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Relatério Descritivo da Patente de Invencao para "PROCESSO
PARA A PRODUGAO DE ALQUIL BENZENO LINEAR".

Antecedentes da Invencéo

A presente invencao refere-se a um processo para a produgao
de alquii benzeno linear.

Derivados de alquil benzeno, tais como alquil benzeno sulfona-
tos, estao dentre outros usados em aplicagdes de produtos detergentes e
tensoativos. A iegislagéo ambiental requer que esses produtos sejam biode-
gradaveis. E bem sabido que, para ser biodegradavel, & importante que a
cadeia alquila seja linear, isto €, com muito pouca ou nenhuma ramificagao e
baixos, se houver, carbonos quaternarios.

Em processos convencionais para a produgao de alquil benze-
nos lineares, uma corrente de hidrocarboneto € hidrogenada de forma a re-
mover contaminantes tais como contaminantes de enxofre, nitrogénio e oxi-
génio que podem estar presentes. A hidrogenagdo também converte espé-
cies olefinicas na corrente em parafinas. Apds a rea¢ao de hidrogenacao, a
corrente de parafina resultante € fracionada em varias faixas de carbono.
Uma faixa de carbono, por exemplo, a faixa de Cg a Cyg, a qual inclui parafi-
nas ramificadas, € passada através de uma peneira molecular. As parafinas
ramificadas sao rejeitadas como uma corrente de rafinado, enquanto que as
parafinas lineares sao passadas através de um reator de desidrogenagao
para formar uma mistura de olefina/parafina. Essa mistura é, entao, alimen-
tada a uma usina de alquilacdo e reagida com benzeno para formar alquil
benzeno linear (LAB). O alquil benzeno linear é, entao, sulfonatado a fim de
formar alquil benzeno sulfonatos lineares (LAS). Um problema com essa a-
bordagem é o custo relativamente alto do material de iniciagao parafinico e o
alto custo associado a produgéo de parafinas lineares a partir de estoques
de alimentac&o de querosene.

A Patente do Reino Unido N® 669.313 em nome da California
Research Corporation divulga o uso de um condensado de hidrocarboneto
do processo de Fischer-Tropsch como um estoque de alimentag&o na pro-

ducao de alquil benzeno. Essa referéncia esta limitada ao uso de processos
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de Fischer-Tropsch em "alta temperatura”, em que a reacdo de Fischer-
Tropsch realizada em temperaturas de aproximadamente 300 °C e maiores,
para a produg¢do do condensado de hidrocarboneto. Descobriu-se que os
processos de Fischer-Tropsch em alta temperatura sdo adequados em virtu-
de do fato de o condensado de hidrocarboneto conter uma eievada concen-
tracao de olefinas, usualmente na regiao ou em torno de 70%. Os catalisa-
dores preferidos no processo de Fischer-Tropsch para a producédo do con-
densado de hidrocarboneto nessa referéncia sao catalisadores contendo
ferro. Essa referéncia estabelece que o estoque de alimentagdo de Fischer-
Tropsch produziu, como resultado, um Alqui! Benzeno Linear de baixa quali-
dade em virtude do odor e problemas de umedecimento causados por car-
bonila, isto é, teor de oxigenado do estoque de alimentagao de Fischer-
Tropsch. O método preferido para se dirigir a esse problema é através de
adsorcdo de compostos de carbonila do estoque de alimentagdo de Fischer-
Tropsch usando-se carvao ativado e silica-gel em um leito de protecdo. Esse
processo é possivel apenas para alimentagdes com baixas concentragdes
de oxigenado. Também, no exemplo dessa referéncia, a recuperagao de
olefina & menor do que 25%, isto €&, o teor de olefina nao é conservado.

A Patente dos Estados Unidos N° 3.674.885 em nome da Atian-
tic Richfield Company objetiva mostrar que uma mistura de parafina/olefina
obtida de um reator de Fischer-Tropsch pode ser alquilada junto com parafi-
nas clorinadas através de operacao da alquilagao em temperaturas eleva-
das. A alimentacao de Fischer-Tropsch fresca € misturada com parafina clo-
rinada e carregada ao reator de alquilacao, a parafina nao-reagida € separa-
da e parcialmente ativada através de clorinagao €, entdo, misturada com o
estoque de alimentagdo baseado em Fischer-Tropsch fresco antes de alqui-
lagdo. Uma mistura sintética de dodecano e dodeceno é usada nos exem-
plos para representar o estoque de alimentagcdo de Fischer-Tropsch. Essa
referéncia ndo tem conhecimento das dificuldades encontradas quando de
tentativa de usar o estoque de alimentagao de Fischer-Tropsch para alquila-
¢do e nao é considerada como sendo relevante para a presente invengao.

Sumario da Iinvencao




10

15

20

25

30

3122

De acordo com a invengao, é proporcionado um processo para a
producdo de alquil benzeno linear, o processo incluindo as etapas de obten-
cdo de um condensado de hidrocarboneto contendo olefinas, parafinas e
oxigenados a partir de uma reagao de Fischer-Tropsch em baixa temperatu-
ra;

a) fracionamento de uma distribuicao de numero de carbono de-
sejada do condensado de hidrocarboneto a fim de formar uma corrente de
condensado de hidrocarboneto fracionada, que € o produto de uma reagao
de Fischer-Tropsch;

b) extragdo de oxigenados da corrente de condensado de hidro-
carboneto fracionado da etapa (a), vantajosamente enquanto se preserva a
proporcao de olefina/parafina na corrente a fim de formar uma corrente con-
tendo olefinas e parafinas, que € o produto de uma reagado de Fischer-
Tropsch;

c) combinacao da corrente contendo olefinas e parafinas da eta-
pa (b), que é o produto de uma reacgéo de Fischer-Tropsch, com a corrente
de alimentagéo da etapa (g) para formar uma corrente combinada;

d) alquilacao das olefinas na corrente combinada da etapa (c)
com benzeno na presenca de um catalisador de alquilagdo adequado em um
reator de alquilagao;

e) recuperacao de alquil benzeno linear do reator de alquilagao;

f) recuperacao de parafinas nao-reagidas do reator de alquila-
¢ao;

g) desidrogenacao das parafinas nao-reagidas na presenca de
um catalisador de desidrogenagao adequado a fim de formar uma corrente
de alimentacgao contendo olefinas e parafinas; e

h) envio da corrente de alimentagao contendo olefinas e parafi-
nas da etapa (g) para a etapa (c).

Tipicamente, a reagao de Fischer-Tropsch em baixa temperatura
¢ realizada em uma temperatura de 160 °C - 280 °C, de preferéncia 210 °C -
260 °C e um catalisador de Fischer-Tropsch, de preferéncia na presenga de

um catalisador de cobalto para proporcionar um condensado de hidrocarbo-
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neto contendo 60 a 80% em peso de parafinas e 10 a 30% em peso, tipica-
mente menos do que 25% em peso, de olefinas. As olefinas assim produzi-
das tém um alto grau de linearidade de mais do que 92%, tipicamente mais
do que 95%. As parafinas assim produzidas tém um grau de linearidade de
mais do que 92%.

