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Relatério Descritivo da Patente de Invencdo para: “PROCESSO
PARA USO EM REACﬁES EM FASE GASOSA”",

A presente invencdo se refere a um processo para usc
em reac¢bes em fase gasosa exotérmicas em equilibrio, tais
como na sintese de metanol e na sintese de amdnia.

0 metanol é geralmente produzido pela conversdo de gas
de sintese (uma mistura de Sxidos de carbono e hidrogénio)
na presenga de um catalisador adequado. Esse processo
convencional para a produgdo de metancl é descrito em
detalhes em Kirk-Othmer Encyclopaedia of Chemical
Technology, Quarta Edigdo, Volume 16, paginas 545 a 549, 0O
gés de sintese é geralmente obtido a partir de uma matéria-
prima carbonacea, geralmente uma matéria-prima
hidrocarbonacea, tal como g&s natural, geralmente por
reforma de vapor.

A ambnia & geralmente produzida a partir de uma
mistura de hidrogénio e nitrogénio na presenga de um
catalisador adequado através do processo de Haber.

Como os produtos dessas e de outras reacdes em fase
gasosa exotérmicas sdo comercialmente importantes tanto por
si 86 quanto como materiais de partida para outras reac¢des,
tem sido realizado muito desenvolvimento para otimizar os
processos para as suas produgdes. Para facilidade de

referéneia, muito da seguinte discussdo sera direcionada



10

15

20

para a produ¢do de metanol. Entretanto, serd entendido que
0 processo da presente invencdo é igualmente aplicédvel a
outras reagdes.

Na forma mais simples, um processo convencional para a
produgdo de metanol compreende gases de alimentagdo sendo
pré-aquecidos pela troca de calor com uma corrente de
produto do reator e, a seguir, a passagem para um reator
contendo um catalisador adequado. A corrente de produto do
reator & resfriada por troca de calor com os gases de
alimentagdo que entram e, entdo, condensada contra ar e/ou
agua de resfriamento para recuperar o metanol brutc num
separador vapor/liquido. Uma pequena proporgdo da matéria-
prima ndo-convertida e inertes do separador suspenso podenm
ger purgados para controlar o nivel de inertes no sistema.
O restante pode ser reciclado para o reator. O produto
bruto pode, entdo, ser adicionalmente processado. A
conversdo alcangdvel do gads de sintese para metanocl &
limitada pelo equilibrio da reagdo.

Esse processo da técnica anterior & ilustrado
esquematicamente na Figura 1, a qual demonstra o diagrama
para uma sintese de metanol convencional. Nesse processo, 0O
gas de make-up é comprimido e alimentado no Ioop de sintese
na linha 1, onde ele é misturado com gé&s de reciclo e

alimentado na linha 2 para o trocador 3, onde ele &
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aquecido antes de ser alimentado na linha 4 para o reator
5. No reator, uma porcdo do gés & convertida a metanol
sobre um catalisador de sintese de metanol (nfoc mostrado).
0 g&s que sai do reator na linha 6, o qual compreenderd gés
de alimentag¢do ndo-reagido, produto, &gua e inertes, é
resfriado no trocador 3 antes de ser passado na linha 7
para o condensador 8 onde ele serd ainda resfriado e
condensado contra o ar e/ou A&gua de resfriamento na
corrente 9. No condensador 8, o produto metanol e a dgua no
gas sdo condensados. Essa mistura condensada é separada no
separador gés/liquido 10 e o produto brutec e qualquer &gua
presente sdo passados para purificac¢do adicionmal na linha
11. O gas ndo-reagido e os 1inertes gdo removidos do
separador gés/ligquido 10 e passados na linha 12 para a
suc¢do de um circulador 13. Uma purga pode ser feita antes
do circulador na linha 14 para impedir o actmulo de inertes
no loop de sintese. O gés & entdo reciclado na linha 15,
misturado com o gds de make-up da linha 1 e passado através
do trocador 3 para © reator 5. O processo, conforme
ilustrado na Figura 1, é geralmente adequado para uso em
plantas as quais tém uma capacidade de cerca de 1.500 até
cerca de 2.500 toneladas de metanol por dia.

