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DESCRIPCION
Procedimiento para la preparacién de fenol

La presente invencién se refiere a un procedimiento para el tratamiento de fenol, en particular a un procedimiento
continuo para la eliminacion de hidroxiacetona, asi como metilbenzofurano de una corriente de fenol bruto.

Antecedentes de la invencidon

El procedimiento para la preparacion de fenol a partir de cumeno es muy conocido. En este procedimiento, el
cumeno se oxida en primer lugar por el oxigeno del aire para dar hidroperéxido de cumeno. Esta etapa del
procedimiento se suele llamar oxidacién. En la segunda etapa de reaccion, la llamada escision, el hidroperoxido de
cumeno se escinde en fenol y acetona usando un acido mineral fuerte como catalizador, por ejemplo, acido sulfarico.
El producto de esta segunda etapa de reaccion, el llamado producto de escision, se fracciona por destilacion.

Los requisitos de pureza para la comercializacién del fenol son cada vez mas estrictos. Por consiguiente, con el fin
de operar una planta de produccion de fenol econémicamente, el rendimiento global y la selectividad para dar el
producto final deseado tiene que ser mejorado y las impurezas formadas durante cualquiera de las etapas de
reaccion descritas anteriormente tienen que ser eliminadas lo mas cuantitativamente posible con la menor pérdida
posible del producto final deseado, especialmente fenol y acetona, con baja inversion y costes variables,
especialmente los costes de energia. Los subproductos predominantes formados en las etapas de oxidacion son el
alcohol dimetilbencilo y la acetofenona. La acetofenona sale del procedimiento con los componentes de alto punto
de ebullicién de la destilacién. El alcohol dimetilbencilico se deshidrata en la etapa de escisidon dando el alfa-
metilestireno que forma parcialmente dimeros de alto punto de ebullicion y cumilfenoles en la etapa de escision del
catalizador acido. Los componentes de alto punto de ebullicion se separan del fenol en la etapa de destilacion. El
alfa-metilestireno sin reaccionar se separa y se hidrogena con el fin de formar cumeno que se recicla en el
procedimiento. Dependiendo de la demanda del mercado, el alfa-metil-estireno también se puede purificar ain mas y
venderse como producto de valor. Por lo tanto, uno de los puntos de atencién en el estado de la técnica es como
operar la etapa de oxidacion, asi como la etapa de escisién con el fin de reducir la formacién de estos componentes
de alto punto de ebullicién que pueden ser considerados como pérdidas de cumeno directas. Por ejemplo, la
escision de estos procedimientos se describe 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 ebullicién, se forman otros componentes en la escisiéon, 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 por destilacién. La hidroxiacetona es normalmente también la impureza con la
concentracion mas alta en el producto obtenido de la etapa de escision. La concentracién de hidroxiacetona en el
producto de escisién puede variar entre 200 y 3.000 ppm (partes por millén) en peso.

Por lo tanto, se han hecho grandes esfuerzos en la técnica anterior para eliminar y separar la hidroxiacetona del
producto obtenido 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 el elevado flujo de volumen del
producto de escision debe ser procesado. Ademas, en el documento US 6.875.898, el elevado flujo de volumen del
producto de escisién debe ser tratado con un agente oxidante, lo que puede causar enormes esfuerzos para operar
el procedimiento de forma segura.

Antes de la destilacion, el producto de escision se neutraliza con una solucién acuosa basica, tal como fenato de
sodio 0 sosa caustica. El producto de escision, que esta saturado con agua se procesa a continuacién por
destilacién. Un procedimiento bien conocido es el de separar la mayor parte de la hidroxiacetona con una fase
acuosa que se separa en la primera columna de destilacion, mientras que el fenol bruto junto con los componentes
de alto punto de ebullicién se recogen como el producto del fondo, como se describe en el documento US 3.405.038
o en el documento US 6.657.087. En cualquier caso, el fenol bruto que se procesara adicionalmente en columnas
sucesivas todavia tendra concentraciones de hidroxiacetona, 2-metilbenzofurano y éxido de mesitilo de unas 100
ppm en peso que no son tolerables en el fenol puro ni siquiera en el fenol de alta pureza.

El documento DE-AS 1 668 952 divulga un procedimiento para eliminar los componentes que contienen carbonilo,
como 6xido de mesitilo, iso6xido de mesitilo, metilisobutilcetona, hidroxiacetona y acetofenona, a partir de fenol bruto
haciendo pasar el fenol bruto sobre resinas acidas de intercambio idnico a temperaturas entre 45 y 200 °C,
preferiblemente entre 80 y 150 °C.

