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DESCRIPCION

Método para la conversién catalitica de cetoacidos mediante un intermedio de cetoacido dimérico e hidrotratamiento
de hidrocarburos

Campo técnico

La presente invencion se refiere a la conversion catalitica de cetoacidos, incluidos métodos para aumentar el peso
molecular de los cetoacidos, productos que se pueden obtener por dichos métodos, asi como al uso de dichos
productos para la produccion de hidrocarburos liquidos y/o gasolina o combustible diésel o componentes de base
oleosa.

Técnica anterior

La produccion de hidrocarburos utilizados como componentes de combustible o de aceite base y compuestos
quimicos a partir de biomasa es de creciente interés puesto que se producen a partir de una fuente sostenible de
compuestos organicos.

El cetoacido acido levulinico (LA, acido 4-oxopentanoico) es una de las muchas moléculas plataforma que se
pueden derivar de la biomasa. Se pueden producir a partir de pentosas y hexosas de material lignocelulésico (véase
la figura 1) a un coste relativamente bajo. Algunas de las ventajas e inconvenientes de usar acido levulinico como
una molécula plataforma se refieren al hecho de que se considera como una molécula reactiva debido a su
funcionalidad ceto y acido.

Se han sugerido ésteres de acido levulinico como componentes de combustible, y también como aditivos de flujo en
frio para combustibles diésel, y en particular, los ésteres de metilo y etilo se han utilizado como aditivos en el
combustible diésel. La gamma-valerolactona (GVL), que se puede obtener por reduccion del acido levulinico, se ha
utilizado como aditivo de combustible en gasolinas. Una reduccion adicional de la GVL a 2-metiltetrahidrofurano
(MTHF) proporciona un producto que se puede combinar con la gasolina hasta en un 60 %. Los valeratos de alquilo
producidos a partir de acido levulinico también se han sugerido como biocombustibles.

El acido levulinico también se ha utilizado en la produccion de combustibles de hidrocarburos liquidos mediante
numerosas rutas cataliticas, incluido un método para producir una distribucion de alquenos, centrada la distribucién
alrededor de Ci2, que implica convertir una solucion acuosa de GVL en un primer sistema reactor en butenos,
seguido de oligomerizacion en un segundo reactor sobre un catalizador acido (por ejemplo, Amberlyst® 70).

Serrano-Ruiz et al. (Appl. Catal., B, 2010, 100, 184) que produce una Co-cetona (5-nonanona) por reduccion del
acido levulinico a GVL en un catalizador de Ru/C en un reactor seguido por la reaccién de un 40 % en peso de GVL
en agua y H»SO4 0,02 M en una disposicion de doble lecho de Pd/Nb,Os + ceria-circonia a 325-425 °C, 14 bareses
(1,4 MPa), WHSV = 0,8-0,5 h™" en otro reactor.

El documento US 2006/0135793 A1 (de Blessing y Petrus) divulgan la dimerizacion del acido levulinico a una unidad
C10 en presencia de hidrogeno, con un catalizador heterogéneo fuertemente acido, por ejemplo, un catalizador de
resina de intercambio idnico.

El documento WO 2006/056591 A1 divulga un proceso para la dimerizacion del acido levulinico.
Sumario de la invencion

La mejora del acido levulinico y otros cetoacidos a compuestos de peso molecular mas alto se puede conseguir a
través de rutas de reaccidén que implican una sola o varias etapas de reaccién, ambos de los cuales tienen ciertas
ventajas e inconvenientes. El uso de un solo reactor en comparacién con multiples reactores puede ser ventajoso
porque se reduce el numero de procesos y, por tanto, se mejora la economia del proceso. Algunos de los
inconvenientes asociados con las rutas de mejora, por ejemplo, mediante el uso de reactores individuales, y que
estas reacciones generan productos intermedios muy reactivos con mas de un grupo funcional, que pueden
reaccionar adicionalmente con otras moléculas no deseadas dando como resultado la desactivacion del catalizador.
La supresion de las reacciones secundarias habitualmente conlleva un menor rendimiento de los productos
deseados debido a las temperaturas mas bajas, soluciones diluidas de reactivos o catalizadores menos reactivos.
Por consiguiente, una ruta de mejora indirecta de una materia primas utilizando multiples reactores o multiples
lechos de catalizador en un Unico reactor se puede preferir, en algunas situaciones, en comparacion con una ruta de
mejora directa.

Por tanto, existe la necesidad de procesos adicionales para la mejora del acido levulinico y otros cetoacidos a
compuestos de peso molecular mas alto, que sean adecuados para su uso como, por ejemplo, combustible o
componentes de base oleosa o como componentes en la produccién de combustibles o componentes de base
oleosa o de sustancias quimicas. En particular, existe una necesidad de dichos procesos adicional, que reduzcan los
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costes de procesamiento mediante, por ejemplo, mejora del rendimiento de los componentes o productos quimicos
deseados y/o reducir el consumo total de catalizador mejorando la vida util del catalizador.

La presente invencion se llevo a la practica a la vista de la técnica anterior anteriormente descrita, y uno de los
objetivos de la presente invencion es proporcionar métodos que permitan la mejora de cetoacidos mediante rutas
mejoradas para conseguir compuestos de peso molecular mas alto.

Otro objetivo de la presente invencion es proporcionar la mejora de cetoacidos a compuestos de peso molecular mas
alto con buen rendimiento y bajo coste de procesamiento.

Los inventores de la presente invencion han descubierto que los desafios relacionados con la formacién de
productos intermedios reactivos y la desactivacion del catalizador se pueden paliar mediante conversion selectiva de
cetoacidos en cetoacidos diméricos en presencia de un catalizador de resina de intercambio i6nico y la posterior
conversion de los cetoacidos diméricos mediante reacciones de acoplamiento C-C a compuestos de peso molecular
mas alto a temperaturas de 200 °C o superiores.

Se ha descubierto también que los cetoacidos diméricos obtenidos mediante reacciones de acoplamiento C-C en
presencia de un catalizador de resina de intercambio i6nico (RIE) son especialmente adecuados para la conversion
a compuestos de peso molecular mas alto mediante reacciones de acoplamiento C-C. Sin pretender imponer
ninguna teoria, se considera que el catalizador RIE cataliza las reacciones de condensacion de aldol del acido
levulinico produciendo dimeros de acido levulinico que comprenden dos grupos acido carboxilico. La presencia de
grupos acido carboxilico en los dimeros de acido levulinico obtenidos con el catalizador RIE los convierte en
fuertemente reactivos a temperaturas superiores a 200 °C.

Los componentes de peso molecular mas alto producidos con el método de la invencién son adecuados para su uso,
por ejemplo, como combustible o componentes de base oleosa o sustancias quimicas o como componentes de la
produccién de combustible o componentes de base oleosa o sustancias quimicas.

Por lo tanto, la presente invencién proporciona un método para aumentar el peso molecular de un cetoacido como se
define en la reivindicacion 1.

En la etapa de someter la materia de partida a una o varias reacciones de acoplamiento C-C secundarias, el al
menos un cetoacido dimérico experimenta al menos una reaccién de acoplamiento C-C con otro cetoacido dimérico,
derivado de cetoacido dimérico, cetoacido o derivado de cetoacido presente en la materia de partida de forma que
se aumente el peso molecular del cetoacido dimérico. Los cetoacidos diméricos que participan en la reaccién de
acoplamiento C-C pueden ser del mismo tipo (tienen la misma férmula quimica) o de un tipo diferente. El derivado de
cetoacido dimérico incluye todos los compuestos que se pueden obtener directamente a partir del cetoacido dimérico
mediante reacciones de acoplamiento C-C u otras reacciones tales como lactonizacién y deshidroxilacién. En las
siguientes formulas se muestran ejemplos de cetoacidos diméricos de acuerdo con la invencion, utilizando dimeros
de acido levulinico como ejemplo:

2 )

!

=0 OH

En las siguientes formulas se muestran ejemplos de derivados de cetoacidos diméricos de acuerdo con la invencion,
utilizando dimeros de acido levulinico como ejemplo:

HOY
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El derivado de cetoacido incluye todos los compuestos que se pueden obtener directamente a partir de un cetoacido
mediante reacciones de acoplamiento C-C o lactonizacion y deshidroxilacion. Los derivados de cetoacido se pueden
seleccionar de la lista que consiste en lactonas y derivados de lactona de cetoacidos, y acido pentanoico.

En la una o mas reacciones de acoplamiento C-C secundarias, el al menos un cetoacido dimérico reacciona con
otros reactivos con la formaciéon de un nuevo enlace carbono-carbono en el producto. En otras palabras, el peso
molecular del cetoacido dimérico se aumenta usando el cetoacido dimérico como precursor directo (reaccion de una
etapa) y dentro de un Unico reactor o tnico lecho de catalizador. Naturalmente, se pueden producir reacciones de
acoplamiento C-C posteriores para aumentar adicionalmente el peso molecular del producto de la reaccion de
acoplamiento C-C. Preferentemente, estas reacciones adicionales se realizan en el mismo (Unico) reactor o lecho de
catalizador.

El al menos un cetoacido dimérico es preferentemente un dimero de un y-cetoacido, mas preferentemente un dimero
de acido levulinico. El al menos un cetoacido dimérico puede ser una mezcla de diferentes cetoacidos diméricos.

Preferentemente, la primera y segunda reacciones de acoplamiento C-C se realizan en un primera y segundo
reactor, respectivamente. A este respecto, se resalta que el término "un reactor" de la presente invencion se refiere a
un recipiente de reaccion, que puede comprender uno o mas lechos de catalizador o un Unico lecho de catalizador
dentro del recipiente de reaccién que comprenden uno o mas lechos de catalizador.