Em virtude da importdncia do metanol e dos produtos de

outras reagles em fase gasosa exotérmicas em equilibrio,
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existe uma necessidade de aumentar a capacidade do processo
de producdo, e foi sugerido gue um sistema de capacidade
maior pode ser conseguido pela divisdo do reator em dois ou
mals reatores, os quais juntos com o equipamento associado
operam em paralelo. Nesse arranjo, o trocador e o
condensador tornam-se de cascos miltiplos e os loops sdo
divididos no ponto no qual o gds de make-up e o gas de
reciclo sdo misturados e, entdo, recombinadog no separador
gds/liquido. EHsse arranjo permite o grande volume de
catalisador que € necessario para alcangar o nivel desejado
de conversdo a ser ajustado. Dessa forma, serd entendido
que a colocagdo dos reatores em paralelo essencialmente
resulta no uso de dois loops paralelos com um estdgio de
separa¢do de produto comum.

Como uma alternativa a esses arranjos em
paralelo, foi sugerido que dois ou mais reatores possam ser
operados em série uma vez que 1sso possa permitir
conversbes mais elevadas por ciclo de Ioop a ser alcancado.
No documento US 1868096, um sistema & descrito no qual a
alimentacdo € passada para um primeiro reator no qual uma
conversdo parcial para metanol ocorre. A mistura de produto
e de gases ndo-reagidos vé resfriada e parcialmente
condensada e o metanol é coletado num receptor. 0Os gases

nao-reagidos remanescentes sdo aquecidos e, entdo,
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introduzidos num segundo reator. Esse procedimento continua
através de uma série de reatores.

Q documento US 1959219 descreve um processo para a
produgdo de compostos contendo carbono, hidrogénio e
oxigénio em mwlltiplos loops de reaclo. Uma série de
reatores é usada, pelo menos no primeiro loop.

0 documento US 4346179 descreve um  processo
alternative para a producgdo de metanol a partir de gés de
sintese em dois reatores. Negse arranjo, gases ndo-reagidos
saindo do segundo reator sfo reciclados de volta para a
entrada do segundo reator. De maneira similar, o documento
US 4766154 descreve um arranjo no qual hd um processo em

dois estdgios e onde material ndo-reagido do segundo reator

D

reciclado para a entrada do segundo reator para melhorar

a eficiéncia do processo. O sistema do documento US 4766154

{Dn

descrito com referéncia a uma reacgdo em fase liquida. Unm
outro exemplo de um sistema em fase liguida pode ser
encontrado no documento US 5179129,

Um sistema alternativo & descrito no documento US
5216034 no qual um procegso para a produgdo de metanol &
executado num sistema de reagdo de estdgios miltiplos
compreendendo leitos fluidizados mUltiplos com remogdo de
metanol entre cada leito fluidizado. O documento US 5631302

revela, de maneira similar, a remog¢do de produto entre
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reatores em gérie,

Os documentos US 6387963 e US 6433029 descrevem
processos nos quais os reatores sdo usados em série com
alguns ou todos os gases de make-up sendo adicionados ao
sequndo reator ou aos reatores subseqglientes.

Enquanto esseg processos oferecem algumas melhorias em
relagdo ao processo basico convencional para a produgdo de
metanol conforme ilustrado na Figura 1, eles ainda sofrem
de varias desvantagens e prejuizos. Por exemplo, enguanto a
remogdo de produto entre os reatores pode empurrar o
equilibrio em favor de mals formagdo de produto,
temperaturas aumentadas serdo necessadriags para alcangar
taxas de reacdo aceitdveis no segundo reator e nos reatores
subseqlientes, ©0s quais podem resultar num aumento da taxa
de desativagdc do catalisador e, portanto, uma redu¢do na
vida do catalisador.

