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(57) Sammendrag

Fremgangsmate for gking av produksjonen i et eksisterende prosessanlegg for konvertering av
naturgass til et produkt, hvor naturgassen ferst omdannes til en syntesegass 1 en syntesegass-
seksjon, syntesegassen bringes til reaksjon i en reaktor for syntese av produktet, hvor ikke-
omsatt syntesegass og produkt skilles i to stremmer hvor en produktrik strem tas ut av
prosessen, mens en produktfattig strem resirkuleres tilbake som fade til reaktoren sammen
med frisk syntesegass og hvor en del av den resirkulerende strammen tas ut av
resirkuleringsslgyfen som en purge-gass, hvor purge- gassen skilles i hydrogenrike og
hydrogenfattige strammer hvor hydrogenrike strammer tilferes i trinn 1 prosessen hvor det er
enskelig med et tilskudd av hydrogen, og hvor gjenverende varmeverdi i den hydrogenfattige
stremmen eventuelt utnyttes til oppvarming fer den slippes ut. Det blir ogsé beskrevet et
modifisert prosessanlegg for utfarelse av fremgangsmaten.
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Foreliggende oppfinnelse angdr en fremgangsmate for pking av produksjonen i et
eksisterende prosessanlegg for konvertering av naturgass til et produkt, samt et

prosessanlegg som er modifisert for & utfgre fremgangsméten.

Det er i dag en klar tendens ved nybygging av prosessaniegg, som for eksempel anlegg
for produksjon av metanol fra naturgass eller andre passende karbonkilder, & bygge
anlegg med stadig stgrre produksjonskapasitet, slik som over 5000 tonn metanol hver
dag. P4 denne méten fir man redusert produksjonskostnadene pd grunn av
skaleringsfaktorer.

I omréder med lav naturgasspris vil man kunne produsere metanol til en kostnad ned
mot USD 80 per tonn, noe som muliggjgr innpass av metanol i et brenselmarked, dvs.

til brenselcellebiler og el-produksjon.

For eksisterende prosessanlegg som er for smé i forhold til dagens behov, finnes det et
behov for lgsninger hvor man kan gke totalproduksjonen og derved redusere
produksjonskostnadene per enhet uten 4 métte foreta store og kostnadskrevende

ombygginger og utskiftninger av det eksisterende prosessanlegget.

Det finnes mange kjente Igsninger for optimalisering av produksjonsprosessen for
metanol fra naturgass. Disse Ipsningene er alle spesielt rettet mot prosessanlegg som
bygges fra bunnen av. Sledes er det fra EP 839 786, EP 650 950, US 4.546.111 og US
4,782.096 kjent 4 skille purgegass fra synteseslgyfen for fremstilling av metanol i eﬁ
hydrogenrik og en hydrogenfattig fraksjon, hvor den hydrogenrike fraksjonen tilfgres

den innkommende naturgass eller tilsettes til syntesegassen i synteseslgyfen.

I EP 195 200 blir det beskrevet en fremgangsmate for regenerering av en purgegass fra
en lavtrykks metanolsyntese. Denne regenereringen skjer ved en CO-omdanning av
purgegassen hvorp den resulterende gassen skilles i en inert gass-strgm og en
hydrogenrik gass-strgm. Den hydrogenrike strgmmen tilfgres til syntesegassen som

fores til synteseslgyfen.
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Ingen av disse publikasjonene beskriver lgsninger som muliggjgr kapasitetsgkning i et
eksisterende prosessanlegg uten at det er ngdvendig med omfattende ombygninger av et

eksisterende anlegg.

Det er siledes et mél ved foreliggende oppfinnelse & fremskaffe en fremgangsmate for &
vke produksjonen i et eksisterende prosessanlegg uten 4 métte foreta store
kostnadskrevende ombygginger av det eksisterende samt et prosessanlegg som er

modifisert for § utfgre foreliggende fremgangsmate.

