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ES 2375157713

DESCRIPCION
Procedimiento para la eliminacion de hidroxiacetona del fenol

La presente invencion se refiere a un procedimiento para producir fenol, particularmente a un procedimiento en el
que el producto obtenido a partir de la escision catalizada por acidos de hidroperdxido de cumeno se separa por
destilacion en al menos una fraccion que contiene fenol y una fracciéon acuosa que comprende hidroxiacetona, por lo
que dicha fraccion acuosa se trata con un agente de oxidacién en presencia de una base para obtener un medio
acuoso basico reducido en hidroxiacetona.

Antecedentes de la invencion

Se conoce bien el procedimiento para preparar fenol a partir de cumeno. En este procedimiento, en primer lugar el
cumeno se oxida por el oxigeno del aire para dar hidroperéxido de cumeno. Esta etapa de procedimiento se
denomina tipicamente oxidacion. En la segunda etapa de reaccion, la denominada escision, el hidroperéxido de
cumeno se escinde para dar fenol y acetona usando un acido mineral fuerte como catalizador, por ejemplo, acido
sulfurico. Después, el producto de esta segunda etapa de reaccion, el denominado producto de escision, se
fracciona por destilacion.

Los requisitos de pureza para el fenol que se va a comercializar se estan volviendo mas y mas rigurosos. Por
consiguiente, con el fin de hacer funcionar una planta de producciéon de fenol de forma econdmica, el rendimiento
global y la selectividad para dar el producto final deseado han de mejorarse, y las impurezas formadas durante
cualquiera de las etapas de reaccién que se han descrito anteriormente han de eliminarse lo méas cuantitativamente
posible con la menor pérdida posible del producto final deseado, especialmente fenol y acetona, con bajos costes de
inversion y variables, especialmente costes de energia. Los subproductos predominantes formados en las etapas de
oxidacion son alcohol dimetilbencilico y acetofenona. La acetofenona deja el procedimiento con los componentes de
alto punto de ebullicidon de la destilacion. El alcohol dimetilbencilico se deshidrata en la etapa de escision para dar
alfa-metilestireno que forma parcialmente dimeros de alto punto de ebulliciéon y cumilfenoles en la etapa de escision
por catalizador acido. Los componentes de alto punto de ebullicidon se separan del fenol en la etapa de destilacion. El
alfa-metilestireno sin reaccionar se separa y se hidrogena para formar cumeno que se recicla en el procedimiento.
Dependiendo de las demandas del mercado, también puede purificarse adicionalmente alfa-metilestireno y venderse
como un producto de valor. Por lo tanto, un enfoque de la técnica anterior es cémo hacer funcionar la etapa de
oxidacion, asi como la etapa de escision para reducir la formacion de estos componentes de alto puntos de
ebulliciéon, que pueden considerarse como pérdidas de cumeno directas. Por ejemplo, para la escision, estos
procedimientos se describen en los documentos US-A-4.358.618, US-A-5.254.751, W098/27039 y US-6.555.719.

Pero ademas de estos componentes de alto punto de ebulliciéon en la escisidon se forman otros componentes, como
por ejemplo hidroxiacetona, 2-metilbenzofurano y 6xido de mesitilo. Estas denominadas microimpurezas no son
faciles de separar del fenol en la destilacion. La hidroxiacetona es el componente mas critico ya que es casi
imposible separarlo del fenol mediante una destilacién simple. La hidroxiacetona también es tipicamente la
microimpureza con la mayor concentracion en el producto obtenida de la etapa de escision. La concentracion de
hidroxiacetona en el producto de escision puede variar entre 200 y 3.000 ppmp (partes por millén en peso).

Por lo tanto, hay grandes esfuerzos en la técnica anterior para eliminar y separar la hidroxiacetona del producto
obtenido a partir de la etapa de escision (véase, por ejemplo, los documentos US 6.066.767, US 6.630.608, US
6.576.798 y US 6.875.898). La desventaja de todos estos procedimientos es que deben procesarse flujos de alto
volumen del producto de escision. Ademas, en el documento US 6.875.898, el flujo de alto volumen del producto de
escision debe tratarse con un agente de oxidacion, que puede causar enormes esfuerzos para hacer funcionar el
proceso con seguridad.

Anterior a la destilacion, el producto de escision se neutraliza con una solucion acuosa basica, tal como, fenato
sédico o soda caustica. El producto de escisiéon que esta saturado con agua y después se trata por destilacion. Un
procedimiento bien conocido es separar la mayor parte de la hidroxiacetona con una fase acuosa que se separa en
la primera columna de destilacion mientras se toma fenol en bruto junto con los componentes de alto punto de
ebulliciéon en forma del producto inferior, como se describe en los documentos US 3.405.038 o en US 6.657.087.