Esta referencia divulga también la posibilidad de usar dos resinas de intercambio i6nico diferentes por lo que
cuando se utiliza una combinacién de tales catalizadores, se pueden utilizar diferentes temperaturas con el fin de
optimizar la eficiencia de cada tipo de catalizador. Esta referencia no dice absolutamente nada con respecto a la
eliminacion de metilbenzofurano ni divulga esta referencia que los reactores que contienen la resina de intercambio
i6nico se accionan con un perfil de temperatura bien definida a lo largo de la serie de reactores.
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Como se evidencia en la parte introductoria del documento DE-A 199 51 378, el procedimiento divulgado en DE-AS
1 668 952 no es adecuado para eliminar compuestos de carbonilo de baja actividad como metilisobutilcetona y
metilciclopentenona y compuestos como metilbenzofurano. En consecuencia, el procedimiento descrito en el
documento DE-AS 1 668 952 no resuelve el problema de la eliminacion de hidroxiacetona, ni tampoco del
metilbenzofurano a partir de una corriente de fenol bruto.

En el documento US-A-5.414.154 se describe un procedimiento para la purificacién de fenol en el que una corriente
de fenol se pone en contacto con una resina de intercambio i6nico a temperaturas de entre 70 y 120 °C. Se hace
hincapié en la patente en que la eficacia del tratamiento con una resina de intercambio iénico aumenta al aumentar
la temperatura, teniendo en cuenta el intervalo de estabilidad de la temperatura de la resina. Pero es evidente que,
ademas, el metilbenzofurano so6lo se puede separar de la corriente de fenol bruto si la concentracién de
hidroxiacetona inicial en la corriente de fenol bruto esta por debajo de 260 ppm en peso y preferiblemente la
hidroxiacetona se elimina por completo con el fin de tener hidroxiacetona presente en una cantidad de 10 ppm en
peso con el fin de eliminar eficazmente el metilbenzofurano cuando se pone en contacto la corriente de fenol bruto
con la resina de intercambio iénico.

En consecuencia, el procedimiento descrito en el documento US-5.414.154 requiere una eliminacion eficaz de la
hidroxiacetona en unidades de etapas anteriores a la purificacion en la resina de intercambio i6nico. Esto es una
desventaja, ya que cualquier retirada de hidroxiacetona en unidades de etapas anteriores a la purificacion de la
resina de intercambio iénico significa un esfuerzo adicional en términos de costes de inversion y costes variables.
Ejemplos de tales procedimientos se describen en los documentos US-A-6.066.767, US-A-6.630.608, US-A-
6.576.798 y US-A-6.875.898.

El documento DE-A 1 995 373, teniendo en cuenta las desventajas del documento DE-A 1 668 952 de que el 2-
metilbenzofurano no se puede separar efectivamente por el procedimiento divulgado en este documento y la
desventaja de la ensefianza del documento US-5.414.154 de que el metilbenzofurano so6lo se puede eliminar
eficazmente del fenol bruto si el contenido de hidroxiacetona de la corriente de fenol bruto tratada con la resina de
intercambio idnico esta por debajo de un cierto limite, sugiere un procedimiento de dos pasos de poner en contacto
la corriente de fenol bruto con una resina de intercambio idnico con un paso de separacién térmica, como una etapa
de destilacién, entre los dos pasos de contacto con el fenol bruto con una resina de intercambio iénico &cida. Este
procedimiento tiene la gran desventaja de que es necesaria una etapa de destilacion adicional, lo que aumenta
considerablemente los costes de inversién y energia de todo el procedimiento.

Por ultimo, la ensefianza del documento US 2005/0137429 trata de evitar estos inconvenientes de la purificacion de
varios pasos de fenol bruto con el fin de eliminar la hidroxiacetona y el metilbenzofurano mediante el uso de un
procedimiento de un solo paso mediante el cual el fenol bruto se pone en contacto con una resina de intercambio
ibnico a bajas temperaturas entre 50 y 100 °C. Aunque este procedimiento de un solo paso es de hecho muy
efectivo en reducir la hidroxiacetona, asi como el metilbenzofurano, este procedimiento necesita volimenes
relativamente altos del reactor y/o resinas de intercambio i6nico altamente activadas, debido a la velocidad de
reaccion mas baja a estas temperaturas relativamente bajas.

En vista de la técnica anterior como se discutié anteriormente, todavia hay una necesidad de un procedimiento
eficaz y econémico para la purificacion de fenol bruto para reducir hidroxiacetona, asi como metilbenzofurano y otras
impurezas con el fin de producir fenol de alta pureza.