Os oxigenados podem ser extraidos, na etapa (b), atraves de
destilagdo, extracao de liquido-liquido ou desidratagao, de preferéncia extra-
¢ao de liquido-liquido. Um solvente leve, tal como uma mistura de alcool e
agua, de preferéncia metanol e agua, € usado na extrag¢ao de liquido-liquido.

Em uma concretizagao preferida da invencao, o processo de ex-
tracao de oxigenado é um processo de extragao de liquido-liquido que ocor-
re, de preferéncia, em uma coluna de extragdo usando-se uma mistura de
metanol e agua como o solvente, em que um extrato da extragao de liquido-
liquido & enviada a uma coluna de recuperagao de solvente a partir da qual
um produto na parte superior compreendendo metanol, olefinas e parafinas
¢ reciclado a coluna de extracao, desse modo, intensificando a recuperacao
global de olefinas e parafinas. Um produto na parte inferior da coluna de re-
cuperacao de solvente também pode ser reciclado a coluna de extragdao. O
solvente tem, de preferéncia, um teor de agua de mais do que 3% em peso,
mais preferivelmente um teor de agua de cerca de 5%-15% em peso. Um
rafinado da coluna de extragdo pode ser enviado a uma coluna de extragao
a partir da qual uma corrente de alimentagédo de hidrocarboneto contendo
mais do que 90% em peso de olefinas e parafinas e, tipicamente, menos do
que 0,2% em peso, de preferéncia menos do que 0,02% em peso de oxige-
nados sai como um produto na parte inferior. De preferéncia, a recuperagéo
de olefinas e parafinas na corrente de alimentagao de hidrocarboneto esta
acima de 70%, mais preferiveimente acima de 80%, enquanto que a propor-
¢do de olefina/parafina € pelo menos substanciaimente conservada.

Tipicamente, a reagao de desidrogenagao na etapa (g) € realiza-
da em uma taxa de conversao de 10%-15%.

Geralmente, o condensado de hidrocarboneto fracionado da eta-

pa (b) terd uma concentracao de olefina de 10% a 30% em peso, a corrente
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de alimentagdo da etapa (g) tera uma concentragao de olefina de 10% a
15% em peso e a corrente combinada na etapa (c) tera uma concentragao
de olefina de 12,5% a 22,5% em peso.

A presente invengao se refere, especificamente, a um produto
condensado de hidrocarboneto fracionado de uma reagdo de Fischer-
Tropsch em baixa temperatura na faixa de Cipa C13 contendo 10 a 30%, tipi-
camente menos do que 25% em peso de olefinas com um aito grau de linea-
ridade de mais do que 92%, tipicamente mais do que 95%, para uso em um
processo para a fabricagao de alquil benzeno linear.

A invencao também se refere a um produto de aiquil benzeno li-
near formado através de um processo de alquilagao de olefinas, as referidas
olefinas sendo um produto de uma reagado de Fischer-Tropsch em baixa
temperatura, em que o produto de alquil benzeno linear tem uma linearidade
de mais do que 90%, de preferéncia mais do que 93%.

De acordo com um segundo aspecto da invengado, & proporcio-
nado um processo para a produgao de trés fragdes de hidrocarboneto a par-
tir de um condensado de hidrocarboneto e um produto de fragdo de cera de
uma reacao de Fischer-Tropsch, as fragbes de hidrocarboneto sendo:

1) fracao de hidrocarboneto A, sendo uma fragao de hidrocarbo-
neto tendo um ponto de ebuligdo acima de 25 °C e um ponto terminal abaixo
de 200 °C;

2) fragao de hidrocarboneto B incluindo peio menos uma mistura
de alcanos, olefinas e oxigenados tendo um ponto de ebulicado na faixa de
100-300 °C; e

3) fragado de hidrocarboneto C tendo um ponto de ebulicdo na
faixa de 120400 °C;

o método incluindo as etapas de:

a) fracionamento da corrente de condensado de hidrocarboneto
ou um derivado do mesmo da reacao de Fischer-Tropsch para formar pelo
menos trés correntes de condensado de hidrocarboneto fracionado em que
pelo menos uma das trés correntes de condensado de hidrocarboneto fra-

cionado ¢é a fragao de hidrocarboneto B,



10

15

20

25

30

6/22

b) hidroconversao pelo menos da corrente de produto de fragao
de cera ou um derivado da mesma da reagao de Fischer-Tropsch;

c) fracionamento do produto de cera hidroconvertido da etapa b)
a fim de se obter pelo menos uma corrente de hidrocarboneto leve hidrocon-
vertido e uma corrente de destilado hidroconvertido; e

d) mistura seletiva dos produtos das etapas a) e c) a fim de se
obter as fragdes de hidrocarboneto Ae C; e

e) transferéncia da corrente de condensado de hidrocarboneto
da etapa (a) que constitui a fragao de hidrocarboneto B para um processo
para a producao de alquil benzenos lineares.

O processo pode incluir a etapa adicional de transferéncia de
uma fragéo de cera nao-convertida da etapa b) para um processo para a
produgac de 6leos de base com elevado indice de viscosidade através de
extragcdo de solvente ou isodesengraxe catalitico.

Tipicamente, a reagéo de Fischer-Tropsch é uma reagado de Fis-
cher-Tropsch em baixa temperatura realizada em um reator de leito em pas-
ta fluida em uma temperatura de 160 °C - 280 °C, de preferéncia 210 °C -
260 °C e na presenca de um catalisador de cobalto a fim de proporcionar um
condensado de hidrocarboneto contendo 60 a 80% em peso de parafinas e
10 a 30% em peso, tipicamente menos do que 25% em peso, de olefinas.

Tipicamente, a fragao de hidrocarboneto A tem um ponto de ebu-
licao acima de 30 °C e um ponto terminal abaixo de 175 °C, de preferéncia
abaixo de 160 °C.

Tipicamente, a fragcao de hidrocarboneto B tem um ponto de ebu-
ligao na faixa de 145 - 255 °C e, de preferéncia, a faixa de temperatura é de
165 - 240 °C.

Tipicamente, a fracao de hidrocarboneto C tem um ponto de ebu-
licdo na faixa de 150-380 °C, mais tipicamente 160-360 °C.

O processo para a produgao de alquil benzenos lineares men-
cionado na etapa e) pode compreender alquilagao e desidrogenagao cataliti-
ca.

De acordo com outro aspecto da invengao, € proporcionado um
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processo para a producido de uma fracao de hidrocarboneto adicional sendo
a fragdo de hidrocarboneto D incluindo alcanos com massa molecular média
a elevada, lineares e isomerizados, tendo um ponto de ebuligao, tipicamente,
acima de 380 °C, mais tipicamente acima de 400 °C.

Breve Descricido dos Desenhos

A Figura 1 € um diagrama em blocos de um processo de a-
cordo com o primeiro aspecto da invengao para a produgéao de alquil benze-
no linear;

a Figura 2 € um digrama em blocos de um processo para ex-
tracdo de oxigenados de um produto de hidrocarboneto, usado no processo
da Figura 1; e

a Figura 3 € um diagrama em blocos de um processo inte-
grado de acordo com um segundo aspecto da invengao.

