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DESCRIPCION
Hidrogenacion catalizada de fenol

La invencion se refiere a un método para la hidrogenacion de un compuesto aromatico. La invencion en particular se
refiere a un método para la preparacion de ciclohexanona, ciclohexanol o una mezcla de los mismos en un proceso
continuo por hidrogenacion de fenol.

La ciclohexanona se puede emplear como disolvente industrial o como activador en reacciones de oxidacion.
También se utiliza como como intermedio, entre otros, en la produccién de acido adipico, resinas de ciclohexanona,
caprolactama, nailon 6 y nailon 6,6.

En la preparacién de ciclohexanona a partir de fenol, por lo general también se forma ciclohexanol (que puede ser
considerado como un producto intermedio util para la conversion adicional de ciclohexanona).

La ciclohexanona y/o ciclohexanol se pueden preparar convencionalmente a partir de fenol por hidrogenacion
catalitica en un reactor de hidrogenacién de fenol, por ejemplo, usando un catalizador de platino o un catalizador de
paladio. La reaccién se puede llevar a cabo en la fase liquida o la fase de vapor. [Kirk-Othmer Encyclopedia of
Chemical Technology, por ejemplo, 32 edicion, Vol 7 (1979) pagina 410-416; |. Dodgson et al. "A low Cost Phenol to
Cyclohexanone Process", Chemistry & Industry, 18 de diciembre de 1989, p 830-833; A. C. Dimian y C.S. Bildea
"Chemical Process Design, Computer-Aided Case Studies", Wiley-VCH Verlag GmbH&Co. KGaA, Weinheim,
Germany, Capitulo 5, pagina 129-172; o M.T. Musser "cyclohexanol and Cyclohexanone", Ullmann's Encyclopedia of
Industrial  Chemistry (72  Edicién, 2007), disponible a través de  medios electrdnicos
http://www.mrw.interscience.wiley.com/emrw/9783527306732/search/firstpage (en lo sucesivo "Musser")].

En los procesos convencionales generalmente se tiene que llegar a un compromiso entre el rendimiento del
producto deseado (ciclohexanona y/o ciclohexanol formados como porcentaje de la alimentacion de fenol) y la
selectividad de la reaccidon (ciclohexanona y/o ciclohexanol formados como porcentaje de fenol que se ha
convertido). Como se describe en los manuales anteriormente identificados hay varios factores que desempefian un
papel en el presente documento, incluyendo la temperatura, la eleccion del catalizador, y la relacién de alimentacion
de hidroégeno/fenol.

Un objetivo de la presente invencién es proporcionar un nuevo método para preparar un compuesto deseado por
hidrogenacion catalitica de un compuesto aromatico, en particular fenol, en uno o0 mas compuestos hidrogenados, en
particular, ciclohexanona, ciclohexanol o una mezcla de los mismos.

En particular, un objetivo es proporcionar un método de ese tipo que permita un aumento de la conversion del
compuesto aromatico, en particular, fenol, y/o una mayor selectividad hacia la formacién de uno o mas compuestos
deseados, en particular, ciclohexanona y/o ciclohexanol.

Ahora se ha encontrado que se cumplen uno o mas objetivos fundamentales para la invenciéon usando una ayuda
especifica, que puede estar en contacto con el catalizador antes de y/o durante la hidrogenacién de fenol.

En consecuencia, en un primer aspecto, la presente invencion se refiere a un método para la preparacién de
ciclohexanona, ciclohexanol o una mezcla de los mismos en un proceso continuo, que comprende fenol
cataliticamente hidrogenante introducido en un reactor que comprende un catalizador de hidrogenacion, en cuyo
método el catalizador de hidrogenacién es un catalizador soportado, que comprende un dopante seleccionado del
grupo de los hidroxidos de metales alcalinos, hidroxidos de metales alcalinotérreos, Oxidos de metales
alcalinotérreos, carbonatos de metales alcalinos y carbonatos de metales alcalinotérreos;

y en el que durante la hidrogenacién de fenol se introduce agua de forma continua o intermitente en el reactor, la
relacion de peso a peso de agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor que es, en promedio, de
0,0010 a 0,1 o inferior.