De acuerdo con las ensefianzas del documento US 6.657.087, se desecha una porcion de la fase acuosa obtenida
después de la separacion en fases del subproducto removible de la primera columna de destilacion mientras que el
resto se devuelve a la primera columna de destilaciéon. Por consiguiente, la porcion desechada de la fase acuosa ha
de someterse a tratamiento de aguas residuales de acuerdo con la legislacion de seguridad y de medio ambiente.
Esto aumenta considerablemente los costes de realizacion del proceso. Ademas, la porciéon de agua desechada del
sistema ha de volver a introducirse como agua potable que es adicionalmente un residuo de recursos. Por lo tanto,
es objeto de la presente invencién proporcionar un procedimiento para producir fenol que evita las desventajas de la
técnica anterior que se han analizado anteriormente y permite una reduccién eficaz de la hidroxiacetona de la
corriente de fenol en bruto con bajos costes de inversion y variables.
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La patente de Estados Unidos 4.283.568 describe un procedimiento para la recuperacion de fenol de una mezcla de
reaccion resultado de la escision por acidos de hidroperédxido de cumeno. La neutralizacion de la mezcla de reaccion
acida se realiza con fenato soédico, un producto obtenido a partir de la recuperacion posterior del fenol y reciclado
para el proceso de neutralizacion.

Resumen de la invencién
Este objeto se ha alcanzado mediante un procedimiento para producir fenol que comprende:

a) oxidar cumeno para formar un producto de oxidaciéon que contiene hidroperéxido de cumeno;

b) escindir dicho producto de oxidaciéon usando un catalizador acido para formar un producto de escisiéon que
contiene fenol, acetona e impurezas;

c) neutralizar y lavar dicho producto de escisiéon con un medio acuoso basico para obtener un producto de escision
neutralizado;

d) separar dicho producto de escisiéon neutralizado mediante al menos una etapa de destilacion en al menos una
fraccion que contiene fenol y una fraccion acuosa que comprende hidroxiacetona;

e) tratar dicha fraccién acuosa con un agente de oxidacion en presencia de una base para obtener un medio acuoso
basico reducido en hidroxiacetona;

f) reciclar al menos una porcion de dicho medio acuoso basico para la etapa de neutralizacién y lavado c); y

g) recuperar fenol de dicha fracciéon que contiene fenol obtenida en la etapa d).

En comparacion con la descripcion del documento US 6.576.798, sélo una corriente acuosa de bajo volumen, que
comprende hidroxiacetona obtenida a partir de la separacion de destilacion del producto de escision, ha de tratarse
con un agente de oxidacion. Ademas, en comparacion con los datos experimentales presentados en el documento
US 6.576.798, la cantidad residual de hidroxiacetona en la corriente de fenol en bruto se reduce considerablemente
cuando se usa el procedimiento de la presente invencién. Ademas, en comparacién con las ensefianzas del
documento US 6.657.087, la corriente acuosa que no contiene hidroxiacetona obtenida a partir de la destilacion de
los productos de escision que se han sometido a tratamiento de aguas residuales se desecha sin comprometer la
calidad del fenol en bruto en funciéon de la hidroxiacetona residual.

Descripcion detallada de la presente invencion

De acuerdo con la presente invencion, la mayor parte de la hidroxiacetona presente del producto de escision
obtenido a partir de la escision catalizada por acidos de hidroxiperoxido de cumeno, preferiblemente mas del 90 por
ciento, se elimina con una fracciéon acuosa obtenida separando el producto de escision neutralizado mediante al
menos una etapa de destilacién. La fase acuosa que comprende la hidroxiacetona eliminada del producto de
escision se trata con un agente de oxidacion en presencia de una base. Por lo tanto, la hidroxiacetona se convierte
en productos de oxidacién neutralizados, por ejemplo, sales del material funcional de carboxilo correspondiente,
dando como resultado un medio acuoso basico que tiene un contenido de hidroxiacetona reducido. Se usa al menos
una porcion de dicho medio acuoso basico para neutralizar el producto de escision.

De acuerdo con una realizacion preferida, la fraccion acuosa tratada con un agente de oxidacién en presencia de
una base se recicla completamente para la etapa de neutralizacién y lavado del producto de escision. Por lo tanto,
se evita cualquier corriente de agua residual adicional obtenida al separar el producto de escision neutralizado por
destilacion.

De acuerdo con una realizacion preferida, en la etapa de neutralizacion y lavado c) la mezcla del producto de
escisiéon y el medio acuoso es heterogénea, y después de la etapa de neutralizacion y lavado c) y anterior a la etapa
de separacion d), la mezcla heterogénea se separa en fases en una fase acuosa que contiene al menos una parte
de los productos de oxidacidon neutralizados de hidroxiacetona y cualquier sal adicional de la neutralizaciéon del
producto de escisidn y un fase organica saturada con agua que se suministra a la etapa de separacion d).

Por consiguiente, cualquier material salino que incluya los productos de oxidaciéon neutralizados de hidroxiacetona
se descarga del sistema en una corriente de agua residual individual después de la neutralizacién del producto de
escision.

