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ES 2429063 T3

DESCRIPCION
Procedimiento homogéneo para la hidrogenacion de acidos dicarboxilicos y/o anhidridos de los mismos.

[0001] La presente invencion se refiere a un procedimiento homogéneo para la hidrogenacion de acidos
dicarboxilicos y/o anhidridos de los mismos. Mas especialmente, se refiere a un procedimiento de hidrogenacion
homogéneo continuo que posibilita un modo eficiente y rentable de recuperar el producto de la reaccién. De la
manera mas especial, se refiere a un procedimiento homogéneo para la producciéon de butanodiol, tetrahidrofurano
y/o y-butirolactona a partir de &cido maleico o de anhidridos maleicos.

[0002] Se conocen muchos sistemas catalizadores adecuados para uso en la hidrogenacion de acidos
carboxilicos, anhidridos de &cido, ésteres o amidas. Tradicionalmente, tales reacciones se llevan a cabo con
catalizadores heterogéneos y con frecuencia a altas temperaturas y presiones. Una desventaja de estos sistemas
catalizadores heterogéneos es que muchos de ellos no toleran materias primas &cidas y, por lo tanto, tienen un uso
limitado.

[0003] Por ejemplo, aunque se han desarrollado sistemas catalizadores a base de cobre para uso en la
produccién de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona, estos no toleran materias primas acidas y acuosas y,
por lo tanto, la reaccion debe llevarse a cabo a partir de anhidrido maleico, que debe esterificarse antes de poder
llevar a cabo la reaccion. Estas etapas adicionales en el procedimiento aumentan los costes de procesamiento y
disminuyen su rentabilidad. Para abordar esta cuestibn se han hecho muchas sugerencias para integrar la
produccién de anhidrido maleico con la hidrogenacion de dicho anhidrido maleico para dar los productos deseados.

[0004] Para superar este proceso se han desarrollado sistemas de metales preciosos heterogéneos que
permiten el uso de un material de partida acido en presencia de agua. Sin embargo, estos requieren el uso de
combinaciones exoticas de metales, que implican altos costes tanto para la produccién del catalizador como para su
reciclado.

[0005] Se han hecho sugerencias relativas al uso de catalizadores soportados de rutenio y de rutenio y estafio
para la produccion de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona. Aunque algunos de estos son capaces de
reducir corrientes acidas acuosas, generalmente, la productividad de éteres es baja y en los casos en que el éter es
el producto deseado, ha de incluirse un segundo reactor para convertir los dioles producidos en los éteres ciclicos, lo
gue aumenta el coste de la reaccion. Pueden encontrarse ejemplos de estos sistemas catalizadores en los
documentos US 5426246, WO 01/34543, US 5969194, US 5985789, US 6008384, US 5478952, WO 92/02298, US
4973713, US 5196602, US 4827001 y US 4301077.

[0006] Con el fin de superar este problema, se han sugerido catalizadores a base de sistemas de rutenio y
fosfina para la hidrogenacién de acidos carboxilicos y sus derivados. Algunos ejemplos de estos sistemas
catalizadores incluyen los descritos en los documentos US 5047561, US 5079372, US 5580991, US 5077442, US
5021589, US 4931573, US 4892955, “Hydrogenation reaction of carboxylic anhydrides catalyzed by a new and
highly active cationic ruthenium complex”, Y-Hara y col., Chem. Lett. (1991) 553, US 3957827, US 4485245 y US
4480115.

[0007] Sin embargo, aunque los sistemas descritos en estos documentos proporcionan procedimientos que en
general hacen posible de manera adecuada la realizacién de reacciones de hidrogenacion, presentan, de hecho,
ciertas desventajas e inconvenientes. En particular, requieren que la reaccién de hidrogenacion se lleve a cabo en
ausencia de agua, ya que se cree que toda presencia de agua inhibe el catalizador o reduce significativamente la
velocidad de reaccion. Por ejemplo, en el documento US 5047561 se usa un disolvente organico y se afirma que la
cantidad de agua presente debe controlarse y no superar el 1% en peso. En “Hydrogenation reaction of carbonyl
compounds catalyzed by cationic ruthenium complexes”, H-lnagaki y col., Science and Technology of Catalysis
(1994) 327, se explica que la presencia de agua retrasa la reaccion de hidrogenacion de anhidrido succinico en
presencia de un complejo de rutenio y trialquilfosfina y en presencia de un promotor y que es necesario eliminar el
agua producida por la hidrogenacioén en la corriente de gas y, en los documentos US 3957827 y US 4485245, se
usan captadores para eliminar toda el agua producida en la reaccién con el fin de mejorar el rendimiento y la
productividad.