El soporte en las condiciones de reaccién y/o una conversion mejorada es un soporte seleccionado del grupo de la
alumina y el carbén activado.

La alumina se prefiere, en particular, para una forma de realizacion en la que el agua y el compuesto a hidrogenar se
introducen en el reactor en forma de vapor.

El carbdn activado es especialmente preferido para la forma de realizacion en la que en el agua y el compuesto a
hidrogenar se introducen en el reactor en forma de liquido.

Como se ilustra por los Ejemplos, a continuacion, el tratamiento de un catalizador de hidrogenacién con agua por
alimentacién continua o intermitente de agua (o de vapor) durante la reaccién de hidrogenacion, se traduce en un
aumento de la conversion de fenol. Aunque la conversion se mantiene a un nivel mas alto cuando el agua se afade
de forma continua, los inventores también han observado que cuando la alimentacién de agua se detiene y se
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continua la hidrogenacion de fenol, se observa una conversion mayor que en un método de referencia, en el que no
se ha introducido nada de agua en el reactor. Esto es especialmente importante si la alimentacion de agua se realiza
de forma intermitente.

Se prevé ademas que el agua también se pueda utilizar para mejorar un método para preparar uno o mas
compuestos distintos del ciclohexanol o ciclohexanona por hidrogenaciéon de un compuesto aromatico distinto del
fenol. En consecuencia, la presente invencion se refiere ademas a un método para hidrogenar cataliticamente un
compuesto aromatico introducido en un reactor que comprende un catalizador de hidrogenacion, en un proceso
continuo, en cuyo reactor se introduce agua de forma continua o intermitente.

Ademas de para la hidrogenacion de fenol, se prevé que un método de este tipo se pueda utilizar para la
hidrogenacion de un grupo funcional, por ejemplo hidroxilo, carbonilo, nitro, carboxilo o un enlace carbono-carbono
insaturado, tal como un enlace carbono-carbono insaturado de 1 oxo-2-propenilo (CH=CH- (C=0)-) o de otro
compuesto aromatico que comprende un sustituyente, en particular para la hidrogenacion de un grupo funcional de
un benceno sustituido en un compuesto hidrogenado correspondiente, como por ejemplo para la hidrogenacién de
nitrobenceno en anilina.

Ademas, se prevé que un método de este tipo se pueda utilizar para la hidrogenaciéon de un compuesto aromatico,
que comprende un anillo aromatico, en un compuesto ciclo-alifatico correspondiente, como por ejemplo para la
hidrogenacion de benceno en ciclohexano, o para la hidrogenacién de anilina en ciclohexilamina.

Los compuestos preparados de esta forma, por ejemplo, se pueden utilizar como disolvente o0 como intermedio para
otro compuesto deseado. Por ejemplo, el ciclohexano se puede oxidar para preparar ciclohexanona.

El término "o" como se usa en el presente documento, se define como "y/0" a menos que se especifique lo contrario.

El término "un" o "una" como se usa en el presente documento se define como "al menos uno" a menos que se
especifique lo contrario.

Cuando se hace referencia a un nombre (por ejemplo, un compuesto, un aditivo, etc.) en singular, esta previsto que
el plural esté incluido. Por lo tanto, cuando se hace referencia a un nombre especifico, por ejemplo, "compuesto”,
esto significa "al menos uno" de los mismos, por ejemplo, "al menos un compuesto”, a menos que se especifique lo
contrario.

Se observa que el documento DE-19727712 desvela un proceso de hidrogenacion, que se realiza de forma
discontinua y en el que se hace uso de un catalizador humedo que se introduce en el reactor después de la mezcla
con un componente alcalino que comprende del 20 % en peso al 200 % en peso de agua con relacién al
componente alcalino. Este documento, sin embargo, no desvela o sugiere la alimentacién continua o intermitente de
agua durante el transcurso de la reaccién de hidrogenacién que se realiza en modo continuo.

