente, o carvao ativo e/ou uma peneira molecu-
lar mineral). O hidrogénio nado é retido e é produzido com uma pureza muito
grande, as impurezas sendo reduzidas ao estado de tragos, em geral inferior
a 500 ppm. As espécies adsorvidas sa@o recuperadas via o conduto de purifi-
cacgao (406) por reducdo da pressao do compartimento do PSA (1008) da
pressdo do processo a uma pressao proxima da presséo atmosférica acarre-
tando a baixa da pressao parcial de cada corpo na fase gas e, portanto, a
dessorcé@o das espécies adsorvidas. Esse fluxo gasoso a baixa pressdo que
circula no conduto de purificacao e (406) é a purificacdo do PSA (1008).

Essa purificagdo que circula no conduto de purificagdo (406)
contem ainda uma parte sensivel de gases combustiveis, tais como CO, H,.
A purificagao € em seguida queimada com o ar, que circula no conduto de ar
(311), no queimador (1009), de forma a fornecer fumacas quentes que circu-
lam no conduto de fumacas (600) destinadas a reciclar o calor no processo.
A temperatura dessas fumagas € controlada em relacéo ao fornecimento de
ar secundario que circula no conduto de ar secundario sob pressdo (321)
para que as fumacgas no conduto de fumacas (601) oriundas do queimador
(1009) enviadas para o processo sejam compativeis com a metalurgia do
sistema.

Os exemplos seguintes ilustram o processo, segundo a técnica
anterior e, de acordo com a invengéo.

Exemplos

Exemplo 1 comparativo: configuragdo a contracorrente

Esse exemplo ilustra um caso de funcionamento normal do pro-
cesso, segundo a técnica anterior.

O processo, segundo a técnica anterior, utiliza uma configuragéo
do trocador de calor acoplado ao reator ATR, a contracorrente. Ele é descri-
to, baseando-se na figura 1, com excecdo do trocador (1002) de carga-
efluente que esta em configuragéo cocorrente no processo, de acordo com a
invencao, contrariamente aquele do exemplo 1 que € a cocorrente. Essa

modificagao ndo impacta a designacao dos fluxos da figura 1.
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Considera-se a conversdo de um fluxo de 29,2 kg/h do etanol
que circula no conduto (100). Ele € misturado a um fluxo de agua liquida
(201) de 37 kg/h. Essa carga liquida entra no trocador (1002) a uma tempe-
ratura proxima da temperatura ambiente que esta a 35°C.

5 O fluxo (400) na saida do reator de ATR (1003) é o fruto da converséo catali-
tica a alta temperatura, no caso 690°C, e em pressao 0,88 MPa, da carga
circulante no conduto (201) vaporizada a qual se acrescenta um complemen-
to de vapor (206) de 56,6 kg/h e um complemento de ar que circula no con-
duto (301) de 54,8 kg/h. Obtém-se um gas de sintese que circula no conduto

10  (400) a 690°C da seguinte composicao:

Composto % molar
Hidrogénio (Hz) 25,1
Metano (CHg4) 1.1
Nitrogénio (N3) 15,3
Monoxido de carbono (CO) 3,3
Dioxido de carbono (CO3) 9,3
Agua (H;0) 459

A temperatura de orvalho desse efluente gasoso a 0,88 MPa e
148°C.
A tabela seguinte da as temperaturas de entrada e de saida dos diferentes
fluxos em torno do trocador (1002) em configuragéo contracorrente.

Fluxo Temperatura (°C)
Saida ATR (400) 690
Entrada WGS (401) 166
Carga liquida (102) 35
Carga vaporizada (103) 507
15 Constata-se que a temperatura do gas de sintese resfriado que

circula no conduto (401) é de 166°C, o que é préximo de seu ponto de orva-
lho (148°C), e que a temperatura da carga vaporizada circulante no conduto
(103) é de 507°C, o que & muito elevado para prevenir eficazmente os riscos
de autoignicdo na entrada do reator de refinagao, quando da mistura da car-
20 ga vaporizada (103) com o ar que circula no conduto (209) para entrar pelo
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conduto (104) no reator (1003).