De acuerdo con una realizacion preferida, se afiade la base a la fracciéon acuosa obtenida a partir del tratamiento del
producto de escision neutralizado anterior al tratamiento de oxidacion. Preferiblemente, la base se afiade en una
cantidad de forma que el pH se ajuste para que sea mayor de 8, preferiblemente que este entre 10 y 12. Puede
usarse cualquier base soluble en agua de acuerdo la presente invencion, pero se prefiere si la base se selecciona
entre NaOH acuoso y soluciones de fendxido acuoso. Se prefiere particularmente usar una soluciéon acuosa de
fenato sédico por lo que la concentracion de fenato sédico de la solucién de fenato sddico es preferiblemente del 5 al
50, mas preferido del 30 al 45 y mucho mas preferido del 40 al 45 por ciento en peso. Dichas soluciones de fenato
sédico se obtienen generalmente como una corriente de proceso en una planta de fenol convencional como
resultado de una o una pluralidad de etapas de tratamiento posteriores. El uso de una corriente de proceso obtenida

3



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2375157713

de cualquier manera en una planta de fenol tiene la ventaja de que ni el agua potable ni la caustica fresca ha de
introducirse en la etapa de proceso de la presente invencidén. Ademas, por lo tanto, la pérdida de fenol como fenato
sédico en las etapas de tratamiento de una planta de fenol se recicla en el proceso para que la pérdida de material
de valor se minimice.

El agente de oxidacion que se va a usar de acuerdo con el procedimiento de la presente invencion puede ser
cualquier agente de oxidacion adecuado que sea capaz de convertir hidroxiperéxido en productos de oxidacion.
Preferiblemente, el agente de oxidacion selecciona entre perdxido de hidrégeno, oxigeno, aire o cualquier mezcla de
oxigeno vy nitrégeno, por lo que es mas preferido el aire. El gas que contiene oxigeno, por ejemplo aire, puede
disolverse en la fraccidon acuosa obtenida a partir de la etapa de separacién d), como se ha explicado anteriormente,
manteniendo el sistema a una presion lo suficientemente alta, o el gas que contiene oxigeno se dispersa en el
liquido en un reactor de gas liquido. Ambas alternativas de reaccion de una fase acuosa con un agente de oxidacion
gaseoso son bien conocidas en la técnica anterior.

La temperatura para tratar dicha fraccion acuosa con un agente de oxidacién puede variar entre 20 y 150 °C,
preferiblemente entre 80 y 120 °C, y mas preferiblemente entre 90 y 110 °C. Preferiblemente, la temperatura y el
tiempo de residencia en la etapa de tratamiento se ajustan con el objeto de convertir al menos el 90 por ciento de la
hidroxiacetona presente en la fase acuosa obtenida a partir de la etapa de separacion en productos de oxidacion
neutralizados de hidroxiacetona.

La fase acuosa obtenida a partir de la etapa de separacion d) de la presente invencién puede contener cantidades
residuales de acetona y fenol, pero sorprendentemente se descubrié que ninguno de estos componentes reacciona
durante la oxidacién de hidroxiacetona dando como resultado subproductos no deseados. Debido al reciclado de la
fase acuosa en el procedimiento de fenol, se evita cualquier perdida no deseada de productos de valor, tal como
acetona y fenol, a pesar de la etapa de oxidacion. De acuerdo con una realizacion preferida de la presente
invencion, el contenido de acetona es menor del 0,1% en peso, preferiblemente en el intervalo de ppmp. Esto puede
conseguirse por una eficacia de separacion lo suficientemente alta en la etapa de separacion d) o tratando la fase
acuosa anterior a la oxidacién en una separador de acetona. Con dicho contenido bajo en acetona no surgen
problemas al poner en contacto la fase acuosa con cualquier tipo de agente de oxidacion, debido a que ninguna fase
gaseosa sera explosiva. Esta es una de las ventajas mas importantes en comparacién con los procedimientos
descritos en el documento US 6.576.798 y en Vasileva, 1.1 y col. 2000, Neftepereab. Neftekhim. Moscu, Fed. Rus.,
12: 34-38.

Otra ventaja importante de la presente invencion es que en comparacion con los procedimientos descritos en los
documentos US 6.066.767, US 6.630.608, US 6.576.798 y US 6.875.898 solo debe tratarse un flujo de volumen
relativamente pequefio de una fase acuosa, por lo tanto, manteniendo pequefio el volumen de reactor
necesariamente para la etapa de tratamiento e), dando como resultado bajos costes de inversion.

Tipicamente, dependiendo del contenido de hidroxiacetona en el producto de escisién, el fenol en bruto obtenido a
partir de la etapa de separacion d) de la presente invencion contiene entre 50 y 400 ppmp de hidroxiacetona.
Ademas, se prefiere tratar la corriente de fenol en bruto obtenida a partir de la etapa de separacion d) para reducir
adicionalmente el contenido de hidroxiacetona y de otras impurezas.

Por lo tanto, de acuerdo con la realizacién preferida de la presente invencion, una corriente de fenol en bruto que
comprende metilbenzofurano e hidroxiacetona se trata en un procedimiento continuo pasando la corriente de fenol
en bruto a través de al menos dos reactores conectados en serie, conteniendo los reactores una resina intercambio
iénico acida, por lo que la temperatura en los reactores sucesivos disminuye en la direccién del flujo de la corriente
de fenol para que la temperatura en el primer reactor en direccion del flujo de la corriente de fenol esté entre 100 °C
y 200 °C, y la temperatura en el ultimo reactor en la direccién de flujo de la corriente de fenol esté entre 50 °C y 90
°C sin una etapa de separacion térmica entre cualquiera de los dos reactores sucesivos.