Por consiguiente, el método de la presente invencion es un método en dos etapas en el que, en primer lugar, se
produce un cetoacido dimérico y, a continuacion, el cetoacido dimérico producido se somete adicionalmente a la
segunda reaccion de acoplamiento C-C. Las dos etapas de la presente invencion no se llevan a cabo como reaccioén
en un solo recipiente, es decir, no en el mismo liquido de reaccién al mismo tiempo. En su lugar, las reacciones
estan separadas en el espacio y/o en el tiempo, es decir, espacial y/o cronolégicamente. Esto es, la reaccion en dos
etapas no abarca la produccién del producto intermedio (temporal) de los cetoacidos diméricos que inmediatamente
se someten adicionalmente a la segunda reaccion de acoplamiento C-C, sino que se lleva a cabo la primera reaccion
de acoplamiento C-C, después, las condiciones de reaccién se cambian (por ejemplo, aumentando la temperatura
del liquido de reaccion y/o llevando el liquido de reaccion a un reactor diferente o a una parte diferente de un reactor
de flujo) y, posteriormente, se lleva a cabo la segunda reaccién de acoplamiento C-C.

El primer y segundo reactor utilizados en el método de la presente invencion puede ser un reactor de flujo,
preferentemente un reactor de flujo continuo. Como alternativa, el primer y/o segundo reactor puede ser un reactor
discontinuo, preferentemente con agitacion. Un tipo de reactor de flujo se prefiere desde el punto de vista de la
eficacia de produccion. Se forma mas preferible, la segunda reaccion de acoplamiento C-C se lleva a cabo corriente
abajo de la primera reaccién de acoplamiento C-C. Cuando se utiliza un reactor de flujo, el sistema catalizador esta
preferiblemente inmovilizado dentro del reactor.

La segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se llevan a cabo, preferentemente, en soluciones
concentradas de cetoacidos diméricos en la materia de partida. Preferentemente, el contenido del al menos un
cetoacido dimérico en la materia de partida es al menos del 30 % en peso, preferentemente al menos el 40 % en
peso, mas preferentemente al menos el 50 % en peso, incluso mas preferentemente al menos el 55 % en peso, €
incluso mas preferentemente al menos el 60 % en peso. Si en la materia de partida estan presentes multiples
cetoacidos diméricos, el "contenido del al menos un cetoacido dimérico" se refiere al contenido total de todos los
cetoacidos diméricos.

A este respecto, se debe resaltar que, en la presente invencion, el término "materia de partida" incluye todo material
alimentado al reactor, salvo por el material que constituye el sistema catalizador, si esta presente. Por tanto, el
calculo del contenido del al menos un cetoacido dimérico en la materia de partida no considera la cantidad de
catalizador si la reaccion se realiza en presencia de un catalizador.

El uso de soluciones concentradas de cetoacidos diméricos permite una elevada probabilidad de las reacciones de
acoplamiento C-C entre dos cetoacidos diméricos, proporcionando asi un alto rendimiento de los productos
deseados y bajas cantidades de productos secundarios. El disolvente de la solucién (concentrada) puede ser
cualquier cetoacido o cetoacido dimérico. Ademas, se puede usar agua y/o disolventes organicos.

El contenido de agua en la materia de partida es preferentemente inferior al 10,0 % en peso, y mas preferiblemente
inferior al 5,0 % en peso y aun mas preferiblemente inferior al 2,0 % en peso. El calculo del contenido de agua en la
materia de partida no tiene en cuenta la cantidad de catalizador, si esta presente. Se sabe que la primera reaccién o
reacciones de acoplamiento C-C de los cetoacidos en presencia del catalizador de resina de intercambio idnico se
produce en al menos cierta extension a través de las reacciones de condensacion de aldol, en las que se forma
agua. El agua formada durante las primeras reacciones de acoplamiento C-C en el primer reactor se puede eliminar
al menos parcialmente proporcionando la materia de partida al segundo reactor.

En la etapa de someter la materia prima a una o varias reacciones de acoplamiento C-C primeras, el al menos un
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cetoacido experimenta al menos una reaccién de acoplamiento C-C con otro cetoacido o derivado de cetoacido
presente en la materia prima de manera que se produce un cetoacido dimérico. Los cetoacidos que participan en la
reaccion de acoplamiento C-C pueden ser del mismo tipo y tener la misma férmula quimica o de un tipo diferente.

En la primera reaccién de acoplamiento C-C, el al menos un cetoacido reacciona con otro cetoacido o derivado de
cetoacido con la formaciéon de un nuevo enlace carbono-carbono en el producto. En otras palabras, el peso
molecular del cetoacido se aumenta usando el cetoacido como precursor directo (reaccion de una etapa) y dentro de
un unico reactor o unico lecho de catalizador.

Preferentemente, el al menos un cetoacido de la materia prima es un y-cetoacido, preferentemente acido levulinico.

Preferentemente, el diametro de poro promedio del catalizador de resina de intercambio iénico en el intervalo de 150
A-300 A, preferentemente 200-250 A. El diametro de poro promedio del catalizador de resina de intercambio i6nico
se puede medir con el método BET, que mide la adsorcion isoterma de nitrogeno (norma ASTM D-3663-03(2008)).

La superficie especifica se determina generalmente por método BET, que mide la adsorcion isoterma de nitrégeno
(norma ASTM D-3663-03(2008)).

Preferentemente, la materia prima se somete a una primera reacciéon o reacciones de acoplamiento C-C a una
temperatura de 100-190 °C, preferentemente 120-160 °C, mas preferentemente 120-140 °C. Se ha descubierto que
este intervalo de temperatura es especialmente adecuado para obtener un alto rendimiento de los cetoacidos
diméricos adecuados para usar como el al menos un cetoacido dimérico en la siguiente etapa del método.

También se ha descubierto que la estabilidad del catalizador de intercambio iénico y el rendimiento de los dimeros
se puede mejorar si la materia prima se somete a reacciones de acoplamiento C-C en presencia de hidrogeno y si el
catalizador de resina de intercambio i6nico comprende un metal de hidrogenacion. Preferentemente, el metal de
hidrogenacion se selecciona entre el grupo que consiste de Ni, Mo, Co, Ru, Rh, Pd, Pt, o una combinacién de los
mismos.

La materia de partida se puede someter a segundas reacciones de acoplamiento C-C en presencia de un catalizador
o sin un catalizador, en cuyo caso, las segundas reacciones de acoplamiento C-C se realizan mediante reacciones
térmicas. Las reacciones térmicas son favorables desde un punto de vista econdmico, ya que la realizacion de las
reacciones de acoplamiento C-C sin catalizador disminuye los costes de proceso y aumenta la viabilidad econémica
del proceso.

Los inventores han descubierto también que la materia de partida se puede someter a las segundas de acoplamiento
C-C en presencia de un sistema catalizador de 6xido metalico sélido, que preferentemente comprende un primer
o6xido metalico y un segundo 6xido metalico. El sistema catalizador que comprende un primer éxido metalico y un
segundo Oxido metdlico es adecuado para catalizar multiples tipos de reacciones de acoplamiento C-C de
cetoacidos diméricos que permiten la produccién de compuestos de peso molecular mas alto de cetoacidos con
buen rendimiento y en un Unico reactor.

La seleccion entre una segunda reaccion de acoplamiento C-C catalitica y no catalitica depende del tipo de
compuestos de producto deseados. Se ha descubierto que las reacciones térmicas de cetoacidos diméricos
producen una amplia variedad de productos de la reaccién de acoplamiento C-C que son adecuados para su uso
como componentes de combustible, componentes de base oleosa y sustancias quimicas. Se ha descubierto que las
reacciones de acoplamiento C-C cataliticas de cetoacidos diméricos producen una distribucion de productos algo
mas estrecha, que también es adecuada para su uso como componentes de combustible, componentes de base
oleosa y sustancias quimicas.

Preferentemente, el sistema catalizador de 6xido metalico sélido comprende una mezcla del primer 6xido metalico y
el segundo 6xido metalico.

El sistema catalizador tiene preferentemente un area de superficie especifica de 10 a 500 m?/g. La superficie
especifica se determina generalmente por método BET, que mide la adsorcién isoterma de nitrégeno (norma ASTM
D-3663).

En la presente invencion, la mezcla de 6xidos metalicos incluye una mezcla de materiales de 6xidos metalicos
individuales, por ejemplo, en forma de polvo, 6xidos metalicos mixtos, donde los 6xidos metalicos forman una matriz
comun, y 6xidos metalicos soportados, donde el 6xido metalico mas activo se deposita sobre el 6xido metalico que
actua como portador.

Se pueden usar varios métodos para preparar mezclas de 6xidos metalicos. En la preparaciéon de 6xidos metalicos
mixtos, los precursores de 6xido metalico se pueden juntar a partir de una fase gaseosa o solucion liquida antes de
su transformacion en forma de o6xidos. En la preparacion de 6xidos metalicos soportados, un éxido de metal se
puede llevar desde la fase gaseosa o solucion liquida hasta la superficie de un soporte sélido en forma de 6xido (o
hidroxido) antes de la transformacion del precursor de 6xido metalico en su forma de 6xido.
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Preferentemente, el sistema catalizador de 6xido metalico sélido comprende un primer 6xido metalico soportado
sobre un segundo 6xido metalico como portador.

Preferentemente, la densidad superficial de los atomos metalicos del primer 6xido metalico soportado sobre el
segundo oxido metalico es de 0,5 a 20 atomos metalicos/nm?. La densidad superficial de los atomos metalicos del
primer 6xido metalico del sistema catalizador se calcula basandose en el contenido de 6xido metalico del catalizador
y el area de superficie especifica del sistema catalizador. Por ejemplo, el catalizador K-O/TiO» usado en la invencién
tiene un contenido de KO del 2.4 % en peso y el catalizador tiene una superficie especifica de X [m?/g], por tanto, la
densidad de atomos de K es (2*0,024 [g/g]/94,2 [g/mol]) * 6,022*10%3 [atomos/mol]/X [m?/g]*10"® [nm?/m?] (si X = 100
m?/g) = 3,06 atomos/nm?.

Existen diversos 6xidos metalicos que se pueden utilizar en el sistema catalizador para catalizar las reacciones de
acoplamiento C-C de cetoacidos diméricos. Preferentemente, el primer éxido metalico comprende un 6xido de uno
de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce,
Th, y el segundo 6xido metalico comprende un 6xido de uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe,
Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th o una combinacién de los mismos, no siendo el
primer 6xido metalico el mismo que el segundo 6xido metalico.