Descricao das Concretizacdes Preferidas

A presente invencao se refere ao uso de uma corrente de con-
densado de hidrocarboneto em uma reagao de Fischer-Tropsch em baixa
temperatura na produgao de alquil benzeno linear.

No processo de Fischer-Tropsch, gas de sintese (mondxido de
carbono e hidrogénio) obtido da gaseificagao de carvao ou reforma de gas
natural, & reagido sobre um catalisador de Fischer-Tropsch para produzir
uma mistura de hidrocarbonetos oscilando de metano a ceras € quantidades
menores de oxigenados.

Em uma reacao de Fischer-Tropsch em baixa temperatura, a re-
agao ocorre em um reator de leito em pasta fluida ou reator de leito fixo, de
preferéncia em um reator de leito em pasta fluida, em uma temperatura na
faixa de 160 °C - 280 °C, de preferéncia 210 °C - 260 °C e uma pressao na
faixa de 18-50 bar, de preferéncia entre 20-30 bar, na presenca de um cata-
lisador. O catalisador pode incluir ferro, cobalto, niquel ou ruténio. Contudo,
um catalisador baseado em cobalto é preferido para a reagao em baixa tem-
peratura. Usualmente, o catalisador de cobalto é suportado sobre um supor-
te de alumina.

Durante a reacado de Fischer-Tropsch em baixa temperatura,
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uma fase vapor de hidrocarboneto mais leve &€ separada de uma fase liquida
compreendendo produtos de hidrocarboneto liquido mais pesados. O produ-
to de hidrocarboneto liquido mais pesado (produtos de cera) é o principal
produto da reacao e pode, por exemplo, ser hidrocragueado para produzir
diesel e nafta.

A fase vapor de hidrocarboneto mais leve, a qual compreende
produtos de hidrocarboneto gasosos, gas de sintese nao-reagido e agua, &
condensada para proporcionar um "produto da condensa¢ao” o qual com-
preende uma fase aquosa e uma fase de produto da condensagao de hidro-
carboneto.

O produto da condensacao de hidrocarboneto inclui olefinas e
parafinas na faixa C4 a Cx e oxigenados, incluindo alcoois, ésteres, aldei-
dos, cetonas e acidos. Esse produto &, tipicamente, fracionado para a faixa
de Cg a Cqs, de preferéncia para a faixa de Cyp a Cys.

No caso de um catalisador baseado em cobalto suportado, olefi-
nas, as quais sao predominantemente alfa olefinas, compéem apenas 10% a
30% em peso, do produto da condensacao de hidrocarboneto fracionado.
Geralmente, esse produto néo seria considerado Gtil em uma reagao de al-
quilagao para formar alquil benzeno linear, em virtude da presenca de oxige-
nados que precisam ser removidos. A remogao de oxigenados é requerida,
uma vez que oxigenados prejudicam a atividade de catalisadores a jusante.
Isso é especialmente prejudicial para catalisadores acidos sélidos, tal como
o catalisador DETAL® da UOP, uma vez que eles conferem um impacto ne-
gativo sobre a vida util do catalisador, desse modo, requerendo substituigdo
mais freqliente do catalisador. Contudo, descobriu-se que as olefinas no
produto de condensado de hidrocarboneto de Fischer-Tropsch em baixa
temperatura tém um grau muito alto de linearidade de mais do que 95% e,
mesmo embora elas componham apenas até 10 a 30% em peso do produto
de condensado de hidrocarboneto, elas sdo uma excelente alimentacao para
a producéo de alquil benzeno linear e proporcionam uma maneira economi-
camente vantajosa para a producao de alquil benzeno altamente linear. As

parafinas no produto de condensado de hidrocarboneto também tém um alto
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grau de linearidade. Essas parafinas ndo reagem na reac¢ao de alquilacado e
sao recuperadas como um produto de parafina de alta qualidade o qual &
desidrogenado e reciclado para a reagio de alquilacado. O produto do reator
do processo de desidrogenacao tem uma concentragao de olefina relativa-
mente baixa (10% - 15% em peso) e a combinagao dessa corrente de ali-
mentagdo com o condensado de hidrocarboneto da reagdo de Fischer-
Tropsch em baixa temperatura aumenta a concentragdo de olefina na ali-
mentagdo combinada fornecida a rea¢ao de alquilagdo em virtude da maior
concentragao de olefina no condensado de hidrocarboneto da reagéao de
Fischer-Tropsch em baixa temperatura. Isso resulta em uma redugao na taxa
de fluxo de reciclagem o que leva a economias no gasto de capital e custos
de operacao.

Fazendo referéncia a Figura 1, a guisa de exemplo de um primei-
ro aspecto da invengao, um produto da condensacgao de hidrocarboneto 10
de uma reacgao de Fischer-Tropsch em baixa temperatura usando um catali-
sador de cobalto contém 20% em peso de olefinas, 74% em peso de parafi-
nas e 6% em peso de oxigenados. O produto de condensado de hidrocarbo-
neto 10 é passado atraves de uma coluna de fracionamento 12 e um corte
de C1-C13 14 é separado do mesmo. O corte 14 contém 22% em peso de
olefinas, 71% em peso de parafinas e 7% em peso de oxigenados. O corte
14 é, entao, enviado para uma unidade de remoc¢ao de oxigenado 16 onde
os oxigenados 18 s&o removidos a fim de proporcionar uma corrente de ali-
mentagéo de hidrocarboneto 24 contendo 23% em peso de olefinas e 77%
em peso de parafinas e menos do que 0,015% em peso de oxigenados.

Conforme mencionado acima, a concentragao de olefina no corte
14 é baixa. Portanto, € desejavel usar uma etapa de remogao de oxigenado
a qual conserva a concentragcac de olefina. Na técnica anterior, muitos mé-
todos de remogao de oxigenados de correntes de hidrocarboneto sao suge-
ridos. Tais métodos de remogao incluem hidrogenagao, destilagdo azeotro-
pica, destilagdo extrativa, desidratacao em fase vapor, desidratagéo em fase
liquida e extragcao de liquido-liquido. Os processos de destilagdo, extragao

de liquido-liquido e desidratagao sao preferidos, uma vez que eles conser-
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vem a concentracdo de olefina. Tipicamente, a recuperagdo de olefinas e
parafinas requerida na corrente 24 esta acima de 70% das olefinas e parafi-
nas na corrente 14, a0 mesmo tempo em que conserva substancialmente a
proporcao de olefina/parafina.

Com referéncia a Figura 2, um processo de extragédo de liquido-
liquido da invencao inciui uma coluna de extragao 20. O produto da conden-
sacgao fracionado de uma reagao de Fischer-Tropsch em baixa temperatura
descrito acima 14 é alimentado na coluna de extragao 20 em ou préximo da
parte inferior da mesma e uma corrente de solvente 21 compreendendo uma
mistura de metanol e agua é alimentada na coluna de extragdo 20 em ou
préoximo da parte superior da mesma. A corrente de solvente 21 compreen-
de, de preferéncia, mais do que 5% em peso, tipicamente 6% em peso, de
agua. A propor¢ao de solvente para alimentagdo na corrente de solvente é
baixa, tipicamente menos do que 1,5, usualmente cerca de 1,25.