Los presentes inventores han demostrado que usando una pluralidad de reactores que contienen la resina de
intercambio idnico acida en serie y ajustando de forma importante un perfil de temperatura a lo largo de la serie de
reactores como se ha definido anteriormente, una corriente de fenol en bruto puede purificarse para dar un bajo
contenido de hidroxiacetona, asi como metilbenzofurano sin eliminar inicialmente la hidroxiacetona antes del
contacto con la resina de intercambio i6nico acida y sin la etapa de destilacion que consume energia entre dos
reactores que comprenden la resina de intercambio i6nico acida. Ademas, sorprendentemente, aunque se han
usado al menos dos reactores, la velocidad espacial horaria en peso global del procedimiento de acuerdo con esta
realizacion preferida es considerablemente mayor que para el procedimiento de una sola etapa descrito en el
documento US 2005/0137429, con el efecto de que el volumen total del reactor requerido de acuerdo con la
presente invencion es incluso inferior que el del procedimiento de una sola etapa, que se describe en el documento
US 2005/0137429.

El procedimiento para tratar una corriente de fenol en bruto puede integrarse facilmente en el procedimiento de la
presente invencion.
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El fenol en bruto que puede purificarse de forma eficaz mediante la etapa de tratamiento de la realizacion preferida
de la presente invencion contiene como impurezas predominantemente hidroxiacetona, asi como metilbenzofurano.
La concentracion de hidroxiacetona puede ser de hasta 1.000 ppmp y la concentracion de metilbenzofurano puede
ser de hasta 200 ppm. Una ventaja de la presente invencion es que la hidroxiacetona, asi como el metilbenzofurano
puede eliminarse facilmente incluso si la concentracién de hidroxiacetona es de mas de 260 ppmp. Por lo tanto,
puede purificarse con éxito una corriente de fenol en bruto que comprende hasta 1.000 ppmp, preferiblemente mas
de 260 ppmp a 1.000 ppmp de hidroxiacetona, y hasta 200 ppmp, preferiblemente de 50 a 200 ppmp de
metilbenzofurano.

Ademas de hidroxiacetona y metilbenzofurano pueden estar presentes impurezas adicionales:

Oxido de mesitilo hasta 1.000 ppmp
2-Fenilpropionaldehido hasta 500 ppmp
Metilisobutilcetona hasta 500 ppmp
Acetofenona hasta 500 ppmp
3-Metilciclohexanona hasta 500 ppmp
alfa-metilestireno hasta 2.000 ppmp
Fenilbutenos hasta 1.000 ppmp

Estos intervalos de concentracion incluyen las concentraciones relevantes de estos componentes en fenol en bruto
que se separa de acetona, cumeno y alfa-metilestireno, agua y componentes con alto punto de ebullicién por
destilacion anterior a la purificacion en una resina de intercambio iénico.

Al poner en contacto la corriente de fenol en bruto con la resina de intercambio idnico acida, la hidroxiacetona y el
metilbenzofurano reaccionan para dar componentes con alto punto de ebullicion. El 6xido de mesitilo reacciona con
fenol para dar componentes con alto punto de ebulliciéon y agua. En presencia de agua, que también se forma por la
reaccion entre hidroxiacetona y fenol, partes del 6xido de mesitilo pueden descomponerse para dar acetona sobre la
resina de intercambio idnico acida. La acetona puede reaccionar adicionalmente con fenol para dar bisfenol A.
Ademas de la hidroxiacetona y el 6xido de mesitilo existen otros componentes carbonilicos que todavia pueden
estar presentes en el fenol en pequefias cantidades, como fenilpropionaldehido, metilisobutilcetona, acetofenona y
3-metilciclohexanona. Ademas, el fenol puede tener trazas finales de hidrocarburos insaturados, como alfa-
metilestireno y fenolbutenos que son componentes no deseados en el fenol purificado. Al igual que los componentes
que contienen carbonilo, los hidrocarburos insaturados forman componentes con alto punto de ebullicion con fenol
cuando entran en contacto con resinas de intercambio iénico acidas. Se descubrié que, incluso si estas otras
impurezas estan presentes en el fenol impuro, la conversiéon de la hidroxiacetona y el metilbenzofurano no se ve
afectada de forma adversa. Ademas, la conversién de estos componentes de impurezas adicionales para dar
componentes de alto punto de ebullicion se completa siempre cuando la conversién de hidroxiacetona y
metilbezofurano se complete. Por consiguiente, el procedimiento de la presente invencion permite la conversion de
todas las impurezas no deseadas en el fenol en bruto en componentes de alto punto de ebullicion que pueden
eliminarse facilmente del fenol purificado en una etapa de destilacion final después de haberse puesto en contacto el
fenol en bruto con la resina de intercambio idnico acida de acuerdo con el procedimiento de la presente invencion.

