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(67) Resumo: "PROCESSO CONTINUO PARA A CONVERSAO
SELETIVA DE UMA ALIMENTAGAO DE OXIGENATO EM
PROPILENO"

A seletividade média do ciclo de propileno de um oxigenato no
processo de propileno (OTP) utilizando um catalizador de converséao
de oxigenato de fungao dupla é substancialmente melhorada pelo uso
de uma combinacgéo de : 1) movimentacéo da tecnologia do reator de
leito na porgado da sintese de hidrocarbonetos do esquema de fluxo
OTP no lugar da tecnologia do leito fixo da técnica anterior; 2) um
sistema catalitico de fungdo dupla estabilizado hidrotermicamente,
compreendendo uma peneira molecular e tendo uma capacidade de
funcéo dupla dispersada em uma matriz de alumina modificada por
fésforo contendo fésforo instavel e/ou anions de aluminio; e 3) um
tempo de ciclo do catalisador em operac¢do de 400 horas ou menos.
Estas providéncias estabilizam o catalizador contra a desativagao
hidrotérmica e impede o aparecimento de depdsitos de coque sobre o
catalisador em um nivel que nao degrade substancialmente a atividade
do catalisador de fungdo dupla, a conversao do oxigenato e a
seletividade do propileno, dessa forma permitindo a manutencao da
produgao de um ciclo médio de propileno préximo ou essencialmente
nos niveis do inicio do ciclo.
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“PROCESSO CONTINUO PARA A CONVERSAO SELETIVA DE UMA
ALIMENTACAO DE OXIGENATO EM PROPILENO?”
FUNDAMENTOS DA INVENCAO

A invencdo atual refere-se zeralmente ao uso da tecnologia de
estabilizacdo hidrotérmica sobre um sistema catalitico de funcdo dupla usado
na zona de reacéio da sintese de hidrocarbonetos de um processo de oxigenato
em propileno (OTP) que opera em temperaturas relativamente elevadas, de
preferéncia, com um diluente de vapor e utiliza tecnologia de reator de leito
movel. O uso deste sistema catalitico de funcio dupla estabilizado
hidrotermicamente em combinagdo com um sistema de reator de leito mével
em um processo OTP facilita o controle da desativagfo do catalisador, nio
somente durante um ciclo de operagdo mas também com base em ciclo-a-
ciclo, dessa forma permitinde a manutencdo de um nivel de coque no
catalisador de funcdo dupla em uim valor que nio degrade significativamente
a atividade e a seletividade do propileno deste catalisador durante um periodo
prolongzado em relacdo aos resultados relatados na técnica anterior. Estas
providéncias, por seu lado, levam a uma melhoria nitida na produgio média
de propileno alcangavel por este processo de OTP meodificado, ndo somente
durante o seu tempo de ciclo do catalisador em operagio mas também durante
os ciclos subseqiientes, em relacdo a produciio média do cicle de propileno
que ¢é alcancavel por um processo da téenica anterior que utilize tecnologia de
reator de leito fixo e um sistema catalitico de fungfo dupla desestabilizado.

Uma grande por¢do da industria petroquimica mundial esta
preocupada com a produgio de materiais de olefinas leves e seu uso
subsegliente na producio de numerosos produtos quimicos importantes
através de polimerizacdo, oligomerizacdo, alquilagdo e reagdes quimicas
semelhantes bem conhecidas. As olefinas leves incluem etileno, propileno e
misturas dos mesmos. A técnica ha muito tempo vem buscando uma fonte

diferente de petroleo para as quantidades macicas de matérias-primas que sdo
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em 24 de julho de 2003 descreve um processo para produzir seletivamente
propileno a partir de uma matéria-prima que ¢ composta de metanol e/ou
DME. Trés reatores contém leitos fixos de catalisadores de conversdo de
oxigenato em um arranjo de fluxo em paralelo com relagdo a alimentagdo de
oxigenato ¢ em um arranjo de fluxo em série com relacdo aos efluentes do
primeiro reator ¢ do segundo reator. A publicacio ensina um sistema
catalitico OTP de fungio dupla do tipo pentasil (i.e. do tipo ZSM-5 ou ZSM-
11) tendo um teor de alcali menor do gue 380 ppm e wm teor de oxido de
zince menor do que 0,1% em peso, lizado com uma restricdo no teor de dxido
de cadmio da mesma quantidade. Este MTP ¢ adicionalmente descrito por
Rothaemel et al. "Demonstrating the New Methanol to Propylene (MTP)
process" (apresentado na Conferéncia Petroquimica ERTC em marco de 2003
em Paris, Franca) como tendo uma porgdo esperada em operacdo do ciclo do
processo de 500 a 700 horas antes da regeneragdo in situ tornar-se necessaria
e mostra uma queda significativa na atividade de conversfo durante os
primeiros cinco ciclos. O procedimento convenciconal para compensar a
reducio de atividade em uma operagdo catalitica enveolve o aumento da
temperatura meédia do reator para tentar-se manter a conversio na faixa visada
de mais de 94% da carga de oxigenato.

O problema equacionado pela invengdo atual é entio o de
aumentar a seletividade média de propileno em um processo OTP ao lonzo do
seu tempo de ciclo em operacio, e dessa forma diminuir os requisitos de
reciclagem de produtos de olefinas diferentes de propileno para compensar a
seletividade menor de propileno.

SUMARIO DA INVENCAO

Nos percebemos agora que a seletividade geral de propileno é
uma fungdo ndo somente das condigdes de reagdo e do nivel médio de coque
depositado no catalisador de conversdo de OTP durante a porcdo do ciclo do

processo em operacdo, mas também da estabilidade hidrotérmica do sistema
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catalitico de funcio dupla utilizado quando ele é exposto ao vapor em
temperaturas relativamente elevadas. Foi verificado um aglutinante ou
material de matriz para os sistemas cataliticos de fun¢do dupla da técnica
anterior que permite uma estabilidade hidrotérmica significativamente
aumentada quando utilizado no modo de operagdo de leito moével do processo
OTP. Este material de matriz é uma matriz de alumina modificada por fosforo
contendo fésforo instavel e/ou anions de aluminio. A seletividade média de
propileno em um processo OTP operado no moedo de leito movel pode ser
significativamente aumentada se o catalisador de funcdo dupla é composto de
uma peneira molecular, conhecida como tendo a habilidade de converter pelo
menos uma por¢do da alimentacdo de oxigenato em propileno e para
converter as olefinas C; e Cyt+ em propileno, embebido em um material de
matriz composto de uma alumina medificada por {ésforo contendo fosforo
instavel e/ou anions de aluminio que podem migrar para a pencira molecular e
estabilizar e/ou reparar e/ou formar uma liga da estrutura basica de trabalho
do mesmo quando ele sofre uma desaluminacdo causada pela exposicdo ao
vapor em temperaturas relativamente elevadas em ambas as por¢des em
operagio ¢ na regeneragio do ciclo do processo OTP. Foi verificado também
que o catalisador de funcio dupla estabilizado hidrotermicamente da invencio
atual pode ser utilizado para melhorar grandemente o desempenho do
processo OTP de leito fixo da técnica anterior.
O objetivo principal da invencio atual é apresentar uma
solucdo realista e tecnicamente viavel para o problema da perda de
seletividade de propileno durante o ciclo em operacio, assim como a perda de
ciclo-a-ciclo causada pela regeneracio do processo da técnica anterior OTP de
leito fixo quando operado com um diluente de vapor e com um sistema
catalitico de fungdo dupla sensivel ao vapor. Um objetivo secundario €
melhorar a economia deste processo OTP da técnica anterior para contrelar a

deposicdo de coque sobre este catalisador de funcdo dupla para manter a
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conversdo de oxigenato e a seletividade do propileno em niveis elevados em

relacdio a técnica anterior. Um terceiro objetivo é evitar a desativagio severa
pela deposigdo de coque do catalisador OTP de funcdo dupla para minimizar a
severidade da etapa de regeneraciio que é requerida para a atividade do
catalisador, dessa forma minimizando os danos hidrotérmicos e prolonzando a
vida do catalisador. Um objetivo mais geral é combinar a tecnologia de leito
movel e a tecnologia do catalisador de estabilizagdio hidrotérmica para
produzir um processo OTP mais eficiente.

A inveng3do atual ¢ um processo OTP para a conversio seletiva
de uma alimentagdo de oxigenato em propileno utilizando tecnologia de
catalisador de funglo dupla estabilizado hidrotermicamente e tecnologia de
leito movel para manter o desempenho do catalisador préximo ou
essencialmente nos niveis de inicio-do-ciclo do ciclo inicial, assim como nos

‘iclos subseqlientes, dessa forma aumentando o rendimento médio do ciclo de

C

propileno e minimizando a ruptura do oxigenato dentro da corrente de
produto. Na primeira etapa do processo, sdo contatados uma alimentacio de
oXigenato e um diluente em uma quantidade correspondente a 0,1:1 a 5:1
moles de diluente por mel de oxigenato, com um catalisador de fungdo dupla
contendo uma peneira molecular, conhecido comoe tendo a habilidade de
converter pelo menos uma porgao do exigenato em propileno e para converter
as olefinas C; e Cy+ em olefinas C-, dispersadas em uma matriz modificada
por fésforo contendo fésfore instavel e/ou anions de aluminio. Esta etapa é
executada em uma zona de reacio OTP contendo pelo menos um reator de
leito fixo ou de leito movel operado nas condicdes efetivas de conversdo de
oXigenato para converter seletivamente o oxigenato em propileno e para
converter qualquer etileno ou olefinas pesadas recicladas para o mesmo em
propileno. Uma corrente efluente é entdo retirada da zona de reacio OTP