[0008] Muchos de estos sistemas catalizadores conocidos requieren también la presencia de un promotor
para aumentar la selectividad y la actividad del catalizador de rutenio. Algunos ejemplos de estos sistemas incluyen
los descritos en los documentos US 5079372 y US 4931573, en los que las reacciones se llevan a cabo en
presencia de un disolvente organico y se requiere un metal seleccionado de los grupos IVA, VA y Il como promotor.

[0009] Otro ejemplo del uso de un promotor puede encontrarse en el documento US 5077442. En este caso
se usa un compuesto fosforoso para promover la selectividad y la conversion. Este documento expone que toda el
agua producida en la reaccion se elimina de la zona de reaccion, ya que se considera que la presencia de agua
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disminuye la selectividad y la conversion.

[0010] Otro promotor adecuado descrito es una base conjugada de un acido y a este respecto puede hacerse
referencia a los documentos US 5021589 y US 4892955. En este ultimo caso, se sefiala que los componentes del
sistema catalizador son sensibles a hidrélisis en las condiciones de reacciéon y que se requirié6 una purga de
hidrégeno para eliminar el agua producida durante la reaccion.

[0011] El documento US 5478952 desvela catalizadores de hidrogenacién mejorados, que constan
esencialmente de rutenio y renio reducidos sobre un soporte de carbono y muy dispersados, y procedimientos para
la preparacion y el uso de los mismos.

[0012] Aunque, en cierta medida, estos procedimientos proporcionan sistemas catalizadores adecuados,
todavia existe la necesidad de un procedimiento alternativo que permita la hidrogenacién eficiente de acidos
carboxilicos y/o sus derivados con buena conversion y selectividad en la obtencién de los productos deseados.
Segun se detalla en la solicitud pendiente de tramitacion n° WO 03093208, se ha establecido que la presencia de
agua no solo no es desventajosa sino que, de hecho, ofrece ventajas positivas.

[0013] Hemos establecido ahora que puede obtenerse un procedimiento rentable para la produccién de éteres
ciclicos, lactonas y dioles a partir de acidos o anhidridos dicarboxilicos, en el que la presencia de agua permite
utilizar condiciones de reaccion en las que el producto deseado puede retirarse continuamente del reactor con el uso
de una tasa de arrastre con hidrégeno muy inferior a la que podia alcanzarse hasta ahora.

[0014] Por lo tanto, de acuerdo con la presente invencion, se proporciona un procedimiento homogéneo para
la produccién de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona por hidrogenacién de uno o mas de entre un &cido
dicarboxilico C4, un mono o diéster de un &cido dicarboxilico C4 y un anhidrido C4 en presencia de un catalizador
gue comprende:

(a) rutenio, rodio, hierro, osmio o paladio; y
(b) una fosfina organica;

en que la hidrogenacién se lleva a cabo en presencia de al menos el 1% en peso de agua y en que la reaccion se
lleva a cabo a una presion de 3.550 kPa a 13.890 kPa y a una temperatura de 200°C a 300°C, de modo que se usan
de 1 mol a 10 mol de hidrégeno para el arrastre de 1 mol de producto del reactor.

[0015] En particular, el procedimiento de la presente invencion es un procedimiento continuo que comprende
las etapas de:

(a) suministro del acido y/o el anhidrido dicarboxilico al reactor de hidrogenacién;

(b) hidrogenacion del acido y/o el anhidrido dicarboxilico;

(c) recuperacion del producto en una corriente de hidrégeno;

(d) separacion del producto de la corriente de hidrégeno;

(e) reciclado de la corriente de hidrogeno al reactor;

(f) separacion de todo el catalizador eliminado y reciclado del catalizador al reactor; y
(g) recuperacion del producto.

[0016] Para los fines de la presente invencién, el término “acido dicarboxilico” incluye a la vez acidos
dicarboxilicos y derivados de los mismos como mono y diésteres. El acido y/o el anhidrido dicarboxilico pueden estar
saturados o insaturados.

[0017] El acido y/o el anhidrido dicarboxilico son un &cido o un anhidrido dicarboxilico C4, de modo que el
procedimiento es un procedimiento para la produccién de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona. Cuando se
produce y-butirolactona en la reaccion de hidrogenacion, esta puede recuperarse o reciclarse al reactor de
hidrogenacion. El procedimiento puede incluir una etapa para la separacion de coproductos.