Después del contacto del fenol en bruto con la resina de intercambio iénico acida, puede obtenerse una
concentracion final de hidroxiacetona de menos de 1 ppmp y concentraciones de metilbezofurano de menos de 20
ppmp, preferiblemente menos de 10 ppmp. Como se ha mencionado anteriormente, todas las demas impurezas se
convierten cuantitativamente en componentes de alto punto de ebulliciéon. Por lo tanto, el procedimiento de acuerdo
con la presente invencién es adecuado para preparar fenol de alta pureza. El nimero de reactores que contienen la
resina de intercambio idnico &cida conectados en serie y, por lo tanto, el nimero de diferentes niveles de
temperatura de acuerdo con la presente invencién no se limita particularmente, pero teniendo en cuenta las
consideraciones econdémicas en funcién de los costes de inversidn y costes variables, se prefiere un nimero de dos
a cuatro reactores conectados en serie, por lo que son mas preferidos dos reactores conectados en serie. Por lo
tanto, de acuerdo con esta realizacion mas preferida, el procedimiento se realiza en dos niveles de temperaturas
distintos.

Ademas, los presentes inventores han descubierto que la desactivacion de la resina de intercambio idnico disponible
en el mercado esta relacionada en gran medida con el grado de utilizacion. El grado de utilizacién se define como la
cantidad total de fenol tratado que se pone en contacto con la resina de intercambio i6nico durante un periodo de
tiempo determinado. Para un reactor de flujo de lecho corto continuo ésta es la cantidad total de fenol tratado por
area en seccion transversal del reactor.

Después de un alto grado de utilizacién, la actividad del catalizador es solo algo del porcentaje del catalizador
fresco. Sorprendentemente, la temperatura, que es necesaria para compensar la desactivacién a una velocidad
espacial horaria en peso (VEHP), aumenta proporcional al grado de utilizacién. A partir de consideraciones
practicas, la temperatura maxima es 200 °C para evitar cualquier degradacién térmica de las resinas de intercambio
idnico disponibles en el mercado.
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Por otra parte, se descubrid que para una corriente de fenol que comprende metilbenzofurano, asi como cantidades
considerables de hidroxiacetona, por ejemplo hasta 200 ppmp, de metilbenzofurano y hasta 1.000 ppmp de
hidroxiacetona es necesaria a una temperatura en al menos el Ultimo reactor por debajo de 90 °C para obtener una
cantidad residual de metilbenzofurano por debajo de 20 ppmp, preferiblemente por debajo de 70 °C para obtener
una cantidad residual de metilbenzofurano por debajo de 10 ppmp. A partir de consideraciones practicas, la
temperatura no debe estar por debajo de 50 °C para evitar un volumen del reactor demasiado alto incluso con un
catalizador fresco.

Una ventaja de tener una pluralidad de niveles de temperatura distintos para el contacto del fenol en bruto con la
resina de intercambio iénico acida es que la resina de intercambio acidas usada o parcialmente usada puede estar
en contacto a temperaturas relativamente altas que por ejemplo, favorecen la conversién de hidroxiacetona, pero no
la conversién de metilbenzofurano, con el resultado de que incluso con un catalizador usado o parcialmente usado
debido a las altas temperaturas puede mantenerse una alta actividad del catalizador ya gastado. Por otra parte, en el
nivel de bajas temperaturas puede emplearse un catalizador fresco o solo parcialmente usado a bajas temperaturas
que favorece la conversion del metilbenzofurano y ya que el catalizador todavia esta relativamente fresco, puede
obtenerse una actividad de catalizador alta incluso a bajas temperaturas. Por consiguiente, puede obtenerse un
balance optimo de selectividad del contacto con la resina de intercambio idnico mientras que al mismo tiempo
asegurar una utilidad optima del catalizador dando como resultado una velocidad espacial horaria en peso,
reduciendo de esta manera el volumen de catalizador necesario para el tratamiento de una corriente de fenol
especifica.

Este efecto sinérgico de optimizacion de la selectividad del catalizador con respecto a la hidroxiacetona y el
metilbenzofurano y la actividad del catalizador dependiendo del grado de desactivacién del catalizador usando el
perfil de temperatura revindicado ni se conocia ni se podia obtener a partir de la técnica anterior.

Una ventaja adicional de la realizacion preferida de la presente invencion es que si se conectan varios reactores en
serie, y incluyendo al menos un reactor de repuesto, en un proceso continuo, el catalizador gastado puede
eliminarse facilmente de la linea de proceso. El reactor con el catalizador mas gastado que esta en el nivel de
temperatura mas alto y, por lo tanto, en el extremo corriente arriba, puede desconectarse de la linea, y el reactor con
el catalizador fresco entrara en la linea en el nivel de temperatura inferior, y por lo tanto en el extremo corriente
debajo de la linea. En el reactor que esta desconectado de la linea, el catalizador gastado se sustituira por un
catalizador fresco o regenerado en una etapa de proceso separada para retener la actividad inicial del catalizador
fresco. Después, este reactor reactivado puede introducirse en la linea en el nivel de temperatura inferior tan pronto
como el reactor en el nivel de temperatura mayor, en el que el catalizador se ha desactivado a un nivel no deseado,
se elimine de la linea. Esto permite un proceso continuo en el que la eficacia de la purificacion es constante
aproximadamente en el tiempo dando como resultado un producto de una especificacion casi constante que es
extremadamente importante para un producto de alto volumen como fenol.

