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DESCRIPCION
Proceso de oxidacién con nebulizacién para produccion de acido 2,5-furanodicarboxilico a partir de hidroximetilfurfural.

ANTECEDENTES

El uso de productos naturales como materias primas para la fabricacion de diversos productos quimicos y combustibles
en gran escala que se fabrican actualmente a partir de materias primas basadas en petréleo o combustibles fosiles, o
para la fabricacion de equivalentes basados en biomasa o analogos de los mismos, se ha convertido en un area de
importancia creciente. Por ejemplo, se han realizado una gran cantidad de investigaciones acerca de la conversion de
productos naturales en combustibles, como producto de limpieza y, ciertamente, como alternativa mas sostenible a
las fuentes de energia basadas en combustibles fésiles.

Materias primas agricolas tales como almidén, celulosa, sacarosa o inulina son materiales de partida econdémicos y
renovables para la fabricacion de hexosas, tales como glucosa y fructosa. A su vez, se ha apreciado desde hace
mucho tiempo que la glucosa y otras hexosas, en particular la fructosa, pueden convertirse en otros materiales utiles,
tales como 2-hidroximetil-5-furfuraldehido, conocido también como 5-hidroximetilfurfural o simplemente
hidroximetilfurfural (HMF):

/N

Hidroximetilfurfural

HO

La enorme abundancia de carbohidratos de la biomasa disponibles proporciona una base potente de recursos
renovables para el desarrollo de productos quimicos comerciales y combustibles basados en HMF. Por ejemplo, la
Patente US No. 7, 385, 081, expedida en junio de 2008 a Gong, estima, por ejemplo, que de los aproximadamente
200.000 millones de toneladas de biomasa producidos anualmente, el 95% se encontraba en forma de carbohidratos,
y s6lo 3 a 4% de los carbohidratos totales se utilizaban entonces para alimentos y otros propésitos.

Teniendo en cuenta este hecho, y debido a las varias funcionalidades de HMF, se ha propuesto que el HMF que puede
obtenerse asi a partir de hexosas tales como fructosa y glucosa, podria utilizarse para producir una amplia gama de
productos derivados de recursos renovables, tales como polimeros, disolventes, surfactantes, productos
farmacéuticos, y agentes fitoprotectores. A este respecto, HMF ha sido propuesto, como materia prima o compuesto
intermedio, en la sintesis de una gran diversidad de compuestos, tales como dialcoholes furfurilicos, dialdehidos,
ésteres, éteres, haluros y acidos carboxilicos.

Cierto nimero de los productos descritos en la bibliografia se derivan de la oxidacién de HMF. Se incluyen acido
hidroximetilfuranocarboxilico (HmFCA), acido formilfuranocarboxilico (FFCA), acido 2,5-furanodicarboxilico (FDCA,
conocido también como acido deshidromucico), y diformilfurano (DFF). De éstos, FDCA ha sido descrito como un
sustituto renovable basado en biomasa en la produccién de poliésteres polimeros fabricados en multimegatones tales
como poli(tereftalato de etileno) o poli(tereftalato de butileno). Derivados tales como FDCA pueden producirse a partir
de 2,5-dihidroximetilfurano y 2,5-bis(hidroximetil)tetrahidrofurano y utilizarse para fabricar poliésteres polimeros.
Esteres de FDCA han sido evaluados también recientemente como sustitutos de plastificantes de ftalato para PVC,
véanse, por ejemplo, WO2011/023491A1 y WO2011/023590A1, asignados ambos a Evonik Oxeno GmbH, asi como
R. D. Sanderson et al., Journal of Appl. Pol. Sci. 1994, vol. 53, pp. 1785-1793.

Si bien FDCA y sus derivados han atraido recientemente un gran interés comercial, siendo identificado FDCA, por
ejemplo, por el Departamento de Energia de los Estados Unidos en un estudio de 2004 como uno de los 12 productos
quimicos prioritarios para el establecimiento de la industria quimica "verde" del futuro, el potencial de FDCA (debido a
su semejanza estructural con el acido tereftalico) para ser utilizado en la fabricacion de poliésteres fue reconocido al
menos tan pronto como en 1946, véase GB 621,971, otorgado a Drewitt et al, "Improvements in Polymer".

Lamentablemente, si bien HMF y sus derivados basados en oxidacion tales como FDCA han sido asi considerados
desde hace largo tiempo como materias primas basadas en biomasa, compuestos intermedios y productos finales
prometedores para una diversidad de aplicaciones, los procesos viables en escala comercial han resultado elusivos.
Se conocen desde hace largo tiempo métodos de deshidratacion basados en acidos para fabricacion de HMF,
utilizandose al menos desde 1895 para preparar HMF a partir de levulosa (Dull, Chem. Ztg., 19, 216) y de sacarosa
(Kiermayer, Chem. Ztg., 19, 1003). Sin embargo, estas sintesis iniciales no eran métodos practicos para producir HMF
debido a la baja conversion del material de partida en producto. Se han utilizado acidos inorganicos baratos tales como
H2S04, H3PO4, y HCI, pero éstos se utilizan en solucién y son dificiles de reciclar. A fin de evitar los problemas de
regeneracion y eliminacion, se han utilizado también catalizadores de acidos sulfénicos solidos. Las resinas de acidos
solidas no han resultado totalmente satisfactorias como alternativas, sin embargo, debido a la formacién de polimeros
de humina desactivadores en la superficie de las resinas. Otros métodos adicionales catalizados por acidos para la
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formacion de HMF a partir de carbohidratos hexosa se describen en Zhao et al., Science, 15 de junio, 2007, No. 316,
pp. 1597-1600 y en Bicker et al., Green Chemistry, 2003, no. 5, pp. 280-284. En Zhao et al., las hexosas se tratan con
una sal metalica tal como cloruro de cromo (ll) en presencia de un liquido i6nico, a 100 grados Celsius durante 3 h,
dando como resultado un rendimiento de HMF de 70%, mientras que en Bicker et al., los azlicares se someten a
deshidrociclacién para dar HMF con una selectividad comunicada proxima a 70% por la accion de acetona sub- o
super-critica y un catalizador de acido sulfurico.

En los métodos de deshidratacion basados en acidos, se presentan complicaciones adicionales debido a la
rehidratacion de HMF, que da lugar a subproductos tales como acidos levulinico y férmico. Otra reaccion secundaria
indeseada incluye la polimerizacion de HMF y/o fructosa que da como resultado polimeros de humina, que son
productos residuales solidos y actian como venenos del catalizador cuando se emplean catalizadores de resinas
acidas sélidas, como acaba de mencionarse. Pueden presentarse complicaciones adicionales como resultado de la
seleccion del disolvente. El agua esta disponible facilmente y disuelve la fructosa, pero lamentablemente la baja
selectividad y la formacion de polimeros y humina aumenta en condiciones acuosas.

Teniendo en cuenta estas dificultades y considerando adicionalmente los esfuerzos previos hacia un proceso
comercialmente viable para fabricacion de HMF, Sanborn et al. en la Solicitud de Patente US Publicada
2009/0156841A1 (Sanborn et al) describen un método para producir HMF "sustancialmente puro" por calentamiento
de un material de partida de carbohidrato (preferiblemente fructosa) en un disolvente en una columna, haciendo fluir
continuamente el carbohidrato calentado y el disolvente a través de un catalizador en fase sélida (preferiblemente una
resina de intercambio iénico acida) y utilizando las diferencias en las velocidades de elucién de HMF y los otros
constituyentes de la mezcla de productos para recuperar un producto HMF "sustancialmente puro", donde
"sustancialmente puro" se describe como significativo de una pureza de aproximadamente 70% o mayor,
opcionalmente del orden de 80% o mayor, o aproximadamente 90% o mayor. Un método alternativo para la produccion
de ésteres de HMF lleva a cabo la conversion en presencia de un acido organico, que puede servir también como el
disolvente. Se menciona en particular el acido acético como disolvente para la fructosa. Se consigna que el producto
HMF acetilado resultante es "mas estable" que HMF, debido a que se expone que el HMF se descompone por
calentamiento y da lugar a subproductos "que no se aislan o eliminan faciimente", pagina 4, parrafo 0048.

Adicionalmente, se dice que el HMF acetilado se recupera mas facilmente por destilacién o por extracciéon, aunque se
describen también filtracion, evaporacion y combinaciones de métodos para el aislamiento de los ésteres de HMF
(pagina 2, parrafo 0017). El producto, éster de HMF que puede incluir algo de HMF residual, puede mezclarse luego
en una realizacidon con acido organico, acetato de cobalto, acetato de manganeso y bromuro de sodio y oxidarse a
FDCA en presencia de oxigeno y a temperaturas y presiones elevadas. En los ejemplos, se utiliza un reactor Parr para
realizar la oxidacion.

Quienes estén familiarizados con la fabricacion de acido tereftalico apreciaran el hecho de que se demostraba asi que
el mismo sistema catalitico Co/Mn/Br utilizado convencionalmente en el Proceso de Mediados de Siglo, para oxidacion
en fase liquida de para-xileno a acido tereftalico, es util en la oxidacion de los ésteres de HMF y HMF residual a FDCA
analogo a los TPA basados en biomasa. La capacidad de fuente y utilizacion, para la conversion de materiales basados
en biomasa, del mismo catalizador empleado predominantemente en el procesamiento de materiales derivados de
petréleo es una particularidad valiosa y deseable.

El documento W02011/043661 publicado muy recientemente (en lo sucesivo, "WO'661") describe los esfuerzos
continuados para producir comercialmente FDCA a partir de carbohidratos tales como fructosa y glucosa pasando por
HMF y derivados de HMF como compuestos intermedios. Después de resumir su punto de vista o interpretacion de
los métodos publicados anteriormente para la oxidacion de HMF a FDCA en un medio acuoso que utilizan un
catalizador del grupo del platino o implican la oxidacién de HMF sobre un catalizador basado en oro, los inventores en
WQ'661 sostienen que Sanborn et al. fallaban en realidad en cuanto a la produccién de FDCA a partir del éster 5-
(acetoximetil)furfural (AMF) formado por la reaccion de HMF con el acido acético empleado como disolvente.
"Sorprendentemente”, los inventores en WQO'661 encuentran que cuando se utiliza un catalizador de oxidacién basado
en cobalto y manganeso y que contiene un bromuro, diversos materiales basados en furano con inclusiéon de 5-
(acetoximetil)furfural y otros derivados de HMF tipo éster pueden proporcionar FDCA con "rendimientos elevados" con
tal de emplear temperaturas de reaccion mayores que 140°C.

