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DESCRIPCION
Proceso para la preparacion de una mezcla que contiene ciclohexanona y ciclohexanol

La presente invencion se refiere a un proceso continuo para la preparacion de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, proceso que se realiza en una planta quimica a escala
industrial que comprende un reactor multitubular segun la reivindicacion 1; al uso de una planta quimica a escala
industrial que comprende un reactor multitubular segun la reivindicacion 12; y a un proceso para construir dicha
planta a escala industrial de acuerdo con la reivindicacion 14.

La ciclohexanona es un intermediario en la produccion de, entre otros compuestos, acido adipico y caprolactama.
Estos son mondmeros utilizados cominmente en la produccion de poliamida-6,6 y poliamida-6, respectivamente. Un
proceso importante para la produccion de ciclohexanona para uso en la produccién de caprolactama se basa en la
oxidacion selectiva del ciclohexano, utilizando oxigeno atmosférico. La oxidacion del ciclohexano produce una
mezcla de ciclohexanol y ciclohexanona y el precursor del hidroperdxido de ciclohexilo, que luego se descompone
térmica y/o cataliticamente para producir ciclohexanol y ciclohexanona adicionales, y varios subproductos. La
ciclohexanona se puede separar por destilacion de la mezcla que comprende ciclohexanol, ciclohexanona,
ciclohexano sin reaccionar y subproductos. El ciclohexanol también se puede recuperar por destilacion y
opcionalmente se puede convertir en ciclohexanona por deshidrogenacion. Los procesos quimicos para la
produccion de ciclohexanona y ciclohexanol por oxidacion de ciclohexano son conocidos en la técnica (véase, por
ejemplo, Michael Tuttle Musser; ciclohexanol y ciclohexanona en la Enciclopedia de Quimica Industrial de Ulimann,
publicada en linea: 15 de octubre de 2011 DOI: 10.1002/14356.808) Copyright © 2002 de Wiley-VCH Verlag GmbH
& Co. KGaA) (Musser).

Habitualmente, el ciclohexano se produce a partir de la hidrogenacion de benceno. La hidrogenaciéon de benceno a
ciclohexano se puede llevar a cabo en la fase de vapor (también denominada a menudo fase gaseosa) o en la fase
liquida, en presencia de material catalitico e hidrégeno. En general, en estos procesos de hidrogenacion se usa un
catalizador heterogéneo, por ejemplo, niquel Raney o un catalizador soportado con niquel, paladio o platino como
material catalitico. Se sabe que la hidrogenacion de benceno a ciclohexano es muy exotérmica. Las altas
temperaturas pueden llevar a limitaciones termodinamicas en la conversion de benceno, el craqueo térmico y el
aumento de la formacién de subproductos y, debido a esto, la temperatura del reactor generalmente se controla en
un rango de 150 a 350 °C. Los procesos industriales actuales para la produccion de ciclohexano a través de la
hidrogenacion catalitica del benceno difieren principalmente en sus métodos para la eliminacion del calor de
reaccion. Esto se hace mediante enfriamiento indirecto con un liquido en un reactor con camisa; o por vaporizacion
de la alimentacion y el reciclado del producto en fase de vapor, o por un proceso multirreactor con enfriamiento
intermedio entre reactores. Otro proceso mas utiliza una suspensiéon de catalizador con un liquido alrededor de la
bomba para el enfriamiento indirecto. Para producir un producto de ciclohexano de alta pureza (99,5 % o superior),
el efluente del primer reactor de hidrogenacién de benceno a menudo, opcionalmente después del enfriamiento, se
introduce a un segundo reactor de hidrogenacién de benceno.

Habitualmente, el primer reactor de hidrogenacion de benceno es un reactor catalitico multitubular (vertical) con
material catalitico dispuesto en los tubos y un refrigerante que circula externamente alrededor de los tubos, que se
introduce con una mezcla gaseosa que comprende hidrégeno y benceno. En este primer reactor, la gran mayoria del
benceno introducido se convierte en ciclohexano. El calor de reaccion se elimina mediante enfriamiento indirecto con
un refrigerante. En general, el refrigerante es un liquido, que se evapora opcionalmente. En caso de que se aplique
agua liquida como refrigerante, el vapor se obtiene opcionalmente por evaporacién de agua liquida dentro de la
carcasa del reactor. Como se usa en el presente documento, un refrigerante es un portador de calor que se utiliza
para fines de enfriamiento.

Un proceso alternativo para la produccién de ciclohexanona es mediante la reduccion catalitica del fenol con
hidrégeno, por ejemplo, utilizando un catalizador heterogéneo que comprende paladio. La reduccion de fenol con
hidrégeno se puede realizar en la fase de vapor (también denominada a menudo fase gaseosa) o en la fase liquida,
descrita, por ejemplo, en Musser. Se sabe que la hidrogenacién de fenol es altamente exotérmica. Se produce una
mezcla que comprende ciclohexanol, ciclohexanona, fenol sin reaccionar y subproductos. La separacion de la
ciclohexanona de esta mezcla se puede hacer por destilacion. El ciclohexanol también se puede recuperar por
destilaciéon y opcionalmente se puede convertir en ciclohexanona por deshidrogenacion. El fenol sin reaccionar se
elimina por destilacion y se recicla en el proceso.

