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DESCRIPCION
Proceso para purificar hidrocarburos

Esta invencion se refiere a un proceso mejorado para purificar hidrocarburos durante la fabricacion de fenol y
acetona a partir de cumeno. En particular, la invencion se refiere a un nuevo proceso para lavar la fraccién del fondo
de la columna de destilacion de acetona en el proceso de cumeno y formas de maximizar la eficiencia del proceso
mediante el uso de reciclados de corrientes de purga y la reutilizacion de agua. El proceso resultante es mas
eficiente que el de la técnica anterior en el sentido de que maximizamos la utilizacién de la materia prima. La
invencién proporciona ademas un aparato adaptado para llevar a cabo el proceso de la invencion.

Antecedentes

El fenol se fabrica cominmente a partir de cumeno, en el que el cumeno se oxida a hidroperéxido de cumeno (CHP)
y la mezcla del producto de oxidacién resultante se concentra y se somete a una reaccion de escision.
Posteriormente, la mezcla del producto de escisién se conduce a una seccion de destilacién, en la que los productos
principales de la reaccion de escision, es decir, fenol y acetona, se separan primero y después se purifican a través
de una serie de etapas de destilacion u otras etapas de purificaciéon. Este es el proceso del cumeno.

La escision del hidroperoxido de cumeno a fenol y acetona se cataliza a menudo utilizando un acido, lo que significa
que la mezcla del producto de escision resultante contiene no solo residuos de catalizador acido sino sales de acido
organico que interfieren con la subsiguiente separacion y purificacion de fenol y acetona. Los acidos organicos
pueden incluir, por ejemplo, acido férmico y acido benzoico. Antes de la destilacion de los productos principales de la
reaccion de escision (es decir, fenol y acetona), estos acidos tienen que ser neutralizados para evitar, por ejemplo,
reacciones secundarias y/o la corrosién del equipo durante el proceso de destilacion.

La neutralizacidon se puede conseguir tratando los acidos con un material basico, tal como un agente alcalino
acuoso, generalmente NaOH (agente caustico). Durante la reaccién de neutralizacién, se forman sales. Sin
embargo, éstas también pueden causar problemas durante la posterior purificacion y recuperacion de fenol y
acetona por destilacion. Por ejemplo, la transferencia de sal a la seccién de destilacion provoca ensuciamiento y
tiempo de inactividad, y por tanto reduccion de capacidad.

La neutralizacién de la mezcla de productos de escisidon producida en un proceso de produccion de fenol ha sido
generalmente llevada a cabo afiadiendo un agente caustico a la mezcla o afiadiendo una solucién acuosa de sal que
contiene opcionalmente un exceso de agente caustico, como en el documento US-6.066.767. Esta publicacion se
refiere a un método para purificar productos de escision CHP en un sistema de proceso de purificacion. La
purificacion se realiza extrayendo hidroxi-acetona y compuestos de carbonilo con una soluciéon de agua-sal en la
etapa de neutralizacion mediante la adicion de un agente caustico.

El documento US-3.931.339 se refiere a un proceso para la eliminacion y neutralizacion de un catalizador acido y
subproductos de acidos organicos de la mezcla de reaccion resultante de la escision de hidroperéxido de cumeno. El
proceso comprende extraer los acidos de la fase organica en una fase acuosa y neutralizarlos usando una solucion
acuosa de una sal inorganica acida o neutra y un exceso de hidréxido de metal alcalino o fenato de metal alcalino,
separando la fase acuosa que contiene los acidos neutralizados de la mezcla y después poniendo en contacto la
fase organica con una solucidon acuosa de una sal inorganica acida o neutra y un acido débil y a continuacion
separando de nuevo la fase acuosa de la mezcla.

El documento GB-743.004 se refiere a un proceso para la produccion de fenol y acetona a partir de CHP, en el cual
el acido y las impurezas organicas acidas en la mezcla de escision se neutralizan usando un material alcalino. Las
sales correspondientes del acido y las impurezas acidas se precipitan entonces parcialmente en el efluente, por lo
que se eliminan afiadiendo agua a la mezcla de escision neutralizada en una cantidad suficiente para causar la
formacion de dos fases. La fase acuosa contendra sustancialmente todas las sales. El contenido de sal de la fase
organica sera, segun la publicacion, menor que 0,03 % en peso, a menudo tan bajo como aproximadamente 0,01 %
€en peso.

Por lo tanto, la neutralizacién del producto de escisién se lleva a cabo usualmente utilizando una solucién caustica
fresca y que puede conducir a altos niveles de uso de agente caustico. Ademas, cuando solo se utiliza agente
caustico fresco en la neutralizacién del producto de escision, las consecuencias son las siguientes:

1) La cantidad de aguas residuales de la planta se incrementa, ya que se usa mucha agua para diluir el agente
caustico hasta la concentracion apropiada para la neutralizacion;

2) El consumo de acido sulfurico se incrementa debido a que las aguas residuales tienen que ser neutralizadas
(con acido sulfurico) antes de la etapa de desfenolacion;

3) Se incrementa el consumo de vapor en la desfenolacion (se requiere mas agua residual para la etapa de
desfenolacion).
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Sin embargo, la neutralizacion del producto de escisién a partir de la escision catalizada por acido no es el Ginico uso
de agente caustico en el proceso del producto de fenol. En los documentos US5220103 y US 5120902, el agente
caustico se usa para lavar el cumeno reciclado. En particular, el documento US5220103 describe un proceso de
reciclado de una corriente de cumeno que implica llevar a cabo una extracciéon a contracorriente utilizando una
solucion caustica. Se dice que una solucion de lavado caustica que tiene 5-30 % en peso de agente caustico es
apropiada para extraer fenol del cumeno. En los documentos W02009/080341 y W0O2010/069586, el agente
caustico se usa para lavar gas oxigeno usado para la reaccion de oxidacion.