Preferentemente, el primer 6xido metalico comprende un 6xido de uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sr,yBay
el segundo 6xido metalico comprende un 6xido de uno de Ti, Sc, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo,
Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th, o una combinacién de los mismos.

Preferentemente, el sistema catalizador comprende 6xido de potasio como el primer 6xido metalico y éxido de titanio
como el segundo 6xido metalico.

Preferentemente, el contenido del primer 6xido metalico del sistema catalizador es de 1,0 a 40,0 % en peso,
preferentemente del 2,0 al 30,0 % en peso, preferentemente ademas del 13,0 al 30,0 % en peso, calculado en peso
del 6xido metdlico con respecto a la masa total del catalizador. El contenido de 6xido metalico se determina
midiendo el contenido de metal en el catalizador y calculando el contenido del 6xido metalico en el que el metal esta
presente con el mayor numero de oxidacion, si existen multiples 6xidos (estables) de un metal.

Preferentemente, la materia de partida comprende ademas al menos un cetoacido, preferentemente un y-cetoacido,
mas preferentemente acido levulinico.

Se ha descubierto que la reactividad de los cetoacidos diméricos en las reacciones de acoplamiento C-C térmicas o
cataliticas se mejora por la adicion de formas mas reactivas de los cetoacidos (es decir, monémeros) a la materia de
partida. Preferentemente, el contenido del al menos un cetoacido en la materia de partida es al menos del 1,0 % en
peso, preferentemente al menos el 5,0 % en peso, mas preferentemente al menos el 10,0 % en peso, o al menos un
20,0 % en peso. Si multiples tipos de cetoacidos estan presentes en la materia de partida, el "contenido del al menos
un cetoacido" se refiere al contenido total de todos los cetoacidos (excluyendo los cetoacidos diméricos y otros
cetoacidos oligoméricos).

Preferentemente, la relaciéon de peso del al menos un cetoacido contenido respecto del al menos un cetoacido
dimérico contenido en la materia de partida esta en el intervalo de 1:5 a 10:1, preferentemente de 1:3 a 5:1.

Preferentemente, la materia de partida se introduce en el reactor en fase liquida, en oposicion a, por ejemplo, la fase
gaseosa. Una de las ventajas de introducir la materia de partida en el reactor en fase liquida es que no es necesario
calentar el producto para preparar una corriente gaseosa. Ademas, la presencia de componentes sdlidos en la
materia de partida puede llevar a obstruccién del catalizador. Por tanto, se prefiere que la materia de partida esta en
fase liquida y que no incluya una cantidad considerable de material sélido, por ejemplo, menos del 4,0 % en peso,
preferentemente, menos del 1,0 % en peso, mas preferentemente menos del 0,2 % en peso de material sélido. En el
presente documento, el material sélido incluye material sélido suspendido o disperso en una fase liquida.

La reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se pueden controlar ajustando varios parametros, que incluyen la
seleccion de condiciones de reaccion tales como: temperatura, presion, y velocidad espacial basada en hora y masa
(WHSV) (kg de materia de partida o materias primas/kg de catalizador por hora).

Preferentemente, la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una temperatura que es al
menos 10 °C, mas preferentemente al menos 20 °C, adicionalmente preferentemente al menos 40 °C mayor que la
temperatura utilizada en la primera reaccién de acoplamiento C-C.

La segunda reaccidon o reacciones de acoplamiento C-C para aumentar el peso molecular de los cetoacidos
diméricos se realizan preferentemente a una temperatura de 200-400 °C, preferentemente 210-300 °C, mas
preferentemente 220-280 °C e incluso mas preferentemente 220- 260 °C. Se ha descubierto que este intervalo de
temperatura era especialmente adecuado para obtener un alto grado de productos de reacciéon que comprenden
mas de dos unidades de cetoacido (C13-C30) evitando al mismo tiempo una polimerizacidon y coquizacion excesiva
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del catalizador.

Preferentemente, la segunda reaccién o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una presion de 0,5-100 bares
(0,05-10 MPa), preferentemente 1,0-50 bares (0,1-5 MPa), mas preferentemente 1,0-20 bares (0,1-2 MPa).

Las segundas reacciones de acoplamiento C-C, cuando se utiliza un catalizador, se realizan preferentemente a una
velocidad espacial basada en hora y masa de 0,05 h' a 2,0 h™', preferentemente de 0,1 h”' a 1,8 h”', mas
preferentemente de 0,2 h™' a 1,5 h™', con maxima preferencia de 0,25 h™' a 1,25 h™'. La WHSV afecta la composicion
del material resultante, ya que determina el tiempo de contacto eficaz entre el reactivo y el catalizador. Los intervalos
anteriormente mencionados han mostrado proporcionar un alto grado de productos favorables.

La segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se pueden realizar en presencia de hidrégeno. En este
caso, el hidrégeno se alimenta al reactor como parte de la materia de partida. Es también posible llevar a cabo la
segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C en ausencia de hidrégeno y recuperar el catalizador afiadiendo
hidrégeno a la mezcla de reaccién de vez en cuando.

Las segundas reacciones de acoplamiento C-C se pueden llevar a cabo en una reaccion de materia de partida
(H2/materia de partida liquida) de 100-3000 NI/I, preferentemente 200-2000 NI/I, mas preferentemente 500-1800 NI/I
y con maxima preferencia 500-1500 NI/l. En el presente documento, la materia de partida liquida se refiere a la
materia de partida, que esta predominantemente en forma liquida en las condiciones de reaccion.

Si la reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan en presencia de hidrégeno, el sistema catalizador de
6xido metalico también puede comprender al menos un metal de hidrogenacion seleccionado entre el Grupo VIl de
la Tabla periédica de elementos, preferentemente Co, Ni, Ru, Rh, Pd, y Pt.

La segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se pueden llevar a cabo bajo una corriente de nitrégeno. Se
ha descubierto que la corriente de nitrogeno arrastra el agua y el CO2 formados en las reacciones, mejorando de
esta forma el rendimiento de producto. Preferentemente, la tasa de materia de partida del nitrogeno (N2/materia de
partida liquida) es 100-3000 NI/I, preferentemente 200-2000 NI/, mas preferentemente 500-1800 NI/l y con maxima
preferencia 500-1500 NI/I. El uso combinado de hidrégeno y nitrbgeno parece proporcionar resultados especialmente
favorables.

Las caracteristicas de los dimeros de la materia de partida dependen del método utilizado para producir los dimeros.
Preferentemente, el al menos un cetoacido dimérico se selecciona entre un grupo de acido 4-hidroxi-4-metil-6-
oxononanodioico, acido 3-acetil-4-hidroxi-4-metilheptanodioico, acido 5-(2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-il)-4-
oxopentanoico, acido (E)-4-metil-6-oxonon-4-enodioico, acido 4-hidroxi-6-metilnonanodioico, acido (E)-6-hidroxi-4-
metilnon-4-enodioico, acido (Z)-3-acetil-4- metilhept-3-enodioico, acido 3-(3-acetil-2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-
il)propanoico, acido (Z)-3-1(1-hidroxietil)-4- metilhept-3-enodioico, acido 3-(1-hidroxietil)-4-metilheptanodioico o una
combinacién de los mismos.

En otro aspecto de la presente invencion, se proporciona un método para producir hidrocarburos a partir de una
materia prima que comprende al menos un cetoacido.

En resumen, la presente invencion se refiere a un método para aumentar el peso molecular de un cetoacido,
comprendiendo el método las etapas de proporcionar, a un reactor, una materia prima que comprende al menos un
cetoacido y someter la materia prima a una primera reaccion o reacciones de acoplamiento C-C en presencia de un
catalizador de resina de intercambio iénico para producir al menos un cetoacido dimérico, proporcionar a un reactor
una materia de partida que comprende el al menos un cetoacido dimérico, someter la materia de partida a segunda
reaccion o reacciones de acoplamiento C-C a una temperatura de al menos 200 °C. El cetoacido se representa
mediante la siguiente Esquema 1:

MOH

En el Esquema 1, n y m son numeros enteros seleccionados independientemente cada uno de ellos entre si de la
lista que consisteen 0, 1, 2, 3,4, 5,6, 7, 8, 9, 10.

Esquema 1

En la presente invencién, se prefiere ademas que el al menos un cetoacido dimérico es un dimero de un y-cetoacido,
preferentemente un dimero de acido levulinico.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la primera y segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C
se realizan en un primer y segundo reactores, respectivamente.
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En la presente invencion, se prefiere ademas que el contenido del al menos un cetoacido dimérico en la materia de
partida se al menos un 30 % en peso, preferentemente al menos el 40 % en peso, mas preferentemente al menos el
50 % en peso, incluso mas preferentemente al menos el 55 % en peso, e incluso mas preferentemente al menos el
60 % en peso.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el contenido de agua en la materia de partida sea inferior al
15,0 % en peso, preferentemente inferior al 10,0 % en peso, mas preferentemente inferior al 5,0 % en peso.

En la presente invencién, se prefiere ademas que el al menos un cetoacido de la materia prima sea un y-cetoacido,
preferentemente acido levulinico.

En la presente invencién, se prefiere ademas que el didametro promedio de poro del catalizador de resina de
intercambio i6nico esté en el intervalo de 150-300 A, preferentemente 200-250 A.

En la presente invencioén, se prefiere ademas que la primera reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan
a una temperatura comprendida en el intervalo de 100-190 °C, preferentemente 120-160 °C, mas preferentemente
120-140 °C.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la materia prima se someta a la primera reaccién o reacciones de
acoplamiento C-C en presencia de hidrogeno.

En la presente invencion, Se prefiere ademas que el catalizador de resina de intercambio idénico comprenda al
menos un metal de hidrogenacion seleccionado entre el Grupo VIII de la Tabla periédica de los elementos,
preferentemente Co, Ni, Ru, Rh, Pd, y Pt, mas preferentemente Pd.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la materia de partida se someta a las segundas de acoplamiento
C-C en ausencia de catalizador.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la materia de partida se someta a la segunda reaccién o
reacciones de acoplamiento C-C en presencia de un sistema catalizador de éxido metalico soélido que comprende un
primer 6xido metalico y el segundo 6xido metalico.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el sistema catalizador tenga un area de superficie especifica de 10
a 500 m?/g.