Um processo pode ser proposto no gqual a conversdo de
gases de reacdo em produto & aumentada, combinada com uma
redugdo no volume de catalisador utilizado e no qual a
razdo de circulagdo de gas ndo-reagido em qualquer reciclo
para o gas de make-up pode ser reduzida. Entretanto, as
pressdes parciais mais altas dos reagentes nos reatores

podem levar a reagdo excessiva e a altas temperaturas. Isso

pode ser um problema particular no inicio das condigdes de
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vida para o reator. Essas altas temperaturas podem levar a
uma taxa de desativagdo mais alta para o catalisador.

Assim, existe uma necessidade de um processo otimizado
o qual capacitard volumes mailores do produte desejado a ser
produzido de uma forma econdmica sem redugdo na expectativa
de vida do catalisador. De acordo com a presente invengdo,
&€ fornecido um procesgo para © uso em reagles em fase
gasosa exotérmicas em equilibrio compreendendo as etapas
de:
(a) fornecer um corrente de reciclo com a adigdo de gas de
make-up, para formar uma corrente de gas de alimentagdo;
(b) aquecer a corrente de gas de alimentacdo;
(¢) passar a corrente de gas de alimentac¢dio agquecida para
um primeiro reator contendo um catalisador para as reagdes
exotérmicas em fase gasosa em condicles adequadas para a
reacao;
(d) remover uma corrente de produto compreendendo o produto
e gases ndo-reagidos do primeiro reator;
(e} resfriar e condensar parcialmente a corrente de produto
para formar uma fase gascsa e um fage ligquida;
(f) separar a fase liguida contendo o produtc desejado a
partir da corrente de produto e remover a referida fase
ligquida;

(g) separar a fase gasosa da corrente de produto para
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formar uma corrente de gas;

(h) misturar opcionalmente a corrente de gids da corrente de
produto com gés de make-up adicional;

(i) aquecer a corrente de gas;

() passar a corrente de gds aquecido para um reator final
contendo um catalisador para as reagles exotérmicas em fase
gasosa em condig¢des adequadas para & reagao;

(k) remover uma corrente de produto final compreendendo o
produto e gases ndo-reagidos do reator final;

(1) resfriar e condensar parcialmente a corrente de produto
final para formar uma fase gasosa final e uma fase liquida
final;

(m) separar a fase liquida final contendo o© produto
desejado a partir da corrente de produto final e remover a
referida fase liquida final; e

(n) separar a fase gasosa da corrente de produtc final e
reciclar o gés para a etapa (a);

e no qual a corrente de gas da etapa (g) & comprimida antes
do aquecimento na etapa (i).

Fol surpreendentemente descoberto que o processo da
presente invencdo capacita a producdo do preodutc desejado a
ser alcangado enquanto ocorre a redugdo da taxa de
circulagdo de gases e o controle das temperaturas dentro

dos reatores, de forma que um tempo de vida Util aceitédvel
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do catalisador possa ser alcancado. Nesse contexto, &
notado que o processo da presente invencdo oferece uma
redugdo de cerca de 20% na taxa de circulacdoc em torno do
loop reacional em comparagdo com og arranjos da técnica
anterior nos quais reatores paralelos sdo usados. Isso tem
unm beneficio significativo, uma vez gue o tamanho maximo do
loop reacicnal & geralmente ajustade pelo tamanho do
compressor disponivel. Uma vez que o tamanho do compressor
pode ser limitado pelo fluxo de volume efetivo (m’/h} na
succgdo do compressor, se a taxa de circulacdo requerida por
tonelada de produto for reduzida em 30%, entdo um loop com
uma capacidade 30% malor pode ser usado dentro do mesmo
limite de tamanho do compressor.