Los ésteres de HMF empleados como materias primas comunes a Sanborn et al. y WO'661 se indican en WQO'661como
procedentes de métodos conocidos, en los cuales una fuente de carbohidratos se convierte en presencia de un acido
alquil-carboxilico en productos que comprenden un éster de HMF y opcionalmente HMF. Se aisla luego de los
productos un éster de HMF y opcionalmente el HMF de alimentacion para oxidacion subsiguiente a las temperaturas
mayores que 140° Fahrenheit, supuestas como criticas. Si bien se contemplan generalmente procesos por lotes, semi-
continuos y continuos, se indica como preferida "la operacion en la modalidad por lotes con aumento de temperatura
en tiempos especificos, aumento de presion en tiempos especificos, variacion de la concentracién de catalizador al
comienzo de la reaccion, y variacion de la composicion del catalizador durante la reaccion” (pagina 4, lineas 28-32).
Y, si bien se considera expresamente que la presion en el proceso de oxidacion de WQO'661 es dependiente de la
presion del disolvente, pagina 4, Ultima linea a pagina 5, linea 1, la preferencia es que la presion deberia ser tal que
el disolvente se encuentre "principalmente en la fase liquida", pagina 5, linea 2.
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SUMARIO DE LA INVENCION

En contraste, la presente invencion, en un aspecto, se refiere a un proceso para realizacién de una oxidacion de una
alimentacion nebulizable que comprende una combinacidon cataliticamente eficaz de componentes cobalto,
manganeso y bromuro con un sustrato furanico a oxidar, en el cual la alimentacion se nebuliza en un reactor, se
combina y se hace reaccionar con un oxidante en el mismo. Adicionalmente, el aumento exotérmico de temperatura
en el reactor se limita al menos en parte por seleccién y control de la presion en el reactor. Particularmente, la presente
invencion esta dirigida a un proceso para realizacion de una oxidacion sobre una alimentacion nebulizable que incluye
un producto de deshidratacién en medio acido bruto de una hexosa natural como sustrato furanico a oxidar y una
combinacién cataliticamente eficaz de componentes cobalto, manganeso, y bromuro para catalizar la oxidacién del
sustrato furanico, que comprende los pasos de:

deshidratar en medio acido la hexosa natural para proporcionar un producto de deshidrataciéon bruto que

comprende 5-hidroximetilfurfural y huminas como sustrato furanico a oxidar, incorporando directamente el

producto de deshidratacion bruto en la alimentacién nebulizable que nebuliza la alimentaciéon en una vasija

de reaccion;

suministrar oxigeno o un gas que contiene oxigeno como oxidante a la vasija de reaccion; hacer reaccionar

el sustrato furanico y el oxidante en presencia de los componentes cobalto, manganeso y bromuro para formar

acido 2,5-furanodicarboxilico;

recuperar acido 2,5-furanodicarboxilico de la vasija de reaccion; y limitar el aumento exotérmico de

temperatura debido a la reaccion, por seleccion y control de la presiéon de operacion en la vasija de reaccion.

Preferiblemente, la presion en el reactor se seleccionay se controla de tal manera que el punto de ebullicion del liquido
presente en el reactor a medida que progresa la oxidacion fuertemente exotérmica (punto de ebullicion que variara
por supuesto basado en la presién que actia sobre el liquido) es solo de 10 a 30°C mas alto que la temperatura al
comienzo de la oxidacion. Por seleccion y control de la presion de tal manera que el punto de ebulliciéon de un liquido
no sobrepase significativamente la temperatura al comienzo de la oxidacién, una parte del calor generado por el
proceso de oxidacion se justifica en la vaporizacion del liquido, y por tanto puede limitarse el aumento exotérmico de
temperatura en el reactor. Se apreciara que, al limitar el aumento exotérmico de temperatura, las pérdidas de
rendimiento debidas a los subproductos y productos de degradacion de temperatura mas alta, asi como las debidas
al consumo de disolvente, pueden reducirse correspondientemente.

En el proceso de HMF a FDCA, convenientemente, el mismo acido acético disolvente/portador utilizado para el HMF
y el catalizador Co/Mn/Br en la referencia WO'661, en Sanborn et al., y en la referencia de Partenheimer (Adv. Synth.
Catal. 2001, vol. 343, pp. 102-111) y Grushin (WO 01/72732) descrita en los antecedentes de WO'661 puede servir
como el liquido, teniendo un punto de ebullicion a presiones moderadas que corresponde estrechamente a las
temperaturas de oxidacién deseadas tipicamente. La vaporizacion del acido acético en este caso ofrece también una
ventaja adicional. Mientras que los diversos componentes de la alimentacion y mientras que los compuestos
intermedios en la conversion de HMF en su derivado oxidado FDCA se mantienen solubles en el acido acético, el
FDCA es minimamente soluble en acido acético y por tanto puede precipitar (sea en el propio reactor y/o después del
enfriamiento de la mezcla de reaccidon que sale del reactor) y recuperarse como un producto sélido sustancialmente
puro.

En un segundo aspecto, la presente invencion proporciona una mejora fundamental en la oxidacion de un sustrato
furanico basado en biomasa para producir FDCA como ha sido abordado de diversas maneras en el pasado por
Sanborn et al., por WO'661, por las referencias de Partenheimer y Grushin, asi como por W02010/132740 otorgado
a Sanborn. Como se ha expuesto anteriormente, la tendencia de HMF a autopolimerizarse y degradarse en ambientes
acidos y a temperaturas elevadas ha conducido a esfuerzos en los ultimos afios para derivatizar HMF en un compuesto
intermedio mas estable que pueda oxidarse todavia para producir FDCA. En este segundo aspecto, se proporciona
un proceso para fabricar FDCA a partir de fructosa, glucosa o una combinacion de ambas, basado en el descubrimiento
de que en el contexto del proceso de oxidacién con nebulizacién de inventiva utilizando un catalizador de oxidaciéon
Co/Mn/Br del tipo del Proceso de Mediados de Siglo, la mezcla de productos de deshidratacion brutos resultante de
una deshidrataciéon convencional con acido del carbohidrato puede solubilizarse directamente en el disolvente,
nebulizarse en el reactor y oxidarse con recuperacion subsiguiente del producto FDCA con un rendimiento
inesperadamente alto. No se quiere aislamiento ni purificacion alguna del HMF, y no es necesaria derivatizacion alguna
del HMF (aunque la presente invencion se extiende a tales derivados de HMF como sustratos furanicos que pueden
oxidarse). De hecho, el uso de un producto de deshidratacion bruto (HMF bruto) puede proporcionar mas de 100% de
rendimiento de FDCA basado en el contenido de HMF de la alimentacién que entra en el proceso de oxidacion.

DESCRIPCION DE LA FIGURA

La Figura 1 es un diagrama esquematico de una realizacion ilustrativa de un sistema de la reaccién de oxidacion.
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DESCRIPCION DETALLADA DE CIERTAS REALIZACIONES

La presente invencion puede comprenderse mas completamente por descripcion de ciertas realizaciones con mayor
detalle. Estas realizaciones no deben considerarse como limitantes del alcance y amplitud de la presente invencion
como se define mas particularmente en las reivindicaciones que siguen, sino que son ilustrativas de los principios que
subyacen en la invencién y demuestran diversas maneras y opciones del modo en que pueden aplicarse dichos
principios en la realizacién de la invencion.

Una materializacion de un proceso para realizacién de una oxidacion de una alimentacién nebulizable que comprende
una combinacion cataliticamente eficaz de componentes cobalto, manganeso y bromuro con un sustrato furanico a
oxidar, implica nebulizar la alimentacion en un reactor y combinar y hacer reaccionar el sustrato furanico contenido en
la alimentacién con un oxidante (tal como un gas oxidante), mientras se gestiona y se limita el aumento exotérmico de
temperatura en el reactor por seleccion y control de la presion en el mismo.

Si bien pueden contemplarse una diversidad de sustratos furanicos para la oxidacion conforme al proceso descrito,
los sustratos furanicos se derivan preferiblemente en su totalidad o en una parte significativa de recursos renovables
y que pueden considerarse como "basados en biomasa " o "bioderivados". Estos términos pueden utilizarse en la
presente memoria idénticamente para hacer referencia a materiales cuyo contenido de carbono se determina por
ASTM D 6866, en su totalidad o en una parte significativa (por ejemplo, al menos aproximadamente 20% o mas), que
se derivan de o estan basados en productos biolégicos o materiales agricolas renovables (que incluyen, pero sin
caracter limitante, materiales vegetales, animales y marinos) o materiales de bosque. A este respecto, el método ASTM
D 6866, similar a la datacion de carbono radiactivo, compara la cantidad de un isétopo de carbono en desintegracion
que queda en una muestra con la cantidad que existiria en la misma muestra si ésta estuviera constituida por
materiales cultivados recientemente en su totalidad. El porcentaje se conoce como el contenido basado en biomasa
del producto. Las muestras se queman en un tubo de muestras de cuarzo y los productos gaseosos de la combustion
se transfieren a un tubo de borosilicato con sellado de rotura. En un método, se utiliza centelleo de liquido para contar
las cantidades relativas de is6topos de carbono en el diéxido de carbono contenido en los productos gaseosos de la
combustién. En un segundo método, las ratios de is6topos 13C/12C y 14C/12C se cuentan (14C) y se miden (13C/12C)
utilizando espectrometria de masas con acelerador. Un porcentaje cero de 14C indica la falta absoluta de atomos 14C
en un material, indicando asi una fuente de carbono fésil (por ejemplo, basada en petréleo). Un porcentaje 100 de
14C, después de correccion por la inyeccion de 14C en la atmdsfera por las bombas post-1950, indica una fuente de
carbono moderna. ASTM D 6866 distingue eficazmente entre materiales basados en biomasa y materiales derivados
de petroleo en parte porque el fraccionamiento de isétopos debido a procesos fisiolégicos, tales como, por ejemplo, el
transporte de diéxido de carbono en las plantas durante la fotosintesis, conduce a ratios especificas de isétopos en
los compuestos naturales o basados en biomasa. En contraste, la ratio de is6topos de carbono 13C/12C del petréleo
y los productos derivados de petroleo es diferente de las ratios de isétopos en los compuestos naturales o bioderivados
debido a los diferentes procesos quimicos y el fraccionamiento de los isétopos durante la generacion del petréleo.
Ademas, la desintegracion radiactiva del radiois6topo inestable de carbono 14C conduce a ratios de is6topos
diferentes en los productos basados en biomasa comparados con los productos de petréleo.

Mas particularmente, sustratos furanicos preferidos para el proceso descrito son aquéllos que pueden derivarse de
carbohidratos facilmente disponibles a partir de materias primas agricolas tales como almidon, celulosa, sacarosa o
inulina, especialmente fructosa, glucosa o una combinacion de fructosa y glucosa, aunque por regla general puede
utilizarse cualquiera de tales fuentes de carbohidratos. Ejemplos de fuentes de carbohidratos adecuadas que pueden
utilizarse para proporcionar los sustratos furanicos de interés incluyen, pero sin caracter limitante, hexosa, jarabe de
fructosa, fructosa cristalina, y corrientes de proceso procedentes de la cristalizacion de la fructosa. Fuentes de
carbohidrato mixtas adecuadas pueden comprender cualquier fuente de carbohidratos industrialmente conveniente,
tal como jarabe de maiz. Otras fuentes mixtas de carbohidratos incluyen, pero sin caracter limitante, hexosas, jarabe
de fructosa, fructosa cristalina, jarabe de maiz rico en fructosa, fructosa bruta, fructosa purificada, compuestos
intermedios y subproductos de refineria de jarabe de maiz rico en fructosa, corrientes de proceso de la cristalizacion
de fructosa o glucosa o xilosa, y melazas, tales como melazas de soja resultantes de la producciéon de concentrado
de proteinas de soja, o una mezcla de las mismas.