En la presente invencién, se prefiere ademas que el sistema catalizador sélido comprenda una mezcla en la que el
primer 6xido metalico esté soportado sobre el segundo 6xido metalico.

En la presente invencioén, se prefiere ademas que la densidad superficial de los atomos metalicos del primer 6xido
metalico soportado sobre el segundo 6xido metalico es de 0,5 a 20 atomos metalicos/nm?.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el primer 6xido metalico comprende un 6xido de uno de K, Li, Be,
B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Thy el
segundo 6xido metalico comprende uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br,
Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th, o una combinacién de los mismos, no siendo el primer éxido metalico el
mismo que el segundo 6xido metalico.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el primer 6xido metalico comprenda un éxido de potasio y el
segundo 6xido metalico comprenda un 6xido de titanio.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el primer 6xido metalico comprenda un 6xido de tungsteno o cerio
y el segundo 6xido metalico comprenda un éxido de circonio, titanio, silicio, vanadio o cromo, preferentemente un
6xido de circonio o titanio.

En la presente invencion, se prefiere ademas que el contenido del primer 6xido metalico del sistema catalizador sea
de 1,0 al 40,0 % en peso, preferentemente del 2,0 al 30,0 % en peso, mas preferentemente del 13,0 al 30,0 % en
peso, calculado sobre el peso de 6xido metalico con respecto a la masa total del catalizador.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la materia de partida comprenda ademas un cetoacido,
preferentemente un y-cetoacido, mas preferentemente acido levulinico.

En la presente invencioén, se prefiere ademas que el contenido del al menos un cetoacido en la materia de partida
sea al menos el 1,0 % en peso, preferentemente al menos el 5,0 % en peso, mas preferentemente al menos el
10,0 % en peso, o al menos el 30,0 % en peso.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la relacion de peso del al menos un cetoacido contenido en el al
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menos un cetoacido dimérico contenido en la materia de partida [cetoacido: cetoacido dimérico] esta en el intervalo
de 1:5 a 10:1, preferentemente de 1:3 a 5:1.

En la presente invencién, se prefiere ademas que la materia de partida se introduzca en el reactor en fase liquida.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realicen
a una temperatura comprendida en el intervalo de 200-400 °C, preferentemente 210-300 °C, mas preferentemente
220-280 °C, y con maxima preferencia 220-260 °C.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realicen
a una presion comprendida en el intervalo de 0,5-150 bares (0,05-0,5 MPa), preferentemente 1,0-50 bares (0,1-5
MPa), mas preferentemente 1,0-20 bares (0,1-2 MPa).

En la presente invencion, se prefiere ademas que la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realicen
a una velocidad espacial basada en hora y masa (kg materia de partida/kg catalizador*h) en el intervalo de 0,05 h™' a
2,0 h™', preferentemente de 0,1 h™" a 1,8 h', mas preferentemente de 0,2 h' a 1,5 h™', con maxima preferencia de
0,25h"a1,25h™.

En la presente invencion, se prefiere ademas que la materia de partida comprenda al menos un acido 4-hidroxi-4-
metil-6-oxononanodioico, acido 3-acetil-4-hidroxi-4metilheptanodioico, acido 5-(2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-il)-4-
oxopentanoico, acido (E)-4-metil-6-oxonon-4-enodioico, acido 4-hidroxi-6-metilnonanodioico, acido (E)-6-hidroxi-4-
metil-non-4-enodioico, acido (Z)-3-acetil-4- metilhept-3-enodioico, acido 3-(3-acetil-2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-
il)propanoico, acido (Z)-3-1(1-hidroxietil)-4-metilhept-3-enodioico y acido 3-(1-hidroxietil)-4-metilheptanodioico.

La presente invencién también se refiere ademas a un método para producir hidrocarburos, comprendiendo el
método etapas para aumentar el peso molecular de un cetoacido representado por el Esquema 1 anterior usando el
método anteriormente descrito para obtener un producto de reaccion y someter el producto de reaccion a una etapa
de hidrodesoxigenacion y, opcionalmente, a una etapa de isomerizacion.

Breve descripcion de los dibujos
La Figura 1 muestra un esquema que ilustra la conversion de material lignoceluldsico en acido levulinico.

La Figura 2 muestra un esquema que ilustra algunos productos de reaccion de algunos dimeros de acido
levulinico. No se pretende que la figura abarque todos los productos de reaccion de dimeros de acido levulinico,
ni tampoco se pretende que muestre todos los tipos de dimeros de acido levulinico. La Figura 2 ilustra posibles
reacciones de acoplamiento C-C de dimeros de acido levulinico mediante cetonizacion y una reaccion de
condensacion de aldol.

La Figure 3 muestra una descripcion general de un posible esquema para la mejora adicional de los productos
obtenidos mediante las reacciones de acoplamiento C-C.

La Figure 4 muestra una descripcion general de un posible esquema para la preparacion y mejora adicional de
los productos obtenidos mediante las reacciones de acoplamiento C-C.

Descripcion detallada de la invencién

Uno de los desafios para aumentar el peso molecular de los cetoacidos mediante reacciones de acoplamiento C-C
es la elevada reactividad de los productos intermedios, que da como resultado un grado de oligomerizacion de los
componentes de partida demasiado elevados.

Los inventores han descubierto que la oligomerizacion de un cetoacido, especificamente del acido levulinico, en
presencia de un catalizador sélido base tal como K;O/TiO, da como resultado la formacion de grandes cantidades
de coque y alquitran, que envenenan el catalizador bloqueando los sitios reactivos en la superficie del catalizador y
finalmente dan como resultado la obstruccion del reactor. Sin pretender imponer ninguna teoria, se sugiere que esto
se produce debido a reacciones del acido levulinico para producir precursores mas reactivos, tales como las
lactonas angelica, conocidas por tener una elevada tendencia a polimerizar a temperaturas superiores a 200 °C.

Los inventores han descubierto también que la oligomerizacién del acido levulinico en presencia de un catalizador de
resina de intercambio iénico tal como Amberlyst 70 da como resultado la formacién de dimeros de acido levulinico,
pero el rendimiento de los productos de peso molecular mas elevado tales como trimeros, tetrameros y pentameros
del acido levulinico sigue siendo muy bajo. Uno de los motivos del bajo rendimiento del catalizador Amberlyst en la
formacién de compuestos de peso molecular mas alto es la necesidad de temperaturas de reaccién relativamente
bajas puesto que el catalizador de intercambio idnico tiende a degradarse a temperaturas superiores a 200 °C.

Se intenté por primera vez reducir las reacciones de polimerizacion indeseadas y controlar las reacciones de
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polimerizacién del acido levulinico realizando las reacciones catalizadas por K20/TiO2 en soluciones acuosas
diluidas. La adicion de agua para suprimir las reacciones de coquizacion resultd, sin embargo, que también
disminuia el rendimiento del sistema catalizador dando como resultado un bajo rendimiento de los productos de
oligomerizacion deseados.

La invencion se basa en el hallazgo sorprendente de que el peso molecular de los cetoacidos se podia aumentar
mediante la produccién selectiva de cetoacidos diméricos en presencia de un catalizador de resina de intercambio
idnico y la posterior oligomerizacion de los cetoacidos diméricos a compuestos de peso molecular mas alto a una
temperatura de al menos 200 °C. Sin pretender imponer ninguna teoria, se sugiere que los cetoacidos diméricos son
menos propensos a la formacién de productos intermedios reactivos a temperaturas superiores a 200 °C y esto
permite aumentar el peso molecular de los cetoacidos diméricos mediante reacciones de acoplamiento C-C a la vez
que se reduce significativamente la formacion de coque y alquitran y otros productos de la polimerizacion
indeseados.

Los inventores han descubierto también que el catalizador de resina de intercambio idnico es especialmente
adecuado para la produccion de algunos tipos de cetoacidos diméricos, que se pueden convertir en cetoacidos
triméricos, tetraméricos, hexaméricos y heptaméricos a una temperatura de al menos 200 °C.

Por consiguiente, un aspecto de la presente invencién es un método para aumentar el peso molecular de un
cetoacido como se define en la reivindicacion 1.

La presente invencion se refiere también a un método para aumentar el peso molecular de cetoacidos.

Los cetoacidos son moléculas organicas que tienen tanto una funcion ceto (>C=0) como una funcién de acido
carboxilico (COOH) o de carboxilato (COO’). En la presente memoria descriptiva, las formas especificas de
cetoacidos incluyen realizaciones donde la funcion ceto es un aldehido (-CH=0).

El cetoacido puede ser un alfa-cetoacido (tal como acido pirtvico), beta-cetoacido (tal como acido acetoacético),
gamma-cetoacido (tal como acido levulinico) o delta-cetoacido. El cetoacido tiene una funcionalidad ceto y una
funcionalidad de acido carboxilico.

\M\OH

El Esquema 1 ilustra cetoacidos de acuerdo con la presente invencion, donde n y m son ndmeros enteros
seleccionados independientemente cada uno de ellos entre si de la lista que consisteen 0, 1, 2, 3,4, 5,6, 7, 8, 9, 10.
El cetoacido es preferentemente un gamma cetoacido, mas preferentemente acido levulinico (m =2, n = 0).

Esquema 1

Un cetoacido dimérico se refiere en la presente memoria a un producto de una reacciéon de dimerizacién, en la que
dos moléculas de cetoacido se acoplan entre si mediante una reaccién de acoplamiento C-C.

Preferentemente, se puede determinar que mas del 15 % en peso del producto de reaccion de la reaccién pertenece
al grupo que contiene productos de trimerizacion, tetramerizacion, pentamerizacion y hexamerizacion del cetoacido.
Por productos de trimerizacion, tetramerizacion, pentamerizacion y hexamerizacion se entienden productos
relacionados con tres, cuatro, cinco y seis moléculas de una o mas unidades de cetoacido que quedan acopladas
entre si, respectivamente. Se pueden producir reacciones entre cetoacidos diméricos o entre cetoacidos y
cetoacidos diméricos como se muestra en la Figura 2. Habitualmente, la mayoria del resto de productos de reaccion
(es decir, excluidos los productos de trimerizacion, tetramerizacion, pentamerizacion y hexamerizacion del cetoacido)
corresponden a material no reactivo.