E reconhecido que a economia na taxa de circulacdo é
balanceada contra um aumento na queda de pressdo em torno
do loop, a qual & alcancada quande os reatores sao
colocados em série, o que 1ird resultar num aumento nos
requerimentos de energia para o compressor circulante.
Entretanto, uma vez que pelo menos uma por¢do do gas de
make-up é adicionada ao primeiro reator, o qual esta
geralmente operando numa pressdo mais baixa, © requerimento
de energia para o compressor de make-up & reduzido, tal que
o requerimentc de energia global dos compressores ndo &

maior do que aquele necessdrio para um arranjo de reatores
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em paralelo,

No procegso da presente invengdo, a redugdo da taxa de
circulagdo do gas reciclado e, portanto, a razdo de
circulagdo, aumenta a pressdo parcial dos reagentes nos
reatores e, dessa forma, aumenta a taxa de reacgao
disponivel a qual, por sua vez, melhora a produtividade.
Conforme discutide acima, a redugdo na taxa de circulacgéo
nos arranjos da técnica antericor resultou em temperaturas
aumentadas as guais, por sua vez, resultaram numa taxa mails
elevada de desativagio do cataligador. Entretanto, na
presente invengdo, a adigdo de gés de make-up pelo menos ao
primeiro reator, permite que a pressdo parcial em cada
reator seja ajustada e, dessa forma, fornece um nivel de
controle sobre ¢ montante da reagdo que ocorre em cada
reator. Isgo, por sua vez, permite o controle das
temperaturas de pico particularmente no inicio da vida do
processc e, portanto, uma reducdo na desativagdo a qual
levara a um tempo de vida mais longo do catalisador, com
manutengdo da atividade aceitivel do catalisador por um
periodo mais longo.

Num arranjo da presente invengao, o gis de make-up &
adicionado tantoc na etapa (a} gquanto na etapa (h). A
quantidade relativa de gds de make-up adicionada nas etapas

{a) e (h) pode ser ajustada durante a vida do catalisador
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para maximizar a conversdo de reagentes em produto. Num
arranjo alternativo, mais de 50% do gas de make-up &
adicionado na etapa (a). Num arranjo preferido, mais de
75%, preferivelmente mais de 80% do gas de make-up &
adicionado na etapa (a).

Uma outra vantagem notada para o processo da presente
invengdo & que uma reducdo na quantidade de catalisador
necessaria pode ser alcangada em relagdo a que foi
requerida em sistemas da técnica anterior. Particularmente,
redugdes no volume do catalisador por volta de 30 a 40% em
relagdc aos sistemas de reatores em paralelo da técnica
anterior podem ser alcangadas para a mesma capacidade de
produgdc de metanol, Isso representa uma economia de custo
significativa tanto no custo do catalisador quanto no custo
do reator, uma vez que uma redugdo nos requerimentos de
volume de catalisador significard que um reator menor pode
ser usado em relagdo ao que pode ser usadoc nos sistemas em
paralelo. O uso de reatores menores oferece economias tanto
nos custos de fabricagdo quanto nos custos de transporte.

Um outro beneficio do arranjo da presente invengdo é
que a taxa de fluxo através de cada reator &€ mais alta do
que aquela alcangada no sistema em paralelo. Esse aumento
no fluxo fornece uma remogdo de calor melhorada a partir do

catalisador e um melhor controle da temperatura do leitc do
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catalisador. Além disso, a taxa de reagdo alcangivel &
aumentada em relagdo aquela alcangavel no sistema de
reatores em paralelo.

Este controle aumentado de temperatura e a capacidade
de aplicar gds de make-up ao primeiro reator ou ajustar a
divisdo do gas de make-up entre os reatores, permite o
controle sobre a temperatura de pico, particularmente no
inicio da wvida do catalisador. Esse & um beneficio
substancial em relagdo ao arranjo de reatores em paralelo e
igso permite o controle da reacdo pelo controle dos niveis
de reagentes nos reatores., Assim, um grau de liberdade
adicional no controle da reag¢do, particularmente no inicio
do tempo de vida, é alcancado.