Se prefiere usar reactores del mismo tamafio. Por lo tanto, en cada posicién de la linea, la VEHP para una corriente
de fenol determinada es la misma y no cambia, mientras que cambian las posiciones de los reactores en la linea.
Las temperaturas necesarias en los reactores con resinas de intercambio i6nico de diferentes actividades pueden
determinarse facilmente.

Ademas, puede usarse una pluralidad de reactores conectados en paralelo para cada nivel de temperatura. Por lo
tanto, es muy facil adaptar el proceso de tratamiento a una capacidad de procesamiento cambiante. De nuevo, se
prefiere usar reactores del mismo tamafio y el mismo numero de reactores en cada nivel de temperatura.

Adicionalmente, es posible usar una integracién de calor de la corriente de fenol que pasa a través de los reactores
para minimizar el consumo de energia. Por ejemplo, la corriente de fenol puede pasar a través de un intercambiador
de calor entre un primer reactor y un segundo reactor sucesivo usando un afluente de fenol mas frio a partir de un
reactor situado corriente abajo del primer reactor como refrigerante en el intercambiador de calor. Esta realizacion
permite enfriar la corriente de fenol entre dos reactores sucesivos mientras que al mismo tiempo la corriente de fenol
que deja el ultimo reactor en el nivel de temperatura mas bajo, cuando se usa como un refrigerante en el
intercambiador de calor, se calienta para que el consumo de energia en la etapa de destilacion posterior para
eliminar los componentes de alto punto de ebulliciéon se reduzcan.

Ademas, pueden usarse intercambiadores de calor adicionales entre dos reactores sucesivos que emplean
refrigerantes convencionales como agua de refrigeracion para ajustar la temperatura de la corriente de fenol al nivel
deseado.

De acuerdo con una realizacién de la presente invencién, se usan recipientes alargados como reactores, por lo que
los recipientes se disponen preferiblemente en una orientaciéon vertical, por lo que el fenol fluye desde la parte
superior hasta la parte inferior del reactor. Pero también es posible usar un flujo corriente arriba en recipientes
verticales o usar recipientes horizontales.
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De acuerdo con una realizacion preferida de la presente invencion, los reactores contienen la resina de intercambio
i6nica acida en un lecho fijo. Preferiblemente, la velocidad superficial del liquido en el lecho fijo de la resina de
intercambio iénico es de 0,5 a 5 mm/s, preferiblemente de 1,0 a 3,0 mm/s, y mas preferiblemente de 1,5 a 2 mm/s.

Puede usarse cualquier resina de intercambio idnico acida como catalizador de acuerdo con la presente invencion.
Como se usa en este documento, la expresion "resina de intercambio idnico acida" se refiere a una resina de
intercambio catiénico en la forma de hidrégeno en la que los iones de hidrégeno estan unidos a los subproductos
activos que pueden eliminarse por disociacion en solucién o por reemplazo con otros iones positivos. Los
subproductos activos de la resinas tienen diferentes resistencias atractivas para diferentes iones y esta atraccion
selectiva sirve como medio para el intercambio i6nico. Los ejemplos no limitantes de resinas de intercambio iénico
acidas adecuadas incluyen la serie de copolimeros de estireno reticulados con divinilbenceno sulfonado, tal como,
por ejemplo Amberlyst 16, disponible en el mercado de Rohm & Haas, K2431, disponible en el mercado en Lanxess,
CT-151, disponible en el mercado en Purolite.

Pueden obtenerse en el mercado otras resinas adecuadas a partir de productores tales como Lanxess, Rohm y
Haas Chemical Company y Dow Chemical Company.

De acuerdo con la realizacion preferida de la presente invencion, la temperatura en el primer reactor en la direccion
del flujo de la corriente de fenol es al menos 100 °C y la temperatura del Gltimo reactor en la direccién del flujo de la
corriente de fenol es menos de 90 °C, preferiblemente menos de 70 °C.

La temperatura en el primer reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol es 200 °C como maximo,
preferiblemente 150 °C como méaximo, y mas preferiblemente 120 °C como méaximo. La temperatura en el ultimo
reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol es al menos 50 °C.

A continuacion, la presente invencién se ilustrara adicionalmente con referencia a una realizacion y ejemplos
especificos.