contendo grandes quantidades de um produto de olefina C; e um subproduto

(=

e agua e quantidades menores de uma olefina C,, olefinas Cy+,
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hidrocarbonetos C; a Cy+ saturados e quantidades menores de oXigenato ndo
reagido, subprodutes de oxigenato, hidrocarbonetos altamente insaturados
(tais como dienos e hidrocarbonetos acetilénicos) e hidrocarbonetos
aromaticos. Na segunda etapa, esta corrente de efluente é passada para uma
zona de separacdo e ¢ resfiiada e separada em uma iracdo de vapor rica em
olefinas C;, uma fracdo de dgua contendo oxigenato ndo reagido e
subprodutos de oxigenatos e uma fracdo de hidrocarbonetos liquidos contendo
olefinas mais pesadas, hidrocarbonetos saturados mais pesados e quantidades
menores de hidrocarbonetos altamente insatwrados e hidrocarbonetos
arométicos. Pelo menos uma porcdo da fracdo de dzua recuperada nesta etapa
de separacio é entdo reciclada para a etapa de conversdo de oxigenato para
produzir pelo menos uma porgdo do diluente utilizado na mesma. A fracio de
vapor recuperada nesta etapa de separagio é adicionalmente separada em uma
segunda zona de separacdo, em uma fragdo rica em olefinas C,, uma fracio de
produto rico em olefinas C; ¢ uma primeira fragdo rica em olefinas Cy+
contendo pequenas quantidades de hidrocarbonetos altamente insaturados.
Pelo menos wma porgdo da fragdio rica em olefinas C, pode ser recuperada
como um preduto ou opcionalmente pode ser reciclada para a zona de reacdo
OTP. A fracdo de produto rico em olefinas C; € entdo recuperada como uma
corrente principal do produto e pelo menos uma porgioe da primeira fracio
rica em olefinas Cy-- é colocada em uma etapa de tratamento opcional seletivo
de hidrogénio ou diretamente reciclada para uma etapa de conversio OTP. A
etapa opcional de tratamento seletive com hidrogénio é projetada para
converter seletivamente os compostos altamente insaturados contidos nesta
cortente rica em olefinas Cy- na olefina correspondente, dessa forma
eliminando os precursores de coque da etapa de conversdo OTP. Esta etapa
opcional de hidrotratamento catalitico é executada através do contato de pelo
menos uma porgio desta primeira corrente rica em olefinas 4+ e hidrogénio

com um catalisador de hidrogenacéo contendo metal em condigdes seletivas
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de hidrogenacdo efetivas para converter os hidrocarbonetos altamente
insaturados contidos na mesma na olefina correspondente e para produzir uma
fragdo rica em olefinas C,+ hidrotratada seletivamente. Pelo menos uma
porcdo desta ultima fragdo é entfio reciclada para a etapa de conversio OTP
para converter estes materiais olefinicos mais pesados em quantidades
adicionais do produte desejado de propilenc.

A invencdo envolve um processo para a conversio seletiva de
uma alimentagdo de oxigenato em propilene conforme descrito acima, onde o
catalisador com funcdo dupla contém uma peneira molecular zeolitica tendo
uma estrutura correspondendo ao ZSM-5 ou ZSM-11 ou que contém uma
peneira molecular ELAPO tendo uma estrutura correspondente & SAPO-34 ou
uma mistura destes materiais.

De preferéncia, a zona de reacdo OTP contém pelo menos trés
reatores de leito moével que sdo ligados em uma configuracio de fluxo em
série ou fluxo em paralelo com relacdo a alimentagio de oxigenato e em uma
configuragdo de fluxo em série com relacdo a corrente de particulas cataliticas
que passaimn através do mesmo.

E preferivel que a alimentacdo de oxigenato contenha metanol
ou dimetil éter ou uma mistura dos mesmos. Nesta realizaciio, o processo
atual € referido aqui como uma realizacdo de metanol em propileno (MTP).

E obtido um rendimento elevado de propileno quando a fracdo
de hidrocarbonetos liquidos recuperada nesta primeira etapa de separacio &
adicionalmente separada em uma segunda fracio rica em olefinas Cy+ e uma
fragdo de produto de nafta e pelo menos uma porgio da segunda fragio rica

’

em olefinas Cy+

¢

colocada diretamente na etapa de conversdo OTP ou na
etapa opcional de tratamento seletivo de hidrogénio e posteriormente o
produto resultante tratado com hidrogénio é reciclado para a etapa de
conversdo OTP para converter estas olefinas mais pesadas em propileno.

BREVE DESCRICAO DO DESENHO
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A figura é um diagrama de fluxo de processo de uma

realizacio preferida da invencio atual.
DEFINICOES DOS TERMOS E DAS CONDICOES

Os  seguintes termos e condigdes sdo  utilizados na
especificacdo atual com os seguintes significados: (1) uma "Porgdo" de uma
corrente significa uma parte de uma cota que tem a mesma composicio que
toda a corrente ou uma parte que é obtida eliminando-se um componente
rapidamente separavel da mesma (por exemplo, se a corrente contém
hidrocarbonetos em mistura com vapor, entdo depois da condensagio de uma
grande parte do vapor, ela contém uma porgdo aquosa e uma porgiio de
hidrocarbonetos). (2) Uma corrente "de topo" significa o produto de topo
liquido recuperado da zona especificada depois do reciclo de qualquer porcdo
para a zona de refluxoe ou por qualquer outra razdo. (3) Uma corrente de
"fundo" significa a corrente liquida de fundo da zona especificada obtida
depois do reciclo de qualquer porg¢do para fins de reaquecimento e/ou
recolocagido em ebuligdo e/ou apds qualquer separacdo de fase. { 4) O termo
"olefinas leves" siznifica etileno, propileno e misturas dos mesmos. (5) O
termo "olefina pesada” significa uma olefina tendo um peso molecular maior
do que o propileno. (6) A expressio processo "OTP" significa um processo
para a conversdo de um oxigenato em propileno e em uma realizacdo
preferida, quando o oxigenato ¢ metanol o processo OTP é referido aqui como
um processo MTP. (7) O termo "oxigenato" significa um hidrocarboneto
alifatico substituido no oxigénio, contendo 1 a 10 dtomos de carbono. (8) O
termo "tempo do ciclo do catalisador em operacdo" significa a duracdo do
tempo da particula catalitica exposta a alimentacio nas condicdes de
conversdo antes de ser retirada da zona de reacdio para regeneracdo. (9) O
termo "rendimento médio do ciclo de propileno” significa o rendimento total
de propileno durante o tempo de ciclo do catalisador em operagioe dividido

pela quantidade total de alimentacdo de oxigenato convertida durante o tempo
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do ciclo de operagdo do catalisador. (10) O termo "funcdo dupla" significa
que o catalisador OTP catalisa tanto as reagdes OTP como as reacdes de
conversdo de olefinas necessarias para converter as olefinas C, e Cy4t+ em
propileno. (11) O termo "fosforo instavel e/ou anions de aluminio” significa
que um ou ambos estes dnions sio rapidamente capazes de migracdo e/ou
movimentacdo para dentro da estrutura da peneira molecular associada.

DESCRICAO DETALHADA DA INVENCAO

A corrente de alimentacio carregada no processo atual OTP é
composta de um ou mais oxigenatos. A matéria prima de oxigenato, de
preferéncia, contém pele menos um atomo de oxigénio e 1 a 10 atomos de
carbono, e mais de preferéncia, contém 1 a 4 adtomos de carbono. Os
oxigenatos adequados incluem dlcoois menores de cadeia linear ou
ramificada, e suas contrapartes insaturadas. Os representativos de compostos
adequados de oxizenato incluem metanol, dimetil éter (DME), etanol, dietil
éter, metil éter, formaldeido, dimetil cetona, acido acético, ¢ misturas dos
mesmos. Uma corrente de alimentagdo preferida contém metanol ou dimetil
éter e misturas dos mesmos.

Na etapa de conversdo da invencdo atual, a alimentacdo de
oxigenato & convertida cataliticamente e seletivamente em propileno e
subprodutos de hidrocarbonetos contendo radicais alifaticos tais como - mas
ndo limitados a - metano, etano, etileno, propano, butileno, butano e
quantidades limitadas de outros alifaticos com nimero de carbonos maior,
através do contato da matéria-prima com um catalisador OTP de fungio dupla
em condicdes OTP efetivas. Esta etapa de conversio OTP também forma
quantidades menores de hidrocarbonetos altamente insaturados, tais como
dienos e hidrocarbonetos acetilénicos, e hidrocarbonetos aromaticos. A
presenga de um diluente é uma opcio Util para manter a seletividade do
catalisador OTP para produzir olefinas mais leves, especialmenie propileno.

O uso de um diluente, como vapor, pode produzir certas vantagens de custo
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de equipamento e de eficiéncia técnica, assim como reduzir a pressio parcial
dos reagentes de oxigenato, dessa forma aumentando a seletividade em
olefinas. A alteracdo de fase entre vapor e dgua liquida também pode ser
utilizada come vantagem na transferéncia de calor entre a matéria-prima e o
efluente do reator, e a separagdo do diluente do produto requer somente uma
etapa simples de condensacdo para separar agua dos produtos de
hidrocarbonetos.

Conforme mencionadoe anteriormente, a quantidade de diluente
utilizada estara na faixa de 0,1:1 a 5:1 moles de diluente por mal de
oXigenato, ¢ de preferéncia, 0,5:1 a 2:1 para reduzir a pressio parcial dos
oxigenatos para um nivel que favoreca a producio de propileno. Todas as
realizacdes da invengdo atual vizam a reciclagem pelo menos de uma certa
corrente  de  subproduto pesade olefinico que contém quantidades
significativas de olefinas diferentes de propileno e hidrocarbonetos saturados.
Estas correntes de reciclo fornecerfio portanto um diluente saturado de
hidrocarbonetos para a zona de reacio OTP e portanto a quantidade de
diluente que deve ser adicionada na zona de reacdo OTP para se conseguir
que a relagdo molar visada entre o diluente e o oxigenato diminua tio logo a
zona de reacdio OTP comece a funcionar. No caso mais preferido, onde é
utilizado vapor como o diluente, a quantidade de vapor colocada na zona de
reacdo OTP durante a partida ird diminuir em propor¢io a quantidade de
hidrocarbonetos saturados e outros materiais inertes que sdo reciclados para
esta zona de reacdo.