Sin embargo, el agente caustico también se utiliza como solucién de lavado durante la recuperacion de
hidrocarburos, en particular durante la recuperacion de la fraccion del fondo de la destilacién de acetona.

Una vez que el hidroperéxido de cumeno ha sido escindido para formar fenol y acetona y una vez que los productos
de reaccioén han sido neutralizados, el fenol y la acetona se separan por destilacion y se envian a partes separadas
de la planta para purificacién adicional. La fraccién de acetona, que contiene diversas impurezas, se envia a una
columna para purificacion adicional ya que la acetona en esta etapa del proceso se sigue mezclando intimamente
con impurezas tales como agua, cumeno sin reaccionar, sales de acidos organicos, algo de hidroxido de sodio y
algo de fenol residual. Estas impurezas deben eliminarse de la acetona antes de que pueda ser comercializada.
Ademas, el fenol y el cumeno son recursos valiosos y preferiblemente son reciclados/aislados de la fraccion de
acetona.

El documento W02004/046039 describe un proceso de recuperacion de fenol a partir de una corriente de agua
residual que comprende fenol, siendo el fenol extraido utilizando un disolvente de hidrocarburo fresco de la corriente
de fondo de una columna de acabado de acetona. En la presente invencion, el movimiento del fenol se produce en
la direccion inversa, es decir desde una corriente organica hasta una corriente acuosa.

Los presentes inventores han hecho una serie de innovaciones para mejorar el proceso de produccion aqui. En
primer lugar, se ha encontrado sorprendentemente que la etapa de lavado de hidrocarburo (es decir, el lavado de los
fondos de la columna de destilacion de acetona) se mejora si se utilizan dos concentraciones diferentes de agente
caustico en etapas separadas. En particular, se debe emplear una solucion caustica de concentracion mas baja y
después mas alta. Se observa ademas que pueden conseguirse mejoras si los hidrocarburos lavados dos veces se
lavan una vez mas con agua. Para la eficacia del proceso, el agua utilizada en la etapa de lavado puede extraerse
de la etapa de lavado y utilizarse para diluir el agente caustico que se usa para la segunda etapa de lavado. El
agente caustico se suministra tipicamente industrialmente a una concentraciéon del 50 % en peso, la cual es
demasiado alta (y demasiado cara) para su uso industrial.

Ademas, el agente caustico utilizado en la segunda etapa de lavado puede diluirse adicionalmente con agua para
actuar como el agente caustico para la primera etapa de lavado. Esa agua puede derivarse de nuevo de la tercera
etapa de lavado o puede estar simplemente presente en la fraccién del fondo inherentemente.

Como ventaja final, la concentracion de agente caustico utilizado en la primera etapa de lavado esta también en un
nivel ideal para uso en la etapa de neutralizacion que tiene lugar después de la reaccidon de escision con
hidroperéxido de cumeno. Por lo tanto, el uso de un reciclado del primer lavado caustico del lavado de los fondos de
acetona hasta la etapa de neutralizacion forma un aspecto adicional de la invencion. Se ha encontrado
sorprendentemente que, en vez de usar solo agente caustico fresco para esa neutralizacion, se puede usar el
agente caustico del lavado de hidrocarburos para reemplazar parte o la totalidad del agente caustico fresco
generalmente utilizado. Eso tiene grandes ventajas en términos de costos de materias primas.

Por consiguiente, los presentes inventores han ideado un proceso mejorado que maximiza el uso de materias primas
tales como el agua y el agente caustico, el cual en la escala usada en las plantas industriales ofrece grandes
beneficios econémicos.

Sumario de la invencién

Asi, visto desde un aspecto, la invenciéon proporciona un proceso, por ejemplo, para lavar/purificar hidrocarburos,
comprendiendo dicho proceso:

() destilar una mezcla de acetona en bruto obtenida preferiblemente de la escision del hidroperdxido de cumeno
y que contiene hidrocarburos y agua para formar una fraccion del fondo que contiene cumeno y/o a-metilestireno
en una fase organica y una fase acuosa;

(Il) poner en contacto al menos una parte de dicha fraccion del fondo con una soluciéon acuosa de hidroxido
metalico para proporcionar una concentracion de 0,1 a 5 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la
fase acuosa;

(Il) separar la fase acuosa y la fase organica;

(IV) poner en contacto al menos una parte de la fase organica de la etapa (Ill) con una solucién acuosa de
hidréxido metalico para proporcionar una concentracion de 6 a 20 % en peso de MOH, donde M es un metal
alcalino, en la fase acuosa;
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(V) separar la fase organica y la fase acuosa formada en la etapa (IV);
(VI) lavar al menos una parte de la fase organica de la etapa (V) con agua.

En una realizacion preferida, al menos una parte de la fase acuosa formada después de la etapa (VI) se usa para
diluir hidréxido para formar la solucién de MOH requerida en la etapa (IV). En una realizacion preferida, al menos
una parte de la fase acuosa formada después de la etapa (IV) se diluye con agua para formar el hidréxido afadido
en la etapa (ll). En una realizacion preferida, se utiliza al menos una parte de la fase acuosa formada después de la
etapa (Il) para neutralizar los productos de escisién de una reacciéon de hidroperéxido de cumeno catalizada con
acido.

En otra realizacion preferida, al menos una parte de la fase acuosa formada después de la etapa (Il) se usa en la
desfenolacién. Por lo tanto, también se describe en la presente memoria un proceso de desfenolacién,
comprendiendo dicho proceso:

() destilar una mezcla de acetona en bruto obtenida preferiblemente de la escision del hidroperdxido de cumeno
y que contiene hidrocarburos y agua para formar una fraccion del fondo que contiene cumeno y/o a-metilestireno
en una fase organica y una fase acuosa;

(Il) poner en contacto al menos una parte de dicha fraccion del fondo con una soluciéon acuosa de hidroxido
metalico para proporcionar una concentracion de 0,1 a 5 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la
fase acuosa;

(Il) separar la fase acuosa y la fase organica;

(IV) transferir al menos una parte de la fase acuosa a la desfenolacion donde el fenolato metalico contenido en la
fase acuosa se neutraliza con el fin de convertir el fenolato en fenol, por ejemplo, con acido sulfurico y después
extraer con vapor para eliminar el fenol de la fase acuosa.