[0018] Los materiales de partida C4 adecuados incluyen &cido fumarico, anhidrido maleico, acido maleico,
acido succinico y anhidrido succinico. Estos materiales de partida pueden obtenerse de cualquier fuente adecuada.
El acido y el anhidrido maleico pueden producirse de cualquier modo adecuado, por ejemplo, por la oxidacion de
butano o benceno. Con frecuencia, el anhidrido maleico se recupera por condensacion parcial y/o en un absorbedor.
Si se usa agua en el absorbedor, parte o todo el anhidrido se convertira en el acido. El agua, el acido y/o el
anhidrido mezclados pueden ser proporcionados por el absorbedor al reactor sin necesidad de una etapa de
separacion. Si el acido esta absorbido en un disolvente como N-metilpirrolidona, puede suministrarse directamente al
reactor y el disolvente puede recuperarse al final del reactor.

[0019] Cuando el suministro de partida es acido succinico, este puede producirse por la fermentacion de
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aldosa. El acido succinico puede suministrarse al reactor puro, en disolucién acuosa o en disolucion en un disolvente
adecuado. De nuevo, el disolvente, como N-metilpirrolidona, puede suministrarse directamente al reactor y puede
recuperarse al final del reactor.

[0020] El suministro puede ser puro o impuro. Por ejemplo, puede haber impurezas organicas presentes,
como aquellas asociadas con la produccion, por ejemplo, de acido y/o anhidrido maleico, como &cido acético, acido
fumarico y/o acido acrilico, que no afectaran al funcionamiento del catalizador. Cuando hay acido acético, &cido
fumarico y/o acido acrilico presentes, estos puede reducirse en las condiciones de reaccién de la presente
invencién. Asi, por ejemplo, el acido acrilico puede hacerse reaccionar para formar acido propiénico, propanol y
ésteres de los mismos.

[0021] Con un “procedimiento homogéneo” queremos indicar que el catalizador se disuelve en el disolvente
para la reaccion y que al menos parte del agua presente y al menos parte del &cido y/o el anhidrido dicarboxilico
deben estar en la fase del catalizador. Si hay exceso de agua y/o del &cido y/o el anhidrido dicarboxilico, dicho
exceso puede formar una fase separada de la que comprende el catalizador. De manera adicional o alternativa, el
producto puede formar una fase separada.

[0022] Cuando el acido y/o el anhidrido dicarboxilico son solubles en agua, el agua puede estar presente
como disolvente para la reaccion. Alternativamente, puede usarse un disolvente. Cuando se usa un disolvente, el
agua puede estar presente como aditivo en el disolvente o puede generarse in situ. En otro planteamiento
alternativo, el &cido o su derivado o el producto de la reaccion pueden ser el disolvente.

[0023] Cuando el acido dicarboxilico y/o el anhidrido del mismo es insoluble en agua, como por ejemplo,
acidos dicarboxilicos y ésteres de mayor contenido de carbono, el reactante o el producto pueden ser el disolvente
para la reaccion o puede usarse un disolvente organico y el agua puede estar presente como aditivo. En este caso,
puede estar presente en el disolvente en una cantidad desde aproximadamente el 1% hasta el limite de solubilidad
del agua en el disolvente. Puede haber agua adicional presente en una fase acuosa separada.

[0024] En un planteamiento alternativo, el agua puede producirse in situ como producto secundario de la
hidrogenacion. Cuando el agua se genera in situ, para obtener un maximo beneficio, el agua debe generarse en los
primeros ciclos de la reaccion. Cuando el agua ha de generarse in situ, puede afiadirse inicialmente una cantidad de
agua para cubrir los requerimientos del sistema hasta que se haya generado el agua suficiente.

[0025] Por lo tanto, se entendera que el procedimiento de la presente invencion ofrece ventajas sustanciales
con respecto a los planteamientos de la técnica anterior, ya que no es necesario eliminar el agua de ningun
reactante antes del inicio de la reaccion e incluso puede ser el disolvente. Ademas, tampoco se necesita eliminar del
reactor el agua que se produzca en la reaccién. De este modo, los procedimientos conocidos se simplifican, lo que
tendré implicaciones en el coste. Ademas, el uso de las condiciones de reaccion especificadas hara posible retirar el
producto deseado del reactor de manera rentable.

[0026] La reaccion puede tener lugar en uno o mas reactores que generalmente se operan en serie. Los
reactores pueden ser reactores de tipo tanque agitado. Cuando se usan varios reactores, tipicamente, el producto se
retirara del Ultimo reactor y, preferentemente, el catalizador y el hidrogeno se reciclan de vuelta al primer reactor
junto con cualquier material de partida sin reaccionar o productos intermedios.

[0027] La presién de la reaccion es de 3.550 kPa a 13.890 kPa, en que se prefieren especialmente presiones
en la region de 6.300 kPa. La temperatura de la reaccion de hidrogenacién es de 200°C a 300°C, en que se
prefieren especialmente temperaturas en el intervalo de 240°C a 250°C.