O rafinado 22 da parte superior da coluna de extragao 20, o qual
inclui olefinas e parafinas e uma pequena quantidade de solvente, entra na
coluna de extracao de rafinado 23 e uma corrente de produto de hidrocarbo-
neto compreendendo mais do que 90% em peso de olefinas e parafinas, u-
sualmente até 99% em peso de olefinas e parafinas e menos do que 0,2%
em peso, de preferéncia menos do que 0,02% em peso de oxigenados sai
como um produto na parte inferior 24. O produto na parte inferior 24, o qual
mostra uma recuperagao global de mais de 90% das olefinas e parafinas,
contém mais do que 20% em peso de a-olefinas e mais do que 70% em pe-
so de n-parafinas. Assim, o teor de olefina do produto de hidrocarboneto (o
qual se destina a uso para a produgao de alquil benzeno linear) foi conser-
vado. Um solvente compreendendo principalmente metanol (mais do que
90% em peso) e baixas concentracdes de agua (menos do que 5% em peso)
e olefinas/parafinas (menos do que 5% em peso) sai como um produto na
parte superior 25 e é retornado para a corrente de alimentagao de solvente
21. Se é desejado recuperar o produto na parte inferior 24 como uma corren-
te de vapor, isso pode ser feito tomando-se uma corrente de vapor na parte

inferior da coluna 20. O produto liquido da coluna 20 sera, entdo, uma cor-



10

15

20

25

30

11722

rente de efluente muito pequena.

Um extrato 26 é extraido da parte inferior da coluna de extragéo
20 e é alimentado para a coluna de recuperagao de solvente 27. Um produto
na parte superior 29 da coluna de recuperagao de solvente 27 compreende
mais de 90% em peso de metanol e olefinas e parafinas. Até 60% das olefi-
nas e parafinas do extrato 26 sao recuperados como o produto na parte su-
perior 29. O produto na parte superior €, entao, reciclado para a corrente de
solvente 21. O teor de oxigenado no produto na parte superior 29 pode ser
tdo baixo quanto 50 ppm, dependendo da proporgao de solvente para ali-
mentacao usada na coluna de extragdo 20. Um produto na parte inferior 28
da coluna de recuperac¢do de solvente 27 compreende principalmente agua,
oxigenados e olefinas/parafinas. Esse produto na parte inferior 28 forma du-
as fases liquidas que podem ser decantadas em um decantador 30. A fase
organica &€ uma corrente de oxigenado, olefina e corrente de parafina 31, a
qual deixa o processo como um produto. A fase aquosa € uma corrente 32, a
qual é reciclada para a coluna de extragdo 20. Essa corrente 32 pode entrar
na coluna de extragao na parte superior junto com a corrente de solvente 21
ou ligeiramente abaixo da coluna 20, para impedir que a baixa quantidade de
oxigenados que estara presente nessa corrente aparega na corrente de rafi-
nado 22.

Normalmente, um solvente com elevado ponto de ebulicao é pre-
ferido para extracdo de liquido-liquido em virtude do fato de as etapas de
recuperacao de solvente apés a extragao requererem menos energia do que
sera o caso para um solvente com baixo ponto de ebulicdo. Contudo, desco-
briu-se que uma mistura de metanol e agua, a qual € um solvente com baixo
ponto de ebulicdo, nado precisa sofrer dessa deficiéncia, uma vez que ela
pode ser eficaz em baixas propor¢des de solvente para alimentagdo (essa
pode ser menor do que 1 se a extragao de oxigenado requerida nao for mui-
to severa).

Um estudo de diferentes azebtropos que existem entre os com-
ponentes na alimentacao e na agua levou a acreditar que nao seria possivel

destilar agua no destilado superior na coluna de recuperagao de solvente 27
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sem azeotropia dos oxigenados no destilado superior também. Surpreenden-
temente, isso, por sua vez, nao é o caso. O metanol, o qual n&o forma azeo6-
tropos com qualquer uma das outras espécies presentes, impede os azeod-
tropos de agua/oxigenado de destilagao na mesma temperatura que as para-
finas e olefinas. Isso parece ser devido a um efeito de destilagao extrativa.
Adicionalmente, & possivel destilar as parafinas e olefinas no destilado supe-
rior, a0 mesmo tempo em que se recupera os oxigenados como um produto
na parte inferior. Isso tem o efeito de intensificagdo da recuperagao global de
parafina e olefina do processo, uma vez que o destilado superior 29 da colu-
na de recuperagdo de solvente 27 é recirculado para a coluna de extragao
20, o que significa que as parafinas e olefinas serao forgcadas a deixar o pro-
cesso na corrente de produto 24.

Portanto, & possivel ter uma corrente de hidrocarboneto 24 com
uma elevada recuperagao global de olefinas e parafinas, sem o uso de um
contra-solvente na coluna de extracdo. Nesse modo de operacgao, todo o
metanol e parte da agua (10-50%) também sao recuperados na corrente do
destilado superior 29.

Quando de operagao de uma coluna de recuperacao de solvente
27 da maneira descrita acima, € esperado que determinadas espécies pos-
sam se tornar encerradas na coluna. Essas espécies tenderdo a se desen-
volver e, no processo, causam operagao instavel da coluna de recuperagao
de solvente. Tais espécies seriam, tipicamente, olefinas e parafinas mais
pesadas ou oxigenados mais leves no presente caso. A operagado da coluna
de recuperagao de solvente com um pequeno coletor lateral pode impedir do
desenvolvimento de tais espécies e, desse modo, resultar em operabilidade
muito aperfeigoada do sistema.

Também é possivel operar a coluna de extragao 20 e a coluna
de recuperacao de solvente 27 em diferentes proporgées de metanol/agua.
Isso pode ser desejavel devido ao fato de um elevador teor de agua na colu-
na de extracao 20 levar a proporgbes aumentadas de solvente para alimen-
tacao (em virtude da solubilidade reduzida de oxigenados no solvente), en-