En una realizacion preferida, la invencion proporciona un proceso, por ejemplo, para lavar/purificar hidrocarburos,
comprendiendo dicho proceso:

(I) destilar una mezcla de acetona bruta obtenida de la escision del hidroperéxido de cumeno y que contiene
hidrocarburos y agua para formar una fraccion del fondo que contiene cumeno y/o a-metilestireno en una fase
organica y una fase acuosa;

(I1) poner en contacto dicha fraccion del fondo con una solucién acuosa de hidroxido metalico para proporcionar
una concentracion de 0,1 a 5 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la fase acuosa;

(Il) separar la fase acuosa y la fase organica;

(IV) poner en contacto la fase organica de la etapa (lll) con una solucién acuosa de hidréxido metalico que tiene
una concentracion de 6 a 20 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la fase acuosa;

(V) separar la fase organica y la fase acuosa formada en la etapa (IV);

(VI) lavar la fase organica de la etapa (V) con agua.

Visto desde otro aspecto, la invencién proporciona un aparato adecuado para llevar a cabo un proceso como se ha
definido anteriormente, que comprende:

— una columna de destilacion de acetona (1);

— un conducto (6) para transportar la fraccion del fondo de la columna (1) a un recipiente de separacion (2) que
contiene opcionalmente deflectores horizontales y placas de separacion;

— un conducto (9) para afiadir NaOH al recipiente de separacion (2);

— un conducto (7) para transportar la fase organica del recipiente (2) al recipiente de separacion (3) que contiene
opcionalmente deflectores horizontales y placas de separacion;

— un conducto (10) para afiadir NaOH al recipiente de separacion (3);

— un conducto (8) para transportar la fase organica del recipiente (3) al recipiente de separacion (4) que contiene
opcionalmente deflectores horizontales y placas de separacion;

— un conducto (12) para afiadir agua al recipiente (4);

— un conducto (11) para transportar la al menos una parte de la fase acuosa del recipiente (4) para diluir el NaOH
afadido a través del conducto (10) y opcionalmente un

— un conducto (13) para transportar al menos una parte de la fase acuosa que contiene MOH del recipiente (3)
para afiadirla al recipiente (2) a través del conducto (9) y opcionalmente

— un conducto (14) para transportar al menos una parte de la fase acuosa del recipiente (2) para la neutralizacion
del producto de escisién a partir de la escision del hidroperéoxido de cumeno.

El aparato también puede estar provisto de un conducto para transportar al menos una parte de la fase acuosa del
recipiente (2) a la desfenolacion.
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Descripcion detallada de la invencion

La invencién cubre un nuevo procedimiento para lavar/purificar una corriente de hidrocarburos desde la etapa de
purificacion de acetona del proceso de cumeno para la fabricacion de fenol y acetona. El proceso del cumeno para la
fabricacion de fenol es bien conocido e implica la conversion de cumeno en hidroperéxido de cumeno y la escision
de ese hidroperdxido en fenol y acetona.

Asi, el hidroperéxido de cumeno se escinde en fenol y acetona en reactores de escision. Los acidos tales como el
acido sulfurico se usan como catalizador en ese proceso y en una etapa de lavado de escision, ese acido se
neutraliza generalmente con NaOH y la sal resultante se elimina por lavado. El producto de lavado de la escision
generalmente contiene fenol, acetona, cumeno, AMS y agua disuelta.

La acetona y el fenol se separan después y el fenol en bruto que contiene algunos alquitranes fendlicos pesados e
impurezas se elimina a través de una fraccién del fondo. El producto superior se extrae para destilacion adicional
donde se destila parte de la acetona y se devuelve a los reactores de escision. Esto mejora el funcionamiento de los
reactores de escision. Se afiade NaOH para eliminar las impurezas de aldehido a través de una reaccién de
condensacion alddlica en esta etapa. La reaccion alddlica se cataliza con NaOH.

El resto de acetona, agua, cumeno y AMS y NaOH se extraen del fondo de esa columna y se alimentan a la columna
de destilacion.

Esta es la fraccion de acetona bruta segun la invencion y por lo tanto se envia a una columna de destilacion. La
acetona bruta utilizada en el proceso de la presente invencion es la obtenida después de la escision, la
neutralizacion y la separacion de hidroperéxido de cumeno de la acetona formada y el fenol por destilacion.

La fraccion de acetona bruta obtenida después de las etapas descritas anteriormente contiene generalmente
diversas impurezas incluyendo algunos hidrocarburos. Los hidrocarburos lavados en el proceso de la invencion
comprenden al menos cumeno y alfa metil estireno. Las impurezas en la fraccion de acetona en bruto pueden incluir
agua, cumeno sin reaccionar, AMS, hidréxido de sodio, fenol y algunas sales de acidos organicos formadas a partir
de impurezas presentes en la mezcla de reaccion tales como sales de acido férmico y acético.

Durante esta etapa de destilacion de acetona, la acetona se extrae por encima. Las impurezas se concentran en la
fraccion del fondo y es esta fraccion del fondo la que se lava de acuerdo con la primera etapa de la invencion. La
fraccion del fondo comprende al menos cumeno y/o a-metilestireno.

Aunque la invencioén se describira ahora con referencia al uso de hidroxido sédico (agente caustico) como base, se
apreciara que también se puede usar otro hidroxido de metal alcalino, tal como KOH.