De interés especial son los sustratos furanicos de este caracter derivado de carbohidratos naturales, que pueden
oxidarse por nebulizacidon en presencia de un catalizador de oxidacion homogéneo contenido en una alimentacion
nebulizable que incluye el sustrato furanico, para proporcionar productos de interés comercial tales como acido 2,5-
furanodicarboxilico (FDCA). En WQO'661, por ejemplo, se identifican una diversidad de sustratos furanicos que pueden
oxidarse en presencia de catalizadores mixtos de bromuro metalico, tales como catalizadores Co/Mn/Br, para
proporcionar FDCA - citdndose 5-hidroximetilfurfural (HMF), ésteres de HMF, 5-metilfurfural, 5-(clorometil)furfural,
acido 5-metilfuroico, acido 5-(clorometil)furoico y 2,5-dimetilfurano (asi como mezclas de cualquiera de éstos).

Muy preferiblemente, sin embargo, los sustratos furanicos que se alimentan al proceso son simplemente aquéllos que
se forman por una reaccion de deshidratacion catalizada por acidos a partir de fructosa, glucosa o una combinacion
de éstas conforme a los diversos métodos bien conocidos de este tipo, que comprenden principalmente HMF vy los
ésteres de HMF formados con un acido organico o una sal de acido organico.

Como se ha indicado anteriormente, uno de tales acidos organicos, el acido acético, se ha encontrado especialmente
util como disolvente para la oxidacion subsiguiente catalizada por Co/Mn/Br de HMF y ésteres de HMF, tales como el
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éster 5-(acetoximetil)furfural (AcHMF) de HMF y acido acético. El acido acético, como se indica en la referencia
WQ'661, se regenera utilmente a partir de AcHMF por el paso de oxidacion, y es un buen disolvente para el HMF y
sus derivados, pero no es un buen disolvente para FDCA - simplificando sustancialmente la separacion y recuperacion
de un producto solido FDCA sustancialmente puro. Adicionalmente, como ha sido indicado por Sanborn et al., AcHMF
y HMF pueden oxidarse juntos para dar el producto FDCA simple con rendimientos razonables. En el contexto de la
presente invencion, el acido acético tiene ademas la propiedad ventajosa afiadida de tener un punto de ebullicién a
presiones razonables que esta dentro del intervalo deseado de 10° a 30°C por encima del intervalo de temperatura
preferido para realizacion de la oxidacion catalizada por Co/Mn/Br del HMF vy los ésteres de HMF a FDCA, con lo que
por seleccion de una presion de operacion y controlando también la presion del sistema para mantener el punto de
ebullicién del disolvente acido acético en este intervalo, puede proporcionarse un sumidero de calor evaporativo en el
sistema de reaccion para limitar el aumento exotérmico de calor que se produce a medida que se oxidan el HMF y los
ésteres de HMF. Las pérdidas de rendimiento de sustrato en subproductos relacionadas con la temperatura y las
pérdidas de disolvente por consumo pueden limitarse de acuerdo con ello por este medio y por optimizacién ulterior
de la composicion del catalizador, la concentracion de agua y los modos de adicion del sustrato (como se demuestra
mas adelante).

Dada la utilidad del acido acético para el paso de oxidacion subsiguiente, la deshidratacion en medio acido de los
carbohidratos podria realizarse simplemente, en una materializacion, por el uso de acido acético en una forma
concentrada, preferiblemente muy concentrada, una temperatura elevada consistente con un precalentamiento a las
temperaturas de oxidacion utilizadas después de ello y un tiempo de residencia suficiente en un primer reactor de
deshidratacion para convertir sustancialmente por completo la totalidad de los carbohidratos antes que la mezcla de
productos de deshidratacion brutos pudiera combinarse con los componentes del catalizador Co/Mn/Br y convertirse
en una composicién de alimentacion nebulizable. Alternativamente, podria utilizarse también un catalizador acido en
fase solida en el primer reactor de deshidratacion para favorecer la conversion de los carbohidratos en una
alimentacién en la cual la mezcla de productos de deshidrataciéon brutos de un primer reactor se transforma en una
alimentacion nebulizable para un reactor de oxidacion con nebulizacidon subsiguiente. Se apreciara que otros acidos
organicos e incluso los acidos inorganicos fuertes que se han utilizado tradicionalmente para la fabricacion de HMF a
partir de fructosa, por ejemplo, podrian utilizarse igualmente para la deshidratacion, de tal modo que se contempla
generalmente cualquier acido o combinacion de acidos, con tal que el paso de oxidacion que tiene lugar posteriormente
no se vea afectado desfavorablemente por la seleccién - por ejemplo, por desactivacion del catalizador Co/Mn/Br u
otros efectos. Sin embargo, se espera que un enfoque Util podria ser utilizar una solucion concentrada de acido acético
y un catalizador acido sélido en el primer reactor para realizar el paso de deshidratacion.

Por ejemplo, puede idearse un proceso continuo en el cual se suministra una mezcla fructosa/acido acético a una
vasija de reaccion que contiene un catalizador acido sélido a 150°C. La fructosa se deshidrata a HMF y el HMF se
convierte sustancialmente por completo en el éster AcHMF con exceso de acido acético, y a continuacion la mezcla
de deshidratacion bruta se convierte en una alimentacion nebulizable con el catalizador Co/Mn/Br en una vasija
subsiguiente. La alimentacion nebulizable resultante se suministra luego continuamente al segundo paso, el paso de
oxidacion. El acido acético deberia ser con preferencia de suficiente concentracién a fin de que, dada la cantidad de
agua producida en el paso de deshidratacion, la mezcla de productos de deshidratacion bruta contenga no mas de
10% en peso de agua y preferiblemente contenga no mas de 7% en peso de agua.

Los catalizadores acidos en fase solida utiles para el paso de deshidratacién en un escenario de este tipo incluyen
resinas acidas tales como Amberlyst 35, Amberlyst 15, Amberlyst 36, Amberlyst 70, Amberlyst 131 (Rohm and Haas);
Lewatit S2328, Lewatit K2431, Lewatit S2568, Lewatit K2629 (Bayer Company); y Dianion SK104, PK228, RCP160,
Relite RAD/F (Mitsubishi Chemical America, Inc.). Otros catalizadores en fase soélida tales como arcillas y zeolitas tales
como CBV 3024 y CBV 5534G (Zeolyst International), T-2665, T-4480 (United Catalysis, Inc), LZY 64 (Union Carbide),
H-ZSM-5 (PQ Corporation) pueden ser también utiles, junto con zirconia sulfonada, o una resina de tetrafluoroetileno
sulfonado Nafion. Las resinas acidas tales como Amberlyst 35 son catiénicas, mientras que catalizadores tales como
zeolita, alimina, y arcilla son particulas porosas que atrapan las moléculas pequefias. Dado que el paso de
deshidratacion producira agua, se prefiere una resina de intercambio de cationes que tenga un contenido de agua
reducido para realizar el paso de deshidratacion. Cierto nimero de catalizadores en fase sdlida disponibles
comercialmente, tales como Amberlyst 35 seco, tienen aproximadamente 3% de contenido de agua y se consideran
preferibles por esta razoén.

La mezcla de productos de deshidratacion brutos asi generada se lleva luego como parte de una alimentacion
nebulizable a un proceso de oxidacidon con nebulizacion de un tipo descrito en W02010/111288, otorgado a
Subramaniam et al. (WO'288).

En una realizacion, la alimentacion nebulizable - ademas de contener los ésteres AcHMF y posiblemente algo de HMF
residual, pero que sustancialmente no contiene cantidad alguna de carbohidratos sin reaccionar, comprende acido
acético y preferiblemente no mas de 10% en peso de agua como se ha descrito arriba, asi como un catalizador de
oxidacion homogéneo disuelto en la alimentacion nebulizable. En otras realizaciones, mas generalmente, la
alimentaciéon nebulizable comprende una o mas especies de sustrato furanico a oxidar, un catalizador de oxidaciéon
homogéneo, un disolvente para las especies de sustrato furanico y el catalizador de oxidacién homogéneo, una
cantidad limitada de agua y opcionalmente otros materiales para mejorar las caracteristicas de nebulizacion o
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procesamiento de la alimentacién nebulizable, a fin de proporcionar enfriamiento evaporativo adicional u otros
propdsitos.

La alimentacién nebulizable puede incluir al menos un liquido cuyo punto de ebullicidon a las presiones de operacion
normales es de 10 a 30°C mayor que la temperatura a la que se inicia la reaccion de oxidacion. El liquido en cuestion
puede ser, o incluir, el disolvente, u opcionalmente pueden seleccionarse otros liquidos para proporcionar el
enfriamiento evaporativo a fin de limitar el aumento exotérmico de temperatura en el reactor a medida que progresa
la reaccion. Preferiblemente, el acido acético funciona a la vez como disolvente y como liquido vaporizable para
proporcionar enfriamiento evaporativo a medida que progresa la reaccion.

Como se describe en la referencia WQ'288, el proceso de nebulizacion esta configurado para producir un nimero
elevado de pequefias gotitas en las cuales el oxigeno (procedente de un gas que contiene oxigeno utilizado como el
oxidante) es capaz de permear y reaccionar con los ésteres AcHMF contenidos en ellas, funcionando esencialmente
las gotitas como micro-reactores y ocurriendo sustancialmente la oxidacion del sustrato a FDCA en el interior de las
gotitas.