Habitualmente, un reactor de hidrogenacién de fenol es un reactor catalitico multitubular (vertical) con material
catalitico en los tubos y un refrigerante que circula externamente alrededor de los tubos, que se introduce con una
mezcla gaseosa que comprende hidrégeno y fenol. En este reactor, la gran mayoria del fenol introducido se
convierte en ciclohexanona. El calor de reaccion se elimina mediante enfriamiento indirecto con un refrigerante. En
general, el refrigerante es un liquido, que se evapora opcionalmente. En caso de que se aplique agua liquida como
refrigerante, el vapor se obtiene opcionalmente por evaporacion de agua liquida dentro de la carcasa del reactor. La
temperatura del reactor generalmente se controla para que esté en el rango de 100 a 250 °C.
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Las plantas quimicas para la preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por reduccion
de fenol, y las plantas quimicas para la produccion de ciclohexano por reduccién de benceno son conocidas en la
técnica, y también estan descritas en, por ejemplo, Musser. Los materiales de partida, intermedios, productos,
subproductos y catalizadores utilizados en una planta de este tipo para la preparacion de una mezcla que
comprende ciclohexanona y ciclohexanol basada en la hidrogenacion de fenol son muy diferentes de los utilizados
en una planta para la produccion de ciclohexano basada en la hidrogenacion de benceno. Por consiguiente, el
aparato requerido para la hidrogenacion de fenol es diferente al requerido para la hidrogenacién de benceno.

El documento WO 2011/073233 A1 se refiere a un método para hidrogenar un compuesto aromatico y en particular
a un método para preparar ciclohexanona, ciclohexanol o una mezcla de los mismos de una manera continua
hidrogenando cataliticamente fenol introducido en un reactor que comprende un catalizador de hidrogenacion
soportado, que comprende un dopante seleccionado del grupo de hidréxidos de metales alcalinos, hidroxidos de
metales alcalinotérreos, 6xidos de metales alcalinotérreos, carbonatos de metales alcalinos y carbonatos de metales
alcalinotérreos, y en cuyo proceso durante la hidrogenacion de fenol se introduce agua continua o intermitentemente
al reactor, con la relacidon peso a peso de agua introducida en el reactor a fenol introducido en el reactor en promedio
que es de 0,1 o menos.

Hoy en dia, debido a la drastica reduccion del precio del fenol en comparacion con el precio del benceno, el proceso
para la preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por reduccién del fenol con
hidrégeno es mas econdémico en relacion con los costos de materias primas y energia que el proceso para preparar
una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol mediante la hidrogenacion de benceno seguida de la
oxidacion del ciclohexano obtenido. Por lo tanto, para los productores actuales de mezclas de ciclohexanona y
ciclohexanol que aplican el proceso de hidrogenacion de benceno seguido de la oxidacion del ciclohexano obtenido,
es ventajoso cambiar al proceso de preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por
hidrogenacion de fenol. Una opcidn para cambiar al proceso basado en la hidrogenacion de fenol es construir una
nueva planta. Un inconveniente importante de este enfoque son los altos costos de inversién para una planta nueva.
En particular, un reactor adecuado para la hidrogenacién de fenol habitualmente es complejo y, por lo tanto, caro.

Los presentes inventores han descubierto un método para reducir significativamente los costos de inversion de una
planta para la preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol basada en la reduccion de
fenol. Han desarrollado un proceso para la preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol
por hidrogenacién de fenol; basado en el equipo de una planta quimica utilizado para preparar una mezcla que
comprende ciclohexano a partir de la hidrogenacién de benceno. Mas especificamente, un proceso continuo para la
preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacién de fenol de acuerdo con
la reivindicacion 1, el uso de una planta quimica a escala industrial en el proceso de acuerdo con la reivindicacioén 1,
el uso de una planta quimica a escala industrial de acuerdo con la reivindicacion 12 y a un proceso para la
construcciéon de una planta quimica a escala industrial para la preparacién de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol de acuerdo con la reivindicacion 14.

En particular, la invencion se refiere a un proceso continuo para la preparacion de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, proceso que se realiza en una planta quimica a escala
industrial que comprende un reactor multitubular caracterizado por que dicho reactor multitubular se ha utilizado para
la hidrogenacién de benceno; en el que el catalizador de hidrogenacion de benceno dentro de los tubos del reactor
multitubular ha sido reemplazado por un catalizador de hidrogenacion de fenol; y en el que "se ha utilizado" significa
que el reactor multitubular se disefid para la hidrogenacion de benceno y se instalé en una planta para la
hidrogenacion de benceno.

Dicho proceso es util para una compafia que opera una planta para la hidrogenacién de benceno a ciclohexano, que
desea interrumpir el uso de dicha planta. También es Util para una compafia que desea construir una planta para la
preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol.

La invencion se refiere ademas al uso de una planta quimica a escala industrial para la preparacién de una mezcla
que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, planta quimica que comprende un
multitubular caracterizado por que se ha utilizado dicho reactor multitubular para la hidrogenacion de benceno; en el
que el catalizador de hidrogenacion de benceno dentro de los tubos del reactor multitubular ha sido reemplazado por
un catalizador de hidrogenacion de fenol; y en el que "se ha utilizado" significa que el reactor multitubular se disefio
para la hidrogenacion de benceno y se instalo en una planta para la hidrogenacion de benceno.

Como se usa en este documento, "se ha utilizado" incluye que el reactor multitubular se disefid para la
hidrogenacion de benceno y/o se instalé en una planta para la hidrogenacion de benceno.