El lavado de la fraccion del fondo es la etapa de lavado caustico de menor concentracion. Aunque generalmente se
conoce el lavado de la fraccion del fondo de la columna de destilacion de acetona con agente caustico en esta
etapa, el proceso de la presente invencion es mas sofisticado y asegura una mejor calidad del producto y maximiza
los recursos de materia prima.

La finalidad de la etapa de lavado es eliminar uno o mas, preferiblemente todo de agua, acidos organicos, fenol e
hidroxido de sodio de la fraccion del fondo de la columna de acetona antes de que la fraccion organica restante se
lleve a una etapa de destilacion adicional. En la siguiente etapa de destilacion, cualquier acido organico residual en
la fase organica provoca corrosion y los residuos de sodio causan el intercambio de calor y el ensuciamiento de la
bandeja de destilacion. Ademas, el fenol no es deseado en etapas posteriores del proceso donde perturba la
selectividad en los reactores.

Desde el fondo de la columna de destilacion de acetona viene por lo tanto una corriente con agua, cumeno y alfa
metil estireno con cantidades bajas de otras impurezas, tales como NaOH, fenol y acidos organicos. El contenido de
agua de la fraccion a lavar en esta etapa de la invencién puede ser de 30 a 60 % en peso, preferiblemente de 40 a
50 % en peso, tal como 45 % de agua. El contenido de cumeno de la fraccion a lavar puede ser de 30 a 60 % en
peso, tal como 35 a 50 % en peso, preferiblemente 43 % de cumeno. El contenido en alfa metil estireno (AMS) de la
fraccion del fondo puede ser de 5 a 20 % en peso, tal como 10 a 15 % en peso, preferiblemente 12 % de alfa metil
estireno. El contenido de fenol e hidroxido sédico como impurezas puede ser menor que 5 % en peso, pero a
menudo mas de 0,4 % en peso. Los acidos organicos que estan presentes estan generalmente presentes en niveles
de menos del 0,4 % en peso.

Como hay fases organicas y acuosas en esta fraccion del fondo, se presenta como dos fases liquidas que pueden
separarse por decantacion. Sin embargo, antes de la separacion, se afiade NaOH a la fraccion del fondo,
generalmente antes de que el material entre en un recipiente de separacion. Esta adicion puede tener lugar a
presion y temperatura ambiente.
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La cantidad de NaOH afiadida esta disefiada para crear una concentracion de 0,1 a 5 % en peso en la fase acuosa
de la fraccién del fondo que se esta lavando, preferiblemente de 0,5 a 2 % en peso de la solucién de concentracion.
Idealmente, se afiade suficiente solucion de NaOH de modo que la fase acuosa se ajuste a aproximadamente 1 %
en peso de NaOH. Se apreciara que puede usarse alguna forma de aparato mezclador para asegurar la mezcla
intima entre la solucion de NaOH y la fraccion del fondo.

Obsérvese que la fraccion del fondo contiene tanta agua en esta etapa del proceso que es poco practico y
demasiado costoso dirigir un nivel alto de NaOH en la fase acuosa en este punto del proceso. Por lo tanto, no se
favorecen porcentajes de mas de 5 % en peso de NaOH en la fase acuosa.

La cantidad de NaOH afadida puede variar, pero generalmente la solucion de NaOH se afiade en una relacion en
peso de aproximadamente 1:10 a 1:200 con relacién al peso de la fraccién del fondo, tal como 1:50 a 1:150, por
ejemplo 1:100. Por lo tanto, si hay 16 toneladas de fracciéon del fondo, tal vez se requieran 130 kg de solucién
acuosa de NaOH en funcién de la concentracion de NaOH presente en la solucion.

La concentracion real de solucion de NaOH afadida también puede variar, pero puede ser generalmente de
alrededor del 15 % en peso de NaOH. La concentracion utilizada dependera del contenido de agua en la fraccion del
fondo. En una realizacién preferida, la concentracion de la solucion de NaOH afiadida sera la misma que la
concentracion de la solucién de NaOH extraida en la fase acuosa del recipiente (3) durante el proceso de la etapa
(V).

Esta etapa de lavado permite la eliminacion de acidos organicos tales como acido férmico y acido acético de la fase
organica y fenol de la fase organica como las sales de sodio correspondientes. Estas sales se dividen en la fase
acuosa junto con la solucion de NaOH. Se ha encontrado sorprendentemente que el uso de soluciones de NaOH de
baja concentracion, tal como hasta 2 % en peso de NaOH en la fase acuosa es suficiente para eliminar la mayor
parte de los acidos organicos y fenol de la fase organica. Ademas, este nivel de NaOH permite que se produzca una
separacion de fases apropiada entre las fases organica y acuosa. Por lo tanto, la adicién de mas NaOH no es
necesaria y daria lugar a costes adicionales.

En este punto del proceso, las fases acuosa y organica se separan. La fase organica se transfiere preferiblemente a
un recipiente de separacion adicional. La fase acuosa puede tratarse adicionalmente. Por ejemplo, la fase acuosa
puede tratarse para recuperar fenol presente en la fase acuosa, ya que es un recurso valioso. El fenol existe como el
fenolato en la fase acuosa en este punto y para recuperar el fenol, se prefiere acidificar la fase acuosa para
regenerar el fenol. Esto se puede conseguir con un acido tal como acido sulfurico. El acido sulfurico esta facilmente
disponible, ya que se usa generalmente como catalizador acido en la reaccion de escision de CHP. Una vez
convertido de nuevo en fenol, puede extraerse de la fase acuosa de una manera convencional, por ejemplo,
mediante separacion con vapor. Esto constituye un aspecto adicional de la invencion.