Num arxranje alternativo, um ou mals reatores
adicionais podem ser incluidos entre o primeiro reator e o
reator final. Cada reator adicional terd preferivelmente um
sistema de separacdo de produto dedicado. Numa configuragdo
alternativa, um ou mails reatores adiciconais podem ndc ter
um sistema de separagdac de produto. Gas de make-up
adicional pode ser adicionado a um ou mais de cada um dos
reatores adicionais. Onde h& uma pluralidade de reatores
adicionais, o gas de make-up pode ser adicionado a algum ou
a todos os reatores adicionais.

Un ou mais dog reatores pode compreender dols ou mais
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reatores em paralelo de maneira cconvencional.

Qualgquer tipo adequado de reator pode ser usado para ©
primeiro reator, para o reator final e para quaisquer
reatores adicionais. Os reatores podem ser os mesmos ou de
um tipo diferente.

Um pré-conversor adiabdtico pode ser incluido antes do
primeiro reator para permitir temperaturas mais baixas do
gds de alimentacdo a serem usadas no primeiro reator e para
aumentar a conversdo nesse reator. Num arranjo alternativo,
um pré-conversor adiabdtico pode ser incluido antes de
algum ou cada um dos reatores presentes.

Uma purga pode ser incluida em gualquer ponto adequado
no sistema para impedir o aclmuloc de inertes.

O processo da presente invencdo pode ser usado numa
ampla faixa de reagles exotérmicas. Ele & particularmente
adequado para uso na produgdo de metanol ou amdnia.

O catalisador wusado na presente invencdo sera
selecionado para ser apropriado para o processo sendo
executado. O catalisador no primeiro reator, no reator
final e em quaisquer reatores adicionais pode ser o mesmo
ou diferente. O catalisador para uso na sintese de metanol
€ preferivelmente selecionado, mas ndo estd limitado, a
catalisadores contendo cobre, por exemplo, catalisadores de

CuC-Zn0 reduzidos. Og catalisadores preferidos s8o aqueles
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vendidos sob a designagdo MK-101 pela Haldor Tops@e A/S,
Dinamarca, e sob a série de designagdo 51 pela JM
Catalysts. Para a sintese de amdnia, catalisadores
preferidos incluem Fe impregnado com &6xidos ndo-reduziveis
de K, Ca, Al, Be, Ce, 8i ou suas misturas.

Quaisquer condigldes reacionais adequadas podem ser
usadas e dependerdo da rea¢do sendo executada. Em geral,
elas serdo similares aquelas conhecidas para sistemas
convencionais. Entretanto, devido ao usc do gés de make-up
sendo alimentado ao primeiro reator, a pressdc de
fornecimento seria menor do gue aguela notada em sistemas
convencionais. Para a sintese de metanol, os reatores podem
estar numa pressdo entre cerca de 30 x 10° Pa (30 bar) e
cerca de 100 x 10° Pa (100 bar), ainda mais preferivelmente
cerca de 50 x 10° Pa (50 bar) até cerca de 80 x 10° Pa (80
bar). A temperatura reacional estd normalmente entre cerca
de 200°C e cerca de 300°C, por exemplo, entre cerca de
250°C e cerca de 280°C. Para a sintese de ambnia, ¢ reator
é tipicamente mantido numa pressdo de até cerca de 200 x
10° Pa (200 bar). PressBes entre cerca de 70 x 10° Pa (70
bar) e cerca de 200 x 10° Pa (200 bar) sio preferidas e uma
pressdo tipica & de cerca de 140 x 10° Pa (140 bar). Na
sintese de amfnia, temperaturas entre cerca de 236°C e

cerca de 550°C sdo tipicamente usadas.
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A presente invencdo serd agora descrita, a titulo de
exemplo, com referéncia ds figuras associadas nas quais:

- a Figura 1 & um diagrama esqguematico de um sistema

da técnica anterior; e

- a Figura 2 é um diagrama esquemdtico do aparelho

para uso no processo da presente invengdo.