Se sabe que los procesos basados en la oxidacion del ciclohexano para producir ciclohexanona esencialmente pura
consumen grandes cantidades de energia, habitualmente suministrada de manera industrial como vapor y
electricidad. Se conocen consumos especificos de vapor de superior a 5 toneladas de vapor por tonelada de
ciclohexanona purificada. Se consumen grandes cantidades de vapor para calentar el ciclohexano que se introduce
al (primer) reactor de oxidacion; la eliminacion del ciclohexano sin reaccionar, la purificacion por destilacion del
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ciclohexano y la deshidrogenacion del ciclohexanol. Una ventaja adicional de un proceso de construccion de una
planta para llevar a cabo un proceso diferente de acuerdo con la presente invencién es que puede reducirse el
consumo de energia por unidad de peso de ciclohexanona producida.

La eficiencia tipica del carbono de la hidrogenacion de fenol a ciclohexanona es superior al 98 % vy, en general,
incluso superior al 99 %, mientras que la eficiencia del carbono de la oxidacion del ciclohexano a ciclohexanona
habitualmente es del 75 % al 90 %. Una ventaja adicional superior a operar una planta segun la presente invencion
es que se requiere menos material de partida para producir una cantidad dada de ciclohexanona. Ademas, se puede
reducir la cantidad de subproductos y, por lo tanto, los residuos producidos por unidad de peso de ciclohexanona
producida.

La produccion de ciclohexanona por la oxidacion del ciclohexano suele estar sujeta a estrictas normas de seguridad
debido al riesgo de ignicion de mezclas explosivas de ciclohexano-oxigeno, por ejemplo, debe haber un gran circulo
de seguridad. Aun, una ventaja adicional del proceso de la presente invencion es que se evita el riesgo de explosion
de mezclas de ciclohexano-oxigeno, porque no se usa ciclohexano en el proceso de la planta para la hidrogenacion
de fenol. Por lo tanto, no se requieren las medidas de seguridad asociadas.

En el presente documento también se describe una planta quimica adecuada para la preparacién de una mezcla que
comprende ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, planta quimica que comprende un reactor
multitubular caracterizado por que dicho reactor multitubular se ha utilizado para la hidrogenacién de benceno.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, dicha planta quimica para la hidrogenacion de fenol
comprende una o superior a las siguientes unidades: una unidad de condensador parcial adecuada para condensar
ciclohexanol y ciclohexanona de la mezcla gaseosa que comprende ciclohexanona y ciclohexanol, una columna de
destilacién adecuada para la destilacion de componentes de cabeza que tienen un punto de ebullicion mas bajo que
la ciclohexanona, una columna de destilacién adecuada para la separacion de ciclohexanona con una pureza de
mas del 99 % en peso, una columna de destilacion adecuada para la destilacion de componentes de cabeza con un
punto de ebullicibn mas alto que la ciclohexanona, un reactor de hidrogenacion de ciclohexanol, en el que el
ciclohexanol se convierte en ciclohexanona e hidrégeno.

Habitualmente, en la planta quimica de la presente invencion, la planta quimica comprende ademas una columna de
destilacion adecuada para la separacion de ciclohexanona de una mezcla de ciclohexanona y ciclohexanol con una
pureza de mas del 99 % en peso.

En el presente documento se describe la ciclohexanona preparada en una planta quimica, en cuya planta quimica se
prepara una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol a través de un proceso continuo para la
hidrogenacion del fenol, planta quimica que comprende un reactor multitubular caracterizado por que se ha utilizado
un reactor tubular para la hidrogenacion de benceno.

Una planta quimica incluye todos los aparatos necesarios para fabricar o procesar los productos quimicos deseados.
Esto incluye unidades para una o varias operaciones quimicas o fisicas, por ejemplo, calentamiento, enfriamiento,
mezcla, destilacion, extraccion y reaccion. Incluye todos los equipos auxiliares, por ejemplo, unidades de reflujo,
suministro de refrigerante, bombas, intercambiadores de calor y tuberias. El aparato exacto depende, entre otros, del
tipo y la pureza del material o materiales de partida y del producto o productos finales deseados, pero también de la
escala y el tipo de proceso.

Por un proceso continuo para la hidrogenacion de fenol se entiende un proceso en el que el fenol y el hidrégeno se
introducen sin interrupcion y mediante el cual un producto hidrogenado o una mezcla de productos hidrogenados de
fenol se retiran sin interrupciéon. Un proceso continuo para la hidrogenacién de fenol puede ser a una tasa constante
o puede fluctuar en la tasa a lo largo del tiempo. Un proceso continuo para la hidrogenacion de fenol puede
interrumpirse durante un cierto periodo de tiempo debido a, por ejemplo, una perturbacion del proceso, una actividad
de mantenimiento, o por razones econémicas.

La planta quimica es preferiblemente de escala industrial. Por escala industrial se entiende una tasa de
hidrogenacion de fenol de al menos 1000 kg de fenol por hora; mas preferiblemente, al menos 2000 kg de fenol por
hora; aun mas preferiblemente, al menos 4000 kg de fenol por hora; y lo mas preferiblemente, al menos 6000 kg de
fenol hora.

Por hidrogenacion de benceno se entiende que el benceno y el hidrégeno se convierten parcial o completamente vy,
por lo tanto, se forma un producto hidrogenado o una mezcla de productos hidrogenados de benceno.

Como se usa en este documento, una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara en un
proceso para la hidrogenacion de fenol es la mezcla de compuestos que resulta de la hidrogenacion de fenol.
Habitualmente, esto comprende ciclohexanona, ciclohexanol, al menos un subproducto caracteristico y fenol (sin
reaccionar). El contenido de fenol de esta mezcla es habitualmente de al menos el 0,02 % en peso. Preferiblemente,
es de al menos el 0,03 % en peso; mas preferiblemente, de al menos el 0,1 % en peso. El contenido de fenol es
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preferiblemente de menos del 50 % en peso; mas preferiblemente, menos del 20 % en peso; mas preferiblemente,
menos del 10 % en peso. La mezcla es habitualmente gaseosa.