El proceso de oxidaciéon con nebulizaciéon se conduce de tal manera que evita la combustion del disolvente en la
medida posible, evitando también la formaciéon de subproductos reductores del rendimiento relacionada con la
temperatura, en parte por seleccion y gestion de las "presiones de operacion normales" a que acaba de hacerse
referencia a fin de limitar el aumento exotérmico de temperatura en el reactor por enfriamiento evaporativo.
Preferiblemente, se hace posible un control consistente por enfriamiento evaporativo con respecto al aumento
exotérmico de temperatura por mantenimiento de un equilibrio vapor/liquido para el disolvente en el reactor. En la
practica, esto puede hacerse manteniendo un nivel sustancialmente constante de liquido en el reactor, a fin de que la
velocidad de evaporacion de acido acético y agua coincida con la velocidad a la que se devuelven al reactor el acido
acético y el vapor de agua condensados. Pueden utilizarse también dispositivos adicionales de eliminacion de calor,
tales como serpentines de refrigeracion internos, y analogos. Preferiblemente, la alimentacion nebulizable se nebuliza
en un reactor que contiene O, en un gas inerte de fondo en la forma de gotitas finas (p.ej., como una neblina). Las
gotitas pueden formarse lo mas pequefias posible desde una tobera de nebulizacién, tal como un nebulizador,
generador de neblina, o analogo. Las gotitas mas pequefias que contienen el o los sustratos furanicos a oxidar dan
como resultado un area de superficie interfacial incrementada de contacto entre las gotitas liquidas y el O, gaseoso.
El area de superficie interfacial incrementada puede conducir a velocidades de reaccion y calidad de producto
mejoradas (p.ej., rendimiento y pureza). Asimismo, las gotitas son suficientemente pequefas, de tal manera que el O»
penetra en todo el volumen de las gotitas por difusion y esta disponible en cantidades estequiométricas en toda la
gotita para que la oxidacioén selectiva progrese hasta dar el producto deseado. Ademas, las gotitas mas pequefas se
vaporizan mas facilmente para proporcionar enfriamiento evaporativo eficiente de la reaccién de oxidacién altamente
exotérmica. Preferiblemente, la alimentacion nebulizable se suministra al reactor en la forma de gotitas que tienen un
tamafio medio de gota de 300 um a 1000 pm, mas preferiblemente de 100 pm a 300 pm, y todavia mas preferiblemente
de 10 a 100 pm.

La Figura 1 muestra un diagrama de una realizacion del sistema de oxidacion ilustrativo 100 que puede incluir una
fuente 102 de la alimentacion nebulizable, una fuente 104 de oxigeno o un gas que contiene oxigeno (por ejemplo,
aire y aire enriquecido en oxigeno), y una fuente 106 de gas diluyente (p.ej., gases nobles, nitrdgeno, didxido de
carbono), en comunicacion fluida con un reactor 108, tal como por vias de fluido 110. Las vias de fluido 110 estan
representadas por las tuberias que conectan los diversos componentes unos con otros, tales como, por ejemplo, la
fuente de alimentacion nebulizable 102 que esta acoplada fluidamente a una bomba 114, un separador 118 y un
calentador 122, todos ellos antes del paso de la alimentacién nebulizable a través de las toberas 128. Las vias de
fluido 110 pueden incluir una o mas valvulas 112, bombas 114, uniones 116, y separadores 118 para permitir el flujo
del fluido a través de las vias de fluido 110. De acuerdo con ello, la disposicién puede estar configurada para
proporcionar por transferencia selectiva una alimentacion nebulizable, oxigeno o gases que contienen oxigeno
(prefiriéndose el oxigeno propiamente dicho), y uno o mas gases diluyentes al reactor 108 de tal manera que pueda
realizarse una reaccion de oxidacion como se ha descrito.

Adicionalmente, el sistema de oxidacién 100 puede incluir un sistema de computacién 120 que puede estar acoplado
operativamente con cualquiera de los componentes del sistema de oxidacién 100. De acuerdo con ello, cada
componente, tal como las valvulas 112 y/o las bombas 114 pueden recibir instrucciones del sistema de computacién
120 con relacioén al flujo de fluido a través de las vias de fluido 110. La comunicaciéon general entre el sistema de
computacion 120 y los componentes del sistema de oxidacion 100 se representa por el recuadro de lineas de trazos
alrededor del sistema de oxidacion 100. El sistema de computacién 120 puede ser cualquier tipo de sistema de
computacion que comprende desde computadoras de tipo personal hasta sistemas de computacion en escala
industrial. Asimismo, el sistema de computacién puede incluir un medio de almacenamiento, tal como una unidad de
disco, que puede almacenar instrucciones ejecutables por computadora (p.ej., software) para realizacion de las
reacciones de oxidacion y control de los componentes del sistema de oxidacion 100.

La via de fluido 110 que acopla fluidamente la fuente de alimentacion nebulizable 102 puede incluir un calentador 122
como se muestra. El calentador 122 puede precalentar la alimentacién nebulizable a una temperatura deseada antes
de introducir la alimentacién en el reactor 108. Como se muestra, la via de fluido 110 que acopla fluidamente cualquiera



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2 689 798 T3

de las fuentes de gas 104, 106 al reactor 108 puede incluir analogamente un calentador 122 para calentar los gases
a cierta temperatura antes de introducir éstos en el reactor 108. Cualquiera de los calentadores 122 puede estar
acoplado operativamente con el sistema de computacion 120 de tal manera que el sistema de computacion 120 puede
proporcionar instrucciones de operacion al calentador 122, y/o el calentador 122 puede devolver datos de operacion
al sistema de computacion 120. Asi, los calentadores 122, al igual que cualquiera de los componentes, pueden estar
provistos de transmisores/receptores de datos (no representados) y médulos de control (no representados).

Las vias de fluido 110 pueden estar acopladas fluidamente con una o mas toberas 128 que estan configuradas para
nebulizar la alimentacion nebulizable (y que incluyen opcionalmente los gases que contienen oxigeno y/o gases
diluyentes de 104 y 106, si se emplean toberas 128 para inyectar tanto gases como liquidos o una mezcla de gases y
liquidos) en el reactor 108. En cualquiera de tales disposiciones, las toberas 128 pueden estar configuradas para
proporcionar gotitas liquidas de la alimentacion nebulizable con un tamafio adecuadamente pequefio como se ha
descrito arriba, distribuidas a través de una seccién transversal del reactor 108. Si bien la Figura 1 representa las
toberas 128 apuntadas hacia abajo, las toberas 128 pueden estar situadas de hecho en cualquier orientacion y pueden
estar configuradas como una pluralidad de toberas 128 en cualquier disposicion. Analogamente, las gotitas pueden
formarse por otros métodos, por ejemplo, por ultrasonidos para descomponer un chorro de la alimentacion nebulizable.
Hablando en términos generales, dada la funcién de las gotitas como microrreactores para la realizacion del proceso
de oxidacion, se apreciara que sera preferible una distribucion mas estrecha de los tamafios de gotita por las toberas
128 y a través de una seccion transversal del reactor 108 para proporcionar condiciones de reaccion consistentes (de
un microrreactor a otro), y el tipo, nimero y orientacion y configuracion espacial de las toberas 128 vendran
determinados al menos en parte teniendo en cuenta esta consideracion.

En una realizacion, el reactor 108 puede incluir una bandeja 130 que esta configurada para recibir el producto de
oxidacion. A medida que se forma el producto de oxidacion, el mismo puede caer de las gotitas, p.ej. por precipitacion,
y depositarse en la bandeja 130. Asimismo, la bandeja 130 puede ser una malla, un filtro y una membrana o tener
orificios que permiten el paso del liquido a su través y retienen el producto de oxidacion. Cualquier tipo de bandeja
130 que pueda recoger el producto de oxidacion puede estar incluido en el reactor 108. Alternativamente, el producto
de oxidacién puede retirarse del reactor 108 con el liquido, y separarse posteriormente del mismo.

El reactor 108 puede estar provisto de un controlador de temperatura 124 que esta acoplado operativamente con el
sistema de computacion 120 y puede recibir instrucciones de temperatura del mismo a fin de modificar la temperatura
del reactor 108. Como tal, el controlador de temperatura 124 puede incluir componentes de calentamiento y/o
enfriamiento, asi como componentes de intercambio de calor. El controlador de temperatura 124 puede incluir también
termopares para medir la temperatura y puede proporcionar la temperatura de operacion del reactor 108 al sistema
de computacion 120 para andlisis.

El reactor 108 puede estar provisto de un controlador de presiéon 126 que esta acoplado operativamente con el sistema
de computacion 120 y puede recibir instrucciones de presion del mismo a fin de modificar la presion de operacion en
el reactor 108. Como tal, el controlador de presién 126 puede incluir compresores, bombas, u otros componentes
moduladores de la presién. El controlador de presion 126 puede incluir también dispositivos de medida de la presién
(no representados) para medir la presion del reactor y puede proporcionar la presion de operacion del reactor 108 al
sistema de computacién 120 para analisis. El control de la presién es proporcionado preferiblemente ademas por un
regulador de contrapresién 136 en la tuberia 110 que conduce al separador gas/liquido 134, que funciona como se
describe en esta memoria para ayudar a mantener un equilibrio vapor/liquido en el reactor 108 (a fin proporcionar
enfriamiento evaporativo como restriccion del aumento de temperatura por oxidacion en el reactor 108) mediante
retirada de liquido del reactor 108 a través de una valvula dosificadora caliente 112 a aproximadamente la misma
velocidad de su adicion al reactor 108. Adicionalmente, puede emplearse un sistema controlador del nivel de liquido
(tal como una fibra 6ptica acoplada a la valvula micro-dosificadora 112) para mantener el nivel de la fase liquida (y por
tanto la retencién de fase liquida) constante en el reactor.

Adicionalmente, el sistema de oxidacion 100 puede incluir un controlador de flujo masico 132 que esta acoplado
fluidamente a la fuente de alimentacion nebulizable 102 y opcionalmente a una o mas de las fuentes de gas en las
cuales la alimentacion nebulizable se carga con gas (p.ej., oxigeno, gas que contiene oxigeno, gas inerte y/o gas
diluyente) antes de ser nebulizado desde las toberas 128. El controlador de flujo masico 132 puede estar configurado
de tal manera que el sistema de computacion 120 puede modular la cantidad de gas (o gases) cargada en la
alimentacion nebulizable, la cual puede modular a su vez el tamario de las gotitas que se nebulizan desde las toberas
128. Asi, el controlador de flujo masico 132 puede utilizarse para alimentar un gas energizante en la alimentacion
nebulizable y luego a través de las toberas 128 para ayudar a la formacion de las gotitas pequefias.

El sistema de oxidacion 100 de la Figura 1 puede incluir componentes que estan hechos de materiales estandar que
se utilizan comUnmente en recipientes de almacenamiento, tanques de almacenamiento, vias de fluido, valvulas,
bombas, y componentes electronicos. Asimismo, el reactor y las toberas pueden estar construidos a partir de
materiales resistentes a la oxidacion. Por ejemplo, el reactor puede incluir una vasija de presién de titanio equipada
con un calentador, una bomba de solucién estandar, y toberas de nebulizacion ceramicas. Una bomba alternativa de
solucién para cromatografia liquida de alta presion (HPLC) o una bomba no alternativa de piston estan disponibles
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para alimentar la alimentacion nebulizable a través de las toberas 128. La alimentacion nebulizable (y los diversos
gases) pueden precalentarse a la temperatura de reaccion por un calentador tubular asociado con el reactor.