De acuerdo con la realizacion mostrada en la figura 1, el producto de escisién obtenido a partir de la escision
catalizada por acidos de hidroxiperoxido de cumeno se suministra a través de la linea 1 a un colector sedimentador
4. Anterior a la entrada del producto de escisién en el colector sedimentador el producto de escision se mezcla con
una fase acuosa que contiene las sales de los productos de oxidacién de hidroxiacetona y el exceso de base,
preferiblemente fenato sodico, que se suministra al sistema a través de la linea 2. Si es necesario, puede afiadirse
acido sulfurico a través de la linea 3 para ajustar el pH tipicamente a un intervalo entre 4 a 8. La mezcla resultante
es heterogénea y se separa en el colector sedimentador 4 en una fase acuosa 5 que contiene sales de los productos
de oxidacion de hidroxiacetona, asi como sulfato sédico, formiato sédico y sales de otros acidos organicos, en una
fase organica saturada con agua. La fase acuosa, que comprende ademas de las sales que se han mencionado
anteriormente, pequenas cantidades de hidroxiacetona, se extrae para su tratamiento adicional a través de la linea
5. La fase organica saturada con agua se suministra a la columna de destilacion 7 a través de la linea 6. En la
columna de destilacion 7 la fase organica se separa en una fraccién de fenol en bruto eliminada de la parte inferior
de la columna de destilacion 7 a través de la linea 9, una fraccion de acetona en bruto eliminada del cabezal de la
columna 7 a través de la linea 8, y una fraccion que comprende agua, cumeno y alfa-metilestireno y la mayor parte
de la hidroxiacetona eliminada de la columna de destilaciéon en un subproducto removible. Dicha fase acuosa se
suministra a través de la linea 10 a un colector sedimentador 11, por lo que la fraccion se separa en una fase acuosa
que comprende hidroxiacetona y una fase organica que comprende cumeno y alfa-metilestireno. La fase organica se
suministra a través de la linea 12 hasta etapas de tratamiento posteriores. La fase acuosa comprende, ademas de
hidroxiacetona, pequefias cantidades de acetona, preferiblemente menos del 0,1% en peso, algo de fenol, asi como
algunos acidos organicos como acido félico o acido acético y se mezcla con una base introducida a través de la
linea 14 para aumentar el pH para que esté por encima de 8, preferiblemente entre 10 y 12. De acuerdo con una
realizacion preferida, se usa una solucidon acuosa de fenato sddico en los intervalos de concentracion que se han
analizado anteriormente. Preferiblemente, la proporcion de mezcla de fase acuosa obtenida a partir de la columna
de destilacion 7 y la solucién acuosa de fenato sédico esta en el intervalo de 1:0,05 a 1:1, preferiblemente entre
1:0,1 a 1:0,3. De esta manera se obtiene una mezcla homogénea de la fase acuosa y la solucién de fenato sodico
que se suministra al reactor 15. Se introduce un agente de oxidacién, preferiblemente aire, en el reactor a través de
la linea 16 y la temperatura y el tiempo de residencia en el reactor se ajustan para convertir al menos el 90 por
ciento de la hidroxiacetona en los productos de oxidacidon neutralizados correspondientes. El contenido de
hidroxiacetona en la fase acuosa obtenida a partir de la etapa de destilacion esté tipicamente entre el 0,5 y el 2% en
peso. Después, se usa el fluente del reactor 15 que contiene las sales de los productos de oxidacion de
hidroxiacetona, fenato sddico en exceso y cantidades residuales de hidroxiacetona, el exceso de fenato sddico y
cantidades residuales de hidroxiacetona, como se ha analizado anteriormente, para neutralizar el producto de
escision.

Como alternativa al procedimiento que se ha descrito con referencia a la figura 1, también es posible hacer funcionar
la primera columna sin ningun subproducto removible para conseguir un producto de tope que comprende acetona,
cumeno, alfa-metilestireno, agua y la mayor parte de la hidroxiacetona. Después, este producto de tope puede
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separarse en una columna de acetona pura posterior, como se muestra en el documento US 5.510.543, para
obtener un producto inferior que comprende cumeno, agua e hidroxiacetona. Después, este producto inferior puede
separarse en un colector sedimentador y tratarse, como se ha analizado anteriormente con referencia a la figura 1.

Ejemplos
Ejemplo comparativo:

Un producto de escision contiene el 42% en peso de fenol, el 26% en peso de acetona, el 25% en peso de cumeno,
el 3,1% en peso de alfa-metilestireno, 200 ppmp disueltas de acido sulfurico y 1500 ppmp de hidroxiacetona ademas
de otros componentes organicos. Todas las concentraciones se refieren a la cantidad total de componentes
organicos (libres de agua). Ademas, esta presente el 1% en peso de agua disuelta. Debe afiadirse el 10% en peso
de mas agua fresca, con respecto a la cantidad total del producto de escisién al producto de escision para saturar el
producto de escisién con agua y para formar una fase acuosa que contenga sales. Las sales son las procedentes de
la neutralizacién afiadiendo una cantidad suficiente de sulfato sédico para ajustar el pH en la fase acuosa alrededor
a aproximadamente 6. En la primera columna de destilacién se recoge agua como una descarga lateral que contiene
el 90% de la hidroxiacetona dando como resultado una concentracion de aproximadamente el 1,23% en peso de
hidroxiacetona en el agua. El fenol en bruto como el producto inferior contiene 340 ppmp de hidroxiacetona. El agua
se extrae del proceso y se envia a tratamiento adicional, entre otros a tratamiento bioldgico.