En el caso de una materia de partida que comprende derivados de cetoacidos ademas de los cetoacidos diméricos y
cetoacidos, los productos de trimerizacion, tetramerizacion, pentamerizacién y hexamerizacién pueden contener
adicionalmente productos de acoplamiento C-C mixtos que comprenden una o mas unidades de cetoacidos y/o
derivados de los mismos.

En la presente invencion, el peso molecular de los cetoacidos y cetoacidos diméricos se aumenta mediante uno o
mas tipos de reacciones de acoplamiento C-C. Se conocen en la técnica muchos tipos de reacciones de
acoplamiento C-C, y el experto en la materia sera capaz de identificar dichas reacciones de acoplamiento C-C segun
las condiciones de reaccion proporcionadas. En particular, las reacciones de acoplamiento C-C pueden ser
reacciones de cetonizacion o reacciones que se producen a través de un producto intermedio de enol o enolato.
Preferentemente, las reacciones de acoplamiento C-C se selecciona de la lista que comprende: reacciones y
condensaciones de tipo aldol, cetonizaciones, reacciones donde el acoplamiento C-C implica un alqueno, asi como

10



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2767 081 T3

otras reacciones oligomerizacion. Las reacciones de acoplamiento C-C pueden producirse entre dos moléculas
idénticas o puede ser una reaccion cruzada entre dos moléculas diferentes.

El al menos un cetoacido dimérico contiene preferentemente un y-cetoacido dimérico, mas preferentemente un
dimero de acido levulinico. Ademas, se pueden emplear uno o mas cetoacidos diméricos adicionales.

Preferentemente, la primera y segunda reacciones de acoplamiento C-C se realizan en un primera y segundo
reactor, respectivamente.

Preferentemente, la materia de partida comprende como componente mayoritario uno o mas cetoacidos diméricos,
por ejemplo, en algunas realizaciones, el contenido del al menos un cetoacido dimérico en la materia de partida es al
menos el 30 % en peso tal como al menos el 40 % en peso, al menos el 50 % en peso, al menos el 55 % en peso o
al menos el 60 % en peso.

Preferentemente, el contenido de agua en la materia de partida es menos del 5,0 % en peso, preferentemente
menos del 2,0 % en peso, mas preferentemente menos del 1,0 % en peso. En algunas realizaciones, no hay agua
presente en la materia de partida, pero se puede producir agua interna en algunas de las reacciones de
condensacion.

Se ha descubierto que la conversion de los cetoacidos diméricos a los productos de reaccion de acoplamiento C-C
deseados aumenta a medida que aumenta el contenido de cetoacido dimérico en la materia de partida. Se ha
descubierto que la presencia de agua disminuye las reacciones de los cetoacidos para producir precursores de
coque, pero la adicion de agua disminuye también la actividad del catalizador y el rendimiento de los productos de la
reaccion de acoplamiento C-C disminuye. El rendimiento de los productos de acoplamiento C-C debe ser lo
suficientemente alto como para permitir obtener un proceso econdémicamente viable para la produccién de
componentes de combustible y sustancias quimicas a partir de los cetoacidos.

Ademas de los cetoacidos diméricos, la materia de partida también puede contener aldehidos, tales como furfural o
hidroximetil-furfural.

En la etapa de someter la materia prima a una o varias reacciones de acoplamiento C-C primeras, el al menos un
cetoacido experimenta al menos una reaccién de acoplamiento C-C con otro cetoacido o derivado de cetoacido
presente en la materia prima de manera que se produce un cetoacido dimérico.

Se ha descubierto que el catalizador de intercambio iénico es especialmente adecuado para obtener cetoacidos
diméricos de alto grado, que se pueden mejorar a componentes de peso molecular mas alto en presencia de un
sistema catalizador base solido.

Preferentemente, el al menos un cetoacido de la materia prima es un y-cetoacido, preferentemente acido levulinico.

La reactividad de un catalizador RIE con un reactivo concreto se determina mediante el diametro de poro promedio
del catalizador. Preferentemente, el diametro de poro promedio del catalizador de resina de intercambio iénico esta
en el intervalo de 150-300 A, preferentemente 200-250 A.

Preferentemente, la materia prima se somete a una primera reacciéon o reacciones de acoplamiento C-C a una
temperatura de 100-190 °C, preferentemente 120-160 °C, mas preferentemente 120-140 °C. Se ha descubierto que
este intervalo de temperatura es especialmente adecuado para obtener un alto rendimiento de los cetoacidos
diméricos adecuados para usar como el al menos un cetoacido dimérico en las segundas reacciones de
acoplamiento C-C.

También se ha descubierto que la estabilidad del catalizador de intercambio iénico y el rendimiento de los dimeros
se puede mejorar si la materia prima se somete a reacciones de acoplamiento C-C en presencia de hidrogeno y si el
catalizador de resina de intercambio idnico comprende un metal de hidrogenacion. Preferentemente, el catalizador
de resina de intercambio i6nico comprende un metal de hidrogenacion seleccionados entre el grupo de Ni, Mo, Co,
Ru, Rh, Pd, Pt, o una combinacién de los mismos.

Se ha descubierto que un sistema catalizador de éxido metalico sélido que comprende un primer y un segundo 6xido
metdlico cataliza multiples tipos de reacciones de acoplamiento C-C entre cetoacidos diméricos y monémeros de
cetoacidos y para suprimir simultaneamente la tendencia a la coquizacion de los intermedios de reaccion.

La reactividad de un catalizador depende del nimero de sitios activos en la superficie del catalizador y de la
superficie especifica del catalizador. De acuerdo con una realizacion, el catalizador sélido de base tiene un area de
superficie especifica de 10 a 500 m?g. El sistema catalizador que tiene un area de superficie especifica en dicho
intervalo ha mostrado proporcionar suficiente reactividad con los cetoacidos diméricos para obtener un alto
rendimiento de los productos de reaccion de acoplamiento C-C deseados tales como trimeros, tetrameros,
pentameros, hexameros y heptameros de un cetoacido pero minimizando al mismo tiempo las reacciones de los
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cetoacidos con los precursores del coque.

Preferentemente, el primer 6xido metalico comprende un éxido de uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V,
Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th, y el segundo 6xido metalico comprende
un oxido de uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W,
Pb, Bi, La, Ce, Th o una combinacién de los mismos, no siendo el primer 6xido metalico el mismo que el segundo
o6xido metalico. Las combinaciones de o6xidos metalicos incluyen mezclas de oxidos metdlicos individuales
(soluciones solidas), 6xidos metalicos mixtos y 6xidos metalicos soportados.

Preferentemente, el primer 6xido metalico comprende un éxido de uno de K, W, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sr, y
Ba y el segundo 6xido metalico comprende un 6xido de uno de Ti, Sc, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr,
Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th, o una combinacién de los mismos.

Se ha comprobado que estos 6xidos proporcionan buenas propiedades de reaccion para catalizar las segundas de
acoplamiento C-C. Adicionalmente, se ha comprobado que los portadores anteriormente mencionados muestran
buenas propiedades de transporte sin alterar el funcionamiento de la parte mas activa, incluida una interaccién
sinérgica. Asimismo, las combinaciones anteriormente mencionadas permiten utilizar el catalizador durante un
periodo de tiempo prolongado sin deterioro y/o disolucién en el medio de reaccién acido y, por lo tanto, permiten un
consumo reducido global del catalizador.

Preferentemente, el primer éxido metalico comprende 6xido de potasio y el segundo 6xido metalico comprende 6xido
de titanio, estando soportado preferentemente el 6xido de potasio sobre un portador de 6xido de titanio.

Preferentemente, el sistema catalizador comprende 6xido de tungsteno o ceria soportado sobre un portador de 6xido
metalico, en el que el portador se selecciona preferentemente entre el grupo que consiste de circonia, titania, silice,
6xido de vanadio, 6xido de cromo, preferentemente circonia o titania.

Se ha sugerido que las segundas reacciones de acoplamiento C-C en presencia de K;O/TiO, transcurren mediante
reacciones de cetonizacion, en cuyas reacciones, el peso molecular del cetoacido dimérico se aumenta y
simultaneamente se elimina una cantidad significativa de oxigeno. La pérdida de oxigeno en las segundas de
acoplamiento C-C es favorable para la producciéon de hidrocarburos a partir de cetoacidos porque la eliminacion de
oxigeno en una etapa de hidrodesoxigenacion consume una gran cantidad de hidrégeno, lo que aumenta el coste
del proceso y también disminuye la reduccion de las emisiones de CO; en el caso de usar hidrégeno producido a
partir de materia prima fosil. Ademas, se ha descubierto que los grupos ceto formados en las segundas reacciones
de acoplamiento C-C se pueden hidrotratar con facilidad, lo que permite el uso de temperaturas de reaccion mas
bajas durante la etapa de hidrodesoxigenacion. El uso de temperaturas de hidrodesoxigenacién mas bajas también
disminuye la tendencia a la ciclacién de los productos de acoplamiento C-C.

Preferentemente, el contenido del primer 6xido metalico del sistema catalizador es de 1,0 a 40,0 % en peso,
preferentemente del 2,0 al 30,0 % en peso, preferentemente ademas del 13,0 al 30,0 % en peso, calculado en peso
del 6xido metalico con respecto a la masa total del catalizador. Preferentemente, la materia de partida comprende
ademas al menos un cetoacido, preferentemente un y-cetoacido, mas preferentemente acido levulinico.

Preferentemente, el contenido del al menos un cetoacido en la materia de partida es al menos del 1,0 % en peso,
preferentemente al menos el 5,0 % en peso, mas preferentemente al menos el 10,0 % en peso, o al menos el 30,0 %
en peso.

Preferentemente, la relacién de peso del contenido del al menos un cetoacido al contenido respecto del al menos un
cetoacido dimérico de la materia de partida esta en el intervalo de 1:5 a 10:1, preferentemente de 1:3 a 5:1.

Preferentemente, la materia de partida comprende una mezcla de un cetoacido dimérico junto con derivados de
cetoacidos diméricos, tal como al menos un 30 % en peso de cetoacido dimérico y al menos un 10 % en peso de
uno o varios derivados de cetoacidos diméricos, basado en la masa total de la materia de partida.