Asimismo, el reactor puede incluir disolvente liquido en una cantidad predeterminada antes de recibir la alimentacion
nebulizable y/o los gases. El disolvente liquido puede ser el mismo disolvente que se incluye en la alimentacion
nebulizable, calentado antes de la introduccién de la alimentacion nebulizable a la temperatura del punto de ebullicién
del disolvente o aproximadamente a dicha temperatura a la presion de operacién del sistema. La temperatura/presion
puede permitir que el disolvente hierva de tal modo que exista vapor de disolvente en el reactor antes de llevar a cabo
la reaccién de oxidacién. Puede permitirse que la cantidad de disolvente que hierve o se vaporiza alcance un estado
de equilibrio o saturaciéon de tal modo que el disolvente liquido con la alimentaciéon nebulizable se vea inhibido de
vaporizarse a medida que la alimentacion se nebuliza en el reactor, excepto en respuesta a la exotermicidad de la
reaccion de oxidacion, y por tanto que el catalizador y los sustratos furanicos contenidos en la alimentacion nebulizable
no se precipiten en el interior de las gotitas a medida que se evapora el disolvente. Ademas, la corriente que contiene
O, que se admite en el reactor puede hacerse borbotear a través de la fase liquida en el fondo del reactor de
nebulizacion, de tal modo que la corriente no solo sature dicha fase liquida con oxigeno, sino que la corriente
propiamente dicha se sature con acido acético. La corriente de gas saturada con acido acético asciende a lo largo de
la torre y contribuye a reponer el vapor de acido acético que es retirado continuamente del reactor por la corriente de
gas efluente. Es significativa que se mantenga un equilibrio adecuado entre el acido acético en la fase de nebulizacion
y €l existente en la fase vapor a fin de prevenir una evaporacion sustancial del acido acético de entrada en la fase
vapor que podia causar la precipitaciéon del catalizador.

El catalizador de oxidacion homogéneo incluido en la alimentacion nebulizable puede seleccionarse de una diversidad
de catalizadores de oxidacion, pero preferiblemente es un catalizador basado en cobalto y manganeso y que contiene
adecuadamente una fuente de bromo, preferiblemente un bromuro. La fuente de bromo a este respecto puede ser
cualquier compuesto que produzca iones bromuro en la alimentacién nebulizable, con inclusién de bromuro de
hidrégeno, bromuro de sodio, bromo elemental, bromuro de bencilo y tetrabromoetano. Pueden utilizarse sales de
bromo, tales como un bromuro de metal alcalino o alcalinotérreo u otro bromuro metalico tal como bromuro de cinc.
Preferiblemente, el bromuro se incluye como bromuro de hidrégeno o bromuro de sodio. Se han encontrado Utiles
todavia otros metales para combinacion con Co/Mn/Br, por ejemplo, Zr y/o Ce (véase Partenheimer, Catalysis Today,
vol. 23, no. 2, pp 69-158 (1995)), y pueden incluirse, asimismo.

Cada uno de los componentes metalicos puede proporcionarse en cualquiera de sus formas idnicas conocidas.
Preferiblemente, el metal o metales se encuentran en una forma que es soluble en el disolvente de reaccién. Ejemplos
de iones de carga opuesta adecuados para cobalto y manganeso incluyen, pero sin caracter limitante, carbonato,
acetato, acetato tetrahidratado y haluro, siendo bromuro el haluro preferido. Cuando el disolvente para la alimentacion
nebulizable es acido acético, se utilizan convenientemente las formas acetato de Co y Mn.

Para un catalizador Co/Mn/Br en el contexto de la fabricaciéon de FDCA a partir de un producto de deshidratacion bruto
en medio acido de fructosa, por ejemplo, en el proceso de oxidacion con nebulizacion de la presente invencion, las
ratios molares tipicas de Co:Mn:Br son aproximadamente 1:1:6, aunque preferiblemente los metales estaran presentes
en una ratio molar de 1:1:4 y muy preferiblemente se observara una ratio 1:1:2. La concentracion total del catalizador
sera tipicamente del orden de 0,4 a 2,0% en peso de la alimentacién nebulizable, aunque preferiblemente sera de 0,6
a 1,6% en peso, y especialmente de 0,8 a 1,2% en peso de la alimentacion nebulizable.

El disolvente para el sistema y el proceso puede ser cualquier disolvente organico que pueda disolver tanto el o los
sustratos furanicos a oxidar como el catalizador de oxidacién que acaba de describirse, aunque con respecto a la
limitacion del aumento exotérmico de temperatura causado por la oxidacién, el disolvente tendra también
preferiblemente un punto de ebullicidon que es desde aproximadamente 10 a aproximadamente 30° mas alto que las
temperaturas de reaccién deseadas, a las presiones de operacion a las que se desearia operar convencionalmente.
Disolventes preferidos seran, ademas, aquéllos en los cuales el producto o productos oxidados deseados tendran
solubilidad limitada, de tal manera que los productos deseados precipiten facilmente en el interior de las gotitas de la
alimentacion nebulizable a medida que se forman los productos y se recuperan facilmente en una forma sélida
sustancialmente pura. Disolventes particularmente adecuados para el catalizador Co/Mn/Br y los sustratos furanicos
son aquéllos que contienen un grupo funcional de acido monocarboxilico. De éstos, pueden considerarse los acidos
alifaticos monocarboxilicos C2 a C6, aunque los puntos de ebullicién de los acidos C3+ son tales que se ve fuertemente
favorecido el acido acético. Pueden utilizarse soluciones acuosas de acido acético, aunque, como se ha mencionado,
el contenido de agua deberia estar limitado preferiblemente en el contexto de un proceso (tipicamente continuo) en el
que los productos de deshidratacion brutos del primer reactor, el reactor de deshidratacion, se utilizan directamente
para constituir la alimentacion nebulizable, de tal manera que el contenido total de agua de la alimentacion nebulizable,
con inclusion del agua procedente del paso de deshidratacion, es 10% en peso o menos, y especialmente 7% en peso
0 Menos.

La velocidad de alimentacién del o los sustratos furanicos al reactor de oxidacion se controlara preferiblemente para
permitir un control satisfactorio sobre el aumento exotérmico de temperatura a mantener por enfriamiento evaporativo
y medios de gestion externos refrigerantes/térmicos opcionales. De acuerdo con ello, la porcion de sustrato furanico
de una alimentacion liquida nebulizable comprendera tipicamente 1 a 10% en peso de la alimentacion nebulizable,
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con cantidades correspondientes de azucares en la alimentaciéon a un primer paso, el paso de deshidratacion, en el
que el producto de deshidratacién bruto debe utilizarse directamente para contribuir a la alimentacién nebulizable al
segundo paso, el paso de oxidacion. La velocidad de alimentacion de la corriente de gas que contiene el oxidante (O-)
es tal que la velocidad de alimentacion molar de O, corresponde a al menos la cantidad estequiométrica necesaria
para formar FDCA basada en la velocidad de adicién molar del sustrato. Tipicamente, el gas de alimentacion contiene
al menos 50% en volumen de un gas inerte, preferiblemente CO;, a fin de garantizar que no existan vapores
inflamables.

En una realizacion, la alimentacion nebulizable en forma de una nebulizaciéon de neblina fina se pone en contacto con
el oxigeno en la zona gaseosa de la reaccion, estando comprendida la temperatura de reaccion en un intervalo de 160
a 220°C, mas preferiblemente 170 a 210°C, o 180 a 200°C cuando el disolvente es acido acético, y la presion de
operacion se selecciona y se controla (por medio de retirada continua de gases y liquidos del espacio de reaccion a
medida que se introducen gases y liquidos, y por medio de un regulador de contrapresion en la tuberia de gas del
espacio de reaccion y una valvula reguladora adecuada en la tuberia del efluente de liquidos y soélidos del espacio de
reaccion) a una presion de 10 bares a 60 bares, preferiblemente 12 a 40 bares, o 15 a 30 bares. La alimentacion
nebulizable y/o cualesquiera gases introducidos en el reactor, sea con la alimentacion nebulizable o con independencia
de la misma, se precalientan con preferencia a las temperaturas de reaccién sustancialmente antes de ser introducidos
en la zona de reaccion.

La oxidacion rapida del o los sustratos furanicos que caracteriza el presente proceso de oxidacidon con nebulizacion
(en los intervalos preferidos de presion y temperatura del reactor) contribuye a prevenir la clase de degradacion y las
pérdidas de rendimiento conexas observadas en los esfuerzos anteriores para producir FDCA a partir de HMF, por
ejemplo, y contribuye también a prevenir las pérdidas de rendimiento por consumo del disolvente a medida que el
acido aceético u otro disolvente se vaporiza, sale del reactor, se condensa y se recicla como parte de la alimentacion
nebulizable adicional. A este respecto, las toberas 128 pueden estar disefiadas y dispuestas para producir gotitas de
un tamario tal que, al pasar desde las toberas 128 al depésito de liquido a granel mantenido en el reactor para mantener
un equilibrio vapor-liquido (y teniendo en cuenta la coalescencia de las gotitas en el reactor asi como la vaporizacion
progresiva de las gotitas en el reactor), el o los sustratos se oxida(n) sustancialmente a medida que las gotitas emergen
de las toberas 128 y de tal modo que no tiene lugar sustancialmente oxidacion alguna del o los sustratos furanicos en
la masa del liquido. Al mismo tiempo, dado que la oxidacion del disolvente no es tan rapida como la oxidacion del o
los sustratos furanicos, el tiempo de contacto entre el oxigeno y el disolvente puede limitarse en la fase de gotitas al
necesario para conseguir el grado de oxidacion deseado del o los sustratos furanicos en las gotitas, y mantenerse en
niveles aceptables en la masa del liquido a medida que el mismo se retira continuamente del reactor.

El "tiempo medio de residencia" de la alimentacidon nebulizable durante la operacién continua del reactor puede
entenderse asi en términos de la ratio de la retencion volumétrica constante de la masa del liquido a la velocidad de
flujo volumétrica de la alimentacion nebulizable. En una realizacion, el tiempo medio de residencia para la alimentacion
nebulizable en el reactor es de 0,01 mins, preferiblemente de 0,1 mins y especialmente de 0,5 mins a 1,4 mins.

EJEMPLOS

Para los ejemplos que siguen, a no ser que se indique otra cosa, se utilizaron ciertos aparatos y procedimientos:

Unidad del reactor: La unidad del reactor de test es un reactor Parr de alta presion agitado mecanicamente
(vasija de titanio de 50 mL con ventanas de vision taradas a 2800 psi y 300°C) que esta equipado con un
controlador Parr 4843 para el ajuste y control de la temperatura de reaccion y la velocidad de agitacion. Las
medidas de presién en el reactor fueron realizadas por un transductor de presion conectado al reactor. La
temperatura, presion y velocidad de agitacion son registradas por un sistema de adquisicion de datos Lab-
View@,
Materiales Utilizados y Procedimiento General: El 5-hidroximetilfurfural puro (HMF, pureza 99%) fue
suministrado por Aldrich. Las partidas de HMF 4956-57 (pureza 21%) y 5345-82 (pureza 60%) bruto fueron
suministradas por Archer Daniels Midland Company y contenian cantidades significativas del dimero de HMF
(5,5'-[oxi-bis(metileno)]bis-2-furfural, u OBMF) y otras huminas, los polimeros formados por la auto-
polimerizacion de HMF. Todos los catalizadores, aditivos, sustratos y disolventes se utilizaron tal como se
recibieron sin purificacion ulterior. EI CO- liquido de grado industrial (pureza = 99,9%, < 32 ppm H20, < 20
ppm THC) y el oxigeno de grado de pureza ultra-elevado se adquirieron de Linweld.