As condigdes de conversio utilizadas na zona de reacdo OTP
de acordo com a invengdo atual sfo cuidadosamente escolhidas para
favorecerem a producdo de propileno a partir dos oxigenatos. Uma faixa de
temperatura de conversdo de oxigenato de 350 * a 600 © C ¢ efetiva para a
conversio de oxigenatos com catalisadores conhecidos de conversio de

oxigenato. As temperaturas mais baixas nesta faixa favorecem a producio de
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propileno e as temperaturas mais elevadas nesta faixa favorecem a producio
de etileno em detrimento de propileno. As temperaturas de entrada preferidas
para a zona de reagdo OTP variam de 350 © a 500 * C e mais de preferéncia de
400 = a 500 © C. O aumento de temperatura através de cada um dos reatores
OTP, de preferéncia, ¢ mantido em uma faixa de 10 “ a 80 * C, para
minimizar a desativaciio hidrotérmica e para evitar a aceleragio da deposigdo
de coque sobre o catalisador que acontece quando a temperatura do final dos
reatores individuais é elevada a niveis além daqueles considerados pela
invencdo atual. A maioria dos métodos conhecidos para controlar o aumento
de temperatura em uma zona de reacdo envolve a utilizacio de leitos
multiplos de catalisador em reatores separados com resfriamento interno do
le1to ou entre os leitos utilizando meios de troca de calor apropriados e/ou a
adicdo de quantidades relativamente resfiriadas de correntes de reciclo, ou
porcdes da alimentacdo de oxizenato e/ou diluentes que sdo utilizados na
zopa. A invencdo atval considera o uso de reacdes de conversio de olefinas
mais leves e/ou mais pesadas que sio fracamente endotérmicas para auxiliar a
controlar os aumentos da temperatura do reator para uma faixa especificada.
O modo preferido de operacgdo da invencdo atval utiliza pelo menos trés
reatores de leito mével com o resfriamento entre os leitos sendo obtido pelo
menos em parte através do uso de correntes de reciclo relativamente frias para
produzirem quantidades adicionais de reagentes e diluente.
A etapa de conversiio de oxigenato em propileno é executada
efetivamente em uma larga faixa de pressdes, incluindo pressdes totais de
entrada entre 10,1 kPa até 10,1 MPa, mas é bem conhecido que a formacdo de
olefinas mais leves como propileno sdo favorecidas em condicdes de pressio
mais baixas. E portanto preferivel utilizar-se uma pressdo de entrada de 101,3
a 304 kPa e sdo obtidos resultados melhores a 136 a 343 kPa.
O tempo de contato dos reagentes com o catalisador de funcio

dupla é normalmente medido em termos relativos de uma velocidade espacial
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horaria pesada (WHSV) que ¢ calculada com base na vazdo horaria mdssica
da soma da massa dos reagentes de oxigenato passados na zona de conversao
OTP mais a massa de qualquer material de hidrocarbonetos reativos presentes
na corrente de alimentacdo ou qualquer das correntes de reciclo divididas pela
massa do catalisador de fungdo dupla presente na zona de conversdo OTP. A
WHSV na zona de conversdo OTP varia de 0,1 a 100 h!, com uma faixa
preferida sendo de 0,5 a 20 h', com os melhores resvltados normalmente
obtidos na faixade 0,5a 10 'L,

Na etapa de conversio de oxigenato em propileno, é preferivel
utilizar-se um sistema catalitico estabilizado hidrotermicamente de funcéo
dupla tendo a capacidade de conversfio de oxigenatos em propileno, assim
como a capacidade de conversfo de olefinas diferentes de propileno, em
propileno. Qualquer material catalitico conhecido que tenha a capacidade de
catalisar estas duas reacdes ¢ um ingrediente adequado para use do sistema
catalitico da invencio atval. O catalisador preferido de fungdo dupla contém
uma peneira molecular como o ingrediente ativo, e mais especificamente, a
peneira molecular tem poros relativamente pequenos. As  peneiras
moleculares com poros pequenos preferidas sdo definidas como tendo poros
com pelo menos uma porgio, de preferéncia, uma grande porcéio das quais
tendo um didmetro médio efetivo caracterizado de tal forma que a capacidade
de adsorcico (medida pelo método de adsorgdo gravimétrico standard de
McBain-Bakr utilizando as mencionadas moléculas de adsorvato) mostram
uma boa adsorgdo de oxigénio (didmetro médio cinético de 0,346 nm) e uma
adsor¢do negligivel de isobutano (diametro médio cinético de 0,5 nm). Mais
de preferéncia, o didmetro médio efetivo é caracterizade por uma boa
adsorgdo de xendnio (diametro médio cinético de 0,4 nim) e uma adsorcio
negligivel de isobutano, ¢ mais de preferéncia, por uma boa adsorcdo de n-
hexano (didmetro cinético médio de 0,43 nm) e uma adsorcdo negligivel de

isobutano. A adsorcdo negligivel de um determinado adsorvato é a adsorcdo
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de menos de 3% em peso do catalisador, enquanto que em uma boa adsorcio
& uma quantidade maior do que este valor de referéncia neste teste. Certas das
peneiras moleculares Gteis na invencio atual tém poros com um didmetro
médio efetivo menor do que 5 A. O didmetro médio efetivo dos poros dos
catalisadores preferides € determinado através de medigdes descritas em D.
W. Breck, ZEOLITE MOLECULAR SIEVES por John Wiley & Sons, New
York (1974) incorporada aqui como referéncia na sva integridade. O termo
"didmetro efetivo" ¢é utilizado para significar que ocasionalmente os poros sio
de forma irregular, por exemplo, eliptica, e portanto as dimensdes dos poros
sdo caracterizadas pela moléculas que podem ser adsorvidas, ao invés das
dimens&es reais. De preferéncia, os catalisadores com poros pequenos tém
uma estrutura uniforme de poros, por exemplo, poros com tamanho e formato
substancialmente uniforme. Os catalisadores de funcio dupla adequados
poderdo ser escolhidos entre as peneiras moleculares zeoliticas e as peneiras
moleculares néo zeoliticas.

As peneiras moleculares zeoliticas na forma calcinada poderdo
ser representadas pela férmula geral:

]\’Ieg/n(:):Alg(:)gISiC’zZ_VI‘]zO

onde Me é um cation, x tem um valor de 2 a infinito, n é a
valéncia do cation e y tem um valor de 2 a 100 ou mais, e mais tipicamente, 2
a25.

Os zeodlitos que poderdo ser utilizados incluem chabazita -
também referida como zedlito D, clinoptilolita, erionita, ferrierita, mordenita,
zeolito A, zedlito P, ZSM-5, ZSM-11, e MCM-22. Qs zedlitos tendo um alto
teor de silica (i.e. aqueles tendo uma estrutura de relagdo entre silica e
alumina maior do que 100 e tipicamente maior do que 150 com bons
resultados obtidos em uma relagdo molar entre silica e alumina de 150:1 a
800:1) sdo especialmente preferidos. Tal zedlito com teor de silica elevado

tendo a estrutura do ZSM-5 ¢ a silicalita, porque o termo utilizado aqui inclui
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ambas a silica polimorfa apresentada na US 4.061.724 e também o silicato F
apresentado na US 4.073.865. Os zeodlitos preferidos para uso na invengéo
atual tém a estrutura de ZSM-5 ou ZSM-11.

O catalisador de funcdo dupla zeolitico mais preferido para uso
na invengdo atual é um zedlito tendo a configuracio estrutural do ZSM-5 ou
ZSM-11, algumas vezes referido na literatura como tendo uma estrutura "do
tipo pentasil" e apresentada na US 2003/01139635A1. Um zeolito de boro-
silicato tendo a configuragdo estrutural ZSM-5 ou ZSM-11 é apresentado
como um catalisador de funcdo dupla especialmente preferido na US
4.433.188. O uso da fungdo dupla de um sistema catalitico ZSM-5 ¢&
apresentado na US 4.579.999 onde uma zona de conversio de metanel em
olefinas é também carregada com uma corrente de reciclo contendo etileno e
uma corrente de zasolina separada Cs+ rica em olefinas para aumentar o
rendimento de C; em olefinas C; no primeiro estidgio da zona de reagio MTQ
apresentado na mesma. O uso de um catalisador zeolitico tendo a
configuracdo estrutural da mordenita é apresentado na GB-A-2171718.

As peneiras moleculares ndo zecliticas incluem peneiras
moleculares que tém um tamanho de poros efetivo apropriado e sdo incluidas
@m uma composicido quimica empirica, em base anidra, expressa pela {Srmula
empirica:

(ELALPHO,

onde EL ¢ um elemento escolhido do grupo consistindo de
silicio, magnésio, zinco, ferro, cobalto, niquel, manganés, cromo e misturas
dos mesmos, x é a fragdo molar de EL e é pelo menos 0,005, y é a fracdo
molar de aluminio e € pelo 0,01, z € a fragido molar de fosforo e é pelo menos
00l ex+y+z=1. Quando EL € uma mistura de metais, x representa a
quantidade total da mistura de elementos presente. Os elementos preferidos
(EL) sdo silicio, magnésio e cobalto, com o silicio sendo especialmente

preferido.
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A preparacdo de varios ELAPOs podera ser encontrada na US
5.191.141 (ELAPO); US 4.554.143 (FeAPO); US 4.440.871 (SAPQ); US
4.853.197 (MAPO, MnAPOQO, ZnAPO, CoAPO); US 4.793.984 (CAPO); US
4.752.051 e US 4.310.440. Geralmente, as peneiras moleculares ELAPO sio
sintetizadas pela cristalizagio hidrotérmica a partir de uma mistura de reagao
contendo fontes reativas de EL, aluminio, fosforo e um agente padrio. As
fontes reativas de EL s3o os sais metalicos, como os sais de cloreto e nitrato.
Quando EL ¢ silicio, uma fonte preferida é silica defumada, celoidal ou
precipitada. As fontes reativas preferidas de aluminio e fosforo sdio alumina
pseudo-boemita e acido fosférico. Os agentes padrdo preferidos sdo aminas e
compostos amoénio quaternarios. Um agente padrdo especialmente preferido é
o hidréxido de tetraetilaménio (TEAOH). Estes materiais ELAPO sio
conhecidos como catalisando, tanto a converso direta de oxigenatos em
olefinas Jeves como a interconversiio de olefinas para o produto de olefina
desgjado conforme pode ser visto dos ensinamentos combinados da US
4.677.243 e da US 4.527.001. A US 6.455.749 tem ensinamentos especificos
sobre o uso de catalisador de silicoaluminofosiato (SAPO) como um
catalisador de fungio dupla e especificamente tem uma preferéncia pelo
SAPO-34. Além disso, a US 6.455.749 contém um ensinamento
razoavelmente claro de ambos o uso de um sistema catalitico do tipo SAPO-
34 e de um tipo de sistema catalitico de ZSM-5 ligado com silica para uso na
interconversdo de olefinas C4 em outras olefinas.