Resumen de la invencidn

Este objetivo ha sido sorprendentemente conseguido con un procedimiento continuo para el tratamiento de una
corriente de fenol bruto que comprende metilbenzofurano e hidroxiacetona y haciendo pasar la corriente de fenol
bruto a través de al menos dos reactores conectados en serie que contienen una resina de intercambio i6nico acida,
por lo que la temperatura en los reactores sucesivos disminuye en la direccién del flujo de la corriente de fenol de
manera que la temperatura en el primer reactor en la direccién del flujo de la corriente de fenol esta entre 100 °C y
200 °C y la temperatura en el tltimo reactor en la direccién del flujo de la corriente de fenol estéd entre 50 °C y 90 °C
sin una etapa de separacioén térmica entre cualquiera de dos reactores sucesivos.

Contrariamente a las ensefianzas de las referencias de la técnica anterior, los presentes inventores se han dado
cuenta de que mediante el uso de una pluralidad de reactores en serie que contienen la resina de intercambio idnico
acida y, lo que es mas importante, ajustando un perfil de temperatura a lo largo de la serie de reactores como se
definié anteriormente, se puede purificar una corriente de fenol bruto hasta un bajo contenido de hidroxiacetona, asi
como metilbenzofurano sin retirar inicialmente la hidroxiacetona antes del contacto con la resina de intercambio
i6nico acida y sin una etapa de destilacion que consume energia entre los dos reactores que comprenden la resina
de intercambio i6nico acida. Ademas es sorprendente que, aunque al menos haya que utilizar dos reactores, la
velocidad espacial en peso por hora global del procedimiento de acuerdo con la presente invencién es
considerablemente mas alta que para el procedimiento de una etapa descrita en el documento US 2005/0137429
con el efecto de que el volumen total del reactor requerido de acuerdo con la presente invencion sea aun mas bajo
que para el procedimiento de un solo paso, como se describe en el documento US 2005/0137429.
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El procedimiento para el tratamiento de una corriente de fenol bruto se puede integrar faciimente en un
procedimiento para la preparacién de fenol. Por lo tanto, la presente invencion también se refiere a un procedimiento
para la preparacion de fenol que comprende:

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

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

c¢) separar dicho producto de escisién en una pluralidad de corrientes de producto, una de dichas corrientes de
producto es una corriente de fenol bruto que comprende hidroxiacetona y metilbenzofurano;

d) tratar dicha corriente de fenol bruto con el procedimiento tal como se define anteriormente, para formar una
corriente de fenol tratada, con un contenido reducido hidroxiacetona y metilbenzofurano y

e) someter dicha corriente de fenol tratada a una destilacion para obtener un fenol purificado.

Descripcion detallada de la presente invencion

El fenol bruto que puede ser purificado eficazmente por el procedimiento de la presente invencion contiene como
impurezas predominantemente hidroxiacetona, asi como metilbenzofurano. La concentracion de hidroxiacetona
puede ser de hasta 1000 ppm en peso y la concentracién de metilbenzofurano puede ser de hasta 200 ppm. Una de
las ventajas de la presente invencién es que la hidroxiacetona, asi como el metilbenzofurano se puede quitar con
eficacia incluso si la concentracion de hidroxiacetona es mas de 260 ppm en peso. Por lo tanto, una corriente de
fenol bruto que comprende hasta 1000 ppm en peso, preferiblemente mas de 260 ppm en peso a 1000 ppm en peso
de hidroxiacetona y hasta 200 ppm en peso, preferiblemente de 50 a 200 ppm en peso de metilbenzofurano puede
ser purificada con éxito.

Ademas de hidroxiacetona y metilbenzofurano pueden estar presentes otras impurezas:

Oxido de mesitilo hasta 1000 ppm en peso,
2-fenilpropionaldehido hasta 500 ppm en peso,
metilisobutilcetona hasta 500 ppm en peso,
acetofenona hasta 500 ppm en peso,
3-metilciclohexanona hasta 500 ppm en peso,
alfa-metilestireno hasta 2000 ppm en peso,
fenilbutenos hasta 1000 ppm en peso.

Estos intervalos de concentraciéon cubren las concentraciones pertinentes de estos componentes en el fenol bruto,
que se separa de la acetona, cumeno y alfa-metil-estireno, agua y componentes de alto punto de ebullicién antes de
la purificacion sobre una resina de intercambio i6nico.