Para evitar dividas, a Figura 2 tem apenas a intengdo
de ser um auxilio no entendimento da invencdo e ndo
pretende ser interpretada como limitante do escopo da
invengdo em relacdo ao arranjo preciso dos componentes
ilustrados ou ao seu posicionamento, & forma do vaso do
reator ou quaisquer uma de suas caracteristicas
subordinadas. Serd entendido que o sistema €& capaz de
operar no contexto de uma multiddc de loops de processo
conhecidos para a sintese de amdnia ou metanol ou qualquer
outro arranjo adequado. Serd ainda entendido pelos
individuos versados na técnica que os desenhos sfo
diagramaticos e que outros itens do equipamento, tais como
tambores de matérias-primas, bombas, bombas de véacuo,
compressores, compressores de recicle de gds, sensores de
temperatura, sengores de pressdo, valvulas de alivio de
pressdo, valvulas de controle, controladores de fluxo,
controladores de nivel, tanques de retengdo, tanques de

armazenamento e semelhantes, podem ser necessirios numa
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planta comercial. A provisdo de tal equipamento subordinado
ndo forma parte da presente invengdo e estd de acordo com a
pratica de engenharia quimica convencional.

O processo serd descrito a titulo de exemplo com
referéncia 3 produgdo de metanol.

Conforme ilustrado na Figura 2, o gas de make-up é
comprimido e alimentadc no Iloop de sintese na linha 16,
onde ele & misturado com gas de reciclo e alimentado na
linha 17 para o trocador 18, onde ele & aquecido antes de
ser alimentado na linha 19 para o reator 20. No reator,
parte do gas é convertida em metanol sobre um catalisador
de sintese de metanol. O gas que sail do reator na linha 21
€ resfriado no trocador 18 antes de ser passado na linha 22
para o condensador 23, onde ele é adicionalmente resfriado
e parcialmente condensado contra ar ou é&dgua de
resfriamento. No condensador 23, o produto metanol e Aagua
no gas sdo condensados. Essa mistura condensada € separada
no separador gas/liquido 24 e o produto bruto e gqualquer
dgua presente sdo passados para purificagdo adicional na
linha 25.

O gas é removido do separador gag/liquido 24 e,
opcionalmente, misturado com gés de make-up adicionado na
linha 26 e passado na linha 38 para a sucgdc de um

circulador 27. Esse gas sai do circulador 27 na linha 28 e
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€ aquecido no trocador final 29 contra o gds do reator
final 37. O géds aquecido é entdo passado na linha 30 para o
reator final 37, onde pelo menos parte do gds ndo-reagido é
convertido em metanol sobre um catalisador de sintese de
metanol. O gids que sal do reator final na linha 31 €&
resfriado no trocador 29 antegs de ger passado para o
condensador 32 na linha 33 onde ele & ainda regfriado e
parcialmente condensado. Essa mistura condensada de dgua e
metanol & separada no separador gas/liquido 34 e o produto
bruto e qualquer 4gua presente sdo passados para
purificacdo adicional mna linha 35, onde ele &
preferivelmente combinado com a mistura metanol/adgua na
linha 25.

0 gas do separador gds/liquido 34 é reciclado na linha
36, onde ele pode ser misturado com gds de make-up na linha
16 antes de ser aquecido e retornar para o primeiro reator
20. Uma purga pode ser feita a partir da corrente de
reciclo na linha 39 para impedir o aclmulo de inerteg no
loop.

No inicio da vida do processo, o gas de make-up é
desviado para o reator final 37 e & introduzido na linha 26
para permitir o controle da reagdo e a temperatura de pico

e de operacdo nos reatores 20 e 37.

A presente inven¢do serd agora ailnda exemplificada com
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referéncia aos dados para o Exemplo 1 e para o Exemplo

Comparative 1, os quais estdo demonstrados na Tabela 1 na

qual as condigles de opera¢do para um processo de produGado

de metanol de acordo com a presente invengdo (Exemplo 1) &

comparado com um arranjo da técnica anterior

Comparativo 1) em que sdo usados reatores em paralelo.