Ademas, se observa que el documento US-3998884 desvela la hidrogenacién de fenol, predominantemente en
ciclohexanol, usando un catalizador de niquel sobre 6xido de aluminio y cantidades controladas de hidrégeno y/o
agua en la mezcla de reaccion usada. Las cantidades de agua que se utilizan en dicha referencia, sin embargo, son
mucho mas altas que las cantidades de acuerdo con la presente invencién y con muchos otros catalizadores.
Ninguna de estas referencias de la técnica anterior, ni tampoco su combinacion, ensefia o sugiere los procesos de la
presente invencioén y los méritos de los mismos.

El documento EP1050339A1 describe catalizadores de hidrogenacion estables; en particular, para la hidrogenacion
de fenoles a las ciclohexanonas correspondientes. En él se describe un catalizador que comprende paladio sobre un
soporte de Al2O3 dopado con un metal del grupo 1A o lIA.

El reactor de hidrogenacién puede ser en particular cualquier tipo de reactor adecuado para la hidrogenacion del
compuesto a hidrogenar, en particular, cualquier reactor adecuado para la hidrogenacién de fenol. En particular, el
reactor se puede seleccionar entre reactores de lecho compacto, reactores de suspension, reactores de intercambio
de calor de carcasa y tubos con catalizador en los tubos y con generaciéon de vapor, y cualquier otro tipo de reactor
adecuado. Lo mas preferentemente, la hidrogenacion segun la invencion se lleva a cabo en un reactor de
intercambio de calor de carcasa y tubos.

Cuando en este documento se hace referencia al agua que se introduce en el reactor, el agua, en principio, puede
estar en cualquier forma; en particular el agua se puede introducir en el reactor en forma de fluido que comprende
agua. El fluido puede ser un vapor, tal como un vapor o una mezcla que comprende vapor de agua y un gas, tal
como hidrégeno, una mezcla que comprende vapor de agua y vapor de fenol o un vapor de otro compuesto a
hidrogenar; el fluido puede ser un liquido, tal como agua liquida o un liquido acuoso, o una mezcla que comprende
agua liquida y fenol liquido u otro compuesto liquido a hidrogenar; o el fluido puede ser una mezcla de un vapor y un
liquido.
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En una forma de realizacion especifica se introducen fenol (u otro compuesto a hidrogenar) y agua en el reactor en
forma de vapor. Para un método de ese tipo, se han conseguido buenos resultados en particular con un reactor de
lecho relleno.

En una realizacion especifica adicional se introducen fenol (u otro compuesto a hidrogenar) y agua en el reactor en
forma de liquido.

El agua normalmente se introduce en la reaccién de hidrogenacién proporcionando una relacion de peso a peso de
agua al compuesto a hidrogenar (en particular, fenol) que en promedio es de 0,0010-0,1 o inferior. Sin estar ligado
por la teoria, se cree que no hay ningun efecto beneficioso adicional en relacién con el aumento de la conversién del
compuesto a hidrogenar, por lo demas bajo las mismas circunstancias, por encima de dicha relacién. Por otra parte,
la presencia de una alta concentracion de agua en el producto preparado puede ser indeseable, y por lo tanto
generalmente no es conveniente una proporcion mas alta de lo deseable para mejorar la conversién. Si se desea, el
exceso de agua puede eliminarse, por ejemplo, mediante una técnica de evaporacion, por ejemplo, destilacién, pero
cuanta mas agua se deba eliminar, normalmente mayor es el consumo de la energia para llevar a cabo la
eliminacion de agua a un nivel maximo previsto. De acuerdo con ello, en particular en caso de que el producto final
deba contener poca agua o estar esencialmente libre de agua, la relacion de peso a peso de agua al compuesto a
hidrogenar (en particular, fenol) introducido en el reactor preferentemente es de 0,05 o inferior, de 0,02 o inferior o
de 0,015 o inferior.

En cuanto a la relacion minima de peso a peso de agua al compuesto a hidrogenar, se observa que este minimo
excede dicha relacion en el compuesto puro, que puede comprender trazas de ese compuesto.

Por ejemplo, el fenol puede contener trazas de agua, normalmente menos de 200 ppm (véase AC Dimian y CS
Bildea: "Chemical Process Design, Computer-Aided Case Studies", Wiley-VCH Verlag GmbH & Co, KGaA,
Mannheim, 2008, capitulo 5, pagina 130).