Al entrar en contacto la corriente de fenol bruto con la resina de intercambio ibénico acida, la hidroxiacetona y el
metilbenzofurano reaccionan con los productos de alto punto de ebullicion. El 6xido de mesitilo reacciona con el
fenol y da lugar a componentes de alto punto de ebullicién y agua. En presencia de agua, que también se forma por
la reaccion entre fenol y hidroxiacetona, partes del 6xido de mesitilo se pueden descomponer en acetona en la
resina de intercambio i6nico acida. La acetona puede reaccionar adicionalmente con fenol para dar bisfenol A.
Ademas de la hidroxiacetona y del éxido de mesitilo hay 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, tales como alfa-
metilestireno y fenilbutenos que son componentes indeseables en el fenol purificado. Al igual que los componentes
que contienen carbonilo, los hidrocarburos insaturados forman componentes de alto punto de ebulliciéon con el fenol
cuando entran en contacto con resinas de intercambio idnico acidas. Se observd que, incluso si estas otras
impurezas estan presentes en el fenol impuro, la conversion de hidroxiacetona y metilbenzofurano no se ve afectada
de manera adversa. Por otra parte, la conversién de estos componentes de impurezas adicionales en componentes
de alto punto de ebullicibn siempre se completa cuando se completa la conversion de hidroxiacetona vy
metilbenzofurano. Por consiguiente, el procedimiento de la presente invencion permite la conversion de todas las
impurezas no deseadas en el fenol bruto en componentes de alto punto de ebulliciébn que se pueden eliminar
facilmente del fenol purificado en una etapa de destilacion final, después de que el fenol bruto haya entrado en
contacto con la resina de intercambio i6nico acida de acuerdo con el procedimiento de acuerdo con la presente
invencion.

Después del contacto del fenol bruto con la resina de intercambio idnico acida, se puede obtener una concentracion
final de hidroxiacetona de menos de 1 ppm en peso y concentraciones de metilbenzofurano de menos de 20 ppm en
peso, preferiblemente menos de 10 ppm en peso. Como se menciond anteriormente, el resto de las impurezas se
convirtieron cuantitativamente en componentes de alto punto de ebullicién. Por lo tanto, el procedimiento de acuerdo
con la presente invencién es muy adecuado para preparar fenol de alta pureza. El niUmero de reactores que
contienen la resina de intercambio iénico acida conectados en serie y, por lo tanto, el nimero de diferentes niveles
de temperatura de acuerdo con la presente invencion no esta particularmente restringido, pero teniendo en cuenta
las consideraciones econdmicas en términos de costes de inversidn y los costes variables, se prefiere un nimero de
dos a cuatro reactores conectados en serie, siendo los mas preferidos dos reactores conectados en serie. Por lo
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tanto, de acuerdo con esta forma de realizacion mas preferida, el procedimiento se lleva a cabo a dos niveles de
temperatura distinguidos.

Como se explicara con mas detalle en los ejemplos, los presentes inventores han encontrado que la desactivacién
de la resina de intercambio idnico comercial se correlaciona muy bien con el grado de utilizacién. 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 cierto periodo de tiempo. Para un reactor continuo de flujo de pistén esta es la cantidad total de
fenol tratado por area de seccién transversal del reactor.

Después de un alto grado de utilizacion, la actividad del catalizador es solo cierto porcentaje de la del catalizador
nuevo. Sorprendentemente, la temperatura que es necesaria para compensar la desactivacién a una velocidad
espacial en peso por hora (WHSV) constante, aumenta proporcionalmente al grado de utilizacion, tal como se
muestra en la figura. 1. Desde el punto de vista de las consideraciones practicas, la temperatura maxima es de 200
°C con el fin de evitar cualquier degradacién térmica de las resinas de intercambio i6nico comerciales.

Por otra parte, se encontr6 que para una corriente de fenol que comprende metiloenzofurano, asi como cantidades
considerables de hidroxiacetona, por ejemplo, de hasta 200 ppm en peso de metilbenzofurano y hasta 1.000 ppm en
peso de hidroxiacetona, es necesaria una temperatura en el Ultimo reactor por debajo de 90 °C para obtener una
cantidad residual de metiloenzofurano por debajo de 20 ppm en peso, preferiblemente por debajo de 70 °C para
obtener una cantidad residual de metilbenzofurano por debajo de 10 ppm en peso. Desde el punto de vista de las
consideraciones practicas, la temperatura no debe estar por debajo de 50 °C con el fin de evitar un volumen
demasiado alto del reactor incluso con catalizador fresco.