Preferentemente, la materia de partida se alimenta a un Unico reactor, o a un unico lecho de reactor. El reactor debe
poderse presurizar, y aceptar tanto la materia de partida como el sistema catalizador, si esta presente. El reactor
debera tener medios, tales como una o mas entradas y/o salidas, para suministrar gases y para afadir/retirar materia
de partida. Ademas, preferentemente estan presentes medios para controlar la temperatura o la presion y la
temperatura.

Se ha descubierto que la temperatura de reaccion tiene un efecto significativo sobre la distribucion de productos. A
temperaturas menores de 200 °C, el rendimiento de los productos de acoplamiento C-C de los cetoacidos diméricos
en la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C es demasiado baja y a temperaturas superiores a 400 °C,
el rendimiento puede disminuir debido a la formacion de coque y otros productos de polimerizacion no deseados. Se
prefiere que la segunda reaccién o reacciones de acoplamiento C-C se realicen preferentemente a una temperatura
comprendida en el intervalo de 200-400 °C, mas preferentemente 210-300 °C, incluso mas preferentemente 220-

12



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

60

65

ES 2767 081 T3

280 °C y aun mas preferentemente 220-260 °C. Se ha descubierto que los intervalos de temperatura anteriormente
citados son especialmente adecuados para obtener un alto grado de productos de reaccién que comprenden mas de
dos unidades de cetoacido (C13-C30) evitando al mismo tiempo una polimerizacién y coquizacion excesiva del
catalizador.

Puesto que la mayoria de las segundas de acoplamiento C-C se producen en fase liquida, la presion y la
temperatura se seleccionan de forma adecuada para mantener los reactivos en fase liquida. De acuerdo con una
realizacion, la reaccién o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una presion de 0,5-100,0 bares (0,05-10,0
MPa), preferentemente 1,0-50 bares (0,1-5 MPa), mas preferentemente 1,0-20 bares (0,1-2 MPa).

Preferentemente, las segundas de acoplamiento C-C se realizan a una velocidad espacial basada en hora y masa
(kg de materia de partida/kg de catalizador*hora) de 0,05 h' a 2,0 h™', preferentemente de 0,1 h' a 1,8 h™', mas
preferentemente de 0,2 h™' a 1,5 h™', con maxima preferencia de 0,25 h™' a 1,25 h™'. La WHSV afecta la composicion
del material resultante, ya que determina el tiempo de contacto eficaz entre el reactivo y el catalizador. Los intervalos
anteriormente mencionados han mostrado proporcionar un alto grado de productos favorables.

La segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C pueden transcurrir en presencia de hidrogeno. El hidrégeno
puede estar mezclado con uno o mas otros gases adicionales, preferentemente un gas inerte tal como nitrégeno,
argon, helio u otro de los gases nobles, o bien gas que se comporta de forma inerte en las condiciones de reaccion
de la presente invencion. Al comportarse de forma inerte, se considera que el gas no deberia participar en una parte
considerable como elemento de reaccion y, preferentemente, el gas inerte deberia participar tan poco como sea
posible, tal como no participar en absoluto. La adicion de hidréogeno habitualmente no introducira actividad de
hidrogenacion salvo que el sistema catalizador de 6xido metalico sélido comprenda un metal de hidrogenacion, pero
se propone modificar las propiedades de superficiales del 6xido metalico reducible que forma parte del sistema
catalizador.

Preferentemente, las segundas de acoplamiento C-C se realizan con un caudal (H2/materia de partida) de 100-3000
NI/, preferentemente 200-2000 NI/l, mas preferentemente 500-1800 NI/l y con maxima preferencia 500-1500 NI/I.

Preferentemente, la tasa de materia de partida del nitrégeno (N2/materia de partida liquida) es 100-3000 NI/,
preferentemente 200-2000 NI/l, mas preferentemente 500-1800 NI/l y con maxima preferencia 500-1500 NI/I. El uso
combinado de hidrégeno y nitrégeno parece proporcionar resultados especialmente favorables.

Preferentemente, el sistema catalizador de 6xido metalico sélido comprende un metal de hidrogenacion ademas del
primer y segundo 6xidos metalicos. El metal de hidrogenacion se selecciona preferentemente entre Ru, Rh, Pd y Pt
o0 una combinaciéon de los mismos. Se ha descubierto que un sistema catalizador que comprende un metal de
hidrogenacién aumenta adicionalmente la estabilidad del catalizador y suprime las reacciones de oligomerizacién de
los cetoacidos diméricos para dar componentes no adecuados para su uso como componentes de combustible o
sustancias quimicas.

Preferentemente, el al menos un cetoacido dimérico se selecciona entre un grupo de acido 4-hidroxi-4-metil-6-
oxononanodioico, acido 3-acetil-4-hidroxi-4-metilheptanodioico, acido 5-(2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-il)-4-
oxopentanoico, acido (E)-4-metil-6-oxonon-4-enodioico, acido 4-hidroxi-6-metilnonanodioico, acido (E)-6-hidroxi-4-
metilnon-4-enodioico, acido (Z)-3-acetil-4- metilhept-3-enodioico, acido 3-(3-acetil-2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-
il)propanoico, acido (Z)-3-1(1-hidroxietil)-4-metilhept-3-enodioico, acido 3-(1-hidroxietil)-4-metilheptanodioico o una
combinacién de los mismos.

La materia prima se puede obtener a partir del procesamiento de material lignocelulésico, y dicho material procesado
se pueden usar directamente o bien se puede purificar en varios grados antes de utilizarse como materia prima en el
método de la presente invencion. El acido levulinico se puede producir mediante, por ejemplo, el método Biofine
divulgado en el documento US5608105.

En otro aspecto de la presente invencion, se proporciona el producto de la reacciéon que se puede obtener por el
método de acuerdo con la presente invenciéon. Este producto se puede utilizar directamente como combustible o
componentes de base oleosa o sustancias quimicas o como componentes intermedios en la produccion de
combustible o componentes de base oleosa o sustancias quimicas.

El producto de reaccidon que se puede obtener por el método de la presente se puede someter -si se desea-
adicionalmente a una etapa de hidrodesoxigenacion (HDO) para eliminar oxigeno, que, en algunas realizaciones,
produce material completamente desoxigenado (es decir, compuestos de hidrocarburo que no tienen atomos de
oxigeno). Los hidrocarburos producidos se pueden usar como combustible o componentes de base oleosa o
sustancias quimicas o como materiales de partida en la produccién de combustible 0 componentes de base oleosa o
sustancias quimicas. Los productos hidrodesoxigenados también se pueden isomerizar adicionalmente para
producir, por ejemplo, isoparafinas.

Una de las ventajas de la presente invencion es que los cetoacidos producidos a partir de materiales renovables se
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pueden mejorar a hidrocarburos de peso molecular mas alto y/o a derivados de hidrocarburos, que se pueden usar
como combustible o componentes de base oleosa o sustancias quimicas o como materiales de partida en la
produccién de combustible o componentes de base oleosa o sustancias quimicas.

Los productos de reacciéon procedentes de la primera y/o segunda reacciones de acoplamiento C-C se pueden
fraccionar para eliminar mondmeros de cetoacido potencialmente sin reaccionar y otros componentes ligeros tales
como agua y CO; formados durante la primera y segunda reacciones de acoplamiento C-C a partir de los productos
de reaccion, tal como se ilustra en la Figura 3. El fraccionamiento se puede llevar a cabo por cualquier medio
convencional tal como destilacién. EI monémero de cetoacido sin reaccionar se puede recircular opcionalmente y
combinarse con la materia de partida al primer reactor.

Otro aspecto de la presente invenciéon implica un método para producir hidrocarburos, comprendiendo el método
etapas para aumentar el peso molecular de un cetoacido usando el método de la presente invencion para obtener un
producto de reaccion y someter el producto de reaccion a una etapa de hidrodesoxigenacion y, opcionalmente, a una
etapa de isomerizacion.

Preferentemente, el catalizador HDO utilizado en la etapa de hidrodesoxigenacion comprende un metal de
hidrogenacion sobre un soporte, tal como, por ejemplo, un catalizador HDO seleccionado entre un grupo que
consiste en Pd, Pt, Ni, Co, Mo, Ru, Rh, W o cualquier combinacion de los mismos. La etapa de hidrodesoxigenacion
se puede realizar, por ejemplo, a una temperatura de 100-500 °C y a una presion de 10-150 bares (1-15 MPa).

El agua y los gases ligeros se pueden separar del producto HDO por cualquier medio convencional tal como la
destilacion. Tras eliminacion del agua y de los gases ligeros, el producto HDO se puede fraccionar en una o mas
fracciones adecuadas para su uso como gasolina, combustible de aviacion, diésel o componentes de base oleosa. El
fraccionamiento se puede llevar a cabo por cualquier medio convencional, tal como destilacién. Opcionalmente, una
parte del producto de la etapa HDO se puede recircular y combinar con la materia de partida al reactor HDO.

Otro aspecto de la presente invencion implica una composicion de hidrocarburo que se puede obtener por el método
de acuerdo con la presente invencién. Este producto se puede utilizar como combustible o componentes de base
oleosa o sustancias quimicas o como componentes intermedios en la produccién de combustible o componentes de
base oleosa o sustancias quimicas.

El producto de la etapa de hidrodesoxigenacion también se puede someter a una etapa isomerizacién en presencia
de hidrégeno y de un catalizador de isomerizacion. Tanto la etapa de hidrodesoxigenacién como la etapa de
isomerizacion se pueden realizar en el mismo reactor. En algunas realizaciones, el catalizador de isomerizacion es
un catalizador bifuncional de metal noble, por ejemplo Pt-SAPO o un catalizador de Pt-ZSM. La etapa de
isomerizacion se puede realizar, por ejemplo, a una temperatura de 200-400 °C y a una presion de 20-150 bares (2-
15 MPa).

Se prefiere que solamente una parte del producto HDO se someta a una etapa de isomerizacion, en particular, la
parte del producto HDO que se somete a isomerizacion puede ser la fracciéon pesada con un punto de ebullicion en o
por encima de una temperatura de 300 °C.