(Exemplo

Tabela 1
Fim de vida Inicio de vida
Exemplo Exemplo
Exemplo Exemplo
Configuragdo Comparativo Comparativo
1 1
1 1
No. de reatores 2 2 2 2
Tenpo en
Meses 36 36 0 0
linha
Fabricacgdo
de produto 3023/ 2687/
MTPD 2500/2500 2500/2500
(por 1977 2313
reator)
Fluxo do circulador
(¥ relativa ac EOL 100 77 109 78
paralelo)
MUG para o
reator % - 0 - 50
final

Reatores
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Presséo bar 70 65/70 70 65/70

T pico °C 268 270/270 270 270/27Q

Volume de
catalisader (%
100 70 100 70

relativa ao

Paralelo)

Compressores/Queda

de Pressio

Energia do
MW 11 15 13 16
circulador

Energia do
COMPressor
MW 54 50 51 49
de gas de

sintese

Energia
total do MW 65 65 64 65

COompressor

Queda de
pressdo no bar 6 10 6 10

loop

Assim, pode ser observado que para a mesma produgdo de
metanol, o volume de catalisador conversor necessario na
presente invencdo e, dessa forma, os reatores, sdo todos
reduzidos em tamanho. De maneira similar, o fluxo de

circulagdo €& reduzido e a queda de pressdo no loop
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aumentou. Isso resultou num aumento na energia do
circulador, mas quando combinada com a redugdo no

compressor de gds de sintese, a mesma energia de compressdo

[0

total é alcangada. A temperatura do pico dos reatores

[}

controlada, apesar da taxa de circulagdo reduzida. Isso
particularmente notével no inicio da vida, quandc um pouco

do gas de make-up é desviado do reator final.
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REIVINDICAGQOES

. Processo para uso nas rea¢des em fase gasosa exotérmicas

em equilibrio, caracterizado pelo fato de compreender as
etapas de:

(a) fornecer uma corrente de reciclo com a adigdo de gas
de make-up, para formar wuma corrente de gés de
alimentacdo;

(b) aquecer a corrente de gas de alimentacéo;

(c) passar a corrente de gds de alimentagdo aquecido
para um primeiro reator contendo um catalisador para as
reacBes em fase gasosa exotérmicas em condigdes
adequadas para a reagdo;

(d) remover uma corrente de produto compreendendo
produto e gases ndo-reagidos do primeiro reator;

(e) resfriar e condensar parcialmente a corrente de
produto para formar uma fase gasosa e uma fase liquida;
(f) separar a fase liquida contendo o produto desejado a
partir da corrente de produtc e remover a referida fase
liquida;

(g) separar a fase gasosa da corrente de produto para
formar uma corrente de gas;

(h) misturar opcionalmente a corrente de gas da corrente
de produto com gis de make-up adicional;

(1) aquecer a corrente de gés;



10

15

20

() passar a corrente de gds aquecido para um reator
final contendo um catalisador para as reagbes em fase
gasosa exotérmicas em condigdes adequadas para a reagdo;
(k) remover uma corrente de produto final compreendendo
o produto e gases ndo-reagidos do reator final;

(1) resfriar e condensar parcialmente a corrente de
produto final para formar uma fase gasosa final e uma
fase liquida final;

(m) separar a fase liquida final contendo o produto
desejado a partir da corrente de produto final e remover
a referida fase liquida final; e

(n) separar a fase gasosa da corrente de produtc final e
reciclar o gis para a etapa (a);

e no qual a corrente de gds da etapa (g) & comprimida

antes do aquecimento na etapa (i).

. Processo, de acordc com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelc fato de que o gds de make-up & somente adicionado

na etapa (a).

. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que o gds de make-up é adicionado tanto na

etapa (a) quanto na etapa (h).