Una de las ventajas de tener una pluralidad de niveles de temperatura diferentes para el contacto del fenol bruto con
la resina de intercambio i6nico acida es que la resina de intercambio i6nico acida utilizada o parcialmente utilizada
puede ponerse en contacto a temperaturas relativamente elevadas que, por ejemplo, favorecen la conversion de la
hidroxiacetona, pero no la conversion del metilbenzofurano, con el resultado de que incluso con un catalizador usado
o parcialmente usado debido a las altas temperaturas, se puede mantener una alta actividad del catalizador ya
gastado. Por otra parte, en el nivel de baja temperatura, se puede emplear catalizador fresco o sélo parcialmente
utilizado, favoreciendo las bajas temperaturas la conversién de metilbenzofurano y puesto que el catalizador es
todavia relativamente fresco, se puede conseguir una alta actividad de catalizador incluso a bajas temperaturas. En
consecuencia, se puede conseguir un equilibrio 6ptimo de selectividad del contacto con la resina de intercambio
ionico &cida al mismo tiempo que se garantiza una actividad 6ptima del catalizador resultante en una velocidad
espacial en peso por hora comparativamente alta, reduciendo asi el volumen de catalizador necesario para el
tratamiento de una corriente especifica de fenol.

Este efecto sinérgico de la optimizacion de la selectividad del catalizador con respecto a la hidroxiacetona y al
metilbenzofurano y la actividad del catalizador en funcién del grado de desactivacion del catalizador utilizando el
perfil de temperatura reivindicado nunca se habia conocido ni era derivable de la técnica anterior.

Una ventaja adicional de la presente invencién es que, cuando varios reactores estdn conectados en serie,
incluyendo al menos un reactor de repuesto, en un procedimiento continuo, el catalizador completamente gastado
se puede eliminar facilmente de la linea del procedimiento. El reactor con el catalizador mas gastado que esta en el
nivel de temperatura mas alta y, por lo tanto, en el extremo superior puede ser desconectado de la linea, y el reactor
con catalizador fresco entrara en la linea en el nivel de temperatura mas bajo, por lo tanto en el extremo inferior de la
linea. En el reactor que esta desconectado de la linea, el catalizador gastado se sustituira por catalizador fresco o
regenerado en una etapa de procedimiento separada con el fin de retener la actividad inicial del catalizador fresco.
Este reactor reactivado a continuacion, puede entrar en la linea del nivel de temperatura mas bajo, tan pronto como
el reactor en el nivel de temperatura mas alta, en el que el catalizador se ha desactivado a un nivel no deseado, se
retira de la linea. Esto permite un procedimiento continuo en el que la eficiencia de la purificacion es
aproximadamente constante a lo largo del tiempo, resultando en un producto de especificacion casi constante que es
extremadamente importante para un producto de gran volumen como el fenol.

Se prefiere el uso de reactores del mismo tamano. Por lo tanto, en cada posicion en la linea, la WHSV para una
determinada corriente de fenol es la misma y no cambia al cambiar las posiciones de los reactores en la linea. Las
temperaturas necesarias en los reactores con resinas de intercambio idnico de diferentes actividades se pueden
determinar facilmente con la Figura 1.

Ademas, se puede usar una pluralidad de reactores conectados en paralelo para cada nivel de temperatura. Por lo
tanto, es muy facil adaptar el procedimiento de tratamiento para un rendimiento cambiante. Una vez mas, se prefiere
usar reactores del mismo tamaro y el mismo nimero de reactores en cada nivel de temperatura.

Adicionalmente, es posible utilizar una integracién de calor de la corriente de fenol que va a través de los reactores
con el fin de minimizar el consumo de energia. Por ejemplo, la corriente de fenol se puede pasar a través de un
intercambiador de calor entre un primer reactor y un segundo reactor sucesivo utilizando un efluente de fenol mas
frio procedente de un reactor situado posteriormente al primer reactor como refrigerante en el intercambiador de
calor. Esta forma de realizacion permite enfriar la corriente de fenol entre dos reactores sucesivos mientras que al
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mismo tiempo la corriente de fenol que sale del Gltimo reactor en el nivel de temperatura mas bajo, cuando se usa
como refrigerante en el intercambiador de calor, se calienta de modo que se reduce el consumo de energia en la
etapa de destilacion posterior para eliminar los componentes de alto punto de ebullicién.

Ademads, se pueden usar intercambiadores de calor adicionales entre dos reactores sucesivos que emplean
refrigerantes convencionales, como agua de enfriamiento para ajustar la temperatura de la corriente de fenol al nivel
deseado.

De acuerdo con una realizacion de la presente invencion, se utilizan vasos alargados como reactores, donde los
vasos se disponen preferiblemente en una orientacion vertical de modo que el fenol fluye desde la parte superior a la
parte inferior del reactor. Aunque también es posible utilizar un flujo en direccién ascendente en recipientes
verticales o utilizar recipientes horizontales.