Dette er ifplge foreliggende oppfinnelse oppnadd ved fremgangsmite for gking av
produksjonen i et eksisterende prosessanlegg for konvertering av naturgass til et
produkt, hvor naturgassen fgrst omdannes til en syntesegass i en syntesegass-seksjon,
syntesegassen bringes til reaksjon i en reaktor for syntese av produktet, hvor ikke-
omsatt syntesegass og produkt skilles i to strgmmer hvor en produktrik strgm tas ut av
prosessen, mens en produktfattig strem resirkuleres tilbake som fade til reaktoren
sammen med frisk syntesegass, hvor en del av den resirkulerende strgmmen tas ut av
resirkuleringsslgyfen som en purgegass og hvor purgegassen skilles i hydrogenrike og
hydrogenfattige strgmmer hvor hydrogenrike stremmer tilfgres i trinn i prosessen hvor
det er gnskelig med et tilskudd av hydrogen, og hvor gjenvarende varmeverdi i den
hydrogenfattige strgmmen eventuelt utnyttes til oppvarming f@ér den slippes ut, hvor
syntesegassen fra syntesegass-seksjonen tilfgres en hydrogenrik strgm fra den skilte
purgegassen og at denne hydrogenanrikede syntesegassen ledes gjennom en ny
gjennomstrgmningsreaktor for fremstilling av pl"odukt samt en enhet for § skille en
produktrik strgm som tas ut, samt en produktfattig strem som benyttes som fgde i den

opprinnelige reaktoren.
Det er foretrukket at den produktfattige stremmen som benyttes som fade for den
opprinnelige reaktoren, tilfgres ytterligere syntesegass som blir fremstilt i en separat

sekund®zr syntesegass-linje.

Fortrinnsvis blir den eksisterende reaktoren blir drevet tilnermet uforandret.
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Ifglge en foretrukket utfgrelsesform er den nye syntesegass-linjen basert pd ATR eller
POX.

Det er foretrukket at produktet er metanol.

Det er ogsa fremskaffet et prosessanlegg for fremstilling av et produkt med
utgangspunkt i naturgass, hvor prosessanlegget omfatter en syntesegass-seksjon for
fremstilling av syntesegass som hovedsakelig bestdr av CO, CO3, H; og vann, en
synteseseksjon hvor produktet dannes, samt en renseseksjon hvor produktet skilles fra
uomsatte reaktanter og andre stoffer og renses, hvor uomsatte reaktanter som skilles fra
produktet, resirkuleres til synteseseksjonen, hvor en del av gassen som resirkuleres
trekkes av i cn linje for 4 hindre opphoping av inerte gasser, og hvor anlegget ogsa
omfatter en separasjonsenhet for  skille gassen som trekkes av i nevnte linje for &
hindre opphoping av inerte gasser, i hydrogenrike og hydrogenfattige fraksjoner, en
linje for & lede hydrogenfattige fraksjoner til eventuell forbrenning og linjer for & lede
hydrogenrike fraksjoner inn i henholdsvis naturgassfgden og for resirkulering til
synteseseksjonen, hvor det mellom syntesegass-seksjonen og synteseseksjonen er
anordnet en gjennomstrgmningsreaktor for syntese av produkt, samt en
separasjonsenhet for separasjon av en produktrik fraksjon til en linje samt en
produktfattig fraksjon til en linje som leder til synteseseksjonen og hvor en av linjene
for & lede hydrogenrike fraksjoner er anordnet for  tilsette hydrogenrike fraksjoner til

syntesegassen fgr denne ledes gjennom gjennomstrgmningsreaktoren.

Det er foretrukket at anlegget ogsd omfatter en separat sekundar syntesegasslinje for
fremstilling av en sekundzr syntesegass, samt en linje for & lede den sekundere

syntesegassen som fade for synteseseksjonen.

Oppfinnelsen vil nedenfor bli beskrevet ved hjelp av et eksempel samt de vedlagte

figurer, hvor:

figur 1 skjematisk viser oppbyggingen av et tradisjonelt anlegg for fremstilling
av metanol fra naturgass, og
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figur 2 skjematisk viser oppbyggingen av et anlegg ifglge foreliggende

oppfinnelse.

Fremstillingen av metanol gjgres i dag hovedsakelig ifglge prinsippskissen i figur 1.
Prosessanlegget bestr i prinsipielt av tre seksjoner, en syntesegass-seksjon (2, 4, 8)
hvor produseres normalt med utgangspunkt i naturgass (NG), en synteseseksjon (14)
hvor selve metanolsyntesen foregdr og en destillasjonsseksjon (17) hvor den fremstilte

metanol renses.