Por outro lado, a temperatura do gas de sintese resfriado que
circula no conduto (401) deve ser suficiente para iniciar a reacao de conver-
sdo do monodxido de carbono (WGS) com uma cinética satisfatéria ou com
166°C, se esta sensiveimente abaixo dos 200°C requerido e amplamente
abaixo dos 250°C desejaveis. A consequéncia do ndo funcionamento do rea-
tor de WGS (1003) € que o CO residual ndo é convertido em Hp, o que pode
acarretar uma perda de rendimento em hidrogénio sensivel que pode atingir
10%. ‘

No que se refere a temperatura elevada de entrada no reator
(103), é preferivel permanecer abaixo de uma temperatura de ordem de
450°C para evitar a autoignicao. A consequéncia de uma autoigni¢cao € um
risco para a seguranga do operador e da unidade e impde uma parada de
urgéncia.

Enfim, nessa configuracdo & contracorrente, defronta-se com
temperaturas de parede muito elevadas, ja que o gas de sintese quente que
circula no conduto (400) troca calor com a carga vaporizada que circula no
conduto (103) para temperaturas respectivas de 690°C e 507°C. A tempera-
tura de parede nessa configuracao esta além de 600°C. Essa temperatura
impoe esforgos termomecanicos fortes sobre o material e o lugar, além dis-
so, em condigbes de metal dusting capazes de estragar o trocador.

Exemplo 2: de acordo com a invengao: configuracdo a cocorrente.

Esse exemplo ilustra um caso de funcionamento normal do pro-
cesso da invencao.

O ftrocador considerado é idéntico ao trocador do exemplo 1,
mas ele & montado em configuragédo a cocorrente ao invés de contracorren-
te.

Considera-se da mesma forma que no exemplo 1 a conversao
de um fluxo de 29,2 kg/h do etanol conduto de circulacédo de etanol que cir-
cula no conduto (100). Ele é misturado a um fluxo de agua liquida que circu-
la no conduto (201) de 37 kg/h. Essa carga liquida entra no trocador (1002) a

uma temperatura préxima da temperatura ambiente, no caso 35°C.
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O fluxo que circula no conduto (400) na saida do reator de ATR (1003) € o
fruto da conversao catalitica a alta temperatura, no caso 690°C, e em pres-
sao 0,88 MPa, da carga que circula no conduto (201) vaporizada a qual se
acrescenta um complemento de vapor que circula no conduto (206) de 56,6
kg/h e um complemento de ar que circula no conduto (301) de 54,8 kg/h.
Obtém-se no caso ainda um gas de sintese que circula no conduto (400) a
690°C da seguinte composic¢ao:

Composto % molar
Hidrogénio (Hy) 25,1
Metano (CHg) 1,1
Nitrogénio (N2) 15,3
Monoxido de carbono (CO) 3,3
Didxido de carbono (CO») 9,3
Agua (H,0) 459

A temperatura de orvalho de efluente gasoso a 0,88 MPa é
148°C.
A tabela seguinte da as temperaturas de entrada e saida dos diferentes flu-

xo0s em torno do trocador (1002) em configuracéo cocorrente.

Fluxo Temperatura (°C)
Saida ATR (400) 690
Entrada WGS (401) 274
Carga liquida (102) ’ 35
Carga vaporizada (103) 269

A consequéncia do funcionamento a cocorrente é a convergén-
cia das temperaturas das saidas que circula no conduto (401) e no conduto
(103) do trocador (1002).

A temperatura do gas de sintese resfriado & de 274°C, o que
convém particularmente a reacdo de conversdo do monédxido de carbono,
tornando-se ocorrer no reator (1004) para o qual convém ter uma temperatu-
ra na entrada entre 250 e 300°C.

A temperatura da carga vaporizada que circula no conduto (103)
€ de 269°C, o que permite ter uma temperatura da mistura que circula no
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conduto (104) com o ar e o vapor superaquecido que circula no conduto
(103) da ordem de 400°C. Essa temperatura convém inteiramente a uma
operagao segura do reator de ATR (1003).