Os melhores resultados na nossa invencdo com um sistema
catalitico ndo zeolitico sdo obtidos quando é utilizado o SAPO-34 como ©
catalisador de fung¢do dupla, enquanto que os melhores resultados com um
material zeolitico sdo obtidos com um tipo de material altamente silicoso de
ZSM-5 ou ZSM-11 tende uma relagdo molar de estrutura entre silica e
alumina de 150 a 800:1 e mais de preferéncia, de 400:1 a 600:1. Uma

realizacdo especialmente preferida da nossa invengio é o uso de uma mistura



10

20

25

16

de um sistema catalitico zeolitico com um sistema catalitico ndo zeolitico.
Esta realiza¢io de catalisadores misturados pode ser feita utilizando-se uma
mistura fisica de particulas contendo o material zeolitico com particulas
contendo o material ndo zeolitico ou o catalisador pode ser formulado
misturando-se os dois tipos de material na matriz de aluminio modificada por
fosforo para formar particulas tendo ambos os ingredientes presentes na
mesma. Em qualquer caso, a combinagio preferida é uma mistura de ZSM-5
ou ZSM-11 com SAPO-34 em quantidades relativas, tais que o ZSM-5 ou o
ZSM-11 sao compostos de 3 a 95%% em peso da porcdo de peneira molecular
da mistura com um valor de 50 a 90% em peso sendo especialmente
preferido.
Uma realizagio preferida da invencido & uma na qual o teor dos
elementos (EL) do ELAPO varia de 0,005 a 0,05 de fracdo molar. Se o EL é
mais de um elemento, entio a concentracdo total de todos os elementos é
entre 0,005 e 0,05 de fracio molar. Uma realizacdo especialmente preferida é
uma na qual o EL ¢é silicio (usualmente referido como SAPQ). Os SAPOS que
podem ser usados na invencdio presente sdo quaisquer daqueles descritos na
US 4.440.871; US 5.126.308, ¢ US 5.191.141. Uma das estruturas
cristalograficas especificas descritas na patente 'S71, o SAPO-34 (i.e., o tipo
de estrutura 34) é o preferido. A estrutura do SAPO 34 ¢é caracterizada pelo
fato de adsorver xenénio mas nfo adsorver isobutano, indicando que tem
abertura de poros de 4,2 A. Outro SAPO, o SAPO-17, apresentado na patente
'8$71 é também preferido. A estrutura do SAPO-17 € caracterizada pelo fato de
adsorver oxigénio, hexano e 42ua, mas nio adsorver isobutano, indicando que
tem uma abertura de poros maior do que 4,3 A e menos de 5,0 A.
O ingrediente preferido de peneira molecular é incorporade ou
dispersado em uma matriz de alumina modificada por {ésioro contendo
tosforo instavel e/ou énions de aluminio para formar particulas solidas

porosas hidrotermicamente estabilizadas. As quantidades relativas de peneira
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molecular para o material de matriz de alumina, de preferéncia, sfo
estabelecidas de forma que o ingrediente de peneira molecular esteja presente
em uma quantidade correspondendo a 10 a 75% em peso das particulas, com
o restante sendo esta matriz Onica de alumina. S3o obtidos melhores
resultados quando a porcdo de peneira molecular constitui 50 a 70%4 em peso
de particulas do catalisador resultante. Para facilitar a movimentagdo do
catalisador resultante de dupla funcdo para os reatores de leito mével, assim
como para a zona de regeneracdo associada, é altamente preferivel que estas
particulas tenham um formato esférico ou mais proximo do esférico. O
didgmetro destas particulas de catalisador, de preferéncia, é de 0,5 a 7 mm com
os melhores resultados usualmente sendo obtidos com particulas esféricas
tendo um didmetro de 1,6 mm.

A matriz modificada por fésforo utilizada na invencgdo atual
deve ser diferenciada dos materiais de matriz de alumino- fosfato (i.e., AIPOy)
que sdo sugeridos na téenica anterior. Conforme é explicado na EP-A-
1390481, a alumina é bastante inerte e ndo é acida em natureza e nio
produzird dnions de aluminio que podem realuminar o catalisador. Em
contraste nitido, o material de matriz de alumina modificada por fésforo
utilizado na invencdo atual contém ambos o fésforo e os dnions de aluminio
que sao somente ligados conjuntamente de forma solta, e um ou ambos
podem sofrer migragiio ou dispersdo na peneira molecular ligada nas
condigdes de conversio OTP e de regeneracio. Estes dnions sio entio
disponiveis para reparar, lizar e/ou estabilizar a estrutura basica da peneira
molecular contra o mecanismo bem conhecido de desaluminacio da
destruicdo ou modificagdo da estrutura basica da peneira molecular que é
induzida pela exposicdo ao vapor em temperaturas correspondendo aquelas
utilizadas na zona de reacdo OTP e na zona de regeneracio.

O material de matriz de aluminio medificado por fésforo

usado na invengdo atual, de preferéncia, é fabricado com hidrogel utilizando-
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se 0 método de gota de dleo de acorde com os ensinamentos da US 4.269.717.
O hidrosol preferido é um hidrosol de cloreto de aluminio preparado para
conter anions de aluminio em uma proporcio em peso em relacdo aos dnions
de cloreto de 0,7:1 a 1,5:1. O ingrediente de peneira molecular, de
preferéncia, & adicionado no hidrosol antes do 20tejamento.

Uma caracteristica especialmente preferida da invencio atual é
aplicar vapor no pod de peneira molecular antes de ele ser adicionado na matriz
de alumina modificada por fésforo em condigdes que correspondem a
temperatura maxima e a pressio parcial do vapor que s3o esperadas
acontecerem durante o uso na aplicagdo OTP. O procedimento de pré-
tratamento, de preferéncia, ¢ executado durante a duragio de 1 a 50h ou mais,
até que a relacdo entre silica ¢ alumina na estrutura basica da peneira
molecular corresponda a um valor dentro da faixa de 150:1 a 800:1, e mais de
preferéncia, 400:1 a 600:1.

O teor de fosforo e a area superficial da matriz de alumina
modificada por fosforo utilizada na invengdo atual, de preferéncia, sfo
estabelecidos com base nos dadoes apresentados na tabela 1.

Tabela 1

Propriedades das particulas esféricas de alumina modificadas por fésforo

Amostra 1 | 2 3 4 | 5 6 | 7
% em peso de P 0 | 1,2 | 33 83 | 157 | 18,5 | 24,7
Relacio molar ALF | o | 451 | 1500 | 7,310 | 2,3:0 | lweel | 1:d
"¢ em peso de yALQ; detectado por| S5 75 o0 41 4 0 0
difracdo de raios X

Tamanho do cristaliio de ALO-, A | 40 | 35 | 34 32 | 39 °1 °1
SA m¥z 225 | 275 | 349 | 336 | 322 | 242 | 14}
PV m¥/z 0,51 | 0,61 | 077 | 0,75 | 0,69 | 0,66 | 0,91
PD A | o1 S8 | S8 | &80 | & | 100 | 258
AED o/cm?® 0,75 | 0,66 | 050 | 058 | 0,56 | 0,56 | 0,45
Densidade Esquelética 3,5 | 3,38 | 293 | 2,67 | 2,48 | 2,29

1 indica que as particulas esféricas nio eram totalimente amorfas

Quando a matriz de aluminio medificado por fosforo constitui
25 a 90%% em peso, e de preferéncia, 30 a 50%, em peso do sistema catalitico
da invencgdo atual, o teor de fosioro da matriz deve ser mantido na faixa de 10

a 25%» em peso, com os melhores resultados a 15 a 25% em peso, ambos
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calculados em uma base elementar. Com referéncia a tabela 1, pode ser visto
que estas faixas de teor de fésforo correspondendo a uma area superficial de
matriz de 140 a 3305 m*/g e uma relacio atdmica entre Al e P de 1:1 a 5,3:1
com os melhores resultados obtidos em uma area superficial de matriz de 141
a 320 m*/z e uma relacdo atémica enure Ale P de 1:1 a2,7:1.

Um aspecto altamente preferido da invencdo atual é uma
composicdo hidrotermicamente estabilizada de material (COM) composta de
10 a 75%» em peso de uma peneira molecular zeolitica ZSM-5 ou uma ZSM-
11 tendo uma relacdo molar de estrutura entre silica e alumina de 150 a 800:1
em combinag¢do com 25 a 90%*, em peso de uma matriz de alumina modificada
por fosforo contendo fosfore instavel e/ou dnions de aluminio. Em outra
realizagdo COM a invengdo atual é composta do COM definido acima no qual
o teor de fésforo da matriz é 10 a 25%: em peso da mesma, calculado em base
elementar. Em uma terceira realizacio de COM a invencio atual é composta
do COM definido primeiramente acima no qual os teores de alumina e fésforo
do material séo suficientes para produzirem uma matriz tendo uma relacdo
atdémica entre aluminio e fésfore de 1:1 a 5,3:1 e uma area superficial de 140
a 330,5 m*g. Uma quarta realizagdo do COM da invencgdo atual envolve o
COM definido em qualquer das realizagdes anteriores do COM onde o COM
¢ preparado utilizando-se um método de gota de dleo. Uma quinta realizagio
do COM envolve o COM definido na quarta realizagdo de COM onde a
peneira molecular com alta relagdo entre silica e alumina ZSM-5 ou ZSM-11
¢ adicionada em um hidresol preferido de cloreto de aluminio preparado para
conter anions de aluminio em uma relagdo em peso de dnions de cloreto de
0,7:1 a 1,5:1 e posteriormente a mistura resultante é gotejada com oleo.

A etapa de tratamento seletivo de hidrogénio opcional da
invencdo atual é projetada para hidrogenar seletivamente os hidrocarbonetos
altamente insaturados, tais como dienos e/ou hidrocarbonetos acetilénicos que

sdo formados na etapa de conversio OTP em quantidades pequenas (i.e.
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menos de 2%s em peso da quantidade de alimentagdo de oxigenato convertida
e tipicamente, 0,01 a 1% em peso da quantidade convertida). Embora estes
hidrocarbonetos altamente insaturados nao representem uma fonte substancial
de perda de rendimente de propileno, foi verificado que eles sdo um
contribuinte muito significative para a velocidade de deposigéo de coque no
catalisador OTP de funcido dupla. Eles sio precursores de coque e tendem a se
concentrar nas correntes de subproduto de olefinas pesadas recuperadas da
etapa de conversdo OTP. Quando uma ou mais destas correntes de subproduto
de olefinas pesadas sio recicladas para a etapa de conversdo OTP, a presenca
destes precursores de coque na mesma podem causar instabilidade do
catalisador OTP, o que por seu lado, pode levar a uma perda significativa na
seletividade de propileno. Existem pelo menos duas fontes possiveis de
correntes de reciclo de olefinas pesadas. A primeira é uma fracdo rica em
olefinas Cy+ que ¢ separada de uma fracdo de vapor, a qual por seu lado, é
derivada da corrente efluente da etapa de conversio OTP na etapa de

-

resfriamento e separacdo do efluente primario. A sezunda fonte é uma
segunda corrente rica em olefinas Cy+ que € separada da fragdo de
hidrocarbonetos liquidos recuperados nesta etapa de resfriamento e separagio
do efluente OTP. De acordo com uma realizagdo preferida, pelo menos uma
porcdo de uma ou ambas estas correntes criticas de olefina Cy+ € colocada na
etapa de tratamento opcional seletive de hidrogénio para converter
seletivamente estes precursores de coque nas olefinas correspondentes. Uma
pratica preferida é colocar pelo menos 50%% em peso de qualquer das correntes
de reciclo de olefinas pesadas nesta etapa de hidrotratamento, ¢ mais de
preferéncia,70 a 95%. em peso ou mais de qualquer de tais correntes. Como o
acetileno também pode estar presente em quantidades de tracos na corrente
rica em olefinas C, recuperadas da corrente de efluente de OTP e como o
catalisador OTP de funcdo dupla pode converter etileno em propileno, uma

porcio de qualquer das porgdes ricas em olefina C, recuperada para reciclo



10

15

20

25

21

podem ser colocadas nesta etapa opcional de hidrotratamento antes da
reciclagem para a etapa de conversio OTP. Se a quantidade de acetileno nesta
corrente de reciclo de olefinas C, é muito elevada, a pratica preferida é
colocar pelo menos 50" em peso, e mais de preferéncia,70 a 95% em peso ou
mais de tal corrente de reciclo rica em olefina C, na etapa de hidrotratamento.