La relacién de peso a peso de agua al compuesto a hidrogenar - en particular fenol - en promedio es de 0,0010 a
0,10. En un método preferido de la invencién, dicha relacion en promedio es de al menos 0,0015. En un método
particularmente preferido, para lograr una mejor conversion dicha relacion en promedio es de al menos 0.004. En
una forma de realizacién especifica, dicha relaciéon es de al menos 0,010. Un intervalo particularmente preferido de
relacion de peso a peso de agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor esta en el intervalo de
0,0010 a 0,05, mas en particular en el intervalo de 0,0015 a 0,02.

En particular la alimentacién de agua puede ser beneficiosa para la hidrogenacién de un compuesto aromatico, tal
como fenol, en el que se hace uso de un catalizador soportado que comprende paladio y un soporte seleccionado
del grupo de la alumina y el carbén activado.

La concentracion de metal catalitico se puede seleccionar dentro de amplios limites. Por lo general, el metal
catalitico esta presente en una concentracién del 0,1 al 20 % en peso, basado en el peso del soporte, en particular
en una concentracién del 0,2 al 10 % en peso, basado en el peso del soporte, mas en particular en una
concentracion del 0,5 al 2 % en peso, basado en el peso del soporte.

En concreto, en un método en el que se introducen agua y el compuesto a hidrogenar, en particular fenol, en el
reactor en forma de vapor, la concentracién de metal catalitico, basado en el peso del soporte preferentemente esta
en el intervalo del 0,1 al 10 % en peso, mas preferentemente en el intervalo del 0,2 al 5 % en peso, o en el intervalo
del 0,5 al 2 % en peso.

En concreto, en un método en el que se introducen el agua y el compuesto a hidrogenar, en particular fenol, en el
reactor en forma de liquido, la concentracion de metal catalitico, basado en el peso del soporte preferentemente esta
en el intervalo del 0,2 al 20 % en peso, mas preferentemente en el intervalo del 1 al 15 % en peso, o en el intervalo
del 5 al 10 % en peso.

Como se ha mencionado anteriormente, el catalizador soportado comprende un dopante, en particular un dopante
seleccionado del grupo de los hidroxidos de metales alcalinos, hidréxidos de metales alcalinotérreos, éxidos de
metales alcalinotérreos, carbonatos de metales alcalinos y carbonatos de metales alcalinotérreos. Especificamente
preferidos son NaOH, KOH, carbonatos de sodio, y 6xidos de magnesio.

Por lo general, la concentracion total de dopante por lo general es de al menos el 0,5 % en peso, basado en el peso
total del catalizador (incluyendo el soporte y el componente cataliticamente activo). Preferentemente, la
concentracion esta en el intervalo del 0,5 al 2 % en peso.

Otras condiciones de reaccién, incluyendo una velocidad de alimentacion de hidrégeno, la temperatura en el reactor
y la presién de funcionamiento, se pueden basar en las condiciones adecuadas conocidas en la técnica, per se, por
ejemplo en condiciones descritas en la técnica anterior citada anteriormente o de la técnica anterior citada en la
misma.
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En una forma de realizacion especificamente preferida de la invencion, el fenol y el agua se introducen en una
suspension en el reactor en el que el catalizador esta presente en una fase liquida que comprende fenol y agua. En
aun otra forma de realizacién especificamente preferida de la invencion, el fenol se introduce en el reactor en forma
de liquido y el agua se introduce en el reactor en forma de vapor.

La invencion se ilustrara ahora mediante los siguientes experimentos comparativos y ejemplos sin estar limitados a
los mismos.