Sin embargo, en una realizacion preferida, la fase acuosa se divide en este punto. Una parte de la fase acuosa se
transfiere a la neutralizacion del producto de escision y la otra parte a la desfenolacién, donde el pH de la solucién
se reduce como se ha discutido anteriormente con un acido y los fenéxidos de sodio convertidos en consecuencia
en fenol que se recupera adicionalmente. El proceso de neutralizacién se discute mas adelante. Las cantidades
relativas de cada corriente no son cruciales. Sin embargo, en una realizacion, las proporciones en peso de cada
corriente pueden ser una corriente acuosa para la neutralizacion de escision de 5 a 30 % en peso, preferiblemente
15 % en peso de corriente acuosa hasta la desfenolacion 70 a 95 % en peso, preferiblemente 85 % en peso.

En general, se transfiere suficiente fase acuosa a la etapa de neutralizacion para efectuar la neutralizacion. Esto
obviamente reduce el requisito de agente caustico fresco en la etapa de neutralizacion y representa un ahorro de
costes. Obsérvese que la presencia de cualquier impureza residual en la fase acuosa no es un problema para la
etapa de neutralizacion ya que estas impurezas se eliminan eventualmente posteriormente en el proceso.

La fase organica formada después del primer lavado con NaOH también se trata adicionalmente. Se transfiere
preferiblemente a un recipiente de separacién adicional. En la presente invencion, la fase organica se somete
entonces a una segunda etapa de lavado con agente caustico, aunque esta vez a una concentracion caustica mucho
mas alta. Dado que la fase organica esta esencialmente exenta de agua en esta etapa del proceso, es mucho mas
facil poner en contacto con la fase organica con alta concentracion de agente caustico.

Por lo tanto, la fase organica se pone preferiblemente en contacto con suficiente solucién de NaOH para formar una
solucion de 6 % en peso o mas de agente caustico en la fase acuosa del proceso en este punto, tal como 6 a 20 %
en peso de solucion caustica en la fase acuosa, p. 10 a 17 % en peso de solucién caustica. Idealmente, una solucion
de NaOH al 15 % en peso esta presente en la fase acuosa. La cantidad de solucion caustica afiadida puede variar,
pero preferiblemente hay suficiente para formar una fase acuosa discernible en el segundo recipiente de separacion.
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Por ejemplo, el segundo lavado caustico puede representar al menos 20 % en peso de la fase organica presente, tal
como al menos 50 % en peso. En una realizacion preferida, la cantidad de solucion caustica afiadida tiene el mismo
peso en la fase organica en este punto del proceso, es decir, la relacion de mezcla es de aproximadamente 1:1.

También puede afiadirse un exceso de soluciéon acuosa de NaOH, por ejemplo, hasta una relacion de 1:2 en peso,
entre la fase organica y la fase acuosa. Esta adicion puede tener lugar a presion y temperatura ambiente o la
temperatura puede estar ligeramente elevada, por ejemplo, a 30 a 50 ° C.

Los inventores han encontrado sorprendentemente que todavia hay residuos de fenol en la fase organica antes de
este segundo lavado caustico. Con el fin de convertir dichos residuos de fenol en fenolatos y, por tanto, forzarlos a
dividirse en la fase acuosa, los inventores han determinado que el uso de soluciones de NaOH de alta concentracion
es ideal. En una realizacion preferida, se utiliza una solucion de NaOH al 10 % en peso o mas para asegurar la
conversion del fenol presente en los desechos de hidrocarburo en fenolato y, por lo tanto, dividirse en agua. Se
apreciara que la concentracion de NaOH en la fase acuosa después de la segunda etapa de lavado es
esencialmente la misma que la concentracion de NaOH en la solucion de lavado, ya que no hay ninguna otra fuente
significativa de agua o NaOH presente.

Con este nivel mas alto de NaOH, cualquier fenol restante se convierte en fendxido de sodio y se elimina de la fase
organica en la fase acuosa. Ademas, se prefiere extraer una pequena corriente de purga de la fase acuosa en este
punto para suministrar el NaOH necesario para la etapa de NaOH inferior descrita anteriormente. Esta purga se
puede diluir adicionalmente con agua para asegurar el contenido de agua apropiado para la primera etapa de
lavado. Ademas, el agua se puede extraer de la fase acuosa de la siguiente etapa del proceso, como se discute mas
adelante, si se desea. Idealmente, la dilucion tiene lugar utilizando la fase acuosa presente en la fraccion del fondo.

De manera correspondiente, se puede alimentar NaOH fresco para mantener la concentracion de NaOH al nivel mas
alto en el segundo proceso de lavado.

Por lo tanto, se puede considerar que el segundo lavado caustico implica un sistema de circulacién donde se afiade
NaOH al recipiente de separacion, se produce la separacion, se elimina la fase acuosa y se afiade de nuevo al
recipiente, mientras que se toma una pequefia purga que actuara como solucion de NaOH para la etapa (Il) y se
afiade agente caustico fresco para mantener la concentracion de NaOH.

La fase organica después de la segunda etapa de lavado caustico se puede lavar posteriormente con agua, por
ejemplo, en otro recipiente de separacion. La fase organica preferiblemente libre de fenol puede tratarse para
eliminar las ultimas ppm restantes de NaOH disuelto. Esto se logra preferiblemente usando un lavado con agua. El
agua utilizada es preferiblemente tal que su concentracion de Na es inferior a 100 ppm. Cualquier NaOH en la fase
organica se disuelve en el agua dejando una fase organica que contiene solo compuestos hidrocarbonados,
principalmente cumeno y alfa metil estireno. La etapa de lavado con agua puede tener lugar a presion y temperatura
ambiente o la temperatura puede estar ligeramente elevada, por ejemplo, a 30 a 50 °C. De nuevo, la cantidad de la
fase acuosa que se necesita puede variar y no es critica. Generalmente, el agua afadida representa al menos 20 %
en peso de la fase organica, tal como al menos 50 % en peso.