[0028] Segun se detalla anteriormente, en estas condiciones de reaccion pueden usarse menores tasas de
reciclado de gas para retirar el producto de la reaccién. Por ejemplo, a una temperatura de 240°C y a una presion de
7.000 kPa solo se necesita 1,0 mol de gas para retirar 1 mol del producto tetrahidrofurano. Esto contrasta
fuertemente con un procedimiento llevado a cabo a 120°C (como se usaria convencionalmente en la técnica
anterior), en el que se requieren 33,5 mol de gas para retirar 1 mol de producto. En los procedimientos de
hidrogenacidon comerciales, los costes de capital y los costes de operacidn, en particular la energia y otras
necesidades de instalaciones, quedan determinados fundamentalmente por la tasa de flujo del gas. El tamafio de los
compresores, los intercambiadores de calor y las tuberias de interconexion queda dictado por la tasa de flujo del gas
y, por lo tanto, una reduccion de la tasa de flujo requerida para retirar el producto hara posible una reduccién de los
costes de capital y de los costes de operacion.

[0029] En las condiciones de operacion de la presente invencion, puede sefialarse una ventaja adicional. Sin
el deseo de limitarse a ninguna teoria, se cree que en la reaccion del acido o el anhidrido maleico para la formacion
de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona, en las condiciones de reaccién, si se desea, todo el butanodiol
puede convertirse rapidamente in situ en tetrahidrofurano en el reactor. Esto puede ser necesario, ya que el
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tetrahidrofurano es un producto final deseable y también porque la retirada del tetrahidrofurano puede resultar mas
facil que la de los coproductos. Sin embargo, debera entenderse que la distribucion relativa entre butanodiol,
tetrahidrofurano y/o y-butirolactona puede alterarse cambiando la fosfina usada para el catalizador y controlando la
concentracién de los acidos organicos libres en el reactor.

[0030] Otra ventaja mas de la presente invencion es que, con la baja tasa de arrastre con hidrégeno que se
alcanza en la presente invencion, en un procedimiento para la formacion de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-
butirolactona solo pueden recuperarse agua, tetrahidrofurano e impurezas de bajo punto de ebullicién. El butanodiol,
la y-butirolactona, el acido succinico, etc. permaneceran predominantemente en el reactor, en el que seguiran
convirtiéndose en tetrahidrofurano. Por lo tanto, no solo aumenta el rendimiento del tetrahidrofurano deseado, sino
que se evitan los costes relacionados con la necesidad de separar los coproductos.

[0031] En un planteamiento, puede usarse un refrigerador en el gas de salida del reactor para reducir ain mas
la produccién de y-butirolactona.

[0032] Ademas, hemos encontrado que la presencia de agua es beneficiosa en cuanto a la estabilidad del
catalizador. Se sefiala que en los sistemas de la técnica anterior tiene lugar una descarbonilacion, por ejemplo, de
los alcoholes producto o de los aldehidos intermedios y el monéxido de carbono formado inhibe fuertemente el
catalizador. Para superar esto, en los planteamientos de la técnica anterior es habitual eliminar el monéxido de
carbono e incluir una unidad de metanacion en la instalacion para encargarse del reciclado del gas de escape al
reactor. Sin embargo, esto no es necesario en el procedimiento de la presente invencion.

[0033] Sin el deseo de limitarse a ninguna teoria, se cree que la presencia de agua permite que se produzca
una reaccién secundaria en el reactor de hidrogenacion, en la que todo el mondéxido de carbono producido reacciona
con el agua para formar diéxido de carbono e hidrégeno por medio de la reaccion de desplazamiento de agua. El
dioxido de carbono y el hidrégeno pueden reaccionar posteriormente para formar metano. Estos gases pueden
eliminarse facilmente del sistema de reaccion, con lo que se reducen los costes del procedimiento de hidrogenacion.
Por lo tanto, este sistema no solo proporciona un procedimiento de hidrogenacion rentable, sino que también evita la
necesidad de contar con una unidad de metanacién separada en el sistema de reciclado para los gases de escape.

[0034] Otra ventaja mas de la presente invencién es que la eliminacion del mondéxido de carbono segun se
detalla anteriormente permite una eficaz regeneracion del catalizador. Por lo tanto, el procedimiento ofrece una
prolongacion de la vida del catalizador, lo que a su vez mejora la economia de la reaccion.