Habitualmente, la mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara comprende uno o superior a
los siguientes componentes: fenol, 2-fenilciclohexanol, 3-fenilciclohexanol, 4-fenilciclohexanol, ciclohexil feniléter,
benzofurano, 2,3-dimetilbenzano, y metil-4-octanona, 4-metil-3-octanona,  3-metil-3-octanona,  metil-
isopropilciclohexanol, metil-isopropilciclohexanona y 1-(4-metilpentano-2-il) benceno-fenol. Ademas, la mezcla
gaseosa que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara también puede comprender hidrégeno (no
convertido) y componentes inertes como nitrégeno y metano.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, la mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que
se prepara también comprende fenol y al menos un compuesto seleccionado entre 2-fenilciclohexanol, 3-
fenilciclohexanol, 4-fenilciclohexanol, ciclohexil feniléter, benzofurano, 2,3-dimetilbenzofurano, 3-metil-4-octanona, 4-
metil-3-octanona, 3-metil-3-octanona, metil-isopropilciclohexanol, metil-isopropilciclohexanona y 1-(4-metilpentano-2-
il)-benceno-fenol.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencién, la relacion molar de ciclohexanona a ciclohexanol en la
mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara esta por encima de 4 a 1. Preferiblemente, la
relacion molar de ciclohexanona a ciclohexanol en la mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se
produce esta por encima de 6 a 1. Mas preferiblemente, la relacion molar esta por encima de 10 a 1; aun mas
preferiblemente, la relacidon molar esta por encima de 15 a 1.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, la ciclohexanona se separa de la mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara. Mas preferiblemente, la ciclohexanona se separa con una pureza de
mas del 90 % en peso; incluso mas preferiblemente, la ciclohexanona se separa con una pureza de mas del 98 % en
peso. Habitualmente, la separacion de ciclohexanona se realiza por destilacion, cristalizacion, extraccion y/o una
combinacioén de las mismas.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion a partir de la mezcla que comprende ciclohexanona y
ciclohexanol producida, la ciclohexanona con una pureza de mas del 99 % en peso se separa por destilacion.

Habitualmente, la hidrogenacion de fenol por medio de la cual se prepara una mezcla que comprende ciclohexanona
y ciclohexanol se realiza en una planta quimica que comprende un reactor multitubular. El ndmero de tubos del
reactor en el reactor multitubular es generalmente superior a 5. Preferiblemente, esta por encima de 10. Mas
preferiblemente, esta por encima de 25. El nimero de tubos del reactor es habitualmente inferior a 100.000.
Preferiblemente, es inferior a 50.000. Mas preferiblemente, es inferior a 20.000.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, el nimero de tubos del reactor en dicho reactor multitubular
es de 25 a 20.000.

El diametro interno de la carcasa del reactor multitubular suele ser superior a 50 mm. Preferiblemente, esta por
encima de 100 mm. Mas preferentemente, esta por encima de 200 mm. El diametro interno de la carcasa del reactor
multitubular suele ser inferior a 10 m. Preferiblemente, es inferior a 8 m. Mas preferentemente, es inferior a 6 m.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, el diametro interno de la carcasa de dicho reactor
multitubular es de 0,2 a 6 m.

El diametro interno de los tubos del reactor es habitualmente superior a 2 mm. Preferiblemente, esta por encima de
5 mm. Mas preferentemente, esta por encima de 10 mm. El diametro interno de los tubos del reactor suele ser
inferior a 500 mm. Preferiblemente, es inferior a 250 mm. Mas preferiblemente, es inferior a 120 mm.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, el diametro interno de los tubos del reactor en dicho reactor
multitubular es de 10 a 120 mm. Preferiblemente, todos los tubos del reactor en el reactor multitubular tienen (casi)
el mismo diametro interno.

En los tubos en el reactor multitubular, el calor se genera debido a la hidrogenacion del fenol, calentando asi la
mezcla de componentes en los tubos. El calor de la mezcla de componentes se elimina mediante enfriamiento
indirecto con un refrigerante. La temperatura de la mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se
descarga del reactor multitubular es generalmente superior a 60 °C. Preferiblemente, esta por encima de 80 °C. Mas
preferiblemente, esta por encima de 100 °C. La temperatura de la mezcla que comprende ciclohexanona y
ciclohexanol que se descarga del reactor multitubular es habitualmente inferior a 260 °C. Preferiblemente, es inferior
a 240 °C. Mas preferiblemente, es inferior a 220 °C.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, la temperatura de la mezcla que comprende ciclohexanona y
ciclohexanol que se descarga desde el reactor multitubular es de 100 a 220 °C.
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Habitualmente, en un reactor multitubular en el que el fenol se hidrogena, el calor se elimina con un refrigerante.
Normalmente, como refrigerante se aplican disolventes acuosos u organicos o mezclas de los mismos.
Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, el agua se aplica como refrigerante en el reactor multitubular.

Al absorber calor, el refrigerante que se carga en el reactor multitubular se calienta, se evapora (parcial o
completamente) o una combinacion de los mismos. Preferiblemente, se evapora al menos el 10 % en peso del
refrigerante que se carga en el reactor multitubular. Mas preferiblemente, al menos el 50 % en peso. Incluso mas
preferiblemente, al menos el 90 % en peso.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, el agua se aplica como refrigerante en el reactor multitubular
y mas del 90 % en peso del agua se evapora.