La fase acuosa que resulta de esta etapa de lavado es también una fuente ideal de agua para producir la sosa
caustica de mayor concentracion afnadida a la segunda etapa del proceso. El agente caustico se suministra a
menudo comercialmente en una concentracion mas alta que la que queremos utilizar en la segunda etapa, tal como
una solucién caustica al 50 % en peso o una solucion caustica al 25 % en peso. La dilucidon de este agente caustico
con agua fresca utiliza una gran cantidad de agua. Sin embargo, si se toma una purga de la fase acuosa de la etapa
3 del proceso para diluir el NaOH usado en el lavado con NaOH de concentraciéon “mas alta” en la etapa 2, entonces
el agua se puede usar dos veces. Esta purga también mantiene la concentracion de Na en la circulaciéon de lavado
por debajo de 100 ppm. Sin esta purga, el contenido de Na en el agua de lavado puede acumularse.

La fase organica, ahora libre de acidos organicos, fenol y sodio, se somete a la destilacion para separar los
compuestos organicos. Ese proceso es convencional y no se discutira mas en la presente memoria. En general, €l
alfa-metil-estireno se hidrogena para formar cumeno y el cumeno formado durante la hidrogenacion asi como el
cumeno ya presente en la fase organica se combinan y reciclan al comienzo de todo el proceso (o en alguna otra
parte conveniente del proceso).

Se prefiere el uso de esta etapa final de lavado con agua, ya que permite que el proceso sea aun mas eficiente. Con
un lavado con agua no debe haber transferencia de agente caustico a la fase organica. Cualquier agente caustico
puede iniciar reacciones de ensuciamiento tales como reacciones de polimerizaciéon cuando la fase organica se
destila posteriormente para separar componentes organicos.

También existe el riesgo de que cualquier NaOH residual pueda retornar a la seccién de oxidacién de la planta.

Como se ha indicado anteriormente, el cumeno presente en la fase organica se recicla de vuelta al inicio del
proceso. Ademas, el alfa-metil-estireno presente en la fase organica se hidrogena para formar cumeno y también se
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recicla. Si hay NaOH presente en la fase organica, puede, por lo tanto, volver al inicio del proceso y, por tanto, a los
reactores de oxidacion a través del reciclaje de cumeno. Esto no es deseable ya que el agente caustico cataliza la
escision del hidroperoxido de cumeno en fenol y acetona y la presencia de fenol en el reactor de oxidacion se
ralentiza y tal vez incluso detiene la reaccion de oxidacion del cumeno a CHP.

De nuevo, por lo tanto, la etapa de lavado con agua puede implicar una circulacion cuando se afiade agua al
recipiente de separacion, se produce la separacion, se retira el agua y se recicla al recipiente con una purga tomada
para efectuar la dilucién del segundo lavado caustico (y posiblemente el primer lavado caustico) y se afiade agua
fresca para mantener el nivel del agua.

Como se ha indicado anteriormente, también se puede usar una parte de la fase acuosa formada después del
lavado con agua para diluir la solucion caustica requerida para el primer lavado caustico. Esto maximiza la utilizacion
de agua en el proceso de la invencion. Por lo tanto, el agente caustico requerido para la primera etapa de lavado se
deriva preferiblemente de la fase acuosa del segundo lavado diluido opcionalmente con la fase acuosa de la etapa
de lavado con agua.

Como se ha indicado anteriormente, al menos una parte de la purga acuosa de la primera etapa de lavado caustico
que contiene bajos niveles de agente caustico puede transferirse a una reaccion de neutralizaciéon de escision y
usarse para neutralizar el catalizador acido y los residuos de acido formados durante la escision de hidroperoxido de
cumeno. En la operacion convencional, solo se afiade agente caustico fresco al producto de escision para causar la
neutralizacion. Usando una corriente de reciclado, usamos menos agente caustico y maximizamos el recurso de
materia prima. La etapa de neutralizacion es por lo demas convencional.

Preferiblemente, como se menciond anteriormente, la escisidon del hidroperéxido de cumeno en productos de
escision (los principales son fenol y acetona) se produce a través de una reaccion catalizada por acido que hace que
la mezcla del producto de escision sea acida. El acido presente en esta mezcla organica que contiene acido es
preferiblemente un acido inorganico y mas preferiblemente acido sulfdrico. La concentracion de acido afadido en la
mezcla del producto de escision es de aproximadamente 0,005 a 0,2 % en peso, preferiblemente de 0,01 a 0,15 %
en peso. La cantidad de NaOH necesaria para la neutralizacién es por lo tanto facil de calcular.

De acuerdo con una realizacion preferida de la presente invencion, los acidos afiadidos se neutralizan ajustando el
pH de la mezcla a aproximadamente 4,5 - 6,5 usando una solucién caustica acuosa.

La temperatura durante la neutralizaciéon y la eliminacion de la sal de la presente invencién se mantendra
generalmente a 30-50 °C, preferiblemente a aproximadamente 40 °C.

Por lo tanto, esta invencién reduce la cantidad de agente caustico fresco utilizado en el proceso de cumeno, ya que
el mismo NaOH se puede usar en las dos etapas de lavado y en la neutralizacion. Se minimiza el uso de agua ya
que se puede utilizar la misma agua para el lavado con agua, la dilucién de la primera y la segunda solucién caustica
y, finalmente, también en la etapa de neutralizacion.

Debido al uso de dos concentraciones de disolucion caustica diferentes en etapas de lavado separadas, también se
reduce la cantidad de acido, tal como acido sulfurico, requerido para recuperar fenol durante la desfenolacién. Como
la mayor parte del fenol se extrae en la fase acuosa durante la primera etapa de lavado, se requiere menos acido
para formar fenol en comparacién con la situacion en la que se usa una concentracion de solucién caustica mas alta.

También reducimos la cantidad de agua utilizada y la cantidad de vapor requerida en la desfenolacion. Debido a que
se recicla parte de la fase acuosa caustica obtenida después de la etapa (ll) para la neutralizacion de escision del
producto, hay menos fase acuosa que acidificar para aislar fenol. Por lo tanto, utilizamos menos acido. Ademas, con
menos fenol para recuperar, usamos menos vapor la extraccion de fenol del agua.