Ejemplo:

El producto de escision del ejemplo comparativo se mezcla con agua del reactor de oxidacion de hidroxiacetona. El
agua contiene el 0,1% en peso de hidroxiacetona residual y fenato sddico. La concentracion resultante de
hidroxiacetona en el producto de escision es de aproximadamente 1590 ppmp. Se afade algo de acido sulfurico
para ajustar el pH a aproximadamente 6. En la primera columna de destilacion se recoge agua como una descarga
lateral que contiene el 90% de la hidroxiacetona dando como resultado una concentracién de aproximadamente el
1,30% en peso de hidroxiacetona en el agua. El fenol en bruto como el producto inferior contiene 360 ppmp de
hidroxiacetona. El agua se mezcla con una solucién acuosa del 40% en peso de fenato sédico en una proporciéon en
peso de 1:0,1 y entra en contacto con oxigeno puro a 95 °C. La velocidad de conversién de la hidroxiacetona es del
92%, dando como resultado de esta manera una concentracion residual de hidroxiacetona del 0,1% en peso. El
agua se recicla completamente para dar la neutralizacion del producto de escision.

A partir de la comparacion del ejemplo comparativo y el ejemplo de la presente invencion es evidente que se evita
una corriente de aguas residuales adicional sin comprometer la calidad de la corriente de fenol en bruto en funcion
de la concentracion de hidroxiacetona.
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REIVINDICACIONES
1. Un procedimiento para producir fenol que comprende:

a) oxidar cumeno para formar un producto de oxidacién que contiene hidroperéxido de cumeno;

b) escindir dicho producto de oxidacion usando un catalizador acido para formar un producto de escision que
contiene fenol, acetona e impurezas;

) neutralizar y lavar dicho producto de escision con un medio acuoso basico para obtener un producto de escision
neutralizado;

d) separar dicho producto de escisidon neutralizado mediante al menos una etapa de destilacidon en al menos una
fraccidon que contiene fenol y una fraccién acuosa que comprende hidroxiacetona;

e) tratar dicha fracciéon acuosa con un agente de oxidacion en presencia de una base para obtener un medio acuoso
basico reducido en hidroxiacetona;

f) reciclar al menos una porcién de dicho medio acuoso basico para la etapa de neutralizacién y lavado c); y

g) recuperar fenol de dicha fraccion que contiene fenol obtenida en la etapa d).

2. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que en la etapa e) dicha base se afiade a la fraccion acuosa anterior
al tratamiento de oxidacion.

3. El procedimiento de la reivindicacion 2, en el que la base se afiade en una cantidad de forma que se ajuste el pH
para que sea mayor de 8, preferiblemente que esté entre 10y 12.

4. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que en la etapa €) dicha base es una
solucién acuosa de fenato sddico.

5. El procedimiento de la reivindicacion 4, en el que la concentracion de fenato sodico en la soluciéon de fenato
sédico es del 5 al 50, preferiblemente del 30 al 45, mas preferido del 40 al 45 por ciento en peso.

6. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que en la etapa de tratamiento e) la hidroxiacetona se convierte en
productos de oxidacién neutralizados, preferiblemente al menos el 90% de la hidroxiacetona se convierte en
productos de oxidacion neutralizados, ajustando la temperatura y el tiempo de residencia.

7. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el contenido de acetona de dicha
fraccion acuosa es menos del 0,1 por ciento en peso.

8. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la temperatura en la etapa de
tratamiento e) es 20-150 °C, preferiblemente de 80 a 120 °C, mas preferido de 90 a 110 °C.

9. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que en la etapa de neutralizacion y lavado
c¢) la mezcla del producto de escisién y el medio acuoso es heterogéneo y después de la etapa de neutralizaciéon y
lavado c) y anterior a la etapa de separacion d) la mezcla heterogénea se separa en fases en una fase acuosa que
contiene al menos una parte de los productos de oxidacion neutralizados de hidroxiacetona y una fase organica de
agua que se administra a la etapa de separacion d).

10. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que dicha fraccién acuosa obtenida en la
etapa de separacion d) comprende mas del 90% de la hidroxiacetona presente en el producto de escision
neutralizado administrado a la etapa de separacion d).

11. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el fenol en bruto obtenido a partir de
la etapa de separacion d) comprende metilbenzofurano e hidroxiacetona y se trata pasando la corriente de fenol en
bruto a través de al menos dos reactores conectados en serie, conteniendo los reactores una resina de intercambio
iénico acida, por lo que la temperatura en los reactores sucesivos disminuye en la direccion del flujo de la corriente
de fenol para que la temperatura en el primer reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol esté entre 100
°C y 200 °C, y la temperatura en el ultimo reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol esté entre 50 °C y
90 °C sin una etapa de separacion térmica entre cualquiera de los dos reactores sucesivos.

12. El procedimiento de la reivindicacion 11, en el que se emplean de 2 a 4 reactores conectados en serie.
13. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones 11 6 12, en el que la temperatura en el primer reactor en
la direccién del flujo de la corriente de fenol esta entre 100 °C y 150 °C, preferiblemente entre 100 °C y 120 °C, y la

temperatura en el ultimo reactor en la direccién del flujo de la corriente de fenol esta entre 50 °C y 70 °C.

14. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones 11-13, en el que los reactores contienen la resina de
intercambio iénico acida en una disposicion de lecho fijo.
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15. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones 11-14, en el que la corriente de fenol se pasa a través de
un intercambiador de calor entre un primer reactor y un segundo reactor sucesivo usando un efluente de fenol mas
frio de un reactor situado corriente abajo del primer reactor como refrigerante en el intercambiador de calor.
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FIGURA 1
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