La hidrogenacion de fenol con hidrogeno se puede realizar en la fase gaseosa o en la fase liquida. Preferiblemente,
la hidrogenacion de fenol con hidrogeno se realiza en la fase gaseosa. Habitualmente, un proceso para la
hidrogenacion de fenol que se realiza en la fase gaseosa se carga con una mezcla gaseosa que comprende las
materias primas fenol e hidrégeno como alimentacion. Preferiblemente, el contenido de fenol de la mezcla que
comprende las materias primas fenol e hidrégeno que se carga como alimentacion al reactor multitubular es de al
menos el 5% en peso. Mas preferiblemente, de al menos el 15 % en peso. Incluso mas preferiblemente, de al
menos el 25 % en peso.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, una mezcla que comprende fenol e hidrégeno, en la que el
contenido de fenol es superior al 25 % en peso, se carga como alimentacion al reactor multitubular.

El catalizador de hidrogenacion puede ser en principio cualquier catalizador de hidrogenacion (soportado) capaz de
catalizar la hidrogenacion de fenol. Normalmente, el catalizador comprende uno o mas metales cataliticamente
activos seleccionados entre paladio, platino, rutenio, rodio, iridio, rubidio y osmio. El paladio, el platino o una
combinacién de los mismos son metales cataliticamente activos preferidos.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, la hidrogenacion se lleva a cabo en presencia de un
catalizador de paladio soportado.

El soporte puede ser, en principio, cualquier soporte capaz de soportar uno o mas metales cataliticamente activos
para la hidrogenacion de fenol. Los soportes adecuados se pueden seleccionar en particular del grupo de alumina,
carbén activado, 6xido de titanio, carbonato de calcio y negro de humo. Otro soporte que se puede utilizar es la
silice.

Habitualmente, en el proceso de la presente invencion, la hidrogenacion se lleva a cabo en presencia de un
catalizador de paladio soportado.

En general, la conversion por paso de fenol en la unidad de reaccion esta por encima del 90 %. Opcionalmente, el
hidrégeno gaseoso sin reaccionar y los inertes se separan de la mezcla de reaccioén. Por lo general, el gas hidrégeno
sin reaccionar se reutiliza en el proceso de hidrogenacion de fenol.

Como se usa en el presente documento, el significado de un componente "esencialmente puro" es que el contenido
del componente es de al menos el 98 % en peso. Preferiblemente, es de al menos el 99 % en peso; mas
preferiblemente, de al menos el 99,5 % en peso; incluso mas preferiblemente, de al menos el 99,9 % en peso.

La Figura 1 muestra una planta para la produccién de ciclohexano.
La Figura 2 muestra una planta segun la presente invencion, para la produccion de ciclohexanona.

La Figura 1 muestra una planta para la produccién de ciclohexano hidrogenando primero benceno en la fase de
vapor para formar una mezcla hidrogenada y a continuacion separando un flujo que comprende hidrégeno de la
mezcla hidrogenada. La hidrogenacion de benceno se lleva a cabo en un proceso de dos reactores en serie con un
reactor multitubular como primer reactor de hidrogenacion.

El benceno gaseoso se introduce a la primera unidad de hidrogenacion [A] a través de la linea [1]. La primera unidad
de hidrogenacion [A] comprende uno o mas reactores multitubulares con catalizador de hidrogenacién de benceno
dentro de los tubos y enfriamiento indirecto con un refrigerante. El refrigerante se introduce a través de la linea [a] v,
después de calentar, se descarga a través de la linea [b]. El hidrégeno gaseoso se introduce a través de la linea [2].
La primera mezcla gaseosa resultante hidrogenada que comprende ciclohexano y benceno no convertido se
introduce a través de la linea [3] a la segunda unidad de hidrogenacion [B]. Opcionalmente, esta mezcla se enfria
antes de introducirla a la segunda unidad de hidrogenacion [B] (no se muestra en la Figura 1). Opcionalmente, se
introduce hidrégeno adicional a la segunda unidad de hidrogenacion [B] (no se muestra en la figura 1). En la
segunda unidad de hidrogenacion [B], el benceno no convertido se hidrogena en ciclohexano. La segunda unidad de
hidrogenacion [B] comprende uno o mas reactores de hidrogenacion de benceno. Opcionalmente, la segunda unidad
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de hidrogenacion [B] se enfria (no se muestra en la Figura 1). La segunda mezcla gaseosa hidrogenada se retira de
la unidad de separacion de hidrogeno [C] a través de la linea [4]. De la unidad de separacion de hidrogeno [C] se
descargan por separado un flujo de hidrogencomprension gaseosa y un flujo que comprende ciclohexano a través
de la linea [5] y la linea [6], respectivamente. La unidad de separacién de hidrégeno [C] podria comprender una
unidad de condensacion parcial y una o mas unidades de destilacion. Opcionalmente, el flujo que comprende
hidrégeno gaseoso descargado a través de la linea [5] se introduce a la primera unidad de hidrogenacion [A] (no
mostrada en la Figura 1).

Opcionalmente, el ciclohexano descargado a través de la linea [6] se introduce a la planta de ciclohexanona
basandose en la oxidacion del ciclohexano (no se muestra en la Figura 1).

La Figura 2 muestra una planta segun la presente invencion, para la produccion de ciclohexanona hidrogenando
primero fenol en la fase de vapor, luego separando ciclohexanona de la mezcla resultante que comprende
ciclohexanol y ciclohexanona y finalmente deshidrogenando ciclohexanol en ciclohexanona.