Estas ventajas conducen a ahorros considerables en la planta. El consumo de agente caustico por tonelada de fenol
producido puede disminuir. El acido, como el consumo de acido sulfurico por tonelada de fenol producido puede
disminuir. EI consumo de vapor por tonelada de fenol producido puede disminuir. El uso de agua por tonelada de
fenol producido puede disminuir. También minimizamos la cantidad de agua residual producida.

La invencidon se describira ahora con referencia a las figuras 1 a 3. La Figura 1 muestra una escisién de
hidroperéxido de cumeno disefiada con posterior separacion de fenol/acetona. La figura 2 muestra un aparato de
uso en el proceso de la invencion y la figura 3 muestra los caudales posibles en el aparato de la figura 2.

Descripcion del proceso de lavado del hidrocarburo
En la figura 1, el hidroperéxido de cumeno se escinde en fenol y acetona en los reactores de escision. El acido
sulfarico se utiliza como catalizador y en el lavado de escision se neutraliza el acido con NaOH y se elimina la sal

resultante. El producto de lavado de escision contiene fenol, acetona, cumeno, AMS y agua disuelta. En la columna
20, el fenol en bruto que contiene algunos alquitranes fenodlicos pesados e impurezas se elimina del fondo de la
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columna. El producto superior se lleva a la columna 21, donde se destila parte de la acetona y se devuelve a los
reactores de escision. Esto mejora el funcionamiento de los reactores de escision. El resto de acetona, agua,
cumeno y AMS y se extrae del fondo de la columna 21 y se alimenta a la columna 1.

En la columna 21, se afade algo de NaOH para eliminar las impurezas de aldehido a través de la reaccién de
condensacion alddlica (que se cataliza con NaOH). Este NaOH va con el producto del fondo a la columna 1.

En la columna 1, la acetona pura se separa como destilado. Debido a que la acetona, un agente disolvente, se
separa de la mezcla, se forman dos fases liquidas en el fondo de la columna. Esta corriente de dos fases es la
“fraccion del fondo” de la etapa (I) del proceso reivindicado y se lleva al recipiente de separacion 2 segun el
esquema de la figura 2.

El propésito del proceso reivindicado es eliminar agua, compuestos organicos, fenol y sodio del producto del fondo
de la columna de acetona bruta 1 antes de llevarla a la siguiente etapa de destilacion. En la siguiente etapa de
destilacion, los acidos organicos causan corrosion y el sodio provoca el intercambio de calor y el ensuciamiento de la
bandeja de destilacion. El fenol no es deseado en etapas posteriores del proceso donde perturba la selectividad en
los reactores.

Desde el fondo de la destilacion 1 se produce una corriente con 45 % de agua, 43 % de cumeno y 12 % de AMS,
ademas de algunos fenoles, acidos organicos e hidréxido de sodio como impurezas. Esta corriente tiene dos fases
liquidas (organica y acuosa) que se separan por decantacion en el recipiente de separacion 2. La concentracion de
NaOH de la fase acuosa se ajusta mediante la adicion de NaOH a través del conducto (9) hasta aproximadamente el
1 % en peso. Esto se hace para eliminar acidos organicos y fenol de la fase organica como las sales de sodio
correspondientes. Estos se reparten en la fase acuosa. Es suficiente 1 % en peso de NaOH para eliminar la mayor
parte de los acidos y fenol y para permitir una separacion de fases adecuada. La adiciéon de mas NaOH no es
necesaria y estaria asociada a costes adicionales.

La fase acuosa que sale del recipiente de separacion 2 a través del conducto (14) se divide en dos corrientes; una
corriente que va a la neutralizacion del producto de escisidon (no mostrada) y la otra a la desfenolacion (no
mostrada), donde el pH de la solucién se reduce con acido y los fendxidos de sodio se convierten por consiguiente
en fenol que se recupera adicionalmente, por ejemplo, por destilacion a vapor.

La fase organica del recipiente de separacion 2 se lleva al recipiente 3, donde se pone en contacto con una
circulacién de NaOH al 15 % en peso. Con NaOH al 15 %, el fenol restante de la fase organica se convierte en
fendxido de sodio y se elimina de la fase organica por medio de una separacion en la fase acuosa. Se toma una
pequefia corriente de purga de la circulacion de NaOH al 15 % al recipiente de separacion 2 a través del conducto
(9), con el fin de mantener la concentracion de NaOH al 1 % en peso. Correspondientemente, el NaOH fresco se
alimenta al recipiente 3 a través del conducto (10) para mantener la concentracion de NaOH al 15 % en peso en la
circulacion.

La fase organica libre de fenol se lleva entonces al recipiente 4, donde las pocas ppm restantes de NaOH disuelto se
eliminan con un lavado con agua. El lavado con agua se realiza con una circulacion de agua que contiene menos de
100 ppm de Na. Se toma una purga de esta corriente de agua para diluir NaOH al 25 % en peso en NaOH al 15 %
en peso en el conducto (10). Esta purga también mantiene la concentracion de Na en la circulacion de lavado por
debajo de 100 ppm. La fase organica del recipiente 4, ahora libre de acidos organicos, fenol y sodio, se somete a
continuacion a destilacion.

La Tabla 1 resume propiedades tipicas en los recipientes 2, 3 y 4.

Unidad 2 3 4
T/C 40 40 40
P / bar 1 1 1
Relacion fase ac./org. 0,8 1,8 0,6

La Tabla 2 resume la naturaleza del material en cada etapa del proceso y los flujos posibles basados en la figura 3.

