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@ Resumen:

Proceso de hidrogenacion parcial de triglicéridos insatu-
rados en fase vapor a alta presién y reactor para la reali-
zacion de dicho proceso.

Se describe un proceso de hidrogenacién de aceites ve-
getales sobre paladio, en fase vapor homogénea, que em-
plea urea mezcla de triglicéridos, hidrégeno y un solvente
gaseoso a alta presion.

El proceso se realiza en un reactor de flujo mezclado con-
sistente en un lecho fijo de particulas de catalizadores con
flujo radial o bien en un reactor monolito, ambos con pe-
quefio tamafo de particula y baja pérdida de carga. El
efecto de mezcla perfecta en ambos se consigue por re-
circulacion de la mezcla reactante.

Empleando alta turbulencia en el reactor y pequefio tama-
flo de particula del catalizador, se consiguen contenidos
del isdmero C18:1 trans inferiores al 3,5% en peso.
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DESCRIPCION

Proceso de hidrogenacién parcial de triglicéridos insaturados en fase vapor a alta presién y reactor para la realiza-
cién de dicho proceso.

Sector técnico de la invencién

Esta invencion corresponde al sector industrial de la biotecnologia alimentaria. Se relata una mejora en el proceso
de hidrogenacién de triglicéridos insaturados en fase vapor a alta presion respecto a una mezcla de solvente, hidrégeno
y triglicéridos insaturados mediante el uso de un reactor de lecho fijo de particulas de catalizadores con flujo radial o
bien de un reactor monolito, ambos con pequefio tamafio de particula de catalizador y baja pérdida de carga.

Estado de la técnica

La reaccién de hidrogenacién consiste en saturar los dobles enlaces de los dcidos grasos insaturados con hidrégeno
en presencia de un metal que cataliza la reaccién. El objeto de la saturacién de los dobles enlaces es convertir los
aceites liquidos en grasa semisélida y reducir las posibilidades de oxidacidn y subsiguiente enranciado. Las grasas asi
obtenidas se utilizan en la industria de la alimentacién para produccién de margarinas, grasas para la reposteria etc.

Con 25 millones de toneladas al afio, la produccién de aceite hidrogenado tiene su sitio en el mercado de la
alimentacion.

Por desgracia, al hidrogenar aceites se pierden dcidos grasos esenciales como el linoléico y se forman 4cidos grasos
trans (dcido elaidico), que es menos saludable y del todo prescindible ya que constituye un percusor de colesterol en
humanos.

Con el proceso de hidrogenacion clésico, se produce un 40% de esos isémeros trans. [1]

El proceso industrial convencional de hidrogenacién consiste basicamente en un reactor agitado con aceite e hi-
drégeno mads particulas de catalizador en suspension. La reaccion se lleva a cabo a baja presion (de 0,5 a 5 bar) y a
altas temperaturas (de 130 a 210°C). [2]

La pequeiia solubilidad del H, en aceite liquido a la temperatura de reaccién y las resistencias al transporte del gas
entre la fase gas y la fase liquida asi como el la superficie externa del catalizador limitan la velocidad de reaccion.

Se pueden suprimir estas resistencias al transporte utilizando un solvente gaseoso a alta presién. Este proceso
consiste en mezclar el sustrato, hidrégeno gas y un solvente y la mezcla se lleva a un estado vapor con el objeto de
tener una fase homogénea, en la cual las resistencias de transporte se eliminan y las concentraciones de los reactantes
pueden variarse independientemente.

La solucién pasa sobre el catalizador, donde se forman los productos de la reaccidn, que también formaran parte
de la mezcla homogénea. [3]

El sustrato y los productos han de ser solubles en el solvente utilizado en las condiciones de operacién. Dicho
solvente puede ser un hidrocarburo saturado o insaturado, p.e. etano, eteno, propano, propeno, butano, buteno o CO2,
dimetiléter, freén, N20, N2, NH3 o mezclas. [5]

En general, la seleccion de catalizador se hard de acuerdo a la reaccidén que queremos llevar a cabo. Para la
hidrogenacién parcial o completa de los enlaces C=C, se escogera preferiblemente un metal noble o niquel.