[0035] La reaccion de desplazamiento de agua requiere de hecho calor para su inicio. Cuando el &cido y/o el
anhidrido carboxilico o el producto de la hidrogenacion no son térmicamente estables a la temperatura de iniciacion,
el procedimiento de la presente invencidn puede llevarse a cabo de manera que se permite que el catalizador sea
inhibido por la presencia del monodxido de carbono generado, la fraccion térmicamente inestable se elimina y
entonces se aumenta el calor en presencia del hidrégeno, de tal modo que pueda tener lugar la reaccién de
desplazamiento de agua para reactivar el catalizador y continuar la reaccién. De este modo, el procedimiento puede
aplicarse a una amplia gama de acidos con una vida prolongada del catalizador.

[0036] Otra ventaja méas de la presente invencién es que no se requiere la adicion de sales tamponantes del
tipo usado en la técnica anterior para estabilizar el catalizador y, ademas, generalmente no se requieren promotores
que en algunas circunstancias pueden ser incluso perjudiciales. Preferentemente, la reacciéon se lleva a cabo en
ausencia de haluros.

[0037] Segun se describe anteriormente, cuando los &cidos y/o anhidridos dicarboxilicos son solubles en
agua, el agua puede actuar como disolvente. Sin embargo, el procedimiento de la presente invencién puede llevarse
a cabo en ausencia de un disolvente, es decir, el material de partida o el producto de la reaccion pueden ser un
disolvente para la reaccion. Sin embargo, si se usa un disolvente, puede seleccionarse cualquier disolvente
adecuado y algunos ejemplos de disolventes adecuados incluyen, pero no se limitan a dietiléter, tetrahidrofurano,
dimetiléter de etilenglicol, dioxano, N-ciclohexilpirrolidona, N-metilcaprolactama, 2-propanol, 2-butanol, alcoholes
secundarios, alcoholes terciarios o tolueno, en que se prefieren especialmente tetrahidrofurano y otros éteres.

[0038] El catalizador preferido de la presente invencién es un catalizador de rutenio y fosfina. Generalmente,
el rutenio se proporciona como un compuesto de rutenio, aunque no se prefieren los haluros. Los compuestos
adecuados son aquellos que pueden convertirse en la especie activa en las condiciones de reaccién e incluyen
nitratos, sulfatos, carboxilatos, B-dicetonas y carbonilos. También pueden usarse o6xido de rutenio, rutenatos de
carbonilo y compuestos complejos de rutenio, incluidos complejos hidruro de rutenio y fosfina. Algunos ejemplos
especificos incluyen, pero no se limitan a nitrato de rutenio, diéxido de rutenio, tetroxido de rutenio, dihidréxido de
rutenio, acetilacetonato de rutenio, acetato de rutenio, maleato de rutenio, succinato de rutenio,
tris(acetilacetona)rutenio, pentacarbonilrutenio, tetracarbonilrutenio dipotasico, ciclopentadienildicarboniltrirrutenio,
tetrahidrurodecacarboniltetrarrutenio, diéxido de rutenio, tetréxido de rutenio, dihidroxido de rutenio, bis(tri-n-
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butilfosfina)tricarbonilrutenio, dodecacarboniltrirrutenio, tetrahidrurodecacarboniltetrarrutenio y hidrurotrirrutenato de
undecacarbonilo. Cuando el catalizador ha de estar formado por rodio, hierro, osmio o paladio, pueden usarse los
compuestos correspondientes.

[0039] El compuesto de rutenio puede estar presente en cualquier cantidad adecuada. Sin embargo,
preferentemente, esta presente en una cantidad de 0,0001 a 5 mol, preferentemente de 0,005 a 1 mol, como rutenio
por litro de disolucién de reaccion.

[0040] Puede usarse cualquier fosfina adecuada. Pueden usarse compuestos que proporcionan ligandos
tridentados, bidentados y monodentados. Cuando el metal es rutenio, se prefieren especialmente fosfinas
tridentadas. Algunos ejemplos de compuestos de fosfina adecuados incluyen trialquilfosfinas, dialquilfosfinas,
monoalquilfosfinas, triarilfosfinas, diarilfosfinas, monoarilfosfinas, diariimonoalquilfosfinas y dialquilmonoarilfosfinas.
Algunos ejemplos especificos incluyen, pero no se limitan a tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)metano, tris-1,1,1-
(difenilfosfinometil)etano,  tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)propano,  tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)butano,  tris-1,1,1-
(difenilfosfinometil)-2,2-dimetilpropano, tris-1,3,5-(difenilfosfinometil)ciclohexano, tris-1,1,1-
(diciclohexilfosfinometil)etano, tris-1,1,1-(dimetilfosfinometil)etano, tris-1,1,1-(dietilfosfinometil)etano, 1,5,9-trietil-
1,5,9-trifosfaciclododecano, 1,5,9-trifenil-1,5,9-trifosfaciclododecano, bis-(2-difenilfosfinoetil)fenilfosfina, bis-1,2-
(difenilfosfino)etano, bis-1,3-(difenilfosfino)propano, bis-1,4-(difenilfosfino)butano, bis-1,2-(dimetilfosfino)etano, bis-
1,3-(dietilfosfino)propano, bis-1,4-(diciclohexilfosfino)butano, triciclohexilfosfina, trioctilfosfina, trimetilfosfina,
tripiridilfosfina y trifenilfosfina, en que se prefiere especialmente tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)etano. Se obtienen
resultados especialmente ventajosos con el uso de fosfinas tridentadas facialmente protegidas, en que se prefieren
especialmente tris-1,1,1-(diarilfosfinometil)alcano y tris-1,1,1-(dialquilfosfinometil)alcano.