EXPERIMENTO COMPARATIVO A

Una mezcla gaseosa (el flujo total de gas asciende a 27,0 NI/h) con una presion total de 3,4 bares (340 kPa)
(presién absoluta), que consiste en fenol (0,14 bares -14 kPa-), hidrégeno (0,61 bares -61 kPa-) y nitrogeno (el
resto), se suministré de forma continua a un reactor tubular. El diametro interior de este reactor tubular era de 4,55
mm. El lecho catalitico en este reactor consistia en una mezcla de un catalizador de hidrogenacién de fenol (: 0,2173
gramos del 1 % en peso de Pd sobre soporte de alimina, con el 1 % en peso de Na (como NaHCO3) afiadido como
promotor; BASF; fraccion de tamiz entre 0,2 y 1,0 mm, obtenida después de la trituracion cuidadosa de las particulas
originales de catalizador en forma de estrella, seguido por tamizado) y 2,270 gramos de particulas de SiC inertes
(tamafio de particula: 0,210-0,297 mm). El reactor se mantuvo a una temperatura de 170 °C. Después de iniciar el
experimento, la conversion de fenol se estabilizdé pronto. Después de 29 horas de operacion, se analiz6 el flujo del
producto gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversion de fenol del 40,92 %. El producto principal
formado era ciclohexanona. La selectividad hacia el ciclohexanol era del 0,66 %.

EJEMPLO 1

Se continué el experimento descrito en el experimento comparativo A como se ha descrito antes, con la excepcion
de que ahora también se afadié agua a la alimentacion gaseosa del reactor. La concentracién de agua en la
alimentacién continua del reactor fue del 0,67 % en peso con respecto al fenol en la alimentacion del reactor. Casi
directamente después de comenzar la dosificacion de agua, la conversion de fenol aumentd y se estabilizé pronto a
un mayor nivel. Después de 29 horas de operacion tras iniciar la dosificacion de agua se analiz6 el flujo del producto
gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversion de fenol del 80,54 %. El producto principal formado era
ciclohexanona. La selectividad hacia el ciclohexanol era del 1,02 %. La alta conversién de fenol podria continuar
durante un largo periodo de tiempo.

EXPERIMENTO COMPARATIVO B

El experimento descrito en el Ejemplo 1 se continué sin dosificacién de agua a la alimentacién del reactor como se
ha descrito antes, con la excepcion de que el reactor se mantuvo a una temperatura de 210 °C. Después de una
hora de funcionamiento en estas condiciones modificadas, se analizé el flujo del producto gaseoso que sale del
reactor y mostraba una conversiéon de fenol del 40,92 %. El producto principal formado era ciclohexanona. La
selectividad hacia el ciclohexanol era del 0,66 %.

EJEMPLO 2

Se continué el experimento descrito en el experimento comparativo B como se ha descrito antes, con la excepcién
de que ahora también se afiadi6 agua a la alimentacion gaseosa del reactor. La concentracion de agua en la
alimentacién continua del reactor era del 0,67 % en peso con respecto al fenol en la alimentacion del reactor. Casi
directamente después de comenzar la dosificacién de agua aumenté la conversion de fenol y se estabilizd pronto a
un mayor nivel. Después de una hora de funcionamiento tras comenzar la dosificaciéon de agua se analiz6 el flujo del
producto gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversion de fenol del 49,99 %. La selectividad hacia el
ciclohexanol era del 1,32 %.

EXPERIMENTO COMPARATIVO C

El experimento descrito en el experimento comparativo A se repiti6 como se ha descrito antes, con la excepcién de
que las cantidades de catalizador de hidrogenacion de fenol y de las particulas de SiC inertes eran de 0,2202
gramos y 2,30 gramos, respectivamente.

Después de 45 horas de operacion, se analizé el flujo del producto gaseoso que sale del reactor y mostraba una
conversion de fenol del 36,26 %. El producto principal formado era ciclohexanona. La selectividad hacia el
ciclohexanol era del 0,74 %.

EJEMPLO 3
Se continué el experimento descrito en el experimento comparativo C tal como se ha descrito antes, con la

excepcion de que ahora también se afadio agua a la alimentacion gaseosa del reactor. La concentracion de agua en
la alimentacion continua del reactor era del 3,6 % en peso con respecto al fenol en la alimentacion del reactor. Casi
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directamente después de comenzar la dosificacién de agua aumenté la conversién de fenol y se estabilizé pronto a
un mayor nivel. Después de 4 horas de operacion tras iniciar la dosificacion de agua se analizé el flujo del producto
gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversion de fenol del 94,73 %. El producto principal formado era
ciclohexanona. La selectividad hacia el ciclohexanol era del 1,46 %.