. Processo, de acordo com a reivindicacdo 3, caracterizado

pelo fato de que a corrente de gas da etapa (g) &

comprimida depois da adigdo de gds de make-up na etapa
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(h) e antes do aguecimento na etapa (i).

Processo, de acordo com a reivindicagdo 4, caracterizado
pelo fato de que a quantidade relativa de gis de make-up
adicionade na etapa f{(a) e na etapa (h) & ajustada
durante a vida do catalisador para maximizar a conversdo

em produto.

. Processo, de acordo com a reivindicagdo 4, caracterizado

pelo fato de que mais de 50% de gas de make-up é

adicionado na etapa (a).

. Processo, de acordo com gualquer uma das reivindicag¢des

de 1 a 6, caracterizado pelo fato de que um ou mais
reatores adicionais sdo incluidos entre o primeiro

reator e o reator final.

. Processo, de acordo com a reilvindicagdo 7, caracterizado

pelo fato de que o gids de make-up é adicionado a um ou

mals reatores adicionais.

. Processo, de acordo com a reivindicagdo 7, caracterizado

10.

pelo fato de que o reator ou cada reator adicional tem
um sistema de separagdo de produto dedicado.

Frocesso, de acordo com qualquer uma das
reivindicagdes de 1 a 9, caracterizade pelo fato de dque
um ou mals dos reatores compreende dois ou mals reatores

em paralelo.

11. Procesgso, de acordo com  qualquer uma das



reivindicacBes de 1 a 10, caracterizado pelo fato de que

um pré-conversor adiabdtico é incluido antes do primeiro

reator.
12, Processo, de  acordo com  qualquer uma das
5 reivindicagdes de 1 a 11, caracterizado pelo fato de que

-

um pré-conversor adiabatico & incluido antes de alguns
ou de todos o8 reatores presentes.

13. Processoc, de  acordo com  qualquer  uma das
reivindicagdes de 1 a 12, caracterizado pelo fatc de gque

10 0 processo & para a produgdo de metanol ou amdnia.
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Resumo da Patente de Inven¢do para: “PROCESSO PARA USQO EM
REAGOES EM FASE GASOSA”,

Processo para uso em reagdes em fase gasosa
exotérmicas em equilibrioc compreendendo as etapas de {a)
fornecer uma corrente de reciclo com a adicdo de gds de
make-up, para formar uma corrente de gds de alimentacgéo;
(b) aquecer a corrente de gds de alimentagdo; (¢) passar a
corrente de gds de alimentagdo aquecido para um primeiro
reator contende um catalisador para as rea¢des em fase
gasosa exotérmicas em condigdes adequadas para a reacdo;
(d) remover uma corrente de produto compreendendo o produto
e gases ndo-reagidos do primeiro reator; (e) resfriar e
condensar parcialmente a corrente de produto para formar
uma fase gasosa e uma fase ligquida; (f) separar a fase
ligquida contendo o produto desejado a partir da corrente de
produto e remover a referida fase liquida; (g) separar a
fase gasosa da corrente de produto para formar uma corrente
de gas; (h) misturar opcionalmente a corrente de gés da
corrente de produto com gés de make-up adicional; (i)
aquecer a corrente de gés; (j) passar a corrente de gés
aquecido para um reator final contendo um catalisador para
as reagles em fase gasosa exotérmicas em condicdes
adequadas para a reagdo; (k) remover uma corrente de

produto final compreendendo o produto e gases ndo-reagidos



do reator final; (1) resfriar e condensar parcialmente a
corrente de produto final para formar uma fase gasosa final
e uma fase liquida final; (m) separar a fase liguida final
contendo o produto desejado da corrente de produto final e
remover a referida fase liquida final; e (n) separar a fase
gasosa da corrente de produto final e reciclar o gds para a
etapa (a); e no qual a corrente de gids da etapa (g) &

comprimida antes do aquecimento na etapa (i).
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