Metanolsyntesen skjer ved de to fglgende reaksjonene:
1) CO +2H; = CH;0H, eller
2) COz + 3H2 = CH30H

Syntesegassene, som i hovedsak omfatter CO, CO, og H,, foruten vann og ikke-reagerte

hydrokarboner, blir fremstilt ifglge et av tre ulike konsepter, nemlig:

a) konvensjonell dampreformering,

b) konvensjonell autoterm reformering med katalysator (ATR) eller uten katalysator
(POX), eller

¢) en kombinasjon av a) og b).

Fgr naturgassen sendes inn i linje 1 til reformeren for syntesegassproduksjon, fjernes
svovelforbindelser pd konvensjonell méte, og damp mettes deretter inn og/eller tilsettes
gassen direkte. Innmettingen kan ogsé skje ved hjelp av en sdkalt ”saturator”, Vanligvis
behandles ogsd gassen i en sdkalt prereformer 2 f@r den sendes inn i reformeren 4, 5, for

4 omsette alle hgyere hydrokarboner.

Fplgende kjemisk reaksjoner finner sted ved fremstilling av syntesegass:
3. CHs + H;0 = CO + 3H; , dampreformering

4. .CH.; + 1,5 H;0 = CO + 2 H;0, partiell oksidasjon

5. CO + H0 = CO2 + Hy, skiftreaksjon

Reaksjonene 3 og 5 i reformeringsreaktoren er sterkt endoterme og varmen som er

n@dvendig for reaksjonen kan enten tilfgres ved ekstern fyring, som i en dampreformer,
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eller ved en kombinasjon med partiell oksidasjon, ifglge reaksjon 4, som i en autoterm

reformer.

I en dampreformer (SR) blir naturgass (NG) (metan) konvertert i en rdrreaktor ved hay
temperatur og relativt lavt trykk. En tradisjonell dampreformer bestir av et stort antall
reaktorrgr, vanligvis 100 til 1000, med en rgrlengde pd 10 — 16 m, hvor hvert rgr har en
indre diameter pd omkring 10 cm og en ytre diameter pi omkring 12 cm. Denne enheten
kan ha en lengde pa opp mot 50 meter, en bredde pd over 10 meter og en hgyde pa over

20 meter slik at en slik reaktor kan vare en relativt plasskrevende.

Konvensjonelle dampreformere drives i et trykkomrade fra omkring 15 til 40 bar.
Utlgpstemperaturen fra en slik reformer kan komme opp mot 950 °C. Varmen som skal
til for 4 drive reaksjonen tilfgres ved hjelp av ekstern fyring eller oppvarming og
reformeren kan vare topp-, bunn- eller terassefyrt. Varmen kan ogs overfgres til
reaksjonen ved hjelp av konvektiv varme som i en varmevekslereaktor. Forholdet
mellom damp og karbon er fra 1,6 til 4 og forholdet mellom H og CO i
broduktstmmmen fra reformeren er omkring 3. En typisk syntesegass fra en

konvensjonell dampreformer inneholder omkring 3 volum% metan.

I en autoterm reformer (ATR) foregdr syntesegassproduksjonen hovedsakelig ved
reaksjonene 3 og 4, slik at varmen som er ngdvendig for reaksjon 3 genereres internt
ved reaksjon 4. 1 en ATR fgres naturgass (metan) sammen med oksygenholdig gass som
eksempelvis luft, inn i et forbrenningskammer. Temperaturen i forbrenningskammeret
kan komme opp i over 2000 °C. Etter forbrenningen bringes reaksjonene til likevekt
over en katalysator fgr gassene forlater reformeren med en temperatur p omkring 1000
°C. Stgrrelsen pé en ATR kan veere en hgyde pd 10 — 20 meter med en diameter pd
omkring 4 — 7 meter.