La oxidacién semi-continua de HMF a acido 2,5-furanodicarboxilico (FDCA) se llevé a cabo en el reactor Parr de titanio
de 50 mL. Tipicamente, se afiadié en primer lugar una cantidad predeterminada de N2 o CO; al reactor que contenia
aproximadamente 30 mL de soluciéon de acido acético en la cual se disolvieron concentraciones conocidas de
sustancias que contenian los componentes cataliticos (Co, Mn y Br). Los contenidos del reactor se calentaron luego a
la temperatura de reaccion, después de lo cual se afiadié O hasta que se alcanzé la presion final seleccionada. Las
presiones parciales de O y el diluyente eran conocidas. Se bombed subsiguientemente al reactor una solucion de
HMF en acido acético a una velocidad predefinida para iniciar la reaccion. La presion total en el reactor se mantuvo
constante suministrando continuamente O, de nuevo aporte desde un depésito de acero inoxidable de 75 mL para
compensar el oxigeno consumido en la reaccién. La disminucion de presion observada en el depdsito de oxigeno
externo se utilizé para monitorizar el progreso de la reaccion.
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Después de la reaccion (es decir, después que se bombed una cantidad conocida de la solucion de HMF al reactor y
se estabilizd el consumo de O3), la mezcla de reaccion se enfri6 a la temperatura ambiente.

La fase gaseosa se muestreo y analizé luego por cromatografia de gases (GC) (Shin Carbon ST, mallas 100/120) para
determinar los rendimientos de CO y CO; producidos por el consumo del disolvente y el sustrato.

El producto insoluble FDCA se separd de la mezcla liquida por filtracion y el sélido se lavé con acido acético para
eliminar la mayor parte de las impurezas solubles. El sélido blanco resultante se sec6 en un horno a 100°C durante 2
h para eliminar el disolvente absorbido. Los analisis HPLC y 'H NMR revelaron FDCA sustancialmente puro. El reactor
se lavo con acido acético y metanol para recuperar cualquier FDCA solido residual. Este extracto, junto con el filirado
que se retuvo después del aislamiento del FDCA sdlido, se analizaron por HPLC (columna C18 ODS-2) para
determinar la composicion de los liquidos. Los rendimientos globales de los productos de oxidacion consignados mas
adelante estaban basados en las composiciones de las fases sélida y liquida. Todos los porcentajes se expresan como
tanto por ciento molar a no ser que se especifique otra cosa.

Ejemplos 1-11 (Referencia)

Para los Ejemplos 1-11, se pusieron en el reactor de titanio de 50 mL cantidades diferentes de Co(OAc),-4H-0,
Mn(OAc)2-4H20 y HBr en una mezcla de 30 mL de HOAc y 2 mL de H,O y se presurizaron con 5 bares de gas inerte
(N2 0 COy). El reactor se calento a la temperatura de reaccion, seguido por la adicion de gas inerte hasta que la presion
del reactor alcanz6 30 bares. Después de la introduccion de 30 bares de O; (para una presion total en el reactor de
60 bares), se bombearon continuamente al reactor 5,0 mL de una solucion de HOAc que contenia HMF disuelto
puro/refinado (13,2 mmol) a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo total de bombeo fue por tanto 20 mins).
La mezcla de reaccion se agitd enérgicamente a la temperatura de reaccion durante toda la duracion del bombeo y
durante 10 mins mas después de la adicion de la solucion HMF/HOAc. El reactor se enfrié luego rapidamente a la
temperatura ambiente para separacion y analisis de los productos. Los resultados se resumen en la Tabla 1.

Tabla 1 Efecto de la composicion del catalizador sobre la oxidaciéon de HMF?

Ej. | CcO?* Mn?2* Br Gas T Yeoca® | Yrrea® | Yore® CO/HMF CO2/HMF¢
mmol | mmol | mmol inerte | (°C) (%) (%) (%) (mol/mol) (mol/mol)

1 1,1 0,033 1,1 N2 160 66,0 0,4 1,6 0,106 0,363

2 2,2 0,033 1,1 N2 160 78,1 0 0,1 0,111 0,440

3 1,1 0,033 1,1 N2 180 73,0 0 0,2 0,174 0,455

4 2,2 0,033 1,1 N2 180 78,5 0 0,1 0,189 0,519

5 1,1 0,033 1,1 CO: 180 77,9 0 0,1 0,200 | -

6 2,2 0,033 1,1 CO: 180 83,3 0 0,1 0,267 | -

7¢ 2,2 0 1,1 CO: 170 62,4 0,1 0,7 0,214 | -

8 2,2 0,033 1,1 CO: 170 81,4 0 0,1 0,176 | = -

9 2,2 0,066 1,1 CO: 170 82,4 0 0 0,156 | = -

10 2,2 0,13 1,1 CO: 170 82,0 0 0 0,126 | = -

11 2,2 0,26 1,1 CO: 170 79,0 0 0 0,113 | -

a Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones;® Yepca: Rendimiento global de acido 2,5-
furanodicarboxilico, Yrrca: Rendimiento global de acido 5-formilfuranocarboxilico, Yperr: Rendimiento global de
2,5-diformilfurano; ¢ La reaccioén se ejecuté durante 40 mins después de la adicion de HMF debido a un largo
periodo de induccion; ¢ No es posible un analisis fiable cuando se utiliza CO2 como el gas inerte.

Como se muestra en la Tabla 1, los rendimientos de FDCA aumentaban con el aumento de la cantidad de cobalto
desde 1,1 a 2,2 mmol, especialmente cuando la temperatura de reaccién era 160°C. La presencia de una pequefa
cantidad de manganeso (a) reducia el periodo de induccién para la reaccion principal (como se deduce de los perfiles
de consumo de O3), (b) aumentaba el rendimiento de FDCA (comparense los Ejemplos 7 y 8) y (c) reducia el
rendimiento de subproducto gaseoso CO. Si bien el aumento ulterior de la cantidad de manganeso hasta por encima
de 0,13 mmol no tenia efecto beneficioso alguno sobre el rendimiento de FDCA, el rendimiento de CO seguia siendo
decreciente.

Ejemplos 12-18 (Referencia)
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Se disolvieron 2,2 mmol Co(OAc)z'4H,0, 0,033 mmol Mn(OAc)2'4H20 y 1,1 mmol HBr en diversas mezclas de HOAc
y H2O con ratios volumétricas diferentes (volumen total 32 mL). Cada mezcla se puso en el reactor de titanio de 50
mL y se presurizé con 5 bares de N,. El reactor se calent6é a 180°C, seguido por la adicion de Nz hasta que la presion
del reactor alcanz6 30 bares, y luego 30 bares de O hasta que la presion total del reactor alcanzé 60 bares. Después
de esto, se bombearon continuamente al reactor 5,0 mL de una soluciéon de HOAc que contenia HMF puro (99%)
disuelto (13,2 mmol) a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo total de bombeo fue por tanto 20 mins). La
mezcla de reaccion se agitdé enérgicamente a 180°C durante toda la duracion del bombeo y durante 10 mins mas
después de la adicion de la solucion HMF/HOAc. El reactor se enfri6 luego rapidamente a la temperatura ambiente
para separacion y analisis de los productos. Los resultados se resumen en la Tabla 2.

Tabla 2 Efecto de la concentracion de agua sobre la oxidacion de HMF?

Ejemplo# | Conc.de | Yroca® | Yerca®(%) | CO/HMF CO2/HMF
agua (V%) (%) (mol/mol) (mol/mol)

12 0 79,5 0 0,469 0,780

13 3,5 77,3 0 0,281 0,675

14 7,0 78,5 0 0,189 0,519

15 10,7 82,6 0 0,172 0,578

16 16,9 76,3 0 0,145 0,596

17 25,4 69,1 0,6 0,116 0,574

18 38,2 52,0 10,0 0,136 0,689

@ Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones, rendimiento de 2,5-
diformilfurano (DFF) practicamente 0 para todas las reacciones;® Yepca:
Rendimiento global de acido 2,5-furanodicarboxilico, Yrrca: Rendimiento global
de acido 5-formilfuranocarboxilico.

Aunque no se observé que el agua afectara a la conversion del sustrato (que es >99% para todas las reacciones
estudiadas), como se muestra por los Ejemplos 12-18 la misma tenia una gran influencia sobre los rendimientos de
FDA y diversos subproductos. Como se muestra en la Tabla 2, el rendimiento de FDCA era alto para concentracion
baja de agua y alcanzaba un maximo (aprox. 83%) para 10% de agua. Después de ello, los rendimientos de FDCA
disminuian monoétonamente con los aumentos posteriores en el contenido de agua. La inhibicién fuerte del rendimiento
de FDCA para concentraciones de agua mayores (véanse los Ejemplos 17 y 18) iba acompafiada de un aumento
significativo en el rendimiento del compuesto intermedio acido 5-formilfuranocarboxilico (FFCA). El agua tenia también
un efecto inhibidor acusado, sin embargo, sobre el consumo de disolvente y/o sustrato, como se muestra por los
rendimientos reducidos de subproductos gaseosos CO y CO;, especialmente cuando la concentracion de agua
sobrepasaba 10%.

Ejemplos 19-24 (Referencia)

Una solucién que contenia 1,1 mmol Co(OAc);:4H,0, 0,033 mmol Mn(OAc).-4H>0 y 1,1 mmol HBr, disuelta en 30 mL
de HOAc y 2 mL de H,0O, se puso en el reactor de titanio de 50 mL y se presurizd con 5 bares de CO,. El reactor se
calent6 a la temperatura de reaccion, seguido por la adicién de CO; hasta que la presién del reactor alcanzé 30 bares
y adicién consecutiva de 30 bares de O, hasta que la presion total del reactor alcanzé 60 bares. Después de esto, se
bombearon continuamente al reactor 5,0 mL de una solucion de HOAc que contenia HMF disuelto de pureza 99%
(13,2 mmol) a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo total de bombeo fue por tanto 20 mins). La mezcla
de reaccion se agité enérgicamente a la temperatura de reaccion durante toda la duracién del bombeo y durante 10
mins mas después de la adicion de la solucion HMF/HOAc. El reactor se enfrié luego rapidamente a la temperatura
ambiente para separacion y analisis de los productos. Los resultados se resumen en la Tabla 3.

Tabla 3 Efecto de la temperatura de reaccion sobre la oxidacion de HMF?