El fenol fresco se introduce a través de la linea [7], el hidrégeno gaseoso se introduce a través de la linea [8] y una
mezcla que comprende fenol que se destila por arriba en la columna de destilacion de fenol [I] se introduce a través
de la linea [18] a la primera unidad de hidrogenacion [A]. La primera unidad de hidrogenacion [A] comprende uno o
mas reactores multitubulares con catalizador de hidrogenacion de fenol dentro de los tubos y enfriamiento indirecto
con un refrigerante. El refrigerante se introduce a través de la linea [a] y, después de calentar, se descarga a través
de la linea [b]. La mezcla resultante de productos de reaccion, que comprende fenol, ciclohexanol y ciclohexanona
se introduce a través de la linea [9] a la columna de destilacion de ligeros [E]. Opcionalmente, el hidrégeno gaseoso
sin reaccionar y los gases inertes se separan de esta mezcla (no se muestra en la Figura 2). Una mezcla de
componentes con puntos de ebullicion por debajo de la ciclohexanona se destila en la cabeza y se elimina a través
de la linea [10]. El producto inferior se introduce a través de la linea [11] a la columna de destilacion de
ciclohexanona [F], donde la ciclohexanona se destila por encima de la linea [12]. El producto inferior se introduce a
través de la linea [13] a la columna de destilaciéon del ciclohexanol [G], donde se destila una mezcla que comprende
ciclohexanol y ciclohexanona y se pasa a través de la linea [14] a la unidad de deshidrogenacion del ciclohexanol
[H]. La unidad de deshidrogenacion de ciclohexanol [H] comprende uno o mas reactores de deshidrogenacion de
ciclohexanol. La mezcla resultante que comprende ciclohexanona, después de separar el gas hidrégeno (no
mostrado en la Figura 2), se recicla a través de la linea [16] a la columna de destilacion de ligeros [E].
Opcionalmente, este hidrégeno gaseoso se carga en la unidad de hidrogenacion [A] (no se muestra en la Figura 2).
El producto inferior de [G] que comprende fenol se elimina a través de la linea [15]. La linea [15] conduce a la
columna de destilacion de fenol [I] donde una mezcla que comprende fenol se destila por encima y se introduce a
través de la linea [18] a la primera unidad de hidrogenacion [A]. El producto inferior se retira de la columna de
destilacion de fenol [] a través de la linea [17].

De acuerdo con una realizacién de la presente invencion, se construye una planta quimica de acuerdo con la Figura
2 a partir de una planta quimica segun la Figura 1. A partir de una comparacion de la Figura 2 con la Figura 1, se
puede ver que el siguiente aparato esta desconectado de la planta quimica de la Figura 1 al construir la planta
quimica de la Figura 2: primera unidad de hidrogenacion [A] que comprende uno o mas reactores multitubulares y
opcionalmente alimentacion de hidrogeno gaseoso [2]. Ademas, el siguiente equipo esta conectado a la primera
unidad de hidrogenacion [A] desconectada de la planta quimica de la Figura 1 al construir la planta quimica de la
Figura 2: columna de destilacion de ligeros [E] junto con la linea de entrada [16] de la unidad de deshidrogenacion
de ciclohexanol [H] y lineas de salida [10] y [11]; y la columna de destilacidon de ciclohexanona [F] junto con las
lineas de salida [12] y [13]; y la columna de destilacion del ciclohexanol [G] junto con las lineas de salida [14] y [15];
unidad de deshidrogenacion de ciclohexanol [H]; unidad de destilacion de fenol [I] junto con lineas de salida [17] y
[18]. La linea de salida [18] esta conectada a la primera unidad de hidrogenacion [A]. La linea de entrada [7] esta
conectada a la primera unidad de hidrogenacion [A]. La linea de entrada [8] (alimentacion de hidrégeno gaseoso)
esta conectada a la primera unidad de hidrogenacion [A]. La linea de entrada [8] puede ser idéntica a la linea de
entrada [2] de la Figura 1. En consecuencia, la linea de entrada [2] no necesita ser reemplazada. El catalizador de
hidrogenacion de benceno dentro de los tubos del reactor o reactores mas multitubulares debe ser reemplazado por
un catalizador de hidrogenacion de fenol.

Por lo tanto, la presente invencién también proporciona un proceso para la preparacion de una mezcla que
comprende ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, dicho proceso que comprende:

a) desconectar un reactor multitubular que se ha utilizado para producir ciclohexano por hidrogenacién de
benceno de una planta quimica, planta que se us6 para la preparacion de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de benceno para formar ciclohexano seguida de oxidacion de
dicho ciclohexano;

b) reemplazar el catalizador de hidrogenacion de benceno dentro de los tubos de dicho reactor multitubular con
un catalizador de hidrogenacion de fenol; y

c) conectar dicho reactor multitubular a una planta quimica para la preparacién de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol; en el que "se ha utilizado" significa que el reactor
multitubular se disefid para la hidrogenacién de benceno y se instalé en una planta para la hidrogenacién de
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benceno.
La presente invencion se ilustra mediante los siguientes ejemplos.
Experimento comparativo A

Un proceso continuo para la produccion de ciclohexano por hidrogenacion de benceno se realizé durante una serie
de afos en una planta quimica, que comprende:

— una primera unidad de hidrogenacion;
— una segunda unidad de hidrogenacion;
— una unidad de separacion de hidrégeno;

como se ha descrito anteriormente y sustancialmente como se representa en la Figura 1. Esta planta quimica
comercial tenia en promedio una produccién por hora de aproximadamente 6,6 toneladas métricas de ciclohexano
esencialmente puro, lo que equivale a una produccién anual de la planta de aproximadamente 53 kta de ciclohexano
esencialmente puro (suponiendo 8000 horas de produccion efectiva por afo).