Por outro lado, no que diz respeito a temperatura de parede do
trocador (1002), a zona a mais dificil € sempre aquela na qual o gas de sin-
tese quente que circula no conduto (400) € introduzido diferentemente do
exemplo 1 que a parede esta em contato com a carga liquida que circula no
conduto (102), o que permite manter uma temperatura da parede inferior a
400°C, e, portanto, limitar os esforgos termomecénicos, mas também se

manter fora da zona de mefal dusting.
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REIVINDICAGOES

1. Processo de produgéo de hidrogénio integrado termicamente
por refinagdo de uma carga hidrocarbonada, em um reator de refinagdo,
compreendendo uma etapa de manutencéo da temperatura do efluente ori-
undo do reator de refinacéo por troca de calor a cocorrente, em um trocador
de calor cocorrente, entre o efluente oriundo do reator de refinacao e a carga
hidrocarbonada que se quer refinar, compreendendo uma etapa, na qual o
refinado oriundo do trocador de calor cocorrente é purificado em uma sec¢éo
de purificagdo para gerar um gas de hidrogénio, cuja pureza & superior a
99% e no qual:

- um primeiro fluxo de agua é dirigido para o trocador de calor
cocorrente, permitindo sua vaporizacao, recuperando uma parte da entalpia
do gas de sintese produzido para controlar a temperatura do fluxo de carga;

- um segundo fluxo de agua é dirigido para um trocador de calor
a jusante do reator de reacao de conversado do monoéxido do carbono para
reciclar a exotermia da reag¢ao de conversao do monoéxido de carbono;

- um terceiro fluxo de agua é dirigido para um trocador de calor
para recuperar o calor oriundo de fumagas de combustao, baixando ao ma-
ximo a temperatura de saida dessas fumacas.

2. Processo, de acordo com a reivindicagao 1, no qual a tempe-
ratura do efluente ap6s passagem no trocador de calor cocorrente esta com-
preendida entre 250°C e 400°C.

3. Processo, de acordo com a reivindicagéo 2, no qual uma parte
da purificagdo é realizada com uma reagéo de conversdo do monoéxido de
carbono.

4. Processo, de acordo com a reivindicagéo 3, no qual o primeiro
fluxo de agua esta colocado em contato direto com o fluxo da carga a mon-
tante do trocador, quando a carga é liquida.

5. Processo, de acordo com a reivindicagao 4, no qual, o primei-
ro fluxo de agua vaporizado é colocado em contato com o fluxo da carga a
jusante do trocador cocorrente e a montante do reator de refinagéo, quando

a carga € gasosa.
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6. Processo, de acordo com uma das reivindicagbes 1 a 4, no
qual a carga hidrocarbonada é liquida.

7. Processo, de acordo com uma das reivindicagdes 1 a 4, no
qual a carga hidrocarbonada € o etanol.

8. Processo, de acordo com uma das reivindicagdes 1 a 5, no
qual a carga hidrocarbonada é gasosa.

9. Processo, de acordo com uma das reivindicacdes 1 a 8, no
qual a carga hidrocarbonada é o gas natural.

10. Processo, de acordo com uma das reivindicagtes preceden-
tes, no qual a reacéo de refinacdo € uma refinacao autotermal.

11. Processo, de acordo com a reivindicagdo 10, no qual a agua
contida no gas rico em hidrogénio oriundo do reator de refinagdo é elimina-
da, gragas a um condensador situado na segao de purificacao.

12. Processo, de acordo com a reivindicagcao 11, no qual a agua
coletada no condensador € reciclada no processo.

13. Processo, de acordo com uma das reivindicagbes 11 a 12,
no qual a agua coletada no condensador € enviada no reator de refinagao
para ser utilizada como reagente da reacdo de vaporrefinagdo.

14. Processo, de acordo com uma das reivindicagoes 11 a 13,
no qual gases residuais rejeitados pela se¢do de purificagdo servem de
combustivel ao queimador.
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RESUMO
Patente de Invencdo: "MELHORIA DE UM PROCESSO DE PRODUGAO
DE HIDROGENIO INTEGRADO TERMICAMENTE POR REFINAGAO DE
UMA CARGA HIDROCARBONADA".

A presente invengéo refere-se a um processo de produgéo de
hidrogénio integrado termicamente por refinagéo de uma carga hidrocarbo-
nada, em um reator de refinagdo, compreendendo uma etapa de manuten-
cao da temperatura do efluente oriundo do reator de refinagao por troca de
calor a cocorrente, em um trocador de calor cocorrente, entre o efluente ori-
undo do reator de refinagéo e a carga hidrocarbonada que se quer refinar. A
temperatura do gas de sintese na saida do trocador de carga - efluente esta

compreendida entre 250°C e 400°C.
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