quanto que uma determinada quantidade de 4gua & necessaria para se ob-
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ter o efeito de destilagao extrativa em combinagdo com metanol para recupe-
rar todas as parafinas e olefinas como produtos no destilado superior na co-
luna de recuperagdo de solvente 27. As diferentes propor¢des de meta-
nol/agua nas duas colunas (20 e 27) podem ser obtidas divergindo-se um pou-
co da agua na corrente 32 para a corrente 26 por meio de uma corrente 33.
Apés passagem da corrente de alimentagéo de C10-C13 hidrocar-
boneto acima através do processo de extragdo de oxigenado acima mencio-
nado usando-se uma mistura de metanol (95% em peso) e agua (5% em pe-
s0) e uma proporgao de solvente para alimentagao de 1,25, a corrente de ali-
mentagao de hidrocarboneto purificada 24 contém 22% em peso de olefinas,
76% em peso de parafinas e menos do que 0,02% em peso de oxigenados. O
processo de extragao nao apenas extrai oxigenados com boa recuperagao de
olefinas e parafinas, mas ele também conserva o teor de olefina da alimenta-
¢ao de hidrocarboneto. A recuperacgao de olefinas e parafinas é de 89,9%, ao
mesmo tempo em que a proporgéo de olefinas para parafinas é substancial-
mente preservada. A corrente de alimentagdo de hidrocarboneto purificada
contendo olefinas é particularmente atil na produgao de alquil benzeno linear.
O processo de remogao de oxigenado pode incluir uma etapa final
de adsorgao para reduzir adicionalmente o teor de oxigenado para menos do que
0,015%. O nivel adicionalmente reduzido de oxigenado dependera dos requisitos
do sistema de alquilagéo escolhido e pode ser tdo baixo quanto 0,0001%.
Fazendo referéncia novamente a Figura 1, de acordo com a in-
vengéao, o produto de hidrocarboneto liquido 24 do processo de remogao de
oxigenado 16 é introduzido em um circuito de alquilagdo/desidrogenacéao
indicado geralmente pelo numero 40. O circuito de alquila-
cao/desidrogenacéao 40 inclui um reator de alquilagdo 42 e um processo de
desidrogenacao 44. Uma reagao de alquilagado no reator de alquilagao 42
pode ser realizada usando-se um catalisador de condensacao do tipo Frie-
del-Crafts, tal como AICl3, H,SO4, BF3, HF, de preferéncia um catalisador
acido sdlido. No presente caso, a tecnologia de alquilagdo com catalisador
acido solido DETAL® da UOP é usada. Tipicamente, a reagédo de alquila-

¢cao é realizada em temperaturas de mais do que 100 T e pressbes de
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cerca de 300 kPa (abs.) na presenca de catalisador DETAL® da UOP (veja
Smith, R. (1991) Linear Alkyl benzene by heterogeneous catalysis. PEP Re-
view No. 90-2-4, SRI International).

Também é possivel usar destilacado reativa (também conhecida
como destilagao catalitica) para realizar a etapa de alquilagao, onde o catali-
sador esta contido dentro de uma coluna de destilagao e a separacao dos
reagentes e produtos nao-reagidos ocorre tao logo o produto seja formado.
Dessa maneira, a funcionalidade do reator e de purificagdo do produto sao
parcialmente combinadas em uma unica operagao na unidade.

Apo6s alquilagdo, o benzeno nao-reagido é recuperado e recicla-
do para o reator de alquilagao 42. Essas parafinas sao recuperadas e sao
enviadas para o processo de desidrogenacao 44. No presente caso, a tecno-
logia de desidrogenacao Pacol® da UOP é usada para ativagdo das parafi-
nas.

Tipicamente, a reagao de desidrogenacao é realizada a 400-500
°C e 300 kPa (abs.), na presenca de um catalisador de platina modificado
sobre um substrato de 6xido de aluminio. A conversao de parafinas em ole-
finas esta limitada a 10-15% de forma a limitar desidrogenagao adicional de
monoolefinas em dienos e ciclicos. Os processos DEFINE® e PEP® da UOP
sao usados para remover adicionalmente subprodutos indesejados do paco-
lato que sao formados durante desidrogenacéo. O processo DEFINE® hidro-
gena seletivamente dienos em monoolefinas, enquanto que o PEP® remove
compostos ciclicos do pacolato.

Com referéncia ao circuito de alquilagao/desidrogenacao 40,
uma alimentagao de parafina 46 € introduzida no reator de alquilacéo 42 a
qual também é fornecida com benzeno 48. As olefinas da alimentacdo de
olefina/parafina 46 reagem com o benzeno 48 no reator de alquilagcao 42
para proporcionar alquil benzeno linear 50, parafinas nao-reagidas 52 e ben-
zeno nao-reagido 54. O benzeno nao-reagido 54 é reciclado para o reator de
alquilagdo. A parafina nao-reagida 52 é recuperada e enviada para o pro-
cesso de desidrogenacao 44 para produzir uma mistura de parafina/olefina

46A a qual é fornecida a tubulacao de parafina/olefina 46 e hidrogénio 54 A.
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As parafinas 52 que deixam o reator de alquilagdo 42 s&o de alta
qualidade e compreendem substancialmente 100% de parafina. Nesse e-
xemplo, o processo de desidrogenagao 44 opera em uma conversao de pa-
rafina de 12% e a mistura de parafina/olefina 46A que deixa o desidrogena-
dor 44 tem uma concentragao de olefina de 12% e uma concentracao de
parafina de 88%. O produto de hidrocarboneto 24 é introduzido na parte me-
diana da corrente de parafina/olefina 46. Nesse exemplo, o produto de hi-
drocarboneto 24 tem uma concentracao de olefina de 23% e uma concentra-
¢ao de parafina de 77% e, quando de mistura das parafinas e olefinas de
46A, formam uma corrente de alimentagao de olefina-parafina 46B com uma
concentracao de olefina de 13,5% e uma concentracdo de parafina de
86,5%. Esse aumento na concentracao de olefina na corrente de alimenta-
¢ao de olefina-parafina 46 resulta em uma reducgao na taxa de fluxo de reci-
clagem através do processo de desidrogenagao 44 e do reator de alquilagao
42, para uma produc¢ao fixa de alquil benzeno linear. Assim, uma concentra-
¢ao aumentada de olefina na alimentagao de olefina-parafina 46 se traduz
em economias potenciais no gasto de capital e custos de operacdo. De um
ponto de vista do gasto de capital, a taxa de fluxo de reciclagem reduzida
permite uma redug¢do no tamanho do reator de desidrogenagao no processo
de desidrogenagao 44, bem como uma redugdo no tamanho do reator de
alquilagao 42, para um tempo de residéncia fixo e a taxa de fluxo de parafina
reduzida permitira uma redugdo no tamanho da coluna de recuperagao de
parafina e equipamento auxiliar. As economias com os custos de operagao
incluem uma taxa de fluxo em massa reduzida através do reator de desidro-
genacao 44 e resulta em uma redugao na taxa requerida de fluxo de hidroc-
génio para hidrogenacao seletiva de dienos e a reducao na taxa de fluxo de
parafina permitira economias em auxiliares, tais como agua de resfriamento,
vapor (ou 6leo quente) e eletricidade).

Quando o circuito de alquilagao do processo da presente inven-
¢ao é, portanto, comparado com um circuito de alquilagdo de um processo
convencional para a producao de alquilbenzeno linear conforme descrito no

antecedente da invengao, pode ser concluido que um circuito de alquilagdo
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menor & requerido por massa de alquil benzeno linear produzido do que com
relagao ao processo convencional.

Em uma etapa final do processo, o alquil benzeno altamente li-
near 50 com linearidade maior do que 92% é introduzido em um reator de
sulfonacao 56 e sulfonado usando-se acido sulflrico, 6leo ou tridoxido de en-
xofre. Tridxido de enxofre é atualmente o processo preferido. O processo de
sulfonagao resulta na formacao de alquil benzeno sulfonatos altamente line-
ares.