A etapa de tratamento opcional seletivo com hidrogénio
envolve o contato pelo menos de uma porcio de uma ou mais correntes de
reciclo de olefinas pesadas e hidrogénio com um catalisador de hidrogenacio
contendo metal em condigdes seletivas de hidrogenacdio efetivas para
converter quaisquer hidrocarbonetos altamente insaturados nas olefinas
correspondentes. ) catalisador, de preferéncia, ¢ mantido na zona de
hidrotratamento como um leiio fixo de particulas de catalisador que podem ter
qualquer formato adequado, sendo preferido um formato esférico ou
cilindrico. Estas particulas, de preferéncia, tém um didmetro de 1 a 10 mm
eouumal/Ddelas.

As condicdes de hidrogenacio seletiva utilizadas nesta etapa
de tratamento sjo escolhidas das condi¢des conhecidas como sendo efetivas
para converter hidrocarbonetos altamente insaturados mnas  olefinas
correspondentes, ao mesmo tempo minimizando ou eliminando gqualquer
excesso de hidrogenacdo no hidrocarboneto correspondente totalmente
saturado. Esta etapa, tipicamente, é executada em uma temperatura de 30 © a
250 2 C, com os melhores resultados em 75 © a 150 * C; uma pressdo de 101
kPa a 4,05 MPa que ¢ suficiente para manter uma fase liquida e uma
velocidade espacial horaria liquida (LHSV) de 1 a 30h™ com os melhores
resultados obtidos com uma LHSV de 5 a 20h.

A quantidade de hidrogénio adicionada nesta etapa do
tratamento é suficiente para produzir 0,8 a 10 moles, de preferéncia, 1 a 2,5
moles, de hidrogénio por mol de hidrocarbonetos altamente insaturados

colocados na mesma. Pelo menos uma porcio do hidrogénio pode ser
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et it

dissolvida ou misturada com a corrente de alimentacio contendo olefinas para
esta etapa ou ela pode ser adicionada independentemente na zona de
hidrotratamento em uma relacdo no mesmo sentido ou em contracorrente com
a corrente de alimentacio contendo olefinas pesadas.

O catalisador de hidrogenagdo utilizado nesta etapa opcional
de hidrotratamento pode ser qualquer dos catalisadores conhecidos de
hidrogenacéo seletiva para esta aplicacio, e de preferéncia, é uma combinacdo
de wuma quantidade -cataliticamente efetiva de um componente de
hidrogenagdo metalico com um material de veiculo poroso adequado. Em
alguns casos, um componente de aumente da seletividade de olefinas (i.e. um
atenuador) pode ser adicionado ao catalisador em uma quantidade suficiente
para bloquear ou eliminar substancialmente quaisquer reacdes colaterais de
hidrogenacdo que produzam vm hidrocarboneto totalmente saturado, como os
hidrocarbonetos correspondentes de parafina.

O componente de hidrogenagdo metalico, de preferéncia, &

escolhido do grupo de niquel, paladio, platina e misturas dos mesmos, com o
niquel sendo o preferido. A quantidade utilizada, de preferéncia, é suficiente
para produzir um catalisador de hidrogenacio que contém 0,01 a 5% em peso
de componente metalico, calculado sobre o metal, com uma guantidade de
0,05 a 2% em peso sendo preferida. Pelo menos uma porgdo significativa
deste componente metdlico de hidrogenacdo, de preferéncia, ¢ mantido no
catalisador de hidrogenacdo em um estado metalico, apesar de, em alguns

casos, poder ser utilizado um composto metalico, como o éxido e/ou o sulfeto
metalico correspondente, com bons resultados.

O componente opcional de atenuacfo sera escolhido do grupo
consistindo de cobre, prata, ouro, galio, e iridio e misturas dos mesmos. A
quantidade do componente atenvade adicionada no catalisador de
hidrogenagdo, geralmente sera suficiente para produzir 0,01 a 2% em peso da

mesma, calculado em relacdo ao metal, com uma quantidade de 0,01 a 1% em
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ou ouro, pelo menos uma porgio substancial deste componente opcional
atenuado tipicamente estard no estado metalico. Ao contrario, quando &
utilizado galio ou iridio, os melhores resultados sdo obtidos quando uma
porcdo substancial do componente atenuado € mantida no estado de éxido.

O material de veiculo poroso para este catalisador de
hidrogenagio geralmente terd uma area superficial de 10 a 50 m®/g e inclui os
seguintes materiais: 1) silica, silica gel, argilas e silicatos, incluindo aqueles
que sdo preparados sinteticamente e os de ocorréncia natural, que poderdo ou
ndo ser tratados com acido, por exemplo, argila atapulgita, argila da China,
terra diatomacea, terra fuller, caulim, bentonita, kieselguhr, etc; 2) oxidos
inorganicos refratarios, tais como alumina, dioxido de titdnio, oxido de
cromo, oxido de berilio, 6xido de vanadio, oxido de césio, déxido de rafinio,
oxido de zinco, magnésia, boria, toria, silica- alumina, silica-magnésia,
cromia-alumina, alumina-boria, silica-zirconia, etc.; 3) carbono e materiais
ricos em carbono, tais como carvio vegetal; 4)espinélios, tais como aluminato
de zinco, aluminato de magnésio, aluminato de calcio, etc; e 5) combinacdes
de materiais de um ou mais destes 2rupos. Os catalisadores porosos preferidos
para uso no catalisador de hidrogzenagdo sdo éxidos inorganicos refratarios,
com os melhores resultados obtidos com um material de alumina.

Materiais de alumina adequados sdo as aluminas cristalinas
conhecidas como gama-, eta- ¢ teta-alumina, com a gama- ou a eta-alumina
dando os melhores resultados. Além disso, em algumas realizagdes, 0 material
veicule de alumina poderd conter proporgdes menores de alcali e/ou 6xidos
alcalino terrosos e/ou outros oxidos inorzénicos refratirios bem conhecidos,
tais como silica, zircénia, magnésia, etc.; no entanto, o catalisador preferido é
gama- ou eta-alumina substancialmente pura. Os catalisadores preferidos tém
uma densidade volumétrica aparente de 0,3 a 0,9 g/cm3 e caracteristicas de

drea superficial de tal forma que o didmetro médio de poros é 20 a 300
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angstroms, o volume de poros é 0,1 a 1 em’/z e a 4rea superficial & 100 a 500
m?z. Em geral, os melhores resultados sdo obtidos com um material de
veiculo gama-alumina que é utilizado na forma de particulas esféricas tendo
um didmetro de 1 a 10 mm, uma densidade volumétrica aparente de 0,3 a 0,8
z/cm’, um volume de poros de 0,4 mm/g, e uma area superficial de 150 a 250
m?/2.

O catalisador de hidrogenacdo pode ser preparado por
qualquer técnica conhecida por aqueles adestrados na técnica de preparacio
de catalisadores. A técnica preferida envolve a formacdo prévia do material de
veiculo e entdo a adicio do componente metalico e do componente atenvador
opcional através de impregnacio e/ou aspersio destes ingredientes sobre o
suporte poroso em seqliéncia ou simultaneamente. As técnicas de
impregnacio que podem ser utilizadas incluem vacuo, evaporac¢io, mergulho
e combinacdes destas técnicas. Uma técnica de impregnagio "pele" ou "casca
externa" podera ser utilizada para concentrar o componente ativo sobre ou
proximo do perimetre do suporte poroso. O suporte poroso resultante
impregnado ou aspergido sera entio secado em uma temperatura de 50  a
200 “ C e tipicamente ¢é calcinado ao ar em uma temperatura de 250 © a 750
durante um periodo de 5 a 100 horas. O catalisador resultante pode entfio ser
submetide a uma etapa de reducio opcional tipicamente com hidrogénio livre
em uma temperatura de 250  a 750 © C durante 1 a 10h.

Uma caracteristica altamente preferida da invengdo atual é a
utilizagdo de tecnologia de leito mdvel em uma etapa de conversio OTP para
aumentar a seletividade do processo para a produgdo de propileno. O uso de
tecnologia de leite movel em vm processo MTO classico € conhecido e é
mostracdo na US 5.157.181.

As zonas de reacdo de leito movel podem ser configuradas de
varias formas, incluindo a introdugdo das particulas cataliticas em uma se¢3o

superior da zona de reagdo OTP que sdo alimentadas por gravidade através do
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volume inteiro da zona de reacdo. O catalisador é contatado com a corrente de
alimentacifio na mesma dire¢do ou em contracorrente com o movimento do
catalisador. De preferéncia, o fluxo de corrente de alimentacdo é em
contracorrente com o fluxo do catalisador, isto é, a corrente de alimentagdo de
oxigenato € introduzida em uma porcio inferior da zona de reagdo e é retirada
de uma porcdo superior da mesma. Esta configuracio preferida pode produzir
vantagens substanciais nas reacdes de conversio OTP porque a corrente de
alimentacdo dessa forma ¢ contatada com o catalisador parcialmente
desativado durante os estagios iniciais da conversio quando a forga de
propulsido € elevada, ¢ com catalisadores mais ativos durante os estagios
subseqiientes da conversdo, quando a forca de propulsio é menor.

Mais tipicamente, as particulas de catalisador OTP sdo
introduzidas em um anulo, definido pelas telas concéntricas de retencio do
catalisador, que corre através da zona de reacdo, onde as particulas do
catalisador viajam para baixo através do dnulo e sfo retiradas de uma segio
inferior da zona de reagiio OTP. A corrente de alimentagdo € introduzida na
secdo superior ou inferior da zona de reacdo e é passada ao longo do anulo
geralmente em uma direcio transversal ao fluxo do catalisador. Esia
configuracio pode produzir uma baixa queda de pressido ao longo da zona de
reacdo, dessa forma tendo uma boa distribuicio de fluxo.