De acuerdo con una forma de realizacién preferida de la presente invencidn, los reactores contienen la resina de
intercambio i6nico acida en un lecho fijo. Preferiblemente, la velocidad superficial del liquido en el lecho fijo de la
resina de intercambio i6nico es de 0,5 a 5 mm/seg, preferiblemente de 1,0 a 3,0 mm/seg y mas preferido de 1,5 a 2
mm/seg.

Cualquier resina de intercambio idnico acida se puede utilizar como el catalizador de acuerdo con la presente
invencién. Tal como se utiliza en la presente memoria, 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 las
partes activas que se pueden eliminar ya sea por la disociacién en solucién o por la sustituciéon con otros iones
positivos. Las partes activas de las resinas tienen diferentes fuerzas de atraccion para los diferentes iones y esta
atraccién selectiva sirve como medio para el intercambio de iones. Ejemplos de resinas de intercambio i6nico acidas
adecuadas incluyen la serie de copolimeros de estireno reticuladas con divinilbenceno sulfonado, tales como, por
ejemplo Amberlyst 16, disponible comercialmente de Rohm & Haas, K2431, disponible comercialmente de Lanxess,
CT-151, disponible comercialmente de Purolite.

Otras resinas adecuadas pueden ser obtenidas comercialmente de productores, tales como Lanxess, Rohm and
Haas Chemical Company y Dow Chemical Company.

El punto clave de la presente invencién es el uso de un determinado perfil de temperatura a lo largo de la serie de
reactores que contienen la resina de intercambio i6nico acida como se definié anteriormente. De acuerdo con la
presente invencion, la temperatura en el primer reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol es de al
menos 100 °C y la temperatura del Ultimo reactor en la direccion 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 de 200 °C como maximo,
preferiblemente de 150 °C como maximo y lo mas preferido 120 °C como maximo. La temperatura en el dltimo
reactor en la direccion del flujo de la corriente de fenol es de al menos 50 °C.

La invencién se describira ahora con mas detalle con referencia a las realizaciones especificas mostradas en las
figuras adjuntas.

La figura 1 muestra la funcion de la actividad del catalizador y la temperatura del reactor dependiente de la
utilizacion de catalizador tal como se determina en el ejemplo 1.

La figura 2 muestra una ilustracion esquematica de una realizacién de acuerdo con la presente invencion con
dos reactores conectados en serie.

La Figura 3 muestra una realizacién alternativa de la presente invencion con tres grupos de tres reactores en
paralelo conectados en serie.

Haciendo referencia a la Figura 2, el fenol impuro se hace pasar a través de un reactor de lecho fijo 2 que se llena
con una resina de intercambio idnico &cida. La temperatura puede ser de hasta 200 °C. Después de dejar el primer
reactor, el fenol se enfria en el intercambiador de calor 3 con fenol 8 més frio procedente de la salida del segundo
reactor 7. El fenol finalmente se enfria hasta la temperatura baja deseada en el intercambiador de calor 4 utilizando
una corriente de refrigeracion 5 adecuada, como por ejemplo agua o cualquier otra corriente del procedimiento que
permite que se enfrie el fenol, pero evitando cualquier cristalizacion del fenol en el sistema de tuberias. La
temperatura final del fenol 6 es de al menos 50 °C. El fenol 6 se pasa sobre el segundo reactor 7 para completar la
conversion de todas las impurezas relevantes. La corriente de fenol 9 se envia a una columna de destilacién final
para separar los componentes de alto punto de ebullicion que se forman durante el tratamiento en la resina de
intercambio idnico acida en los reactores 2 y 7. Debido a la flexibilidad de la temperatura, son tolerables cantidades
relativamente altas de hidroxiacetona ademas de metilbenzofurano en la alimentacion incluso cuando se utilizan
resinas gastadas con baja actividad en el primer reactor. Esto se ilustrara en los ejemplos a continuacién en mas
detalle.
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Haciendo referencia a la Figura 3, el fenol 1 impuro se hace pasar a través de tres reactores 7 a 9 en paralelo a una
temperatura alta. El fenol procedente de estos reactores se recombina con la corriente de 2 y se enfria hasta una
temperatura intermedia en el intercambiador de calor 3. El fenol 4 se trata de nuevo en tres reactores en paralelo a4
a ab. El fenol procedente de estos reactores se recombina con la corriente 5 y se enfria hasta la temperatura final en
el intercambiador de calor 6. El fenol 7 se trata finalmente a la temperatura mas baja en los tres reactores en
paralelo a1 a a3. La corriente de fenol 8 se envia a una columna de destilacion final para separar los componentes
de alto punto de ebullicion que se forman durante el tratamiento de la resina de intercambio i6nico acida en los
reactores al a a9. Las resinas en los reactores a1l a a3 tienen la actividad mas alta. Las resinas de los reactores a4
a ab tienen una actividad media y las resinas de los reactores a7 a a9 tienen la actividad mas baja. Por consiguiente,
después de un cierto periodo de tiempo de utilizacién de la resina, la posicion de los reactores al a a3 se cambiara
sucesivamente a la fila del medio y la posicién de los reactores a4 a a6 se cambiara sucesivamente a la fila de la
izquierda, como se indica por la linea discontinua. La resina residual 10 de los reactores a7 a a8 sera regenerada o
descargada. Los reactores a7 a a9 que contienen resina 11 fresca regenerada o repuesta estan posicionados en la
fila de la derecha como se muestra por la linea discontinua. Estos cambios en las secuencias del reactor se puede
hacer facilmente mediante el uso de una red de tuberias de interconexion entre todos los reactores incluyendo los
reactores de repuesto. Como se muestra en la Figura 2, es por supuesto posible cualquier integracion de calor entre
las corrientes de fenol mas frias y mas calientes en las secuencias de reactor como se muestra en la Figura 3.