EXPERIMENTO COMPARATIVO D

El experimento descrito en el Ejemplo 3 se continué sin dosificacién de agua a la alimentacion del reactor como se
ha descrito antes, con la excepcion de que el reactor se mantuvo a una temperatura de 210 °C. Después de una
hora de funcionamiento en estas condiciones modificadas, se analizé el flujo del producto gaseoso que sale del
reactor y mostraba una conversiéon de fenol del 18,90 %. El producto principal formado era ciclohexanona. La
selectividad hacia el ciclohexanol era del 1,10 %.

EJEMPLO 4

Se continud el experimento descrito en el experimento comparativo D como se ha descrito antes, con la excepcion
de que ahora también se afadié agua a la alimentacion gaseosa del reactor. La concentracién de agua en la
alimentacién continua del reactor era del 3,6 % en peso con respecto al fenol en la alimentacion del reactor. Casi
directamente después de comenzar la dosificacién de agua aumenté la conversion de fenol y se estabilizd pronto a
un mayor nivel. Después de una hora de funcionamiento tras comenzar la dosificaciéon de agua se analiz6 el flujo del
producto gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversion de fenol del 44,56 %. La selectividad hacia el
ciclohexanol era del 1,26 %.

EXPERIMENTO COMPARATIVO E

El experimento descrito en el experimento comparativo A se repiti6 como se ha descrito antes, con la excepcion de
que en este experimento se utilizaron particulas de catalizador intactas (no rotas). El llenado del reactor tubular
consistia en una capa inferior de 0,108 gramos de particulas de SiC inertes y 12 veces de una particula de
catalizador combinado con 0,1885 gramos de SiC inerte. En total, el lecho catalitico en este reactor consistia en
0,2214 gramos de catalizador de hidrogenacion de fenol y 2,368 gramos de particulas de SiC inertes.

Una mezcla gaseosa con una presion total de 3,4 bares (340 kPa) (presidon absoluta), que consiste en fenol (0,15
bares -15 kPa-), hidrégeno (0,60 bares -60 kPa-) y nitrégeno (el resto), se suministré de forma continua a un reactor
tubular. El diametro interior de este reactor tubular era de 4,55 mm. El lecho catalitico en este reactor consistia en
una capa inferior de 0,108 gramos de particulas de SiC inertes y 12 veces una particula de catalizador de
hidrogenacion de fenol (: 0,9 % de Pd sobre soporte de alimina, con el 1 % en peso de Na (como NaHCO3) afadido
como promotor; BASF) combinado con 0.1885 gramos de particulas de SiC inertes (tamafio de particula: 0,210-
0,297 mm). En total, el lecho catalitico en este reactor consistia en 0,2214 gramos de catalizador de hidrogenacién
de fenol y 2,368 gramos de particulas de SiC inertes.

El reactor se mantuvo a una temperatura de 170 °C. Después de iniciar el experimento, la conversion de fenol se
estabilizé pronto. Después de 26 horas de operacion, se analizé el flujo del producto gaseoso que sale del reactor y
mostraba una conversion de fenol del 29,80 %. El producto principal formado era ciclohexanona. La selectividad
hacia el ciclohexanol era del 4,91 %.

EJEMPLO 5

Se continué el experimento descrito en el experimento comparativo E como se ha descrito antes, con la excepcién
de que ahora también se afnadié agua a la alimentacion gaseosa del reactor. La concentracién de agua en la
alimentacion continua del reactor era del 0,67 % en peso con respecto al fenol en la alimentacion del reactor. Casi
directamente después de comenzar la dosificacién de agua aumenté la conversién de fenol y se estabilizé pronto a
un mayor nivel. Después de 26 horas de operacion tras iniciar la dosificacién de agua se analiz6 el flujo del producto
gaseoso que sale del reactor y mostraba una conversiéon de fenol del 49,07 %. El producto principal formado era
ciclohexanona. La selectividad hacia el ciclohexanol era del 6,37 %.