Durante a zona de conversio transversal de OTP, um material
carbonaceo, i.e., coque, & depositado sobre o catalisador quando ele se move
para baixo através da zona de reacdo. O material de depoésito carbonaceo tem
o efeito de reduzir o nimero de sitios ativos no catalisador, o que afeta dessa
forma a extensdo da conversdo geral e a seletividade em propileno. Duranie a
realizacdo do leito maével da etapa de conversio OTP, uma porgio do
catalisador coqueificado é portanto retirada da zona de reacio OTP e
regenerada em uma zona de regeneragdo para remover pelo menos uma

porcdo do material carbonaceo. Em uma realizacdo de leito fixo da etapa de
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conversdo OTP, a por¢do em operagdo do processo sera interrompida quando
a conversdo cai para um nivel inaceitavel e o catalisador OTP é regenerado in
situ.

De preferéncia, o material carbonaceo é removido do
catalisador através de regeneragio oxidativa onde na realizagio de leito mével
o catalisador que ¢ retirado do reator OTP ¢é contatado com uma corrente
gasosa contendo oxigénio em uma temperatura € uma concentracio
suficientes para permitir que a quantidade desejada de materiais carboniceos
seja removida por combustdo do catalisador. Na realizagdo de leito fixo, uma
corrente gasosa contendo oxigénio é colocada na zona de reagido OTP.
Dependendo do catalisador especifico e da cenversdio, pode ser desejavel
remover-se substancialmente o material carboniceo depositado, por exemplo,
até menos de 1%+ em peso, e mais de preferéncia, menos de 0,5% em peso.
Em alguns casos, ¢ vantajoso ndo somente regenerar parcialmente o
catalisador, como por exemplo, remover 30 a 80%% em peso do material
carbondceo. De preferéncia, o catalisador regenerado conterda 0 a 20% em
peso, e mais de preferéncia, 0 a 10™ em peso do material carbonéceo
depositado. E preferivel, em muitos casos, quando  concentracdes
relativamente grandes de material carbonaceo (i.e. coque) estdo presentes no
catalisador, isto é, mais de 1*» em peso de material carbonidceo sobre o
catalisador, fazer com que a queima do carvio ocorra com uma corrente
gasosa contendo oxigénio que contém uma concentragio relativamente baixa
de oxigénio. De preferéncia, o teor de oxigénio pode ser controlado através do

uso de gases inertes ou a reciclagem de materiais de gds de combustio para

contendo material carbonaceo de 0,5 a 2% em volume. Utilizando-se
concentragdes pequenas de oxigénio, é possivel controlar-se razoavelmente a
oxidacdo de materiais carbonaceos no catalisador OTP sem permitir que

ocorram temperaturas excessivamente elevadas, dessa forima evitando a



10

20

25

27

possibilidade de danos hidrotermicamente permanentes no catalisador de
peneiras moleculares. As temperaturas utilizadas durante a regeneracdo
devem estar na faixa de 400 = a 700 © C, com os melhores resultados sendo
obtidos de 500 * C a 650 * C. A zona de regeneracio na realizacdo de leito
movel da etapa de conversdo OTP, de preferéncia, é configurada como a zona
de leito movel semelhante a configuragéo de leito movel usada na reacio
OTP.

O desenho anexo mostra uma representacio esquematica da
invencdo atual na qual trés zonas de reacéo de leito mével, os reatores 1, 2 e
3, sfo mostrados em configuracio em série, ambos com relaciio a alimentacio
de oxigenato e ao fluxo de catalisador OTP hidrotermicamente estabilizado
através dos reatores. Os reatores sdo mostrados em secdo em corte vertical,
onde o catalisador é mostrado escoando através de um anulo que € mantido
com as telas de retengdo apropriadas concéntricas do catalisador. Os trés
reatores operam com a carga do reator escoando em uma relagdo em
contracorrente com a corrente descendente das particulas do catalisador. Os
trés reatores operam com o fluxo de corrente de alimentagiio de oxigenato a
partir do lado de fora do dnulo de catalisador OTP em contracorrente com ©
movimento das particulas do catalisador para a porcio central da qual a
corrente de efluente € recuperada. O desenho mostra o fluxe de materiais de
alimentagio, materiais intermediarios ¢ materiais ¢ do produte através de
linhas solidas e o fluxo de catalisador para as zonas de reago € mostrado
através de linhas tracejadas. (O catalisador ¢ mostrado como sendo
transportado por um meio de transporte que, de preferéncia, & vapor,
nitrogénio ou qualquer dos outros diluentes inertes. O meio de transporte de

catalisador preferido é o vapor devido a sua presenga substancial na zona de

QO catalisador OTP estabilizado hidrotermicamente utilizado

nos reatores 1, 2 e 3 & escolhido dos catalisadores de fun¢io dupla compostos
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de uma peneira molecular dispersada em uma matriz de alumina modificada
por fésforo contendo fésforo instavel e/ou dnions de aluminio descrita
anteriormente. Ele ¢é fabricade utilizando o método de "gota de d&leo”
apresentado na US 4.629.717 e ¢ utilizado em uma forma esférica tendo um
diametro efetivo de 0,5 a 5 mm, com um didmetro de 1,6 mm sendo
especialmente preferido. A quantidade total deste catalisador OTP usado, de
preferéncia, ¢ dividida igualmente entre os trés reatores OTP,

O nimero de zonas de reacdo é baseado em manter-se as

condicdes de conversio nos reatores individuais nas condicdes que aumentam
o rendimento de propileno através da manutengio da temperatura diferencial
ao longo dos reatores individuais em uma guantidade de S0 * C ou menos,
dessa forma evitande uma troca na estrutura do rendimento em relacio a
etileno, e simultaneamente minimizando a formacdo de coque sobre o
catalisador, o que ¢ acelerado rapidamente quando a temperatura se eleva na
fase final da zona de reacdo devido a natureza exotérmica do oxigenato em
reacoes de conversio de propileno.

Durante o inicio do processo, as linhas de reciclo de
hidrocarbonetos 14, 32, 21 e 22 sfo bloqueadas até que seja obtido material
de produte suficiente para o inicio do reciclo. Da mesma forma, o reciclo do
diluente de agua através das linhas 13, 28 e 29 é bloqueado e ao invés uma
fonte externa de azua ou vapor é injetada na linha 13 por meios nio
mostrados, imediatamente antes da interconexdo com a linha 8. No inicio uma

corrente de alimeniagdo de oxigenato escoa através da linha 8 para a

[x0]

intersecdo com a linha 13, onde uma quantidade apropriada de diluente na
forma de 4gua ou vapor é misturada para produzir uma relacio entre
oxigenato e diluente de 0,1:1 a 5:1 com um valor de 0,5:1 a 2:1 sendo
especialmente preferido para a partida. A mistura resultante de alimentacio de
oxigenato e diluente ira entdo passar através da alimentagio apropriada e de

troca de calor de ¢fluente e de meios de aquecimento (nio mostrados) para
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1 que entra no reator em uma temperatura de 350 “ a 475 © C a uma pressio
total de 136 a 343 kPa. Esta presente catalisador OTP suficiente nos reatores
1, 2, e 3, para produzir uma velocidade espacial horaria pesada (WHSV) de
0,5 a 5h™ durante a partida com a WHSV efetiva elevando-se para um nivel
de 1 a 10 horas™ tdo logo comece o reciclo do material de hidrocarbonetos
olefinicos pesados. A corrente efluente do reator 1 é entdo retirada através da
linha 9, submetida a uma etapa de resiriamento apropriada para reduzir a sua
temperatura para um valor préximo da temperatura da carga para o reator 1
através de um ou mais meios de resiiiamento ndio mostrados, e a corrente
resultante de efluente resiriado do reator 1 é colocada no reator 2 através da
linha © e outra vez ¢ contatada com uma quantidade apropriada de um
catalisador de func¢do dupla para converter quantidades adicionais de material
de oxigenato em propileno com a producio de uma corrente efluente do reator
2 que é retirada através da linha 10. A corrente efluente do reator 2 é resfriada
através de meios apropriados (ndo mostrados) até uma temperatura proxima
da temperatura de entrada no reator 1 e é passada através da linha 10 para o
reator 3 onde ela é submetida ao contato com uma quantidade adicional de
catalisador de funciio dupla sob condigdes que resultam em uma conversio
adicional de oxigénio ndo reagido em propileno e varios outros subprodutos.
Séo tomadas medidas apropriadas no projeto dos caminhos do fluxo entre os
reatores 1 ¢ 2 e entre o 2 e 0 3 para minimizar a queda de pressdo através
destes reatores e para produzir diferenciais de temperatura dentro destes
reatores que sio aproximadamente os mesmos que aqueles que acontecem no
reator 1, dessa forma minimizando a coqueificagido do catalisador nos reatores
2 e 3 para o0 mesmo grau no reator 1.

A corrente de efluente do reator 3 ¢ entdo retirada através da
linha 11 e ¢ submetida a uma etapa apropriada de resfriamento projetada para

liquefazer uma quantidade substancial da 4gua contida no mesmo através de
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um ou mais meios de resfiiamento, tais como uma troca entre
alimentacio/efluente (ndo mostrada) e é passada para um separador de 3
fases, zona 5, no qual é formada uma fase de vapor de hidrocarbonetos
juntamente com uma fase de hidrocarbonetos liquidos e uma fase aquosa
contendo pequenas quantidades de qualquer oxigenato ndo reagido que escapa
do reator 3. Como uma caracteristica da invencio atual é que a atividade do
catalisador de funcio dupla é montida préoxima ou essencialmente nas
condigdes de inicio do ciclo, é esperado que a quantidade de oxigenato ndo
reagido que ¢ passada para a zona 5 seja minima. A conversio total obtida
durante a passagem da alimentagio de oxigenato através dos reatores 1, 2 e 3,
espera-se que seja de 975 ou maior, durante o ciclo inteiro.

A fase aquosa do separador 5 & retirada através da linha 13,
uma coirente de arraste da mesma é retirada através da linha 23 para descartar
o excesso de agua e a corrente de azuva liquida resultante é reciclada através
da linha 13 em uma mistura com a corrente de oxigenato na junc¢io das linhas
13 e §. Quantidades adicionais de agua podem ser adicionadas aos reatores 2 e
3 para fins de resfriamento e para o ajuste da pressdo parcial dos reagentes
através das linhas 13 e 28 no caso do reator 2 e das linhas 13 € 29 no caso do
reator 3. Tdo logo o reciclo de dilvente é iniciado, sdo terminadas as

providéncias de partida para a injecdo da agua diluente.