Ejemplo # Temperatura Yeoca® (%) Yeeca ® (%) CO/HMF
(°C) (mol/mol)

19 120 63,2 3,7 0,070

20 140 74,7 0,7 0,082

21 160 67,0 0 0,115

22 180 77,9 0 0,200

23 190 79,1 0 0,236
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Ejemplo # Temperatura Yeoca® (%) Yeeca ® (%) CO/HMF
(°C) (mol/mol)
24 200 771 0 0,341

@ Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones, rendimiento de 2,5-diformilfurano (DFF)
practicamente 0 para todas las reacciones;® Yepca: Rendimiento global de acido 2,5-
furanodicarboxilico, Yrrca: Rendimiento global de acido 5-formilfuranocarboxilico

Como se muestra en la Tabla 3, el rendimiento de FDCA alcanzaba el maximo en el intervalo 180-190°C. Comparado
con la reaccion a 160°C, el perfil de consumo de O a 180°C mostraba un consumo constante de O, a medida que se
afadia HMF, sin periodo de induccion aparente alguno, y se estabilizaba poco después del cese de la adicion de HMF.
La mayor parte del oxigeno se consumia para producir el producto deseado (FDCA). Sin embargo, el rendimiento de
subproducto gaseoso CO aumentaba para temperaturas de reaccién mas altas, lo que sugeria un posible consumo
de sustrato, productos y disolvente.

Ejemplos 25-29 (Referencia)

Una solucion que contenia 2,2 mmol Co(OAc)24H,0, 0,033 mmol Mn(OAc)2'4H20 y 1,1 mmol HBr, disuelta en una
mezcla de 30 mL de HOAc y 2 mL de H20, se puso en el reactor de titanio de 50 mL y se presurizé con 3-5 bares de
CO:.. El reactor se calenté a 180°C, seguido por la adicion de CO; hasta una cierta presion predeterminada del reactor.
Después de este paso, el reactor se presurizé con O, hasta que la ratio de las presiones parciales de CO, y O, fue
uno (es decir, CO,/O; = 1). Después de este paso, se bombearon continuamente al reactor 5,0 mL de una solucién de
HOACc que contenia HMF disuelto de pureza 99% (13,2 mmol) a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo
total de bombeo fue por tanto 20 mins). La mezcla de reaccion se agité enérgicamente a 180°C durante toda la
duracion del bombeo y durante 10 mins mas después de la adicion de la solucion HMF/HOAc. El reactor se enfrié
luego rapidamente a la temperatura ambiente para separacién y analisis de los productos. Los resultados se resumen
en la Tabla 4.

Tabla 4 Efecto de la presion del reactor sobre la oxidacion de HMF?

Ejemplo # Presion total (bares) Yeoca © (%) CO/HMF (mol/mol)
25 30 89,6 0,207
26 34 86,7 0,226
27 40 84,5 0,256
28 50 82,5 0,268
29 60 83,3 0,267

a Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones, rendimientos de acido 5-
formilfuranocarboxilico (FFCA) y 2,5-diformilfurano (DFF) practicamente O para todas las
reacciones; ® Yepca: Rendimiento global de acido 2,5-furanodicarboxilico

Como se muestra en la Tabla 4, el rendimiento de FDCA aumentaba desde 83% a 90% cuando la presién del reactor
disminuia desde 60 bares a 30 bares. Adicionalmente, la formacién de subproducto CO gaseoso se veia también
menos favorecida a presiones mas bajas.

Ejemplos 30-35 (Referencia)

Una solucién que contenia 1,1 mmol Co(OAc);:4H,0, 0,033 mmol Mn(OAc)2:4H,0, 1,1 mmol HBr y 0,20 mmol
ZrO(OAc),, disuelta en una mezcla de 30 mL de HOAc y 2 mL de H;0, se puso en el reactor de titanio de 50 mL y se
presurizé con 5 bares de CO.. El reactor se calentd a la temperatura de reaccion, seguido por la adicion de CO; hasta
que la presion del reactor alcanzé 30 bares y adicion ulterior de 30 bares de O, tal que la presion total del reactor
alcanzo 60 bares. Después de este paso, se bombearon continuamente al reactor 5,0 mL de una solucién de HOAc
que contenia HMF disuelto de pureza 99% (13,2 mmol) a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo total de
bombeo fue por tanto 20 mins). La mezcla de reaccion se agité enérgicamente a la temperatura de reaccion durante
toda la duracion del bombeo y durante 10 mins mas después de la adicion de la solucion HMF/acido acético. El reactor
se enfrié luego rapidamente a la temperatura ambiente para separacion y analisis de los productos. Se llevaron
también a cabo reacciones sin cantidad alguna de ZrO(OAc), para comparacion. Los resultados se resumen en la
Tabla 5.
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Tabla 5 Efecto de ZrO(OAc), sobre la oxidacién de HMF?2

Ejemplo# | ZrO(OAc), | Temperatura | Yrpca ®(%) | Yrrca®(%) | CO/HMF (mol/mol)

(mmol) (°C)
30 0 120 63,2 3,7 0,070
31 0,2 120 75,0 2,8 0,067
32 0 160 67,0 0 0,115
33 0,2 160 77,3 0 0,154
34 0 180 77,9 0 0,200
35 0,2 180 68,2 0 0,384

@ Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones, rendimiento de 2,5-diformilfurano (DFF)
practicamente 0 para todas las reacciones;® Yepca: Rendimiento global de éacido 2,5-
furanodicarboxilico, Yrrca: Rendimiento global de acido 5-formilfuranocarboxilico

Como se muestra en la Tabla 5, el uso de ZrO(OAc), como co-catalizador aumentaba el rendimiento de FDCA en
aproximadamente 20% a 120°C y 160°C. Sin embargo, el efecto promotor se reducia a 180°C, donde
ZrO(OAc), facilitaba un consumo considerable de disolvente y sustrato, como se deduce de los rendimientos
incrementados de producto gaseoso CO.

Ejemplos 36-44 (Referencia)

Una solucién de 2,2 mmol Co(OAc),-4H»0, 0,033 mmol Mn(OAc)2-4H20 y 1,1 mmol HBr, disuelta en una mezcla de
30 mL de HOAc y 2 mL de H20, se puso en el reactor de titanio de 50 mL y se presurizé con 5 bares de CO.. El reactor
se calent6 a 180°C, seguido por la adicién de CO, hasta que la presion del reactor alcanzé cierto valor. Después de
la introduccion de una presion parcial equivalente de O (es decir, CO2/O,= 1), se bombe6 continuamente al reactor
una solucion en HOAc de HMF bruto a una velocidad predefinida. La mezcla de reaccion se agité enérgicamente a
180°C durante toda la duracion del bombeo (durante las operaciones continuas) y durante 10 mins mas (después de
la adicion de HMF durante las operaciones continuas) antes de enfriar rapidamente el reactor a la temperatura
ambiente para separacion y analisis de los productos. Se realizaron también para comparacion reacciones de tiempo
fijado por lotes (de 30 mins de duracion) en las cuales se afiadia inicialmente la totalidad del HMF. Los resultados se
resumen en la Tabla 6.

Tabla 6 Oxidacion del HMF Bruto?
Ejemplo | HMF bruto Modo de adicién del Velocidad de | HMF |Presion | FDCAP FFCAP

# sustrato adicién del |afiadido | (bares) |producido |producido
sustrato (mmol) (mmol) (mmol)
(mililitros/min)
36°¢° 4956-57 porlotes | = - 6,74 60 0,012 0,056
37 4956-57 porlotes | @ - 6,77 60 0,455 0,886
38 4956-57 continuo 0,25 3,15¢ 60 3,22 0
39 4956-57 continuo 0,10 3,15¢ 60 3,18 0
40 4956-57 continuo 0,25 1,57¢ 60 1,59 0
41 5345-82 continuo 0,25 8,08¢ 60 7,28 0
42 5345-82 continuo 0,25 4,04¢ 60 3,97 0
43 5345-82 continuo 0,25 8,08¢ 30 5,24 0,161
44 5345-82 continuo 0,25 4,04¢ 30 4,23 0

a Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones excepto 90% para los Ejemplos 36 y 42; el
rendimiento de 2,5-diformilfurano (DFF) esta proximo a 0 para todas las reacciones; ® FDCA: acido 2,5-
furanodicarboxilico, FFCA: acido 5-formilfuranocarboxilico; ¢ Experimento en blanco sin catalizador
alguno; ¢ se afiadieron 5,0 mL de solucion HMF/HOAG; © se afiadieron 2,5 mL de solucién HMF/HOAc

Como se muestra en la Tabla 6, la adiciéon de sustrato por lotes proporcionaba un rendimiento muy bajo de FDCA
(Ejemplo 37, 0,455/6,77 = 6,7%) durante la oxidacion de un HMF bruto que contiene una gran cantidad de huminas.
La reaccién termind al cabo de 10 mins debido a desactivacion del catalizador, sefialada por la formacion de
precipitados pardos. En comparacion, la adicion continua de sustrato logro evitar la desactivacion del catalizador tan
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rapidamente y daba un rendimiento mucho mejor de FDCA, que en algunos casos (Ejemplos 38, 39, 40 y 44)
sobrepasaba 100% basado en el HMF puro contenido en la mezcla bruta de sustratos.

Ejemplo 45 (Referencia)

Para lograr una comprensién mejor de los rendimientos mayores que 100% de FDCA a partir de HMF bruto observados
en los Ejemplos 38, 39, 40 y 44, una preparacion de HMF dimero se sometié inicialmente a un experimento en blanco
sin adicion alguna de oxigeno. Para este experimento, una solucién que contenia 2,2 mmol Co(OAc)z:4H-0, 0,11
mmol Mn(OAc)2-4H20 y 1,1 mmol HBr, disuelta en una mezcla de 30 mL de HOAc y 2 mL de H,O, se puso en el
reactor de titanio de 50 mL y se presurizé con 5 bares de CO». El reactor se calenté a 180°C, seguido por la adicion
de CO; hasta una presién del reactor de 60 bares. Después de este paso, una muestra que contenia 0,224 mmol del
dimero de HMF (5,5'-[oxi-bis(metileno)]bis-2-furfural, u OBMF) encontrada en las mezclas de HMF bruto de los
Ejemplos 36-44 y 0,0244 mmol de HMF se disolvié en 5,0 mL de HOAc, para formar una alimentaciéon de dimero. La
alimentacion de dimero se bombed continuamente al reactor a una velocidad constante de 0,25 mL/min (el tiempo
total de bombeo fue por tanto 20 mins). La mezcla de reaccion se agité enérgicamente a 1200 rpm y a 180°C durante
toda la duracién del bombeo, y durante 10 mins mas después de la adicion de la alimentacion de dimero. El reactor
se enfrid luego rapidamente a la temperatura ambiente para separacion y analisis de los productos. Los resultados de
la prueba en blanco "sin oxigeno" fueron que sélo 6,4% (es decir, 0,0144 mmol) del OBMF se convertia en productos
en ausencia de oxigeno, incluyendo 0,0232 mmol AcHMF y 0,0158 mmol HMF.