Flujo A B C D E F G H I J K L
Fase Org+Ac | Org Org Org Ac Ac Ac Ac Ac Ac Ac Ac
Caudal | 16000 | 9000 | 9000 | 9000 | 16000 | 130 5000 75 125 200 1500 5500
kg/h

Org 9000 9000 | 9000 | 9000
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kg/h

Agua 7000 16000 | 130 | 5000 75 125 200 1500 5500
kg/h

NaOH | 0,4 15 15 25 1 1
% en
peso

NaOH ~100 | ~20 5 100 100
ppm

E es el flujo de material acuoso que sale del recipiente. 3. F es el flujo de NaOH al recipiente 2. G es el flujo de la
fase acuosa que sale del recipiente 4. H es el flujo de G para diluir el NaOH que entra en I. | es el flujo de NaOH
fresco. J es el flujo de agua fresca (12). K es flujo para la neutralizacién de escisiéon y L para la desfenolacion.
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REIVINDICACIONES
1. Un proceso que comprende:

() destilar una mezcla de acetona en bruto que contiene hidrocarburos y agua para formar una fraccion del fondo
que contiene cumeno y/o a-metilestireno en una fase organica y una fase acuosa;

(Il) poner en contacto al menos una parte de dicha fraccion del fondo con una soluciéon acuosa de hidroxido
metalico para proporcionar una concentracion de 0,1 a 5 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la
fase acuosa;

(Il) separar la fase acuosa y la fase organica;

(IV) poner en contacto al menos una parte de la fase organica de la etapa (Ill) con una solucién acuosa de
hidroxido metalico para proporcionar una concentracion de 6 a 20 % en peso de MOH, donde M es un metal
alcalino, en la fase acuosa;

(V) separar la fase organica y la fase acuosa formada en la etapa (IV);

(VI) lavar al menos una parte de la fase organica de la etapa (V) con agua.

2. Un proceso segun la reivindicacion 1, comprendiendo dicho proceso:

() destilar una mezcla de acetona en bruto obtenida de la escision del hidroperéxido de cumeno y que contiene
hidrocarburos y agua para formar una fraccion del fondo que contiene cumeno y/o a-metilestireno en una fase
organica y una fase acuosa;

(II) poner en contacto dicha fraccion del fondo con una solucion acuosa de hidréoxido metalico para proporcionar
una concentracion de 0,1 a 5 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la fase acuosa;

(Il) separar la fase acuosa y la fase organica;

(IV) poner en contacto la fase organica de la etapa (Ill) con una solucién acuosa de hidréxido metalico que tiene
una concentracion de 6 a 20 % en peso de MOH, donde M es un metal alcalino, en la fase acuosa;

(V) separar la fase organica y la fase acuosa formada en la etapa (IV);

(VI) lavar la fase organica de la etapa (V) con agua.

3. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que MOH es NaOH.

4. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos una parte de la fase acuosa
formada después de la etapa (VI) se usa para diluir hidréxido para formar la solucion de MOH requerida en la etapa
(V).

5. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos una parte de la fase acuosa
formada después de la etapa (IV) se diluye con agua para formar el hidroxido afiadido en la etapa (ll).

6. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos una parte de la fase acuosa
formada después de la etapa (ll) se utiliza para neutralizar los productos de escision de una reaccion de
hidroperéxido de cumeno catalizada con acido.

7. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que al menos una parte de la fase acuosa
formada después de la etapa (ll) se desfenoliza, donde el fenolato metalico contenido en la fase acuosa se
neutraliza con el fin de convertir un fenolato en fenol y después se extrae con vapor para eliminar el fenol de la fase
acuosa.

8. Un proceso segun la reivindicacion 7, en el que al menos una parte de la fase acuosa formada después de la
etapa (ll) se utiliza para neutralizar los productos de escisién de una reaccion de hidroperoxido de cumeno
catalizada con acido y en el que al menos una parte de la fase acuosa formada después de la etapa (Il) se
desfenoliza y en el que de 5 a 30 % en peso de la fase acuosa pasa a la neutralizacion de escision y de 70 a 95 %
en peso de la fase acuosa pasa a la desfenolacion.

9. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la concentracion de MOH en la fase
acuosa en la etapa (1) es del 1 % en peso.

10. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la concentracion de MOH en la fase
acuosa en la etapa (IV) es del 15 % en peso.

11. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la temperatura en al menos una de las
etapas (Il), (IV) o (VI) es de 30 a 50 °C.

12. Un proceso segun cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la presion en al menos una de las
etapas (Il), (IV) o (VI) es la presion atmosférica.
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13. Un aparato adecuado para llevar a cabo un proceso segun las reivindicaciones 1 a 12, que comprende:

— una columna de destilaciéon de acetona (1);

— un conducto (6) para transportar la fraccién del fondo de la columna (1) a un recipiente de separacion (2);

— un conducto (9) para afiadir NaOH al recipiente de separacion (2);

— un conducto (7) para transportar la fase organica del recipiente (2) al recipiente de separacion (3);

— un conducto (10) para afiadir NaOH al recipiente de separacion (3);

— un conducto (8) para transportar la fase organica del recipiente (3) al recipiente de separacion (4);

— un conducto (12) para afiadir agua al recipiente (4);

— un conducto (11) para transportar la al menos una parte de la fase acuosa del recipiente (4) para diluir el NaOH
afadido a través del conducto (10).

14. Un aparato segun la reivindicacion 13, que comprende ademas al menos uno de:

— un conducto (13) para transportar al menos una parte de la fase acuosa que contiene MOH del recipiente (3)
para afadirla al recipiente (2) a través del conducto (9) y

— un conducto (14) para transportar al menos una parte de la fase acuosa del recipiente (2) para la neutralizacion
del producto de escisién de la escision del hidroperéxido de cumeno.

15. Un aparato segun la reivindicacion 13 o 14, que comprende ademas un conducto para transportar al menos una
parte de la fase acuosa del recipiente (2) a la desfenolacion.
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