5

Retornando para o separador 5, a fase vapor formada no
mesmo ¢é retirada através da linha 12 e constitui a carga para a coluna de
fracionamento 6 que atua como um desestanizador e é operada para produzir
uma fragio de topo rica em etileno que também contém pequenas quantidades
de etano e alzum metano e quantidades em tragos de acetileno. Uma fracdo de
fundo que essencialmente é composta da porcdo Cy+ do material carregado na
coluna 6 ¢ retirada do mesmo através da linha 15. Uma corrente de arraste
retirada da corrente de tepo 14 produzida na coluna 6 através da linha 18 para

controlar a produgdo de parafinas C; e C; no ciclo de reciclo de etileno. Esta
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corrente de arraste poderd ser insuficiente para controlar a geragdo de metano
neste ciclo de reciclo de etileno e naquelas circunstancias, é necessario um
tratamento opcional adicional desta corrente de topo rica em etileno para
remover o metano desta corrente até o ponto onde a recuperagdo de metano é
suficiente para evitar a geracio de uma concentragiio significativa de metano
neste ciclo de reciclo de etileno. Quaisquer meios adequados para a
desmetanizacio desta corrente poderdo ser utilizados nesta etapa opcional que
nao & apresentada no desenho anexo, incluinde o uvso da coluna de
desmetanizagéio, uma zona de adsorgio de metano, uma zona de membrana
seletiva a metano, ¢ outros meios de separagdo de metano. A quantidade de
corrente de arraste representada pela linha 18 serd de 1 a 15%4 em volume da
corrente de topo que escoa através da linha 14, e mais tipicamente, sera
composta de 1 a 10%, em volume desta corrente. O restante da corrente de
topo ¢ entda colocado no reator 1 como uma correnie de reciclo rica em
etileno de acordo com o desenho anexe através das linhas 14 e 8. Esta dentro
do escopo da invengdo atual a repartigdo da corrente de recicle rica em etileno
que escoa na linha 14 entre as 3 zonas do reator, mas nds encontramos
resultados melhores medidos pela conversdo de etileno quando a quantidade
inteira nesta corrente de etileno é carregada no reator 1 através das linhas 14 ¢
S e portanto expostas a uma quantidade maxima de catalisador disponivel
quando ele escoa através das 3 zonas do reator. No caso em que o teor de
acetileno da corrente rica em olefinas C, que escoa na linha 14 € significativa,
estd dentro do escopo da invengdo atual desviar pelo menos uma porcio desta
corrente para a zona de hidrotratamento 30 por meios ndo mostrados para a
finalidade da hidrogenacdo seletiva deste teor de acetileno em etileno. A
corrente de reciclo rica em olefina C, tratada por hidrogénio resultante sera
entdo retornada para a zona de reacdo OTP em mistura com a corrente de
reciclo de olefinas pesadas através das linhas 32 e 8§ no caso do reator 1,

através das linhas 32, 21 e 9 no caso do reator 2 e através das linhas 32, 21, 22
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e 10 no caso do reator 3.

A corrente de fundo da coluna 6 composta do material C,+
carregado na coluna o ent3o escoa através da linha 15 para a coluna de
despropanizacdo 7 onde esta corrente C;+ é submetida a condicdes de
fracionamento projetadas para a producio de uma corrente de topo rica em
propileno que € a corrente principal de produto da invencdo atual e que
contém pequenas quantidades de materiais de subproduto de propano. A
corrente de fundo da coluna 7 era uma primeira corrente de material de
subproduto rico em olefinas Cy+ que é composta principalmente de material
olefinico C,, C; e C; juntamente com quantidades muito pequenas de butano,
pentano e hidrocarbonetos insaturados C4 a Cg, todos ou uma quantidade
maior desta corrente de fundo, de preferéncia, sendo passada através da linha
17 para uma zona de tratamento seletivo com hidrogénio 30 que contém um
leito fixo de um catalisador de hidrogenagio composto de 0,01 a 5%s em peso
de niquel sobre um suporte poroso de alumina. Uma corrente rica em
hidrogénio é também colocada na zona de hidrotratamento 30 através da linha
31 que contém hidrogénio suficiente para produzir 0,9 a 5 moles de
hidrogénio por mol de hidrocarbonetos altamente insaturados colocados na
zona 30. A corrente rica em olefinas Cy+ e a corrente de hidrogénio sdo entdo
contatadas na zona 30 com o catalisador de hidrogenacio contendo niquel em
condicdes de hidrogenacio seletiva efetivas para converter substancialmente
todos os hidrocarbonetos altamente insaturados contidos na corrente rica em
olefinas C,+ na olefina correspondente. A condigio especifica utilizada na
zona 30 inclui: temperaturas de entrada de 75 = a 150 © C, uma pressdo de 101
KkPa a 405 MPa que é selecionada para manter uma condigdo de corrente
substancialmente liquida na zona 30 e uma LHSV de 1 a 30h™. A corrente de
efluente retirada da zona 30 através da linha 32 é substancialmente isenta de
quaisquer hidrocarbonetos altamente insaturados e portanto esta corrente de

reciclo tem muito menos potencial para acelerar a formacdo de coque nas
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zonas de reacdo OTP 1, 2 e 3.

A corrente de reciclo resultante rica em olefinas C,+ tratada
seletivamente com hidrogénio é entdo retirada através da linha 32 e é passada
para a intersecdo com a linha 19 onde uma corrente de arraste € retirada em
uma quantidade de 1 a 15%4 em volume, e de preferéncia, 1 a 3*» em volume,
para controlar a geracdo de materiais parafinicos neste ciclo de reciclo de

olefinas Cy+. O restante do material Cy+ que escoa através da linha 32 é entéo
passado para as interconexdes com a linha 21, onde as por¢des sdo retiradas
para a producio de reagentes de olefinas C,-- tratadas por hidrogénio para os
reatores 2 e 3 através das linhas 21 e 22. Esias linhas de reciclo, assim como
outras, ndo sdo bloqueadas tio lozo as operacdes de reciclo sdo iniciadas para
[acilitar o retorno das correntes de reciclo. Ao contrario das providéncias para
reciclo da corrente rica em etileno que escoa através da linha 14 para dentro
do reator 1, as providéncias preferidas com relagdo ao reciclo da corrente rica
em olefinas C4+ tratadas com hidrogzénio que escoa através da linha 32, é
dividir esta corrente em trés porgdes e colocar estas porcdes em paralelo nos
trés reatores. E preferivel que a porcio maior seja passada para o reator 1 e as
porcdes menores sejam passadas para os reatores 2 e 3, e de preferéncia, 60 a
S0% em volume da quantidade total desta corrente de reciclo rica em olefinas
C,+ tratada com hidrogénio escoe para o reator 1 através das linhas 32 e §
com porgdes iguais de 10 a 20% em veolume sendo colocadas
simultaneamente nos reatores 2 ¢ 3 através das linhas 32, 21 e 9 para o reator
2 e através das linhas 32, 21, 22 e 10 para o reator 3.

Tao lozo as 3 correntes de reciclo que escoam através das
linhas 13,14 e 23 sfo levantadas e estdo operando, entfio o modo de partida da
invencdo atual é terminado e 0 modo de reciclo integral de operacdo comeca
com os leitos dos catalisadores de dupla fungio estabilizados
hidrotermicamente localizados nos reatores 1, 2 e 3 funcionando nio somente

como catalisador de conversio de oxigenato mas também como um
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catalisador de interconversio de olefinas. A seqiiéncia de eventos no médulo
integral de reciclo ¢ tal que uma corrente de alimentacio rica em oxigenato
entra no esquema de fluxo através da linha §, é misturado com uma primeira

corrente de reciclo que € rica em etileno através da linha 14 e enido € passada
para a interse¢do com a linha 13 onde & adicionada dgua ou um dilvente de
vapor nas quantidades prescritas e a mistura resultante é entdo passada para a
intersecdo da linha % com a linha 32 onde uma quantidade adicional de
material olefinico C4+ hidrotratada seletivamente é adicionada, da carga para
o reator 1. Esta mistura de carga escoa para o reator 1 de uma forma descrita
anteriormente apds aquecimento adequado até a temperatura de entrada
apropriada.

Depois da passagem através do reator 1 e portanto
atravessando o leito do catalisador de funcéo dupla mantido no reator 1 no
espago anular definido pelas telas de retencdo concéntricas descritas
anteriormente, o efluente resultante é retirado do reator 1 através da linha 9 e

n

escoa para a interse¢do com as linhas 28 e 21 onde uma guantidade adicional
de diluente aquoso relativamente io é misturada com o mesmo juntamente
com uma quantidade adicional da corrente de reciclo rica em olefina C4+
hidrotratada seletivamente relativamente fria que é passada através da linha
21. Depois do resfriamento adicional adequadoe para se atingir a temperatura
de entrada estabelecida acima, a mistura resultante é entio colocada no reator
2 onde ela faz uma passagem através de um segundo leito anular do
catalisador de funcdo dupla para produzir uma corrente efluente que € retirada
do mesmo através da linha 10 e é mostrada no desenho anexo misturada com
uma quantidade adicional de diluente de agua relativamente fria que escoa
para a mesma através da linha 29 e uma quantidade adicional de material rico
em olefina C4+ hidrotratada seletivamente relativamenie iria que escoa
através da linha 22 e a mistura resultante é resfiiada por meios nio mostrados

no desenho anexo para a temperatura de entrada especificada aqui acima para
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o reator 3 e entdo escoa através do reator 3 para encontrar uma quantidade
adicional de catalisador de funcio dupla com a produgdo resultante da
corrente efluente 11 a qual, apds o resfriamento apropriado, escoa através da
linha 11 para a zona de separacido de trés fases 5 conforme descrito
anteriormente.

A quantidade de catalisador de fung¢do dupla estabilizada
hidrotermicamente utilizada nos reatores 1, 2 ¢ 3 é submetida a alzuma
escolha. Apesar de poderem estar presentes quantidades maiores de
catalisador nos reatores 2 e 3 para completar a ligeira quantidade de
desativacdo que ocorrerd no reator 1 quando o catalisador escoar para o reator
2 através da linha 21 e no reator 2 quando o catalisador escoar do reator 2
para o reator 3 através da linha 26, acredita-se que a melhor forma aqui para
operar com quantidades essencialmente iguais de catalisador nas trés zonas ou
com uma divisdc que ¢ de aproximadamente 25 a 30*¢ da quantidade total nos
reatores 1 e 2 com 40 a 50% em volume do catalisador estando presente no
reator 3.