EXPERIMENTO COMPARATIVO F

En una planta de hidrogenacién de fenol comercial se suministré6 de forma continua una mezcla gaseosa con una
presion total de 3,6 bares (360 kPa) (presion absoluta) a un reactor intercambiador de calor de carcasa y tubos con
un catalizador en los tubos y la produccion de vapor exterior. El diametro interior de cada tubo era de 25 mm. Cada
tubo se llena con catalizador de hidrogenacion (1 % en peso de Pd sobre soporte de alimina, con el 1 % en peso de
Na (como NaHCO3) afiadido como promotor; BASF). La altura del lecho catalitico en cada tubo del reactor es de 2,4
m. La presién del vapor producido fue de 6,5 bares (650 kPa).

El flujo total de gas que se introduce en el reactor supone 16.150 Nm®h que consiste principalmente en hidrogeno
(aproximadamente el 70 % en vol.), fenol (aproximadamente 7200 kg/h) y componentes inertes (como CHa).
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El analisis del flujo del producto que sale del reactor mostraba que el 87,2 % en moles del fenol que se introduce en
el reactor se convertia en ciclohexanona (76,2 % mol) y ciclohexanol (11,0 % mol).

EJEMPLO 6

Se continué el experimento descrito en el experimento comparativo F como se ha descrito antes, con la excepcion
de que ahora también se afadieron 100 kg de agua/h a la alimentacién gaseosa del reactor. La relacién de agua a
fenol en la alimentacién continua del reactor es igual a aproximadamente el 1,4 % en peso. Casi directamente
después de comenzar la dosificacién de agua aumento la conversion de fenol y se estabilizé pronto a un mayor
nivel. Después de 3 horas de operacion tras iniciar la dosificacion de agua se analizé el flujo del producto gaseoso
que sale del reactor.

Este andlisis mostraba que el 98,1 % en moles del fenol que se introduce en el reactor se convertia en
ciclohexanona (87,9 % mol) y ciclohexanol (10,2 % mol).
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REIVINDICACIONES

1. Método para la preparacién de ciclohexanona, ciclohexanol o una mezcla de los mismos en un proceso continuo,
que comprende fenol cataliticamente hidrogenante introducido a un reactor que comprende un catalizador de
hidrogenacion,

en el que el catalizador de hidrogenacion es un catalizador soportado, que comprende (i) paladio; (ii) un soporte
seleccionado del grupo de la alumina y el carbéon activado; y (iii) un dopante seleccionado del grupo de los
hidréxidos de metales alcalinos, hidroxidos de metales alcalinotérreos, 6xidos de metales alcalinotérreos, carbonatos
de metales alcalinos y carbonatos de metales alcalinotérreos;

y en el que durante la hidrogenaciéon de fenol se introduce agua de forma continua o intermitente en el reactor, la
relacion de peso a peso de agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor se encuentra, en
promedio, en el intervalo de 0,0010-0,10.

2. Método segun la reivindicacion 1, en el que el agua se introduce en el reactor en una relacién de peso a peso de
agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor en el intervalo de 0,0010 a 0,05.

3. Método segun la reivindicacion 2, en el que el agua se introduce en el reactor en una relacién de peso a peso de
agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor en el intervalo de 0,0015 a 0,02.

4. Método segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el fenol y el agua se introducen en el
reactor en forma de vapor.

5. Método de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1-3, en el que el fenol y el agua se introducen en el
reactor en forma de liquido.

6. Método de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1-3, en el que el fenol se introduce en el reactor en
forma de liquido y el agua se introduce en el reactor en forma de vapor.

7. Método de acuerdo con cualquier reivindicacién anterior, en el que el metal catalitico estd presente en una
concentracién del 0,1 al 20 % en peso, basado en el peso del soporte, en particular en una concentracion del 0,2 al
10 % en peso, basado en el peso del soporte, mas en particular en una concentracién del 0,5 al 2 % en peso,
basado en el peso del soporte.

8. Método de acuerdo con cualquier reivindicacion anterior, en el que la hidrogenacion se lleva a cabo en un reactor
de intercambio de calor de carcasa y tubos.

9. Método de acuerdo con cualquier reivindicacion anterior, en el que el fenol y el agua se introducen en una
suspension en el reactor en el que el catalizador esta presente en una fase liquida que comprende fenol y agua.
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