En alternativ autoterm reformer benytter et konsept som kalles partiell oksidasjon
(POX). En slik reformer inneholder ikke noen katalysator til 4 piskynde reaksjonene og

vil derfor som oftest ha stgrre dimensjoner enn en ATR.
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Reformering av naturgass kan ogsd foregd ved kombinert reformering (CR) hvor
reformerseksjonen bestér av en SR og en ATR. En kombinasjon av SR og ATR gjgr det
mulig 4 justere sammensetningen ut av reformerseksjonen ved & regulere padraget pa de
to reformerne. SR blir i CR drevet under noe mildere betingelser enn ved normal SR,
dvs. ved noe lavere temperatur. Dette farer til at det er noe hgyere i utslippsgassen fra
reformeren. Dette metaninnholdet omsettes i den etterfalgende ATR. Forholdet mellom
karbon og dam ligger for en slik reformer i omradet 1,2 til 2,4, med forhold mellom
hydrogen og CO i produktgassen pé godt over 2. Optimalt stgkiometrisk tall
(SN=(H,-CO.)/(CO,+CQ)) for metanolsyntesen er omkring 2,05,

Figur 1 viser en syntesegass-seksjon av CR-typen. Det er imidlertid ikke kritisk hvilken
type syntesegass-seksjon som er i anlegget. I et anlegg med syntesegass-seksjon av
ATR-typen vil vaere uten SR 4, mens et anlegg av SR-typen ikke vil ha noen ATR 8 og
luftseperasjonsenhet 7 med tilhgrende linje 6.

Etter syntesegass-seksjonen 2, 4, 9 blir syntesegassen fort i linje 9 til en varmeveksler
10 hvor den blir avkjglt. Etter varmevekseleren 10 fgres syntesegassen i linje 11 til en
kompressor 12 hvor den blir komprimert til det pnskede trykket i
metanolsyntesesekjonen, som typisk er omkring 80 bar.

Metanolsyntesen i synteseseksjonen skjer ifglge reaksjonsligning 1 og 2 over, og er en

eksoterm prosess hvor det konvensjonelt anvendes flere forskjellige typer reaktorer 14,

slik som:

e [soterm rg@r-reaktor med katalysator pi innsiden av vertikale rar og kokende vann pd
utsiden. Reaksjonsvarmen vil da bli fjernet ved delvis fordamping av vannet.

e Adiabatisk fixed béd reaktorer med kjgling meflom hvert trinn

e Virvelsjiktreaktor

e Adiabatiske reaktorer med kjgling ved hjelp av tilfgrsel av ny fgde pa flere nivier

nedover i reaktoren (quench converter system).

Etter reaktoren 14 ledes produktet via en linje 15 til en rAmetanolsepatator 13 som

skiller produktstrgmmen i en metanolrik strgm 34 og en metanolfattig strgm 16. Den
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metanolrike strgmmen i linje 34 blir ledet til en konvensjonell metanolrenseenhet 17

som gir metanol ut linje 18.

Den metanolfattige ledes vanligvis via en resirkulasjonslinje 16 tilbake til reaktoren 14.
Alternativt er reaktoren en gjennomstrgmningsreaktor uten resirkulasjon som er

etterfulgt av en eller flere tilsvarende reaktorer satt i serie.

I figur 1 er det vist en synteseloop 13, 15 og 16 (resirkuleringsreaktor). Selve
resirkuleringssigyfen bestdr av en varmeveksler (“inter exchanger”) (ikke vist) som
forvarmer feden til syntesereaktoren og avkjgler produksjonsgassen,
syntesereaktoren(e) 14, en rdmetanolseparator 13 og et system for gjenvinning av energi

fra de eksoterme metanolsyntesereaksjonene (ikke vist).

En sékalt purgestrgm tas ut av denne resirkuleringsslgyfen via linje 19 for 4 hindre
akkumulering av inerte (ikke-reagerende) gasser i resirkuleringsslgyfen. Denne purge-
gassen benyttes normalt som forbrenningsgass til varmekrevende prosesser i

metanolsyntesen eller i en annen prosess ved samme anlegg, eller slippes ut,

Figur 2 illustrerer en foretrukket utfgrelsesform av foreliggende oppfinnelse hvor man
har gitt ut fra et tradisjonelt eksisterende metanolsynteseanlegg som beskrevet ovenfor.

Det ble tatt utgangspunkt i et anlegg med en eksisterende reformerseksjon basert pd CR.

Purge-gass som tas ut fra resirkuleringsslgyfen i linje 19 separeres herien
separasjonsenhet 20 i tre strgmmer, to hydrogenrike gass-strgmmer 21, 23 ved
forskjellig trykk, og en hydrogenfattig strgm 22. Separasjonsenheten 20 er en
konvensjonell hydrogengjenvinningsenhet som enten virker etter Pressure Swing
Adsorbtion (PSA)-prinsippet, membranprinsippet eller er av kryogen type. Fortrinnsvis
har de hydrogenrike fraksjonene et hydrogeninnhold pa 70 til 100 %.