La hidrogenacion de benceno en la primera y la segunda unidad de hidrogenacion se realizé con el 0,3 % en peso
de Pt/Al;03 como catalizador. En la primera unidad de hidrogenacion, la conversion de benceno en ciclohexano ya
era superior al 99 %. En la segunda unidad de hidrogenacion, la mayor parte del benceno restante se convirtio.

La mezcla de reaccién que sale de la segunda unidad de hidrogenacion se enfrié y se separd gas hidrogeno de esta
mezcla de reaccion y el flujo resultante que comprende ciclohexano se us6 para la produccion de ciclohexanona a
través de un proceso de oxidacion de ciclohexanona.

La primera unidad de hidrogenacion contenia un reactor vertical multitubular con catalizador de hidrogenacion de
benceno dentro de los tubos y tenia enfriamiento indirecto con un refrigerante para eliminar el calor. El reactor
vertical multitubular tenia un diametro interno de aproximadamente 2,2 m, que contenia 3528 tubos, cada uno de los
cuales tenia una longitud de 4 m y un diametro interno de aproximadamente 21,4 mm.

Ejemplo 1

En el Ejemplo 1 (de acuerdo con la invencion), el reactor vertical multitubular en la primera unidad de hidrogenacion
era igual que el reactor vertical multitubular en la primera unidad de hidrogenacion en el Experimento comparativo A.

Una planta quimica para la produccién de ciclohexanona por hidrogenacion de fenol, que comprende:

- una primera unidad de hidrogenacion;

- una columna de destilacion de ligeros;

- una columna de destilacién de ciclohexanona;

- una columna de destilacion de ciclohexanol;

- una columna de destilacion de fenol; y

- una unidad de deshidrogenacién de ciclohexanol;

como se ha descrito antes y sustancialmente como se representa en la Figura 2 se simuld en el software de
ingenieria quimica Aspen Plus®. La planta simulada se disefi6 con un reactor multitubular vertical idéntico en la
primera unidad de hidrogenacién como en el Experimento comparativo A. El reactor multitubular vertical en la
primera unidad de hidrogenacion limitd la capacidad total de la planta.

La hidrogenacion de fenol en la unidad de hidrogenacion de fenol se realizé en fase gaseosa en presencia de un
catalizador de hidrogenacién de fenol. El catalizador de hidrogenacion de fenol aplicado fue suministrado por BASF
(: 1 % en peso de Pd sobre soporte de alimina, con 1 % en peso de Na (como NaHCO3) afiadido como promotor).
La mezcla de gases resultante, que comprende fenol, hidrogeno gaseoso, ciclohexanol y ciclohexanona, se
condens6 parcialmente mediante enfriamiento y se separé en una mezcla liquida que comprendia fenol,
ciclohexanol y ciclohexanona que se introdujo a la columna de destilacion de ligeros y un flujo gaseoso que
comprendia hidrégeno.

En la columna de destilacién de ligeros, los componentes con puntos de ebullicion mas bajos que los de la
ciclohexanona se destilaron en la cabeza. El flujo inferior de la columna de destilaciéon de ligeros se introdujo a la
columna de destilacién de ciclohexanona, donde se destilé esencialmente ciclohexanona pura. La concentracion de
ciclohexanol en la ciclohexanona que se destilé en la cabeza de la columna de destilacion de ciclohexanona fue en
promedio de aproximadamente 500 ppm en peso. El flujo inferior de la columna de destilacion de ciclohexanona se
introdujo a la columna de destilacion de ciclohexanol, donde se destil6 una mezcla que comprendia principalmente
ciclohexanol. Esta mezcla que comprende principalmente ciclohexanol se introdujo a la unidad de deshidrogenacion
de ciclohexanol, en la que el ciclohexanol se convirtid en ciclohexanona. El hidrégeno gaseoso formado se separ6



10

15

20

25

30

35

ES 2737174 T3

del mismo. La mezcla de reaccion resultante se introdujo entonces a la columna de destilacion de ligeros.

El flujo inferior de la columna de destilacién del ciclohexanol se introdujo a una columna de destilacion de fenol en la
que los pesados se separaron de una mezcla que comprende principalmente ciclohexanol y fenol. En la columna de
destilaciéon del ciclohexanol se destilé una mezcla que comprendia fenol y se introdujo a la primera unidad de
hidrogenacion.

Tres meses después de la puesta en marcha de la planta se pudieron obtener los siguientes resultados:

La velocidad de alimentacion gaseosa cargada en el reactor vertical multitubular en la primera unidad de
hidrogenacion fue de aproximadamente 15,3 ton/h, que comprende fenol, hidrégeno, nitrégeno, ciclohexanol,
ciclohexanona y agua. El contenido de fenol de esta alimentacion gaseosa fue de aproximadamente el 50 % en
peso.

Una mezcla gaseosa que comprende ciclohexanona y el ciclohexanol producido se descargd del reactor vertical
multitubular en la primera unidad de hidrogenacion a una temperatura de 183 °C. Esta mezcla gaseosa también
comprende fenol, 2-fenilciclohexanol, 3-fenilciclohexanol, 4-fenilciclohexanol, ciclohexilfeniléter, benzofurano, 2,3-
dimetilbenzofurano, 3-metil-4-octanona, 4-metil-3-octanona, 3-metil-3-octanona, metil-isopropilciclohexanol, metil-
isopropilciclohexanona, 1-(4-metilpentano-2-il)-benceno-fenol, hidrogeno y nitrégeno. El andlisis mostré que mas del
93 % en moles del fenol que se introdujo al reactor se convirtié en ciclohexanona y ciclohexanol.