[0041] El catalizador puede preformarse o generarse in situ. Cuando ha de usarse una fosfina rica en
electrones como tris-1,1,1-(dietilfosfinometil)etano, puede ser preferible preformar el complejo en ausencia de agua
antes de comenzar el procedimiento de la presente invencion.

[0042] El compuesto de fosfina puede estar presente en cualquier cantidad adecuada. Sin embargo,
preferentemente esta presente en una cantidad de 0,0001 a 5 mol, preferentemente de 0,005 a 1 mol, como fosfina
por litro de disolucién de reaccion.

[0043] Se entendera que el procedimiento de la presente invencién es especialmente adecuado para uso en
un sistema continuo, ya que el catalizador no se envenena por mondxido de carbono o si se produce un
envenenamiento de esta manera, el catalizador puede regenerarse por reaccion con el agua.

[0044] Cuando se retira el catalizador del reactor, por ejemplo, con una corriente de retirada del producto,
puede reciclarse al reactor de cualquier modo adecuado.

[0045] La presente invencion se describira ahora con referencia a los siguientes ejemplos, que no se pretende
que sean limitantes del alcance de la invencion.

[0046] El ejemplo 1 ilustra que el &cido maleico puede hidrogenarse satisfactoriamente en presencia de agua.

[0047] Se transfirieron acetilacetonato de rutenio(lll) (0,46 mmol, 0,181 g), 1,1,1-tris(difenilfosfinometil)etano
(triphos) (6,1 mmol, 0,38 g), agua (71 g) y &cido maleico (Fluka, 20,2 g) a un autoclave Parr de Hastelloy de 300 ml.
Este se cerrd y se purgd con hidrégeno antes de presurizarlo a 4.930 kPa con hidrégeno y calentarlo a 250°C. Una
vez alcanzados los 250°C, el reactor se rellend con hidrogeno hasta una presion de 7.000 kPa y esta presion se
mantuvo durante toda la reaccion por medio de un flujdmetro de masa que registraba la cantidad de hidrégeno
afiadido. Al final de la reaccién, se aislé el suministro de hidrégeno y el reactor se enfri6. El gas del espacio de
cabeza se analizo a temperatura ambiente mediante un analizador de gases de refineria Pye-Unicam, antes de su
escape. El producto se retir6 del reactor y se pes6 (91,42 g). La conversion del acido maleico se determiné por
valoracion del producto liquido con hidroxido de sodio 0,1 M (>99,9%). El agua y el andlisis organico se
determinaron con un cromatégrafo de gases HP equipado con un detector micro-TCD (% en peso): agua (86,52),
propanol (0,84), tetrahidrofurano (7,02), acido propioénico (0,14), y-butirolactona (2,47), butanodiol (2,83); lo que dio
una selectividad molar total para hidrofurano del 51,1%, para y-butirolactona del 15,1% y para butanodiol del 16,5%.

[0048] El ejemplo comparativo 1 demuestra que en las condiciones de reaccién preferidas la adicion de sales
de sodio de acidos fuertes es perjudicial para la reaccion, al reducir a la vez la conversion y la selectividad. El
ejemplo 1 se repitié, con la diferencia de que se afiadieron dos equivalentes molares de p-toluenosulfonato de sodio.
Al final de la reaccién se recuperé un soélido blanco (acido succinico, 13,9 g) y los productos liquidos (82,5 g) se
analizaron por cromatografia de gases y resultaron ser (% en peso) agua (95,90), propanol (0,10), tetrahidrofurano
(0,09), acido propionico (1,478), y-butirolactona (1,67), butanodiol (0,38); lo que dio una selectividad molar total para
tetrahidrofurano del 2,43%, para y-butirolactona del 38,25% y para butanodiol del 8,26%. Por lo tanto, la conversion
se redujo al 33,49% molar. El ejemplo 2 ilustra la hidrogenacién directa de acido succinico en presencia de un
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disolvente.