El producto de hidrocarburo que se puede utilizar como combustible 0 componentes de base oleosa o sustancias
quimicas o como componentes intermedios en la produccién de combustible o componentes de base oleosa o
sustancias quimicas.

Por lo general, la eleccion de someter el producto HDO a isomerizacién depende en gran medida de las propiedades
deseadas de los productos finales. Si el producto HDO contiene una gran cantidad de n-parafinas, el producto HDO
se puede someter a una etapa de isomerizacion para convertir al menos una parte de las n-parafinas en isoparafinas
para mejorar las propiedades en frio del producto final.

Ejemplos
Materiales
Como catalizadores de ejemplo, el catalizador Amberlyst CH 28, el catalizador K;O/TiO; y el catalizador WO3/ZrO;
se usaron en la primera y segunda reacciones de acoplamiento C-C de acido levulinico y dimeros de acido

levulinico, respectivamente. El catalizador K,O/TiO, esta disponible de BASF y el catalizador WO3/ZrO, esta
disponible de Saint-Gobain NORPRO. La composicion del catalizador K,O/TiO, se muestra en la Tabla 1.
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Tabla 1. Composicion del
catalizador K,O/TiO,

K20/TiO2
Tipo KEC25
TiO2, % en peso 96,7
K20, % en peso 2,4
Nb2O, % en peso 0,1
Ce,03, % en peso 0,3
Otros, % en peso 0,5

El catalizador WO3/ZrO (tipo SZ 6*143) tiene un area de superficie de 130 m?/g y un contenido de WO; del 18 % en
peso calculado segun la masa total del catalizador. El catalizador Amberlyst CH 28 es un catalizador de resina de
intercambio i6nico dopado con Pd que tiene un didmetro promedio de poro de 260 A y un contenido de Pd del 0,7 %
en peso.

El area de superficie especifica y el contenido en 6xido de tungsteno del catalizador WO3/ZrO2 y el diametro
promedio de poro del catalizador RIE Amberlyst CH 28 fueron proporcionados por los fabricantes de los
catalizadores.

Ejemplo 1

Aumento del peso molecular de los dimeros de acido levulinico mediante segundas reacciones de
acoplamiento C-C con el sistema catalizador K20/TiO2

El comportamiento del catalizador KoO/TiO se evalud en un ciclo de ensayo en el reactor con una materia de partida
que comprendia 43 partes en peso de acido levulinico y 55 partes en peso de dimeros de acido levulinico y 2 partes
en peso de oligdmeros de acido levulinico.

La materia de partida se obtuvo haciendo reaccionar acido levulinico de calidad comercial (97 % en peso) en
presencia del catalizador Amberlyst CH 28 (nombre comercial; resina de intercambio idnico dopada con Pd) a una
temperatura de 130 °C, presion de 20 bares (2 MPa), WHSV de 0,2 h' y relacion de hidrogeno a materia prima de
1350 NI/I. La materia de partida se preparé en un reactor tubular. También se afiadioé de forma continuada un 2 % en
peso de HyO para estabilizar la actividad del catalizador. La WHSV vy la relacién entre el hidrogeno y el material
organico se calculd a partir de la cantidad de materia prima liquida alimentada al reactor.

Las segundas reacciones de acoplamiento C-C para la materia de partida se llevaron a cabo en un reactor tubular
continuo de lecho fijo a temperaturas comprendidas de aproximadamente 220 °C a aproximadamente 250 °C y bajo
una presion de aproximadamente 1 bares (0,1 MPa), usando una velocidad espacial basada en hora y masa
(WHSV) de 0,7 h™'. Las reacciones se realizaron con una corriente de nitrogeno (10 I/h) para estudiar el efecto del
hidrogeno afiadido a la materia de partida. La WHSV se calculé a partir de la cantidad de monémeros, dimeros y
oligdbmeros (=materia de partida liquida) alimentados al recipiente de reaccion.

Para las reacciones a diferentes condiciones, la cantidad de gas formado se determind a partir del rendimiento de
liquido (gas = 100 - producto liquido). El producto liquido consiste en la fase organica que incluye el agua formada
durante la reaccion.

La cantidad cuantitativa de LA en el producto liquido se determiné mediante analisis por HPLC. La cantidad relativa
de dimeros y oligdmeros en la fase organica se obtuvo a partir de cromatogramas GPC. La composicion de la fase
organica, - incluido el LA sin reaccionar, se calculd con respecto al producto liquido.

El rendimiento de producto y las composiciones de la fase liquida para la conversion del acido levulinico sobre el
sistema catalizador K.O/TiO- en corriente de nitrégeno se presentan en las Tablas 2 y 3.

Tabla 2. Condiciones de proceso y rendimientos de producto con el catalizador K;O/TiO,.

- Rendimiento de
Condiciones de proceso
producto
Temperatura Interv'alo de Flujo de WHSV Gas Rend,lmlgnto Experimento
presiones gas de liquido
o %en | o
C bar I/h h-1 % en peso
peso
220 1-3 10 0,7 3 97 EX 1
240 1-3 10 0,7 6 94 EX 2
250 1-3 10 0,7 9 91 EX 3
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Tabla 3. Distribucion de productos en la fase organica con el catalizador K;O/TiO; determinada segun las areas de

los picos GPC.

Composicion de la fase organica Experimento

LA Dimeros de lactona D'Ln.?rgs de Oligébmeros
iacido
% area % area % area % area
MATERIA DE

28 7 52 3 PARTIDA
27 32 26 15 EX 1
28 29 17 26 EX 2
26 27 13 35 EX3

Ejemplo 2

Aumento del peso molecular de los dimeros de acido levulinico mediante segundas reacciones de
acoplamiento C-C con el catalizador de 6xido metalico WO3/ZrO:

El comportamiento del catalizador WO3/ZrO, se evalué en un ciclo de ensayo en el reactor con una materia de
partida que comprendia 43 partes en peso de acido levulinico y 53 partes en peso de dimeros de acido levulinico y 2
partes en peso de oligémeros de acido levulinico.

La materia de partida se obtuvo de la misma forma que en el Ejemplo 1.

Las segundas reacciones de acoplamiento C-C para la materia de partida se llevaron a cabo en un microrreactor
tubular continuo de lecho fijo a temperaturas comprendidas de aproximadamente 200 °C a aproximadamente 270 °C
y bajo una presion de aproximadamente 20 bares (2 MPa), usando una velocidad espacial basada en hora y masa
(WHSV) de 0,5 h™'. Las reacciones se llevaron a cabo con una corriente de nitrégeno (3 I/h) a temperaturas de
240 °C y con una corriente de hidrogeno (3 I/h) a temperaturas superiores a 240 °C. La WHSV se calcul6 a partir de
la cantidad de mondmeros, dimeros y oligdmeros (=materia de partida liquida) alimentados al recipiente de reaccion.

Para las reacciones a diferentes condiciones, la cantidad de gas formado se determind a partir del rendimiento de
liquido (gas = 100 - producto liquido). El producto liquido consiste en la fase organica que incluye el agua formada
durante la reaccion.

La cantidad cuantitativa de LA (acido levulinico) en el producto liquido se determiné mediante analisis por HPLC. La
cantidad relativa de dimeros y oligdmeros en la fase organica se obtuvo a partir de cromatogramas GPC. La
composicion de la fase organica, - incluido el LA sin reaccionar, se calculd con respecto al producto liquido.

La composicion de la fase organica se determiné mediante GPC (% de area).

El rendimiento de producto y las composiciones de la fase liquida para la conversion de dimeros de acido levulinico
sobre el sistema catalizador WO3/ZrO en corriente de nitrdgeno e hidrogeno se presentan en las Tablas 4 y 5.

Tabla 4. Condiciones de proceso y rendimientos de producto con el catalizador WO3/ZrO..

Condiciones de proceso Rend'm'ﬁga?jode gasy Experimento
Temperatura Presion Flujo de WHSV Fase Fase liquida
gas gaseosa

°C bar h- % en peso % en peso

200 20 nz 0,5 - 100 EX 4

220 20 N2 0,5 - 100 EX5

240 20 nz 0,5 5 95 EX6

250 20 H2 0,5 5 95 EX7

260 20 H2 0,5 10 90 EX 8

270 20 H2 0,5 10 90 EX9

La fase liquida contiene oxigenatos organicos (= fase organica) y agua. No se determind la cantidad de agua en la
fase liquida.
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los picos GPC.

Composicion de la fase organica Experimento

LA Dimeros de Dimeros de Oligémeros
lactona diacido
% area % area % area % area
MATERIA DE

28 17 52 3 PARTIDA
26 30 38 6 EX 4
24 33 33 10 EX5
22 33 21 24 EX6
26 35 20 19 EX7
24 33 16 27 EX 8
23 29 15 34 EX9

Ejemplo 3

Aumento del peso molecular de los dimeros de acido levulinico mediante reacciones de acoplamiento C-C
térmicas

Se produjeron oligémeros de acido levulinico sometiendo la misma materia de partida utilizada en los Ejemplos 1y 2
a reacciones de acoplamiento C-C térmicas a temperaturas superiores a 200 °C y en ausencia de catalizador.

Las reacciones de acoplamiento C-C térmicas para la materia de partida se llevaron a cabo en un reactor tubular
continuo a temperaturas comprendidas de aproximadamente 220 °C a aproximadamente 250 °C y bajo una presion
de aproximadamente 2 bares (0,2 MPa). Las reacciones se llevaron a cabo en 10 I/h de corriente de helio, nitrégeno
o hidrégeno y también sin ninguna corriente de gas.

Para las reacciones a diferentes condiciones, la cantidad de gas formado se determiné a partir del rendimiento de
liquido (gas = 100 - producto liquido). El producto liquido consiste en la fase organica que incluye el agua formada
durante la reaccion.

La cantidad cuantitativa de LA (acido levulinico) en el producto liquido se determind mediante analisis por HPLC. La
cantidad relativa de dimeros y oligdmeros en la fase organica se obtuvo a partir de cromatogramas GPC. La
composicion de la fase organica, incluido el LA sin reaccionar, se calcul6 con respecto al producto liquido.