La tasa de hidrogenacion del fenol fue de aproximadamente (15,3 ton/h * 50 % en peso * 93 % en moles) = 7,1 ton/h.

Como refrigerante (liquido) se introdujo agua al reactor vertical multitubular en la primera unidad de hidrogenacioén a
una velocidad de aproximadamente 4,7 ton/h. La mayor parte de esta agua (mas del 99 %) dejo el reactor vertical
multitubular en la primera unidad de hidrogenacion en forma de vapor de agua (vapor).

Como producto superior de la columna de destilacion de ciclohexanona, se obtuvieron aproximadamente 7,4
toneladas/hora de ciclohexanona esencialmente pura (pureza >99,8 % en peso).

La comparacion del Experimento comparativo A y el Ejemplo 1 muestra que el reactor vertical multitubular en la
primera unidad de hidrogenacion utilizada en la produccion de ciclohexano por hidrogenacion de benceno, puede
reutilizarse, después de la sustitucion del catalizador, como un reactor multitubular vertical en la primera unidad de
hidrogenaciéon para la preparacion de una mezcla gaseosa que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por
hidrogenacion de fenol, y de esta mezcla se puede obtener ciclohexanona esencialmente pura.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso continuo para la preparacion de una mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por
hidrogenacion de fenol, proceso que se realiza en una planta quimica a escala industrial que comprende un reactor
multitubular caracterizado por que dicho reactor multitubular se ha utilizado para la hidrogenacioén de benceno; en
donde el catalizador de hidrogenacién de benceno dentro de los tubos del reactor multitubular ha sido reemplazado
por un catalizador de hidrogenacion de fenol;

y en donde "se ha utilizado" significa que el reactor multitubular fue disefiado para la hidrogenacion de benceno y se
instald en una planta para la hidrogenacién de benceno.

2. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1, en el que el diametro interno de la carcasa de dicho reactor
multitubular es de 0,2 a 6 m.

3. Un proceso de acuerdo con la reivindicacion 1 o la reivindicaciéon 2, en el que el nUmero de tubos de reactor en
dicho reactor multitubular es de 25 a 20.000.

4. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en el que el diametro interno de los
tubos del reactor en dicho reactor multitubular es de 10 a 120 mm.

5. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en el que la temperatura de la mezcla
que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se descarga desde el reactor multitubular es de 100 a 220 °C.

6. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, en el que la hidrogenacion se lleva a
cabo en presencia de un catalizador de paladio soportado.

7. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6, en el que se aplica agua como
refrigerante en el reactor multitubular y se evapora mas del 90 % en peso del agua.

8. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en el que una mezcla que comprende
fenol e hidrogeno, en la que el contenido de fenol esta por encima del 25 % en peso, se carga como alimentacion al
reactor multitubular.

9. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en el que la relacién molar de
ciclohexanona a ciclohexanol en la mezcla que comprende ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara esta por
encimade 4 a 1.

10. Un proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9, en el que la mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara también comprende fenol y al menos un compuesto seleccionado entre
2-fenilciclohexanol, 3-fenilciclohexanol, 4-fenilciclohexanol, ciclohexil feniléter, benzofurano, 2,3-dimetilbenzofurano,
3-metil-4-octanona, 4-metil-3-octanona, 3-metil-3-octanona, metilisopropilciclohexanol, metil-isopropilciclohexanona y
1-(4-metilpentano-2-il)-benceno-fenol.

11. Un proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10, en el que a partir de la mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol que se prepara, la ciclohexanona se separa por destilacién con una pureza de mas del
99 % en peso.

12. Uso de una planta quimica a escala industrial para la preparacién de una mezcla que comprende ciclohexanona
y ciclohexanol por hidrogenacién de fenol, planta quimica que comprende un reactor multitubular caracterizado por
que dicho reactor multitubular se ha utilizado para la hidrogenacion de benceno; en donde el catalizador de
hidrogenacion de benceno dentro de los tubos del reactor multitubular ha sido reemplazado por un catalizador de
hidrogenacion de fenol;

y en donde "se ha utilizado" significa que el reactor multitubular se disefid para la hidrogenacion de benceno y se
instalo en una planta para la hidrogenacién de benceno.

13. El uso de una planta quimica segun la reivindicacion 12, planta quimica que comprende ademas una columna de
destilacion para la separacion de ciclohexanona de una mezcla de ciclohexanona y ciclohexanol con una pureza de
mas del 99 % en peso.

14. Un proceso para la construccion de una planta quimica a escala industrial para la preparacién de una mezcla
que comprende ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol, comprendiendo dicho proceso

a) desconectar un reactor multitubular que se ha utilizado para producir ciclohexano por hidrogenacién de
benceno de una planta quimica, planta que se us6 para la preparacion de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de benceno para formar ciclohexano seguida de oxidacion de
dicho ciclohexano;

b) reemplazar el catalizador de hidrogenacion de benceno dentro de los tubos de dicho reactor multitubular con

10
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un catalizador de hidrogenacion de fenol; y
c) conectar dicho reactor multitubular a una planta quimica para la preparacién de una mezcla que comprende
ciclohexanona y ciclohexanol por hidrogenacion de fenol;

5 en donde "se ha utilizado" significa que el reactor multitubular se disefié para la hidrogenacion de benceno y se
instalo en una planta para la hidrogenacién de benceno.

11
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