Den ene hydrogenrike strgmmen 21 ledes inn i gasstilfgrselen 1 og blandes med
innkommende naturgass. Den andre hydrogenrike strgmmen 23 ledes inn i syntesegass-
strgmmen i linje 11. Alternativt, alt etter de relative trykk i de forskjellige deler, kan

denne hydrogenrike strgmmen 23 ledes via linje 23’ inn i syntesegass-strgmmen etter
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kompressoren 12 inn i en linje 24. Den hydrogenfattige strgmmen 22 sendes til

brennerne i dampreformeren 4 som brensel.

Linje 24 leder syntesegass-strgmmen fra kompressoren 12 til en ekstra
gjennomstrgmningsreaktor 25 for fremstilling av metanol. Denne syntesegass-strgmmen
er anriket pd hydrogen fra linje 23 eller 23°. Reaktoren 25 vil normalt gi et utbytte pd
omkring 30 % metanol, dvs. at omkring 30 — 35 % av karbonet inn pé reaktoren blir
omdannet til metanol. Produktstrgmmen fra reaktoren 23 skilles i en rimetanolutskiller
33 i en metanolrik stram 27 og en strgm 26 som bestdr hovedsakelig av ikke-reagert
syntesegass samt i metanolsyntesen inerte gasser. Strgm 26 ledes inn til en
resikuleringskompressor 34 i resirkuleringsslgyfen 16 og blir tilfgrt den eksisterende

reaktoren 14.

Det stgkiometriske tallet, SN, for syntesegassen i linje @ normalt vil ligge omkring 2,06,
vil SN i linje 24 normalt veere st@rre enn 2,06 pd grunn av tilfgrsel av hydrogenrik gass
fra linje 23 eller 23°. Den metanolfattige stremmen 26 har et hgyt hydrogeninnhold i
forhold til andre reaktive gasser, dvs. et hgyt SN-tall som normalt vil vare stgrre enn
2,10.

For 8 redusere SN til gassen fra linje 26, blir resirkuleringslinjen 16 ogs4 tilfgrt en
syntesegass med lavere SN produsert i en separat sekund®r syntesegasslinje 28, 29, 30,
31, 32. Denne sekundzre syntesegasslinjen omfatter en ATR- eller POX-reaktor 30 som
fir oksygen via linje 29 fra oksygenenhet 28 og naturgass fra linje 31. Denne nye
syntesegassen tilfgres til resirkuleringslinje 16 gjennom linje 32. Denne sekundare
syntesegasslinjen vil ogsd kunne inneholde ikke viste enheter kompressor og
varmevekselere etc. Gassen som tilfgres reaktoren 30 blir forbehandlet pd samme méte
som den opprinnelige syntesegasslinjen, 2, 4, 8. Varmeoverskudd i prosessen kan
benyttes i de forskjellige separasjonstrinnene, eventuelt kan naturgassfpden til ATR
eller POX 20 varmes ved hjelp av en ekstra forbrenningsovn (fire heater) eller
varmeveksling med varm syntesegass ut fra ATR eller POX 20.
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Det er her viktig at den nye separate ATR eller POX reaktoren 30 som gir syntesegass
med SN som er mindre enn 2, har en kapasitet som er tilstrekkelig til at SN i faden til
reformeren 14 reduseres til omkring 2,06 fra SN pa over 2,10 i gassen i linje 26.

Gjennomstrgmningsreaktoren 25 vil gi mer enn nok damp ved riktig trykk til 4 oppnd et
gunstig forhold mellom damp og karbon pd reformeren 14.

Omsetningen i den nye reaktoren 25 vil pdvirke omsetningen i den eksisterende
reaktoren 14 slik at en redusert omsetning i reaktor 25 vil fgre til at mer uomsatt
syntesegass blir tilfgrt fra reaktor 25 til reaktor 14, slik at metanolproduksjonen i 14
derfor vil ‘;ake.

Hvor mye av gassen i resirkuleringslinjen 16 som tas av som purge gass gjennom linje
19 og hvor mye som resirkuleres direkte tilbake i linje 16 til reformeren 14, kan varieres

for optimalisering av systemet.