[0049] En el ejemplo 2 se repitié el ejemplo 1 con la diferencia de que el acido maleico se sustituy6 por acido
succinico (20,03 g), se incluyd 1-metil-2-pirrolidona (20,61 g) como disolvente y se usaron 49,86 g de agua. Los
productos se analizaron al final de la reacciéon y resultaron ser (% en peso) agua (67,43), propanol (0,14),
tetrahidrofurano (3,69), acido propionico (0,15), y-butirolactona (3,87), butanodiol (5,22); lo que dio una selectividad
total para tetrahidrofurano del 32,55%, para y-butirolactona del 42,91% y para butanodiol del 9,57% y una
conversion superior al 88%.

[0050] El ejemplo 3 ilustra el uso de otras fosfinas tridentadas facialmente coordinadas.

[0051] Se cargaron Ru(acac)s (2,541 g), tris-1,1,1-(dietilfosfinometil)etano (2,00 g) y N-metilpirrolidona (153 g)
en un autoclave de Hastelloy C de 300 ml en atmésfera de argén y después se calentaron a 200°C durante 30
minutos para preformar el catalizador. Se repitid el procedimiento del ejemplo 1, con la diferencia de que se
afadieron 15,89 g de N-metilpirrolidona en lugar de acetilacetonato de rutenio y triphos. Los productos se analizaron
al final de la reaccidn y resultaron ser (% en peso) agua (61,43), propanol (0,14), tetrahidrofurano (3,69), acido
propionico (0,15), y-butirolactona (3,87), butanodiol (5,22); lo que dio una selectividad total para tetrahidrofurano del
30,49%, para y-butirolactona del 26,81% y para butanodiol del 34,57% y una conversion superior al 99%.

[0052] El ejemplo 4 ilustra que la catalisis puede realizarse de manera continua.

[0053] El reactor continuo constd de un reactor de Hastelloy de 800 ml, equipado con un accionamiento Parr
Magana, agitador de induccién de gas, deflectores y termopozo. El hidrogeno (gas de arrastre) se suministrd al
reactor por medio de un controlador térmico de flujo masico Bronkhorst. El nitrdgeno se redujo hasta la presion
deseada y se suministré al reactor segun fuera necesario a través de una véalvula de aguja. Se suministraron al
reactor el 30% en peso de una disolucion de acido maleico y agua desionizada por medio de dos bombas Concept
PUIIl Constametric. Durante la operacion se afiadié la disolucion de acido maleico a una velocidad constante,
mientras que el agua desionizada solo se afiadi6 para mantener el nivel en el reactor. El nivel en el reactor se
monitorizé por la diferencia de temperatura y después se procesé con un controlador Moore 351 para accionar la
bomba Constametric de agua desionizada. Se afiadié un exceso de gas con respecto al requerido en la reaccién y el
exceso se retird con los productos volatiles a través de una linea de transferencia calentada. Los productos volatiles
se condensaron en un condensador y se recogieron en un recipiente de recogida. El exceso de gas se eliming a
través de un regulador de contrapresion.

[0054] Se transfirieron al reactor acetilacetonato de rutenio(lll) (0,91 mol, 0,3606 g) y tris-1,1,1-
(difenilfosfinometil)etano (1,1 mmol, 0,7081 g), 156,9. Este se cerrd, se purgd con nitrogeno antes de presurizarlo a
6.300 kPa con nitrégeno y esta presion se establecié como punto fijo para el regulador de contrapresion, el agitador
comenzo a agitar a 1.000 rpm y el reactor se calentd 200°C. Una vez alcanzados los 200°C, el reactor se mantuvo
durante 30 minutos. Se bombearon al reactor 150 g de una disolucion de acido maleico al 30% en peso y se activd
la bomba de agua para mantener el nivel en el reactor y se inici6 el flujo de hidrégeno a 100 In/h. Después de otra
hora, la temperatura del reactor se aumenté a 250°C. Se suministré una disolucion de acido maleico al reactor a una
velocidad inicial de 0,5 ml/min. Después de 228 horas en linea se habian suministrado un total de 7.126 g de acido
maleico y agua y se recuperaron 6.739 g de producto, lo que dio lugar a un balance de masas total del 95%. El
producto se acumulé y analizo, el agua y el analisis organico se determinaron con un cromatografo de gases HP
equipado con un detector micro-TCD (% en peso): agua (89,17), propanol (0,17), tetrahidrofurano (4,33), acido
propidnico (0,52), y-butirolactona (5,79), otros (0,02), lo que dio una selectividad molar total para hidrofurano del
34% y para y-butirolactona del 59%.
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REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento homogéneo para la produccion de butanodiol, tetrahidrofurano y/o y-butirolactona
por hidrogenacién de uno o mas de entre un acido dicarboxilico C4, un mono o diéster de un acido dicarboxilico C4 'y
un anhidrido C4 en presencia de un catalizador que comprende:

(a) rutenio, rodio, hierro, osmio o paladio; y
(b) una fosfina organica;

en que la hidrogenacién se lleva a cabo en presencia de al menos el 1% en peso de agua y en que la reaccién se
lleva a cabo a una presion de 3.550 kPa a 13.890 kPa y a una temperatura de 200°C a 300°C, de modo que se usan
de 1 mol a 10 mol de hidrégeno para el arrastre de 1 mol de producto del reactor.

2. Un procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 1, en que el procedimiento es un procedimiento
continuo que comprende las etapas de:

(a) suministro del acido y/o el anhidrido dicarboxilico al reactor de hidrogenacion;

(b) hidrogenacion del &cido y/o el anhidrido dicarboxilico;

(c) recuperacion del producto en una corriente de hidrégeno;

(d) separacion del producto de la corriente de hidrégeno;

(e) reciclado de la corriente de hidrégeno al reactor;

(f) separacién de todo el catalizador eliminado y reciclado del catalizador al reactor; y
(g) recuperacioén del producto.

3. Un procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 2, en que toda la y-butirolactona producida en la
reaccion de hidrogenacion se recicla al reactor de hidrogenacion.

4. Un procedimiento de acuerdo con las reivindicaciones 2 6 3, en que el acido o el anhidrido
dicarboxilico C4 es acido fumarico, anhidrido maleico, acido maleico, acido succinico o anhidrido succinico.

5. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en que el agua esta
presente como disolvente para la reaccion.

6. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en que uno o los dos
reactantes o el producto son el disolvente para el catalizador.

7. Un procedimiento de acuerdo con la reivindicacién 6, en que se usa un disolvente y el agua esta
presente como aditivo en el disolvente.

8. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en que el agua se
produce in situ como producto secundario de la reaccién de hidrogenacion.

9. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en que la reaccion
tiene lugar en mas de un reactor y los reactores se operan en serie.

10. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 8, en que la reaccion se
lleva a cabo a una presién de 6.300 kPa.

11. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 9, en que la reaccién se
lleva a cabo a una temperatura de 240°C a 250°C.

12. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 11, en que el catalizador
es un catalizador de rutenio y fosfina.

13. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12, en que el rutenio esta
presente en una cantidad de 0,0001 a 5 mol como rutenio por litro de disolucion de reaccion.

14. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 13, en que la fosfina es
una fosfina tridentada.

15. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 13, en que la fosfina se
selecciona entre trialquilfosfinas, dialquilfosfinas, monoalquilfosfinas, triarilfosfinas, diarilfosfinas, monoarilfosfinas,
diariimonoalquilfosfinas y dialquilmonoarilfosfinas.
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16. Un procedimiento de acuerdo con la reivindicacion 15, en que la fosfina se selecciona entre tris-1,1,1-
(difenilfosfinometil)metano, tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)etano, tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)propano, tris-1,1,1-
(difenilfosfinometil)butano, tris-1,1,1-(difenilfosfinometil)-2,2-dimetilpropano, tris-1,3,5-(difenilfosfinometil)ciclohexano,
tris-1,1,1-(diciclohexilfosfinometil)etano, tris-1,1,1-(dimetilfosfinometil)etano, tris-1,1,1-(dietilfosfinometil)etano, 1,5,9-
trietil-1,5,9-trifosfaciclododecano, 1,5,9-trifenil-1,5,9-trifosfaciclododecano, bis-(2-difenilfosfinoetil)fenilfosfina, bis-1,2-
(difenilfosfino)etano, bis-1,3-(difenilfosfino)propano, bis-1,4-(difenilfosfino)butano, bis-1,2-(dimetilfosfino)etano, bis-
1,3-(dietilfosfino)propano,  bis-1,4-(diciclohexilfosfino)butano, triciclohexilfosfina, trioctilfosfina, trimetilfosfina,
tripiridilfosfina y trifenilfosfina.

17. Un procedimiento de acuerdo con la reivindicaciéon 15, en que la fosfina se selecciona entre tris-1,1,1-
(diarilfosfinometil)alcano y tris-1,1,1-(dialquilfosfinometil)alcano.

18. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 17, en que la fosfina esta
presente en una cantidad de 0,0001 mol a 5 mol como fosfina por litro de disolucién de reaccion.

19. Un procedimiento de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 18, en que el catalizador
se regenera en presencia de agua e hidrégeno.
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