Con el fin de demostrar los efectos beneficiosos de la presente invencién se dan los siguientes ejemplos.
Ejemplos
Ejemplo 1:

Una corriente de fenol impuro de 1 kg/h con 200 ppm en peso de hidroxiacetona se trata en una resina de
intercambio i6nico K2431 de Lanxess. El reactor de flujo de piston tiene un diametro de 0,025 m y una altura de 1,2
m. Por lo tanto velocidad espacial en peso por hora WHSV (toneladas de fenol por hora y por m3) en el reactor de
flujo de piston fue 1,7. La temperatura se ajust6é para obtener una concentracién final de aproximadamente 10 ppm
en peso de hidroxiacetona después del tratamiento. Se ha usado catalizador fresco, asi como muestras de
catalizador de una unidad de produccién con diferentes grados de utilizacion. La Figura 1 muestra la temperatura
que es necesaria para compensar la desactivacién con respecto a la conversion de la hidroxiacetona. La actividad
del catalizador fresco se puede definir como "1,0". Una temperatura de 70 °C es suficiente para convertir la
hidroxiacetona desde 200 hasta 10 ppm en peso de esta resina de intercambio i6nico fresca. La temperatura debe
aumentarse para obtener la misma conversion en resinas de intercambio i6nico que estan parcialmente utilizadas.
Por ejemplo, la temperatura debe ser aumentada hasta 123 °C para obtener la misma conversién de hidroxiacetona
en una resina de intercambio i6nico que tiene una cantidad acumulada de fenol de alrededor de 85.000 t/m?.

Ejemplo Comparativo 1:

El fenol impuro que contiene 1.000 ppm en peso de hidroxiacetona y 200 ppm en peso de metilbenzofurano es
tratado continuamente en un lecho fijo fresco de resina de intercambio i6nico CT 151 de Purolite a 120 °C. La
velocidad espacial en peso por hora WHSV es 3,3. Después de la etapa de purificacion, la concentracion de
hidroxiacetona es < 1 ppm en peso, pero la concentracién de metilbenzofurano es 78 ppm en peso y, por lo tanto,
demasiado alta. Esta concentraciéon de metilbenzofurano no puede reducirse ain mas a esta temperatura afadiendo
un reactor sucesivo, lo que implica la disminucién de la WHSV.

Ejemplo Comparativo 2

El fenol impuro segun el ejemplo comparativo 1 se trata continuamente en un lecho fijo fresco de resina de
intercambio iénico CT 151 de Purolite a 70 °C. La velocidad espacial en peso por hora WHSV debe ser 0,7 para
obtener concentraciones finales de hidroxiacetona de <1 ppm en peso y de metilbenzofurano de hasta < 10 ppm en
peso.

Ejemplo 2

El fenol impuro de acuerdo con el ejemplo comparativo 1 usando un aparato de acuerdo con la Figura 2 se trata al
principio de forma continua en un lecho fijo fresco de resina de intercambio iénico de Purolite CT a 151 a 120 °C con
una velocidad espacial en peso por hora WHSV de 10. A continuacion, el reactor con el fenol se enfriaa 70 °C y se
trata continuamente en un lecho fijo fresco de resina de intercambio iénico CT 151 de Purolite a 70 °C con una
velocidad espacial en peso por hora WHSV de 2. La concentracion final de hidroxiacetona es < 1 ppm en peso y
para el metilbenzofurano < 10 ppm en peso. En comparacion con el ejemplo comparativo 2, la misma especificacion
con una concentracion de metilbenzofurano < 10 ppm en peso se logra con menos de la mitad del volumen de
reaccion en total.