Con el proceso en fase homogénea, la concentracién de hidrégeno en la superficie del catalizador puede ser con-
trolada hasta niveles muy altos. Esto mejora la velocidad de la reaccién de hidrogenacién, que se incrementa de 10 a
1000 veces y la produccién de dcidos grasos trans es mucho menor que usando el proceso convencional. [4]

Los productos hidrogenados contendran preferiblemente menos del 10% de acidos trans. [5]

Se ha investigado mucho sobre catalizadores y soportes mas adecuados para la hidrogenacién de aceites en fase
homogénea. Degussa investigé el uso de complejos metdlicos soportados en un lecho fijo con carbdn activo y polisi-
loxano como soporte. [6]

Como disolventes Zosel en 1976 ya describe en detalle como usar CO2 supercritico para hidrogenar el aceite. [7]

Mais adelante Harrod da una lista de los principales solventes, indicando que el mas adecuado para hidrogenacién
de triglicéridos es el propano. [5]

Como ya hemos dicho, las reacciones de hidrogenacién industrial se suelen llevar a cabo en un reactor agitado que
mantiene en suspension particulas de catalizador finamente divididas. Este tipo de sistemas resultan problemdticos en
cuanto a seguridad, operabilidad y productividad. Las particulas finamente divididas de catalizador requieren opera-
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ciones adicionales para la carga del reactor y la recuperacién por filtracidn posterior. Por la naturaleza de los ciclos de
calentamiento por arranque y parada, estos sistemas promueven la formacién de co-productos que pueden disminuir
la vida del catalizador y disminuir la cantidad obtenida del producto deseado.

Una alternativa al uso de estos reactores agitados ha sido el uso de catalizadores en granza en reactores de lecho fijo
axial. Mientras que esta tecnologia de reactor elimina muchos de los problemas de manejo del catalizador y residuales,
el control del aumento de temperatura y los gradientes de temperatura en la reaccién constituye un problema.

Un segundo problema es que en los reactores de lecho fijo normales hay una pérdida significativa de carga debido
a los elevados caudales requeridos en la hidrogenacién. [8]

De los estudios hechos sobre el proceso de hidrogenacién de aceites vegetales en planta piloto atin no se han
utilizado reactores sustancialmente diferentes a los dos anteriores. Para condiciones de fase homogénea, J. W. King
realiza sus estudios de hidrogenacién en un reactor discontinuo con agitacién tipo fangos [9], Degussa utiliza un
reactor de lecho fijo axial en continuo [6], Harrod usa una columna de HPLC (lecho fijo). [5]

Explicacion de la invencion

La presente invencion relata una mejora en el proceso de hidrogenacién parcial de triglicéridos insaturados en fase
vapor a alta presion respecto a una mezcla de solvente, hidrégeno y triglicéridos insaturados mediante el uso de un
reactor de lecho fijo y flujo radial o bien un reactor monolito. De este modo, se disminuye el contenido de 4cidos trans
en la sustancia grasa que ha sido parcialmente hidrogenada, de manera que contenido de trans es igual o inferior al
3,5% en peso cuando el indice de yodo es cercano al 80.

Debido a la cinética de la reaccién y a los experimentos llevados a cabo interesa trabajar en las siguientes condi-
ciones para reducir la formacion de 4cidos trans (4cido elaidico):

e Con pequenos tamafios de catalizador, reduciendo asi los efectos difusionales internos, es decir, reduciendo
el camino de difusién de los componentes parcialmente hidrogenados. Ademds, para menores tamafios de
particula la velocidad es mds rdpida ya que se dispone de mayor superficie para la reaccion.

Los experimentos realizados asi lo confirman. Tal y como podemos observar en la tabla 1, comparando experi-
mentos 1,2 y 3,4 (dp: 0,28-2mm; dp: 0,55-2mm) para un mayor didmetro de particula y en iguales condiciones de
operacion el contenido de elaidico aumenta.

TABLA 1
tamizado indice de yodo
P(bar) [T (°C) |dp (mm) %peso elaidico® v%peso estearico® |(inicial=130)
1 200 211 0,28 2,87 24,2 76
2 200 211 2 5,03 25,9 76
3 200 183 0,55 3,82 14,1 92
200 183 2 4,82 19,6 87

® HPLC, ChromSpher I Lipids / Varian, acetonitrilo en heptano (99,997% / 0,003% v/v)

e Con velocidades espaciales del fluido en contacto con las particulas del catalizador elevadas, reduciendo
asf los efectos difusionales externos. El aumento de las velocidades espaciales se consigue incrementando
el grado de recirculacion respecto al caudal de trabajo del reactor. Tal y como se muestra en la figura 1, a
medida que se aumenta la velocidad de agitacion , lo cual implica un aumento en el grado de recirculacién,
hay una ligera tendencia a aumentar el grado de hidrogenacién y disminuir el % en trans. No obstante, llega
un momento en el que al aumentar la agitacién la velocidad de hidrogenacién tiende a ser constante. Este
fendmeno se debe a que a partir de cierto grado de agitacion (rpm) la resistencia difusional ya desaparece
por completo y no se pueden alcanzar valores mayores de hidrogenacién para las mismas condiciones de
operacion.

e Altos grados de mezcla interna, de manera que la composicién y la temperatura serdn uniformes en el
reactor.