El rendimiento de producto y las composiciones de la fase liquida para la conversion de dimeros de acido levulinico
con reacciones de acoplamiento C-C térmicas se presentan en las Tablas 6y 7.

Tabla 6. Condiciones de proceso y rendimiento de producto con las reacciones de acoplamiento C-C térmicas.

Condiciones de proceso Rendimiento de producto
Temperatura Presion Flujo de Gas Rend,' mlgnto Experimento

gas de liquido

°C bar % en % en peso
peso

220 2 He 6,4 93,6 EX 10
240 2 He 7,8 92,2 EX 11
250 2 He 9,1 90,9 EX 12
220 2 nz 2,5 97,5 EX 13
240 2 nz 6,1 93,9 EX 14
250 2 nz 4,8 95,2 EX 15
220 2 hy 2,5 97,5 EX 16
240 2 h2 2,7 97,3 EX 17
250 2 h2 9,6 90,4 EX 18
220 2 Ninguna 0,0 100,0 EX 19
240 2 Ninguna 1,4 98,6 EX 20
250 2 Ninguna 5,0 95,0 EX 21
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Tabla 7. Distribucién de producto en la fase liquida con las reacciones de acoplamiento C-C térmicas determinada
segun las areas de los picos GPC.

Composicion de la fase organica Experimento

LA Dimeros de lactona Dimeros de diacido Oligébmeros
% area % area % area % area
MATERIA DE

28 17 52 3 PARTIDA
25 33 26 16 EX 10
22 26 13 39 EX 11
19 19 10 52 EX 12
31 31 28 16 EX 13
27 27 14 34 EX 14
22 22 11 45 EX 15
28 32 33 8 EX 16
29 33 23 15 EX 17
29 30 18 24 EX 18
27 28 41 5 EX 19
27 33 34 7 EX 20
29 34 29 8 EX 21

En ninguno de los experimentos de los Ejemplos 1 a 3, se reconocié un grado significativo de coquizacién o
formacion de alquitran después de 40 dias de reaccion continua. Adicionalmente, de los anteriores resultados, se
puede confirmar que la oligomerizacion de los cetoacidos diméricos producida a baja temperatura a partir de
monomeros de cetoacidos se produce a temperaturas de y superiores a 200 °C. Los productos resultantes tienen
una distribucién de pesos moleculares adecuada para su conversion adicional a combustible o componentes de
base oleosa y/o sustancias quimicas.
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REIVINDICACIONES
1. Un método para aumentar el peso molecular de un cetoacido, comprendiendo el método las etapas de

proporcionar a un reactor una materia prima que comprende al menos un cetoacido representado por el siguiente
Esquema 1 y someter la materia prima a una primera reaccion o reacciones de acoplamiento C-C en presencia
de un catalizador de resina de intercambio i6nico para producir al menos un cetoacido dimérico,

proporcionar a un reactor una materia de partida que comprende el al menos un cetoacido dimérico,

someter la materia de partida a una segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C a una temperatura de
al menos 200 °C;

G O

At

en donde, en el Esquema 1, n y m son numeros enteros seleccionados independientemente cada uno de ellos
entre si de la lista que consisteen 0, 1, 2, 3,4, 5,6, 7, 8,9, 10.

CH Esquema 1

2. El método de acuerdo con la reivindicacion 1, en el que el al menos un cetoacido dimérico es un dimero de un y-
cetoacido, preferentemente un dimero de acido levulinico; y/o

en el que el contenido del al menos un cetoacido dimérico en la materia de partida es al menos del 30 % en peso,
preferentemente al menos el 40 % en peso, mas preferentemente al menos el 50 % en peso, incluso mas
preferentemente al menos el 55 % en peso, € incluso mas preferentemente al menos el 60 % en peso.

3. El método de acuerdo con las reivindicaciones 1 o 2, en el que la primera y la segunda reacciones de
acoplamiento C-C se realizan en un primer y un segundo reactor, respectivamente.

4. El método de acuerdo con cualquiera de las reivindicaciones 1 a 3, en el que el contenido de agua en la materia
de partida es menos del 15,0 % en peso, preferentemente, menos del 10,0 % en peso, mas preferentemente inferior
al 5,0 % en peso.

5. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 4, en el que el al menos un cetoacido de la
materia prima es un y-cetoacido, preferentemente acido levulinico (m = 2, n = 0).

6. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 5, en el que el diametro de poro promedio
del catalizador de resina de intercambio i6nico esta en el intervalo de 150-300 A, preferentemente 200-250 A; y/o

en el que la primera reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una temperatura comprendida en el
intervalo de 100-190 °C, preferentemente de 120-160 °C, mas preferentemente de 120-140 °C.

7. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 6, en el que la materia prima se somete a la
primera reaccion o reacciones de acoplamiento C-C en presencia de hidrégeno, en donde el catalizador de resina de
intercambio i6nico comprende preferentemente al menos un metal de hidrogenacion seleccionado entre el Grupo VI
de la Tabla periddica de los elementos, preferentemente Co, Ni, Ru, Rh, Pd y Pt, mas preferentemente Pd.

8. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en el que la materia de partida se someta
a las segundas reacciones de acoplamiento C-C en ausencia de catalizador.

9. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 7, en el que la materia de partida se someta
a la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C en presencia de un sistema catalizador de 6xido metalico
soélido que comprende un primer 6xido metalico y el segundo 6xido metalico.

10. El método de acuerdo con la reivindicacién 9, en el que el sistema catalizador tiene un area de superficie
especifica de 10 a 500 m?/g; y/o

en el que el sistema catalizador sélido comprende una mezcla en la que el primer éxido metalico esté soportado
sobre el segundo 6xido metalico; y/o

en el que la densidad superficial de los atomos metalicos del primer 6xido metalico soportado sobre el segundo
oxido metalico es de 0,5 a 20 atomos metalicos/nm?; y/o

en el que el primer 6xido metalico comprende un 6xido de uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr,
Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi, La, Ce, Th y el segundo 6xido metalico comprende
uno de K, Li, Be, B, Na, Mg, Al, Si, Ca, Sc, Ti, V, Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Br, Sr, Y, Zr, Nb, Mo, Ba, W, Pb, Bi,
La, Ce, Th, o una combinacién de los mismos, no siendo el primer 6xido metalico el mismo que el segundo 6xido
metalico; y/o en donde el primer 6xido metalico comprende un 6xido de potasio y el segundo 6xido metalico
comprende un o6xido de titanio, o el primer 6xido metalico comprende un 6xido de tungsteno o de cerio y el
segundo oxido metalico comprende un 6xido de circonio, titanio, silicio, vanadio o cromo, preferentemente un
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oxido de circonio o titanio; y/o

en el que el contenido del primer 6xido metalico del sistema catalizador es de 1,0 a 40,0% en peso,
preferentemente del 2,0 al 30,0 % en peso, mas preferentemente del 13,0 al 30,0 % en peso, calculado sobre el
peso de 6xido metalico con respecto a la masa total del catalizador.

11. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 10, en el que la materia de partida
comprende ademas al menos un cetoacido, preferentemente un y-cetoacido, mas preferentemente acido levulinico.

12. El método de acuerdo con la reivindicacion 11, en el que el contenido del al menos un cetoacido en la materia de
partida es al menos del 1,0 % en peso, preferentemente al menos el 5,0 % en peso, mas preferentemente al menos
el 10,0 % en peso, o al menos el 30,0 % en peso; y/o

en donde la relaciéon de peso del al menos un cetoacido contenido en el al menos un cetoacido dimérico contenido
en la materia de partida [cetoacido: cetoacido dimérico] esta en el intervalo de 1:5 a 10:1, preferentemente de 1:3 a
5:1.

13. El método de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones 1 a 12, en el que la materia de partida se
introduce en el reactor en fase liquida; y/o

en el que la segunda reaccioén o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una temperatura comprendida en
el intervalo de 200-400 °C, preferentemente de 210-300 °C, mas preferentemente de 220-280 °C, y con maxima
preferencia de 220-260 °C; y/o

en el que la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una presion comprendida en el
intervalo de 0.5-150 bares (0,05-15 MPa), preferentemente 1,0-50 bares (0,1-5 MPa), mas preferentemente 1,0-
20 bares (0,1-2 MPa); y/o

en el que la segunda reaccion o reacciones de acoplamiento C-C se realizan a una velocidad espacial basada en
hora y masa (kg materia de partida/kg catalizador*h) en el intervalo de 0,05 h' a 2,0 h', preferentemente de 0,1
h' a 1,8 h'', mas preferentemente de 0,2 h™' a 1,5 h™', con maxima preferencia de 0,25 h™' a 1,25 h'; y/o

en el que la materia de partida comprende al menos uno de acido 4-hidroxi-4-metil-6-oxononanodioico, acido 3-
acetil-4-hidroxi-4-metilheptanodioico, acido 5-(2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-il)-4-oxopentanoico, acido (E)-4-
metil-6-oxonon-4-enodioico, acido 4-hidroxi-6-metilnonanodioico, acido (E)-6-hidroxi-4-metilnon-4-enodioico,
acido (Z)-3-acetil-4-metilhept-3-enodioico, acido 3-(3-acetil-2-metil-5-oxotetrahidrofuran-2-il)propanoico, acido
(2)-3-1(1-hidroxietil)-4-metilhept-3-enodioico y acido 3-(1-hidroxietil)-4-metilheptanodioico.

14. Un método para producir hidrocarburos, comprendiendo el método etapas para aumentar el peso molecular de
un cetoacido representado por el siguiente Esquema 1 usando el método de acuerdo con cualquiera de las
reivindicaciones 1 a 13 para obtener un producto de reaccion y someter el producto de reaccion a una etapa de
hidrodesoxigenacion y, opcionalmente, a una etapa de isomerizacion;

MI\OH

en donde, en el Esquema 1, n y m son numeros enteros seleccionados independientemente cada uno de ellos entre
si de la lista que consiste en 0, 1, 2, 3,4, 5,6, 7, 8, 9, 10.

Esquema 1
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Figura 1-Conversion de material lignoceluldsico en acido levulinico
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Figura 3 - Esquema de proceso para mejorar los
productos de la segunda reaccidn de acoplamienta C-C
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Figura 4- Esquema de proceso
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