Ejemplo 3

Al igual que en el ejemplo 2, el fenol impuro de acuerdo con el ejemplo comparativo 1 se trata primeramente de
forma continua en un lecho fijo de resina de intercambio i6nico de Purolite CT 151 a 120 °C. La actividad es de s6lo
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20 % en comparacién con una resina de intercambio idnico fresca. La velocidad espacial en peso por hora WHSV es
2. A continuacién, el fenol se enfria a 70 °C y se trata continuamente en un lecho fijo fresco de resina de intercambio
i6nico a 70 °C con una velocidad espacial en peso por hora WHSV de 2. La concentracion final de hidroxiacetona es
<1 ppm en peso y para el metilbenzofurano 10 ppm en peso. En comparacién con el ejemplo comparativo 2, la
misma especificacién con una concentracién de metilbenzofurano < 10 ppm en peso se logra con sélo el 70 % del
volumen total de reaccion. Ademds, de nuevo, en comparacion con el ejemplo comparativo 2, la mitad del volumen
total del reactor se llena con una resina que tiene una baja actividad de sélo 20 % en comparacién con una resina
fresca, permitiendo asi un uso mas prolongado y, por lo tanto, mucho mayor de la resina de intercambio i6nico.
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento continuo para el tratamiento de una corriente de fenol bruto que comprende metilbenzofurano e
hidroxiacetona haciendo pasar la corriente de fenol bruto a través de al menos dos reactores conectados en serie,
conteniendo los reactores una resina de intercambio idnico acida, en donde la temperatura en los reactores
sucesivos disminuye en la direccién del flujo de la corriente de fenol de modo que la temperatura en el primer reactor
en la direccion del flujo de la corriente de fenol esta entre 100 °C y 200 °C y la temperatura en el ultimo reactor en la
direccion del flujo de la corriente de fenol esta 50 °C y 90 °C sin una etapa de separacién térmica entre cualquiera de
dos reactores sucesivos.

2. El procedimiento de la reivindicacion 1, en el que se emplean de 2 a 4 reactores conectados en serie.
3. El procedimiento de la reivindicacion 2, en el que el nimero de reactores es 2.

4. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que en cada nivel de temperatura estan
conectados en paralelo una pluralidad de reactores.

5. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, 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.

6. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la temperatura en el Gltimo reactor en
la direccién del flujo de la corriente de fenol esta entre 50 °Cy 70 °C.

7. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la concentraciéon inicial de
hidroxiacetona en la corriente de fenol bruto es de méas de 0 a 1.000 ppm en peso.

8. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la concentraciéon inicial de
metilbenzofurano en la corriente de fenol bruto es de mas de 0 ppm en peso a 200 ppm en peso.

9. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la corriente de fenol bruto comprende
ademas menos de 1.000 ppm en peso de 6xido de mesitilo, menos de 500 ppm en peso de 2-fenilpropionaldehido,
menos de 500 ppm en peso de metilisobutilcetona, menos de 500 ppm en peso de acetofenona, menos de 500 ppm
en peso de 3-metilciclohexanona, menos de 2000 ppm en peso de alfa-metil-estireno y menos de 1.000 ppm en
peso de fenilbuteno.

10. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que los reactores contienen la resina de
intercambio idnico acida en disposicion de lecho fijo.

11. El procedimiento de la reivindicacion 10, en el que la velocidad superficial del liquido en el lecho fijo de la resina
de intercambio idnico es de 0,5 a 5 mm/s.

12. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que los reactores son vasos alargados en
orientacion vertical.

13. El procedimiento de la reivindicaciéon 12, en el que la corriente de fenol fluye desde la parte superior a la parte
inferior del recipiente.

14. El procedimiento de cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la corriente de fenol se hace pasar a
través de un intercambiador de calor entre un primer reactor y un sucesivo segundo reactor utilizando como
refrigerante en el intercambiador de calor un efluente de fenol mas frio procedente de un reactor situado corriente
abajo del primer reactor.

15. 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 oxidacién usando un catalizador acido para formar un producto de escisién que
contiene fenol, acetona e impurezas;

c¢) separar dicho producto de escisién en una pluralidad de corrientes de producto, una de dichas corrientes de
producto es una corriente de fenol bruto que comprende hidroxiacetona y metilbenzofurano;

d) tratar dicha corriente de fenol bruto con el procedimiento de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1
a 14 para formar una corriente de fenol tratada, con un contenido reducido de hidroxiacetona y
metilbenzofurano y

e) someter dicha corriente de fenol tratada a una destilacion para obtener un fenol purificado.
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