Ejemplos 46 y 47 (Referencia)

Para cada uno de los Ejemplos 46 y 47, una solucién que contenia 2,2 mmol Co(OAc);4H;0, 0,033 mmol
Mn(OAC)2:4H,0 y 1,1 mmol HBr, disuelta en una mezcla de 30 mL de HOAc y 2 mL de H»O, se puso en el reactor de
titanio de 50 mL y se presurizé con 5 bares CO.. El reactor se calenté a 180°C, seguido por la adicion de CO; a una
presion del reactor de 60 bares. Después de este paso, una muestra que contenia 0,224 mmol del dimero de HMF
(5,5'-[oxibis-bis(metileno)]bis-2-furfural, u OBMF) y 0,0244 mmol HMF se disolvio en 5,0 mL de HOAc, para formar una
alimentacion de dimero. Después de la introduccién en el reactor de una presion parcial equivalente de O (es decir,
CO,/0; = 1), la alimentacion de dimero se bombed continuamente al reactor a una velocidad constante de 0,25 mL/min
(el tiempo total de bombeo fue por tanto 20 mins). La mezcla de reaccion se agitd enérgicamente a 1200 rpm y a
180°C durante toda la duracion del bombeo, y durante 10 mins mas después de la adicién de la alimentacion de
dimero. El reactor se enfri¢ luego rapidamente a la temperatura ambiente para separacion y andlisis de los productos.
Dicho analisis demostrd una conversion mayor que 99% tanto de HMF como de OBMF, produciéndose 0,200 y 0,207
mmol FDCA en los Ejemplos 46 y 47. Suponiendo que el HMF en la alimentacién de dimero exhibiera una selectividad
de 100% para el producto FDCA en la oxidacion, y que cada mol de OBMF produjera 2 moles de FDCA, estos niveles
de FDCA corresponden a rendimientos de 39,1 y 40,8 por ciento de OBMF, respectivamente.

Ejemplos 48-52 (Referencia)

Para los Ejemplos 48-52, se utilizé un reactor de nebulizacién de titanio de 700 mL (3 pulgadas de diametro interior
por 6 pulgadas de longitud) equipado con una tobera de neblina de titanio tipo serie PJ® de BETE Fog, Nozzle, Inc.,
Greenfield, MA para realizar la oxidacion de HMF a FDCA, con adiciéon continua de una alimentacion nebulizable
HMF/acido acético a través de la tobera de nebulizacion y con retirada simultanea de gas y liquido (con el producto
soélido FDCA arrastrado) a fin de mantener el control de la presion en el reactor. Las toberas de neblina tipo serie PJ®
son del tipo de pin de impacto o de colision, y segun su fabricante producen un "alto porcentaje" de gotitas de tamafio
inferior a 50 ym.

Para cada una de las operaciones, el reactor se cargé previamente con 50 mL de acido acético, se presurizé con una
mezcla de 3 a 5 bares, ratio molar 1:1 de diéxido de carbono y oxigeno y se calentd a la temperatura de reaccion. Se
afnadi6 luego dioxido de carbono/oxigeno adicional hasta que la presion del reactor alcanzé 15 bares. Se nebulizaron
70 mL de acido acético en el reactor a 35 mL/min para establecer un perfil de temperatura uniforme a lo largo del
reactor (que estaba equipado con un termopar de puntas multiples). Se precalentaron luego 105 mL de una solucion
de acido acético que contenia 13,2 mmol HMF de 99% de pureza, 1,3 mmol Co(OAc) 4H,0, 1,3 mmol Mn(OAc)z'4H,0
y 3,5 mmol HBr a la temperatura de reaccion y se nebulizaron en el reactor a 35 mL/min, durante cuyo tiempo se
alimenté también continuamente al reactor una mezcla en ratio molar 1:1 de diéxido de carbono y oxigeno,
precalentada también a la temperatura de reaccion, a 300 mL estandar/min. Se retiraron a la vez gas y liquido (con
particulas solidas arrastradas) del reactor de nebulizacion por una tuberia provista de un regulador de contrapresion.
Después de una nebulizacion posterior de 35 mL de acido acético para limpieza de la tobera, el reactor se enfri6 a la
temperatura ambiente para separacion y analisis de los productos. Los resultados se resumen en la Tabla 7:
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Tabla 7 Oxidacién continua de HMF en el reactor de nebulizacién de 700 mL?

Eji. | T | CO/O; FDCA del separador FDCA en el reactor |Yepa® |Y rrca®
(°C) | (mL/min) Como FFCA enel En el Como En el (%) (%)
solido FDCA solido | filtrado solido filtrado
(mmol) (% peso) (mmol) (mmol) (mmol)
48 | 190 300 8,11 2,1 2,15 0 0,89 84,2 | 2,8
49 | 200 300 6,38 1,6 2,62 0 2,30 855 | 2,0
50 ¢ | 200 300 7,90 1,9 1,97 0 1,47 847 | 2,6
51 | 200 600 6,70 2,2 3,39 0 0,90 834 | 2,8
52 | 220 300 2,83 7,9 3,70 0 3,20 72,3 | 8,6

a Conversion de HMF > 99% para todas las reacciones; ® Rendimiento global basado en los
productos del separador y el reactor; ¢ el Ejemplo 50 muestra reproducibilidad satisfactoria con el
Ejemplo 49.

Como se muestra en la Tabla 7, la oxidacion continua de HMF a 200°C y 15 bares proporciona aproximadamente un
rendimiento de 85% de FDCA y aproximadamente 2% de FFCA (Ejemplos 49 y 50), recogiéndose la mayor parte de
los productos del separador durante el proceso de nebulizacién de 3 mins. Tanto la temperatura como la presion del
reactor se controlaron muy bien. La reaccion es menos productiva con aumento ulterior de la temperatura a 220°C,
dando un rendimiento de 72,3% de FDCA y rendimiento de 8,6% de FFCA (Ejemplo 52). Asimismo, la concentracion
de FFCA en el producto FDCA sélido aumenta desde 1,6 % (Ejemplo 50, 200°C) a 7,9% (Ejemplo 52, 220°C). Las
temperaturas superiores favorecen el consumo de disolvente y sustrato, que disminuyen el oxigeno disponible para la
formacion de FDCA. El rendimiento de FDCA y la pureza del producto sélido no se ven favorecidos por la duplicacion
de la velocidad de alimentacion de la mezcla gaseosa (comparense los Ejemplos 50 y 51). La disponibilidad aumentada
de oxigeno podria verse contrarrestada por la disminucion del tiempo de residencia en la fase gaseosa a la mayor
velocidad de flujo del gas.
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para llevar a cabo una oxidacion de una alimentacién nebulizable que incluye un producto de
deshidratacién bruto en medio acido de una hexosa natural como sustrato furanico a oxidar y una combinacion
cataliticamente eficaz de componentes cobalto, manganeso y bromuro para catalizar la oxidacién del sustrato furanico,
que comprende los pasos de:

deshidratar en medio acido la hexosa natural para proporcionar un producto de deshidratacion bruto que

comprende 5-hidroximetilfurfural y huminas como sustrato furanico a oxidar,

incorporar directamente el producto de deshidratacién bruto en la alimentacién nebulizable

nebulizar la alimentacion en una vasija de reaccion;

suministrar oxigeno o un gas que contiene oxigeno como oxidante a la vasija de reaccion;

hacer reaccionar el sustrato furanico y el oxidante en presencia de los componentes cobalto, manganeso y

bromuro para formar acido 2,5-furanodicarboxilico;

recuperar acido 2,5-furanodicarboxilico de la vasija de reaccion; y

limitar el aumento exotérmico de temperatura debido a la reaccién, por seleccién y control de la presion de

operacion en la vasija de reaccion.

2. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual la presion de operacion en la vasija de reaccion se
selecciona y controla de tal manera que el punto de ebullicién de al menos un liquido presente en la vasija de reaccion
a medida que progresa la reaccion exotérmica de oxidacion es de 10 a 30°C mayor que la temperatura al comienzo
de la oxidacion.

3. Un proceso conforme a la reivindicacion 2, en el cual el proceso se lleva a cabo como un proceso continuo,
y en el cual el control de la presion de operacion se lleva a cabo al menos en parte retirando continuamente materiales
de la vasija de reaccion.

4. Un proceso conforme a la reivindicacion 3, en el cual se incluye un disolvente liquido en la alimentacion
nebulizable en la cual los componentes cobalto, manganeso y bromuro, el sustrato furanico y sustancialmente
cualesquiera compuestos de oxidacién intermedios permanecen totalmente disueltos, pero que no solubiliza
sustancialmente un producto deseado de oxidacién del sustrato furanico.

5. Un proceso conforme a la reivindicaciéon 4, en el cual el sustrato furanico comprende uno o mas de 5-
hidroximetilfurfural y sus derivados ésteres y éteres, el disolvente liquido incluye acido acético, y precipita acido 2,5-
furanodicarboxilico como producto de oxidacién y se recupera de la vasija de reaccién como sélido sustancialmente
puro.

6. Un proceso conforme a la reivindicacion 4, en el cual se proporciona vapor de disolvente a la vasija de
reaccion antes de nebulizar las corrientes de alimentacion en el reactor.

7. Un proceso conforme a la reivindicacion 6, en el cual la vasija de reaccion esta sustancialmente saturada con
vapor de disolvente, cuando la alimentacion comienza a nebulizarse en la vasija de reaccion.

8. Un proceso conforme a la reivindicacion 7, en el cual la vasija de reaccion se mantiene sustancialmente
saturada con vapor de disolvente al menos en parte por mantenimiento de disolvente liquido en la vasija de reaccion.

9. Un proceso conforme a la reivindicacion 8, en el cual la cantidad de disolvente liquido presente se mantiene
sustancialmente constante por retirada de disolvente liquido de la vasija de reaccién sustancialmente a la misma
velocidad volumétrica que se nebuliza la alimentacion en la vasija de reaccion.

10. Un proceso conforme a la reivindicacion 9, en el cual el producto sélido de oxidacion se retira con el disolvente
liquido separado, y se separa luego del disolvente liquido reciclandose al menos una porcion del disolvente liquido
para uso como alimentacién adicional para el proceso.

1. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual el sustrato furanico comprende uno o mas de 5-
hidroximetilfurfural y los derivados ésteres y éteres de 5-hidroximetilfurfural, y en el cual los componentes Co, Mn y Br
comprenden colectivamente desde 0,4 a 2,0% en peso de la alimentacion.

12. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual el producto de deshidratacion bruto incluye una cantidad
mayor en peso de huminas que 5-hidroximetilfurfural.

13. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual fructosa, glucosa o una combinacién de ambas se
deshidratan en medio acido para proporcionar el sustrato furanico a oxidar.

14. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual el oxidante es oxigeno o un gas que contiene oxigeno
y en el cual, adicionalmente, se suministra al reactor un gas diluyente inerte.
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15. Un proceso conforme a la reivindicacion 1, en el cual la alimentacién nebulizable se precalienta a la
temperatura de reaccion antes de ser nebulizada en la vasija de reaccion.
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