Eksempler
Tabellen under viser simuleringsresultater for to eksempler, ett for en eksisterende
metanolprosess if@lge skissen i figur 1, og en for et anlegg ifplge foreliggende

oppfinnelse.

Utgangspunktet for simuleringen er naturgass med et metaninnhold pi ca. 82 % metan.
Oksygenf@gden er variert slik at CHy-slip er ca. 1,36 %. Pddragene i den eksisterende

reformerseksjonen er de samme i begge eksemplene.

Den nye ATR opererer ved 35 bar og forholdet vanndamp til karbon (S/C) til
prereformeren i den nye linje II er 1,0. Gjennomstrgmningsreaktoren 25 er plassert etter

syntesegassreaktoren 12 og har et utlgpstrykk pé 80 bar.
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Eksempel 1 | Eksempel 2
Eksisterende | Nytt konsept for
metanol- gkt metanol-
prosess produksjon
Linje 1
NG-rate til eksisterende linje Normalisert |100 100
(%)
NG-fuel % 100 100
Oksygen til sekunderreformer8 | % 100 110
S/C i fgde til reformere 4, 8 % 1,8 1,8
Temperatur i primarreformer 4
Duty % 100 100
Temperatur i sekundzrreformer 8 |°C 1000 1000
Linje II
NG-rate til ATR-linje 31 % i forhold 26
til eks.
anlegg
S/C-fade til ny prereformer 1
Oksygen til ny ATR 30 % i forhold 40
til eks.
anlegg
Innlgpstemperatur i ny ATR30 [°C 600
Utlgpstemperatur i ny ATR 30 °C 1000
Utlgpstrykk fra ny ATR 30 bara 35
CH,-slip fra ny ATR 30 mol % 1,4
Stgkiometriske tall
SN 1, linje I fra For Reaktor 2,13
SN 2, linje I, fede For Reaktor 2,08
SN 4, linje 1I fra ny ATR 30 1,68
SN fra CR, linje 9 2,02
SN 3, linje I+II, MUG til 2,06
synteseloop
Synteseloop
Resirkuleringsforhold i 42 4,2
synteseloop
Totalt forbruk og produksjon
Total NG til hovedprosess % 100
Tot. Q,-forbruk % 100
Tot. produksjon av rimetanol, % 100 126

I+I1 (metanolinnhold i
rdmetanolen)

Man kan se fra tabellen over at man i det viste eksempelet kan gke produksjonen av

rimetanol i et prosessanlegg for metanolproduksjon betydelig, uten & belaste det

opprinnelige anlegget mer enn ved tradisjonell drift. Dette har fgrst og fremst en
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betydning utvidelser av eksisterende anlegg hvor man gnsker & benytte eksisterende
anlegg i stgrst mulig grad og ikke behgve & dimensjonere om og bygge om store deler
av det eksisterende anlegget.

For det ombygde anlegget fir man utnyttet overskuddsmaterialer eller vomsatte
mengder av en type reaktanter i prosessen ved tilfgrsel av nye mengder av andre

reaktanter og pd denne méiten gke produksjonen slik at denne blir billigere.

Det kan vare viktig & merke seg at de enkelte moduler og bestanddeler i de
eksemplifiserte anleggene kan vere annerledes oppbygget enn det som i utgangspunktet
kan lescs ut fra figurene. Elementer som fagmannen ved inngdr eller kan inngd 1 slike
anlegg, slik som varmevekslere, kompressorer, avspenningstanker etc., er til dels utelatt
da de ikke har betydning for oppfinnelsen. P4 samme mdte kan sammenstillingen av
enkelte av elementene avvike. Séledes kan enkelte av de elementer som er tegnet som
en enhet, bestd av flere like eller forskjellig elementer koblet i serie og/eller i parallell.
Eksempelvis kan reaktoren 14 omfatte et flertall parallellkoblede og/eller serickoblede

reaktorer.