O processo da invengao faz uso de uma corrente de alimentacao
na forma de um produto da condensacgao de uma reagéo de Fischer-Tropsch
em baixa temperatura o qual, comumente, ndo seria considerado para a
produgdo de alquil benzeno linear. O processo produz um produto de aiquil
benzeno altamente linear desejavel, ao mesmo tempo em que produz um
produto de parafina de alta qualidade o qual é desidrogenado e reciclado
para a reagao de alquilacado. A corrente de alimentagdo do processo de de-
sidrogenagao tem uma concentragao de olefina relativamente baixa (10% -
15% em peso) e a combinag¢ao dessa corrente de alimentacdo com o con-
densado de hidrocarboneto da reacado de Fischer-Tropsch em baixa tempe-
ratura aumenta a concentracao de olefina na alimentagao combinada forne-
cida ao reator de alquilagao, o que resulta em economia no gasto de capital
e custos de operacgéao.

Um segundo aspecto da presente invencao se refere a um pro-
cesso de produgao ou processamento de trés fragbes de hidrocarboneto
predeterminadas a partir das correntes de produto de uma reagao de Fis-
cher-Tropsch. Essas trés fragdes de hidrocarboneto incluem:

1) uma fragao de hidrocarboneto A tendo um ponto de ebulicao
acima de 25 °C e, mais tipicamente, acima de 30 °C e um ponto terminal
abaixo de 200 °C, de preferéncia abaixo de 175 °C e ainda mais preferivel-
mente abaixo de 160 °C;

2) uma fracao de hidrocarboneto B incluindo uma mistura de
60% a 80% em peso de alcanos, 15-30% em peso de olefinas e 5% a 10%

em peso de oxigenados tendo um ponto de ebuligao, de preferéncia, na faixa
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de 100-300 °C e, mais preferivelmente, na faixa de 165-240 °C e onde a li-
nearidade global da mistura &€ maior do que 92%, de preferéncia maior do
que 95%; e

3) uma fragéo de hidrocarboneto C sendo uma fra¢ao de hidro-
carboneto tendo um ponio de ebulicao na faixa de 120-400 °C, mais tipica-
mente na faixa de 150-380 °C e, de preferéncia, na faixa de 240-360 °C.

A invencao também se estende a produgao ou processamento
de uma quarta fragcao de hidrocarboneto D incluindo alcanos de massa mo-
lecular média a elevada, lineares e isomerizados, com ponto de ebulicao
tipicamente acima de 380 °C e, de preferéncia, acima de 400 °C.

O processo conforme proposto inclui as seguintes caracteristicas
vantajosas:

1) produgéo de um estoque de alimentagéo sintético aperfeicoa-
do para a produgao de alquil benzenos lineares, isto €, a fragao de hidrocar-
boneto B. Embora a fragao B contenha oxigenados e tenha um baixo teor de
olefina, ela pode, surpreendentemente, ser utilizada econdémica/vantajosa-
mente para produzir alquil benzeno linear usando-se o processo descrito no
primeiro aspecto da presente invencéo.

2) um aperfeicoamento na densidade e teor de calor da fragdo
de hidrocarboneto C é observado com relagdo a um processo onde a fragao
de hidrocarboneto B nao é removida;

3) produgao de um estoque de alimentac¢do de 6leo de base com
elevado indice de viscosidade (HVI) - fragdo de hidrocarboneto D. Esse pro-
duto também pode levar a recuperagao de uma cera hidrogenada compre-
endendo alcanos normais e isomerizados; e

4) produgao de estogue de alimentacao em alto desempenho pa-
ra a producao de olefinas inferiores, conforme descrito na literatura técnica
(Perfomance of the Sasol SPD Naphtha as Steam Cracking Feedstock, Ame-
rican Chemical Society - Paper 561940, apresentado no National Meeting,
Boston, Agosto de 2002).

O método de produgao ou processamento o qual forma o assun-

to em questio desse aspecto da invengao é baseado no processamento das
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duas correntes de produto derivadas de uma reacao de Fischer-Tropsch, isto
€, uma corrente de produto de fragdo de cera e um condensado de hidrocar-
boneto:

e A corrente de produto de fragao de cera tem, tipicamente, um
ponto de ebulicdo verdadeiro (TBP) na faixa de cerca de 70 °C a 700 °C,
mais tipicamente na faixa de 80 °C a 650 °C.

e O condensado de hidrocarboneto tem, tipicamente, um ponto
de ebuli¢do verdadeiro (TBP) na faixa de -70 °C a 350 °C, mais tipicamente -
10 °C a 340 °C, usualmente -70 °C a 350 °C.

Uma composigéao tipica da corrente de produto de fragdo de cera
e do condensado de hidrocarboneto é apresentada na Tabela 1.

Tabela 1
(% em vol destilado)

Faixa de destilagao Condensado de hidro- | Corrente de produto de
carboneto fracdo de cera

. C5-160°C 44 3

. 160-270°C 43 4

. 270-370°C 13 25 |

.« 370-500°C NR 40 |

e >500°C NR 28 |
Total 100 100 |

O condensado de hidrocarboneto inclui olefinas e parafinas na
faixa de C, a Czs e oxigenados incluindo alcoois, ésteres, aldeidos, cetonas,
acetais e acidos.

Uma concretizagdo desse segundo aspecto da invengao é e-
xemplificada com referéncia a Figura 3. Nessa concretizagao, dois produtos
de hidrocarboneto liquido sdo separados da conversdo de gas de sintese
(singas) pela reacao de Fischer-Tropsch em uma unidade de reagao de Fis-
cher-Tropsch 8.

O condensado de hidrocarboneto € coletado como uma corrente
10 e transferido para uma unidade de destilacdo atmosférica (ADU) 12, onde

ele é separado em trés correntes. A corrente mais leve 13 é transferida para
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um hidrotratador 60 para completar saturagéo e remogao de heteroatomos.
(Essa etapa € opcional no processo). O produto resultante € coletado como
corrente 17. Uma corrente mediana 14 € coletada como um segundo produto
e transferida para uma operacao de processamento de alquil benzeno linear.
Uma fragao de hidrocarboneto mais pesada € coletada como corrente 15 e
transferida para uma unidade de hidroconversao 70.

A corrente de produto de fragao de cera 9 da unidade de reacao
de Fischer-Tropsch 8 & misturada com uma corrente 15 da ADU 12 antes de
ser enviada como uma corrente 7 para a unidade de hidroconverséo 70. A-
qui, pelo menos trés produtos sao produzidos, bem como uma mistura de
hidrocarbonetos leves (ndo-mostrada na figura) como uma corrente gasosa.
Uma corrente de produto de hidrocarboneto leve 71 e uma corrente de pro-
duto de hidrocarboneto mais pesado 72 sdo enviadas para armazenamento.
Existe uma quarta corrente que é produzida - também nao-mostrada na figu-
ra - que inclui todas as espécies de hidrocarboneto pesado nao convertido.
Essa usualmente é reciclada para extingdo dentro da unidade de hidrocon-
versao 70. Como uma alternativa ao processo, uma corrente hidroconvertida
pesada pode ser recuperada como corrente 73 e tornada disponivel para o
preparo de 6leos de base com elevado indice de visibilidade (HVI), quer a-
través de extracao de solvente ou desengraxe catalitico. Essas duas opgoes
de processamento sdo bem conhecidas na técnica e ndo sao descritas em
detalhes aqui. Sendo usada extracao de solvente, € possivel obter, como um
subproduto, uma cera hidrogenada altamente parafinica.