Os reatores 1, 2 e 3 inicialmente sdo carregados com o
catalisador de funcio dupla estabilizado hidrotermicamente através de linhas
ndo mostradas no desenho anexo que sdo ligadas com as linhas 24, 25 e 26.
Quandoe o processo OTP ¢ iniciado, a circulacdo do catalisador € iniciada
depois que os reatores sdo alinhados nas condicdes de operagéio. O catalisador
circula entre os reatores através das linhas de catalisador 25 e 26 para a zona
do regenerador 4 através da linha 27. Na zona de regeneracio 4, pelo menos
uma porcdo dos depdsitos de coque sde removidos do catalisador OTP
contendo coque colocados no mesmo através da linha 27 utilizando-se um
procedimento oxidative de Dbaixa severidade, conforme explicado
anteriormente. Também sdo colocados na zona de regeneracdo 4 através de

meios ndo mostrados em uma corrente gasosa contendo oxigénio que contém

0,5 a 2% em volume de oxigénio que ¢ suprido em uma quantidade suficiente
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para suportar a combustio de uma porgdo maior do coque colocado nesta
zona através da via 27. O catalisador regenerado é recirculado para o reator 1
através da linha 24, dessa forma completando um circvito de circulacio do
catalisador definido pelas linhas 25, 26, 27 ¢ 24. Uma corrente do 2as de
combustdo ¢ retirada da zona <4 através de uma linha ndo mostrada no desenho
anexo.

Uma caracteristica da invencdo atual é que o fluxo de
catalisador OTP estabilizado hidrotermicamente ao redor deste circuito de
circulagdo de catalisador é escolhido para produzir um tempo de ciclo em
operacio do catalisador OTP de 400 horas ou menos, para manter a atividade
do catalisador, a conversdo de oxigenato e a seletividade de propilenc na ou
proxima do inicio das condicdes do ciclo. Em outras palavras, a vazido de
particulas de catalisador OTP estabilizado hidrotermicamente ao redor deste
circuito & estabelecida de tal forma que um tempo de residéncia das particulas
do catalisador nos reatores 1, 2 e 3 ndo é maior do que 400 horas antes de ser
retornado para a zona 4 para a rezeneracio.

r

Retornando para a zona do separador de trés fases 5, é
mostrado no desenho anexo 1 a fase de hidrocarbonetos liquidos formada
nesta zona sendo retirada através da linha 32. Este material 2eralmente entra
em ebulicdo na faixa de gasolina e pode ser composto de uma sezunda
corrente de reciclo rica em olefinas C,+- contendo quantidades em tracos de
hidrocarbonetos insaturados ¢ uma corrente de produto de gasolina da
inven¢do atval que podera requerer tratamento adicional devido ao alto teor
de material olefinico que esta presente na mesma. Uma opcdo preferida que é
mostrada no desenho anexo € submeter a fase de hidrocarbonetos liquidos que
é retirada do separador 5 através da linha 32 para uma etapa adicional de
fracionamento na coluna 33 para recuperar uma segunda corrente de tope rica
em olefinas C,+ através da linha 35, pele menos uma porcdo da qual pode

escoar através das linhas 35 e 17 para a zona 30 ¢ na mesma, conforme
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descrito anteriormente, ser tratada seletivamente com hidrogénio. A corrente
resultante tratada com hidrogénio € ent3o reciclada de volta para os reatores 1,
2 e 3 através das linhas 32, 21 e 22 para produzir um meio para a conversio
adicional de olefinas pesadas em propileno. Uma corrente de fundo da coluna
33 € também recuperada através da linha 34 e é composta da corrente de

produto de gasolina rica em olefinas.



[

10

15

20

25

REIVINDICACOES

1. Processo continuo para a conversio seletiva de uma

alimentagdo de oxigenato em propileno, caracterizado pelo fato de ser

composto das etapas de:

a) reacdo da alimentacdo de oxigenato e um diluente em uma
quantidade correspondendo a 0.1:1 a 5:1 moles de diluente por mol de
oxigenato com particulas de um catalisador estabilizado hidrotermicamente de
fungio dupla, composto de uma peneira molecular tendo a habilidade de
converter pelo menos uma porcio do oxigenato em olefina C; e para
converter as olefinas C, e Cy+ em olefinas C; dispersadas em uma matriz de
alumina modificada por fésforo contendo fésforo instavel e/ou anions de
aluminio, em uma zona de reagéio contendo pelo menos um reator de leito
movel, onde a zona de reacdo é operada em condigdes de conversdo de
oxigenato escolhidas para converter o oXigenato em propileno e com uma
taxa de circulacio do catalisador através da zona de reacdo escolhida para
resultar em um tempo de ciclo de operacio do catalisador de 400 horas ou
menes para produzir uma corrente efluente contendo grandes quantidades do
produto de olefinas Cs e um subproduto de adgua e quantidades menores de
uma olefina C,, olefinas C,4+, hidrocarbonetos saturados C; a Cy+ e
quantidades pequenas de oxigenato ndo reagido, subprodutos de oxigenatos,
hidrocarbonetos altamente insaturados e hidrocarbonetos aromaticos;

b) a passagem da corrente de efluente para uma zona de
separacdo e o resfriamento e a separagdo da corrente de efluente em uma
fragdo de vapor rica em olefina C;, uma fragdo de agua contendo oxizenato
néo reagido e subprodutos de oxigenatos e uma fragdo de hidrocarbonetos
liguida contendo olefinas mais pesadas, hidrocarbonetos saturados mais
pesados e pequenas quantidades de hidrocarbonetos altamente insaturados e
hidrocarbonetos aromaticos;

¢) a reciclagem pelo menos de uma porcdo da fracio de 4gua
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recuperada na etapa b) para a etapa a) para produzir pelo menos uma porgio
do diluente utilizado na mesma; e

d) a separag@o da fragdo de vapor em uma fracdo rica em
olefinas C,, uma fragdo de produto rica em olefinas C; e uma primeira fragio
rica em olefinas Cy;

e) a reciclagem pelo menos de uma porgdo das olefinas
contidas na fracdio rica em olefinas C» ou na primeira fra¢io rica em olefinas
C4+ ou em uma mistura destas fragdes para a etapa a); e

) a retirada das particulas do catalisador de funcdo dupla
contendo coque da zona de reagfo, a regeneracdo oxidativa das particulas
retiradas do catalisador em uma zona de regeneracdo e o retorno de uma
corrente de particulas regeneradas do catalisador para a zona de reagdo.

2. Processo continuo de acordo com a reivindicagdo 1,

caracterizado pelo fato do oxigenato ser metanol ou dimetil éter (DME) ou

uma mistura dos mesmos.

29

. Processo continuo de acorde com a reivindicacdo 1 ou 2,

caracterizado pelo fato do catalisador conter uma peneira molecular zeolitica

e/ou uma peneira molecular ELAPO.
4. Processo continuo de acordo com a reivindicacdo 3

~ 2

caracterizado pelo fato da peneira molecular zeolitica ter uma estrutura

correspondendo a ZSM-5 ou a ZSM-11 e onde a peneira molecular ELAPO é

um material SAPO tendo uma estrutura correspondendo a SAPO-34.

(FS)

5. Processo continuo de acordo com a reivindicacdo 1, 2 ou .

2

caracterizado pelo fato da matriz de alumina modificada por fdsforo ter uma
relagdo entre aluminio e fdsforo de 1:1 a 5,3:1 e uma area superficial de 140 a
330,5 m?/g.

0. Processo continuo de acordo com a reivindicagdo 1 ou 5,

caracterizado pelo fato da matriz de alumina modificada por fosforo ser

formada pela geleificagdo de um hidrosol de cloreto de aluminio contendo
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fosforo tendo uma relacdio em peso entre aluminio e o dnion de cloreto de
0,7:1 a 1,5:1.
7. Processo continuo de acorde com a reivindicacio 6,

caracterizado pelo fato da peneira molecular ser dispersada no hidrosol antes

~

da etapa de geleificagio.

al

. Processo continuo de acordo com a reivindicacdo 1, 2 ou 3,

caracterizado pelo fato da zena de reacdo conter pelo menos 3 reatores de

leito movel, onde os reatores de leito movel sdo ligados em uma configuracio
de fluxo em série com relagdo a alimentagdo de oxigenato e com relacdo a
corrente de particulas de catalisador que passam através dos mesmos.

9. Processo continue de acordo com a reivindicacdo 1, 2 ou 3,

caracterizado pelo fato da fragdo de hidrocarbonetos liquidos separada na
etapa b) ser adicionalmente separada em uma segunda fra¢io rica em Cy+ e
uma iragdo de produto de nafia, e onde pelo menos uma porgdo das olefinas
contidas na fragdo rica em olefinas C,, ou na primeira frag¢do rica em olefinas
C4+, ou na segunda fracdo rica em olefinas Cs+ ou em uma mistura destas
fragdes, sdo recicladas para a etapa a).

10, Processo continue de acordo com a reivindicagdo 9,

caracterizado pele fato de pelo menos uma porcdo da primeira fraco rica em

olefinas C4+ ou a segunda fracdo rica em olefinas C;+ ou uma mistura dessas
fracdes ser carregada para uma etapa de tratamento seletivo com hidrogénio e
contatada na mesma com hidrogénio na presenga de um catalisador de
hidrogenacfo contendo um metal em condi¢des seletivas de hidrogenacdo que
sdo efetivas para converter hidrocarbonetos altamente insaturados nas olefinas
correspondentes, dessa forma eliminando os precursores de coque € onde pelo
menos uma porcdo da corrente seletivamente hidrotratada resultante é

colocada na etapa a).
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RESUMO
“PROCESSO CONTINUO PARA A CONVERSAO SELETIVA DE UMA
ALIMENTACAO DE OXIGENATO EM PROPILENO”

A seletividade média do ciclo de propileno de um oxigenato
no processo de propileno (OTP) utilizando um catalisador de conversdo de
oxigenato de funcdo dupla é substancialmente melhorada pelo uso de uma
combinacdo de: 1) movimentacédo da tecnologia do reator de leito na porcdo
da sintese de hidrocarbonetos do esquema de fluxo OTP no lugar da
tecnologia do leito fixo da técnica anterior; 2) um sistema catalitico de funcdo
dupla estabilizado hidrotermicamente, compreendendo uma peneira molecular
e tendo uma capacidade de fung¢do dupla dispersada em uma matriz de
alumina modificada por fosforo contendo fosforo instavel e/ou anions de
aluminio; e 3) um temjpo de ciclo do catalisador em operacdo de 400 horas ou
menos. Estas providéncias estabilizam o catalisador contra a desativagéo
hidrotérmica e impede o aparecimento de depdsitos de coque sobre o
catalisador em um nivel que n3o degrade substancialmente a atividade do
catalisador de fun¢do dupla, a conversido do oxigenato e a seletividade do
propileno, dessa forma permitindo a manuten¢do da produgdo de um ciclo

médio de propileno proximo ou essencialmente nos niveis do inicio do ciclo.
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