Det & trekke av purge-gass og skille denne i hydrogenrike og hydrogenfattige strgmmer,
kan bli benyttet for utvidelse av kapasiteten ogsd i andre prosesser slik som anlegg for
fremstilling av dimetyleter. Dette er anlegg som er relativt parallelle til anlegg for

metanolproduksjon og hvor problemstillingene kan vare helt parallelle.
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1

Fremgangsmdte for gking av produksjonen i et eksisterende prosessanlegg for
konvertering av naturgass til et produkt, hvor naturgassen fgrst omdannes til en
syntesegass i en syntesegass-seksjon, syntesegassen bringes til reaksjon i en reaktor for
syntese av produktet, hvor ikke-omsatt syntesegass og produkt skilles i to stremmer
hvor en produktrik strgm tas ut av prosessen, mens en produktfattig strgm resirkuleres
tilbake som f@de til reaktoren sammen med frisk syntesegass, hvor en del av den
resirkulerende strémmen tas ut av resirkuleringsslgyfen som en purgegass og hvor
purgegassen skilles i hydrogenrike og hydrogenfattige stremmer hvor hydrogenrike
strgmmer tilfgres i trinn i prosessen hvor det er gnskelig med et tilskudd av hydrogen,
og hvor gjenvarende varmeverdi i den hydrogenfattige strgmmen eventuelt utnyttes til
oppvarming for denslippesut, k a r a k t e ri s ert v e d at
syntesegassen fra syntesegass-seksjonen tilfgres en hydrogenrik strgm fra den skilte
purgegassen og at denne hydrogenanrikede syntesegassen ledes gjennom en ny
giennomstrgmningsreaktor for fremstilling av produkt samt en enhet for § skille en

produktrik strgm som tas ut, samt en produktfattig strem som benyttes som fgde i den

. opprinnelige reaktoren.

2.
Fremgangsmite ifplgekravl, k a r a k terisert v e d atden
produktfattige strommen som benyttes som fgde for den opprinnelige reaktoren, tilfgres

ytterligere syntesegass som blir fremstilt i en separat sekundzr syntesegass-linje.

3.
Fremgangsmite ifslge krav leller2, k ar a kterisert

v ¢ d atden eksisterende reaktoren blir drevet tilnzrmet uforandret.

4.
Fremgangsmate ifolge ett eller flere av de foregdende krav, k a r a k -

terisert v e d atdennyesyntesegass-linjen er basert pd ATR eller
POX.
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5.
Fremgangsma3te ifglge ett eller flere av de foregiende krav, k a r a k -

terisert v e d atprodukteter metanol.

6.

Prosessanlegg for fremstilling av et produkt med utgangspunkt i naturgass, hvor
prosessanlegget omfatter en syntesegass-seksjon (2, 3, 4, 5, 6, 7, 8) for fremstilling av
syntesegass som hovedsakelig bestir av CO, CO;, H; og vann, en synteseseksjon (14)
hvor produktet dannes, samt en renseseksjon (13, 17) hvor produktet skilles fra
uomsatte reaktanter og andre stoffer og renses, hvor uomsatte reaktanter som skilles fra
produktet, resirkuleres til synteseseksjonen (14), hvor en del av gassen som resirkuleres
trekkes av i en linje (19) for & hindre opphoping av inerte gasser, og livor anlegget ogsé
omfatter en separasjonsenhet (20) for 4 skille gassen som trekkes av i linje (19) i
hydrogenrike og hydrogenfattige fraksjoner, en linje (22) for 4 lede hydrogenfattige
fraksjoner til eventuell forbrenning og linjer (21, 23) for & lede hydrogenrike fraksjoner
inn i henholdsvis naturgassfaden og for resirkulering til synteseseksjonen (14),
karakterisert v e d atdetmellomsyntesegass-seksjonen
(2, 4, 8) og synteseseksjonen (14) er anordnet en gjennomstrgmningsreaktor (25) for
syntese av produkt, samt en separasjonsenhet (33) for separasjon av en produktrik
fraksjon til en linje (27) samt en produktfattig fraksjon til en linje (26) som leder til
synteseseksjonen (14) og hvor linje (23) er anordnet for 3 tilsette hydrogenrike

fraksjoner til syntesegassen fgr denne ledes gjennom gjennomstrgmningsreaktoren(25).

7.

Prosessanlegg ifgigekrav6, k a r a k t e r i s ert v e d atdet
ogsd omfatter en separat sekundzr syntesegasslinje (28, 29, 31, 30) for fremstilling av
en sekunder syntesegass, samt en linje (32) for 4 lede den sekundzre syntesegassen

som fade for synteseseksjonen (14).
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