A corrente 14, a corrente mediana da ADU 12, a qual contém es-
toque de alimentagac olefinico sintético é enviada para processamento de
alquil benzeno linear comegando na unidade 16. A unidade 160 € uma uni-
dade de operagao de remogao de oxigenados conforme ilustrado na Figura
2. Duas correntes sao obtidas da unidade de remocgao de oxigenado 16: uma
corrente rica em oxigenado 18 enviada para armazenamento e uma corrente
24 compreendendo principalmente parafinas e olefinas. Essa corrente é a
corrente "B" tendo um ponto de ebuligdo na faixa de 100-300 °C. A corrente

24 é enviada para a unidade de alquilagdo 42 onde ela € alquilada com ben-
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zeno 48 transferido do armazenamento. Os produtos da unidade de alquila-
¢ao 42 sao separados em duas correntes: o produto de alquil benzeno linear
50 e uma corrente nao convertida 52. A ultima corrente 52, compreendendo
parafinas, é enviada para a unidade de desidrogenacgao 44 para sofrer desi-
drogenacao catalitica. Uma vez processada, essa € retornada via a corrente
46 para a unidade de alquilagao 42.

As duas correntes de hidrocarboneto liquido leve, produto hidro-
tratado 17 e produto hidroconvertido 71, sao misturadas a fim de formar uma
corrente unica altamente parafinica 19.

As condigbes de processo para hidrotratamento e hidroconver-
sao de correntes de uma unidade de reacao de Fischer-Tropsch podem ser
variadas para se obter uma ampla faixa de composigdes de produto. As
condigbes de processo sao, usualmente, criteriosamente escolhidas apds
experimentacao extensiva para otimizar os rendimentos, desempenho de
processo e vida do catalisador. A Tabela 2 proporciona uma lista de um de
tais conjuntos de condig¢oes tipicas.

Tabela 2 - Condigdes de processo para hidroprocessamento das correntes

de Fischer-Tropsch

Faixa de hidrotratamento | Faixa de hidroconversao

Conjunto de condi- Ampla Preferida Ampla Preferida
¢oes

temperatura, °C 150-450 250-350 150-450 340-400
Pressao, bar-g 10-200 30-80 10-200 30-80

Taxa de H, alimen-| 100-2000 800-1600 100-2000 800-1600
tacao m*> n/m’

Converséao (nota 1) NA NA 30-80 5O~7O_J

Nota 1 Expresso como material com ponto de ebuligdo acima de 370 °C que
desaparece durante o processo (% em massa).

A etapa de extragao da invencao sera agora descrita em maiores
detalhes com referéncia ao exemplo nao limitativo a seguir.

Exemplo

Esse exemplo mostra um processo de acordo com a invengao. A

coluna de extracédo 20 operava em uma proporgéao de solvente para alimen-
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tacao de 1,25 e uma temperatura de 50 °C. A recuperagao global de olefi-

na/parafina na corrente 24 foi de 89,9%. A proporcao de olefina/parafina na

alimentagao era de 1:3,7 e 1:3,6 na saida pds-oxigenado.

Coluna de Extragao 20

Corrente 14 21 22 | 26
Comp. | Fluxo | Comp. | Fluxo | Comp. | Fluxo | Comp. | Fluxo
(%oem | (kg/h) | (% em | (kg/h) | (Y%oem | (kg/h) | (%o em | (kg/h)
peso) peso) peso) peso)
Total 100 3000 100 3750 100 | 2530 100 4220
C10-C13 92,7 | 2779,7 | 2,16 81,0 99,1 | 2507, | 6,20 2617
P/O Total 9
Oxigena- 7,3 217,7 | 0,000 { 0,000 | 0,0144 | 0,365 | 5,78 2437
dos totais
Leves e 0,057 1,7 0,004 | 0,144 | 0,0104 | 0,263 | 0,0048 | 0,202
pesados - 0
Agua 0,031 | 0,934 | 6,01 | 2256 |0,0073 | 0,184 | 5,74 2424
Metanol 0,000 | 0,000 | 91,7 |3443,3| 0,842 | 21,31 | 823 | 34720
Coluna de Extra¢ado de Rafinado 23
.
Corrente 22 25 24
Comp. Fluxo Comp. Fluxo Comp. Fluxo
(% em (kg/h) (% em (kg/h) (% em | (kg/h)
peso) peso) peso)
Total 100 2530 100 30 100 2500
C10-C13 P/O 991 2507,89 2,63 0,793 99,97 |24994
Total
Oxigenados | 0,0144 0,365 0,00163 | 0,000491 0,0145 0,363
totais
Leves e 0,0104 0,263 0,0887 0,0267 | 0,00808 | 0,202
pesados |
Agua 0,0073 0,1 847 1,52 0,456 0,00115 | 0,0288
Metanol 0,842 21,31 { 954 28,7 0,000 0,000




22/22

Coluna de Recuperacgao de Solvente 27

Corrente 14 21 22
Comp. Fluxo Comp. Fluxo | Comp. (% | Fluxo
(% em (kg/h) (% em (kg/h) | em peso) | (kg/h)
peso) peso)
Total 100 4220 100 3564 100 636
C10-C13 P/O 6,20 261,7 2,37 85,1 27,6 175,8
Total
Oxigenados 578 243,7 | 0,00140 | 0,0503 420 267,0
totais
Leves e pe- | 0,00480 | 0,202 | 0,00747 | 0,268 | 0,00279 | 0,0177
sados
Agua 5,74 242 4 1,30 46,8 29,3 186,6
Metanol 82,3 3472,0 96,2 3451,9 1,04 6,63




10

15

20

25

30

1/4

REIVINDICAGOES

1. Processo para a producgéao de alquil benzeno linear, caracteri-
zado pelo fato de que inclui as etapas de obten¢do de um condensado de
hidrocarboneto contendo olefinas, parafinas e oxigenados de uma reagao de
Fischer-Tropsch em baixa temperatura realizada em um reator de leito em
pasta fluida em uma temperatura de 160 T - 280 T e na presenca de um
catalisador de cobalto a fim de proporcionar um condensado de hidrocarbo-
neto contendo 60 a 80% em peso de parafinas e 10 a 30% em peso de olefi-
nas;

a) fracionamento do condensado de hidrocarboneto a fim de
formar uma corrente de condensado de hidrocarboneto fracionada na faixa
de Cs a Cy6, que é o produto de uma reacgéo de Fischer-Tropsch;

b) extracdo de oxigenados da corrente de condensado de hidro-
carboneto fracionado da etapa (a) através de extragéo liquido-liquido, a fim
de formar uma corrente contendo olefinas e parafinas, que é o produto de
uma reagao de Fischer-Tropsch;

c) combinacgéo da corrente contendo olefinas e parafinas da eta-
pa (b), que é o produto de uma reagao de Fischer-Tropsch, com a corrente
de alimentagao da etapa (g) para formar uma corrente combinada;

d) alquilagdo das olefinas na corrente combinada da etapa (c)
com benzeno na presenga de um catalisador de alquilagdo adequado em um
reator de alquilacéao;

e) recuperacao de alquil benzeno linear do reator de alquilagéo;

f) recuperacgao de parafinas nao reagidas do reator de alquilagéo;

g) desidrogenacdo das parafinas ndo reagidas na presenga de
um catalisador de desidrogenac¢éo adequado, a fim de formar uma corrente
de alimentagao contendo olefinas e parafinas; e

h) envio da corrente de alimentagdo contendo olefinas e parafi-
nas da etapa (g) para a etapa (c).

2. Processo, de acordo com a reivindicagao 1, caracterizado pelo
fato de que, na etapa de extragao b), a propor¢ao de olefinas para parafinas

é substancialmente preservada.
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3. Processo, de acordo com a reivindicacao 1, caracterizado pelo
fato de que a reagao de Fischer-Tropsch é realizada em uma temperatura de
210 T -260 TC.

4. Processo, de acordo a reivindicacéo 1, caracterizado pelo fato
de que o condensado de hidrocarboneto contém de 10 a menos que 25%
em peso de olefinas.

5. Processo, de acordo com a reivindicacao 1, caracterizado pelo
fato de que as olefinas no condensado de hidrocarboneto tém uma lineari-
dade maior do que 92%.

6. Processo, de acordo com a reivindicagao 5, caracterizado pelo
fato de que as olefinas no condensado de hidrocarboneto tém uma lineari-
dade maior do que 95%.

7. Processo, de acordo com a reivindicacao 1, caracterizado pelo
fato de que as parafinas no condensado de hidrocarboneto tém uma lineari-
dade maior do que 92%.

8. Processo, de acordo com a reivindicacao 1, caracterizado pelo
fato de que o produto de condensado de hidrocarboneto é fracionado, na
etapa a), para a faixa de Cqp a Cus.

9. Processo, de acordo com a reivindicagao 8, caracterizado pelo
fato de que o produto de hidrocarboneto fracionado contém 10 a 30% em
peso de olefina com um grau de linearidade maior do que 92%.

10. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
pelo fato de que um solvente leve é usado na extragao liquido-liquido.

11. Processo, de acordo com a reivindicacdo 10, caracterizado
pelo fato de que o solvente leve é uma mistura de metanol e agua.

12. Processo, de acordo com a reivindicacdo 11, caracterizado
pelo fato de que o processo de extragao de oxigenado é um processo de
extracao liquido-liquido que ocorre em uma coluna de extragdo usando-se
uma mistura de metanol e agua como o solvente, em que um extrato da ex-
tragao liquido-liquido é enviado a uma coluna de recuperagao de solvente da
qual um produto na parte superior compreendendo metanol, olefinas e para-

finas é reciclado para a coluna de extracdo, desse modo, intensificando a
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recuperacéao global de olefinas e parafinas.

13. Processo, de acordo com a reivindicacdo 12, caracterizado
pelo fato de que um produto na parte inferior da coluna de recuperacao de
solvente é reciclado para a coluna de extragao.

14. Processo, de acordo com a reivindicacdo 12, caracterizado
pelo fato de que um rafinado da coluna de extragao é enviado para uma co-
luna de extracdo da qual uma corrente de alimentacdo de hidrocarboneto
contendo mais de 90% em peso de olefinas e parafinas e menos do que
0,2% em peso de oxigenados sai como um produto na parte inferior.

15. Processo, de acordo com a reivindicacdo 14, caracterizado
pelo fato de que a corrente de alimentagéo de hidrocarboneto contém menos
do que 0,02% em peso de oxigenados.

16. Processo, de acordo com a reivindicacdo 11, caracterizado
pelo fato de que o solvente tem um teor de agua superior a 3% em peso.

17. Processo, de acordo com a reivindicacdo 16, caracterizado
pelo fato de que o solvente tem um teor de agua de 5%-15% em peso.

18. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
pelo fato de que a recuperacédo de olefinas e parafinas na corrente de ali-
mentacdo de hidrocarboneto durante a etapa de extracdo b) esta acima de
70%.

19. Processo, de acordo com a reivindicacdo 18, caracterizado
pelo fato de que a recuperacédo de olefinas e parafinas na corrente de ali-
mentacéo de hidrocarboneto esta acima de 80%.

20. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
pelo fato de que a propor¢ao de olefina/parafina da corrente de condensado
de hidrocarboneto fracionado a) é substancialmente preservada durante a
etapa de extragao b).

21. Processo, de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
pelo fato de que a reacdo de desidrogenagao na etapa (g) é realizada em
uma taxa de converséo de 10%-15%.

22. Processo, de acordo com a reivindicagédo 21, caracterizado

pelo fato de que o condensado de hidrocarboneto fracionado da etapa (b)
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tem uma concentragao de olefina de 10% a 30% em peso, a corrente de ali-
mentagao da etapa (g) tem uma concentracdo de olefina de 10% a 15% em

peso e a corrente combinada da etapa (c) tem uma concentragéao de olefina
de 12,5% a 22,5% em peso.
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RESUMO
Patente de Invencao: "PROCESSO PARA A PRODUGAO DE ALQUIL
BENZENO LINEAR".

A presente invencao refere-se a um processo para a produgao
de alquil benzeno linear que inclui as etapas de obtenc¢ao de um condensado
de hidrocarboneto contendo olefinas, parafinas e oxigenados de uma reagao
de Fischer-Tropsch em baixa temperatura realizada em um reator de leito
em pasta fluida em uma temperatura de 160 °C - 280 °C e na presenca de
um catalisador de cobalto a fim de proporcionar um condensado de hidro-
carboneto contendo 60 a 80% em peso de parafinas e 10 a 30% em peso de
olefinas;

a) fracionamento de uma distribuicao de numero de carbono Cg a
C1s do condensado de hidrocarboneto, a fim de formar uma corrente de con-
densado de hidrocarboneto fracionada, que € o produto de uma reagio de
Fischer-Tropsch;

b) extragdo de oxigenados da corrente de condensado de hidro-
carboneto fracionado da etapa (a) através de extracao liquido-liquido, a fim
de formar uma corrente contendo olefinas e parafinas, que é o produto de
uma reacao de Fischer-Tropsch;

c) combinagao da corrente contendo olefinas e parafinas da eta-
pa (b), que é o produto de uma reagéo de Fischer-Tropsch, com a corrente
de alimentagao da etapa (g) para formar uma corrente combinada,

d) alquilagdo das olefinas na corrente combinada da etapa (c)
com benzeno na presenga de um catalisador de alquilagao adequado em um
reator de alquilagao;

e) recuperacgao de alquil benzeno linear do reator de alquilagao;

f) recuperacao de parafinas nao reagidas do reator de alquilagao;

g) desidrogenacao das parafinas néo reagidas na presenca de
um catalisador de desidrogenacdo adequado, a fim de formar uma corrente
de alimentagao contendo olefinas e parafinas; e

h) envio da corrente de alimentagao contendo olefinas e parafi-

nas da etapa (g) para a etapa (c).
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