Se considera que el flujo estd bien mezclado cuando tiempo de residencia en el reactor (7) es mds de 100 veces
superior al tiempo de circulacion (t.), estimado este tiempo de recirculacién t., como el tiempo medio que tarda la
mezcla en hacer un recorrido dentro del reactor.

Para los reactores convencionales de lecho fijo y flujo longitudinal las pérdidas de carga son muy elevadas si
queremos trabajar en las anteriores condiciones. De este modo, utilizaremos otro tipo de reactores : reactor de lecho
fijo de flujo radial y reactor monolito, que nos permiten operar en las anteriores condiciones con una minima pérdida
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de carga. Ademds, no existen etapas posteriores de filtracién, como seria el caso de un reactor con agitacién tipo
fangos.

El solvente utilizado en la invencién puede ser un hidrocarburo saturado o insaturado, p.e. etano, eteno, propano,
propeno, butano, buteno o CO2, dimetiléter, freén, N20, N2, NH3 o mezclas.

En cualquier caso, el preferible es propano debido a que la solubilidad de lipidos es elevada en este solvente.
Ademas el propano es uno de los disolventes cuya utilizacion estd autorizada para el tratamiento de materias primas
de productos alimenticios o de sus componentes o ingredientes. [10]

Como catalizador se puede utilizar un metal noble o niquel. El catalizador preferido en nuestro caso es paladio.

Para conseguir una mezcla homogénea en fase vapor respecto a una mezcla de solvente, hidrégeno y triglicéridos
insaturados trabajamos en un rango de temperaturas entre 160°C y 400°C, un rango de presién entre 180 y 300 bares,
y en el siguiente rango de composiciones molares, utilizando propano como solvente:

e 0,1%<aceite de girasol<2%
e 1%<H2<15%
o 83%<propano<98,9%

Para una presion y temperatura determinada dentro de este rango existe un rango de composiciones de mezcla para
las cuales tenemos una sola fase vapor. [11]

Breve descripcion de una realizacion preferida

A continuacién se hace la descripcion de una forma de realizacion preferida, pero no reivindicamos que sean las
condiciones 6ptimas para el proceso.

Hidrogenacién parcial de aceite de girasol utilizando un catalizador de paladio

Composicion y cantidad del flujo de entrada en el reactor

%mol Caudales (g/s)
propano 91 5,09.107
hidrogeno 8 3,04.107*
aceite 1 3,75.1073
Condiciones de la reaccion
Catalizador 2% Pd sobre carbdn activo

didmetro de particula = 0,28mm
masa de catalizador = 0,25g

Volumen reactor 50 cm®
Tiempo de reaccién 4,2s
Temperatura 211°C
Presion 20 MPa

Condiciones del reactor

Agitacion 46,7 s7!

Grado de recirculacion (7/t.) 103

Velocidad lineal de paso a través de lecho 2,62 m/s

Pérdida de carga 125 Pa
Calidad del producto

Indice de yodo Entrada: 130

Salida: 79,7
Contenido de dcidos trans respecto al total de aceites 1,97% en peso
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Breve descripcion de los dibujos

En la Figura 1 pueden verse los resultados en cuanto al indice de yodo y contenido en 4cidos trans del producto
obtenido para diferentes velocidades de agitacion. El resto de condiciones de operaciéon se mantienen constantes:
presién = 20MPa, T*=187°C, didmetro de particula =2mm.

En la Figura 2, se muestra un ejemplo de un diagrama temario de Aceite-H2-Propano con todas las zonas existentes

bien definidas correspondiente a una presién y temperatura determinadas. Para nuestras condiciones de operacién
trabajamos con composiciones que nos permiten estar dentro de la zona de fase homogénea.
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REIVINDICACIONES

1. Procedimiento para la hidrogenacién de triglicéridos insaturados en fase vapor a alta presién respecto a una
mezcla de solvente, hidrégeno y triglicéridos insaturados mediante el uso de un reactor de lecho fijo de flujo radial o
reactor monolito, ambos con pequefo tamafio de catalizador y baja pérdida de carga.

2. Procedimiento segun la reivindicacién 1, caracterizado porque el flujo estd bien mezclado. Es decir, el tiempo
de residencia en el reactor (7) es mds de 100 veces superior al tiempo de circulacién (t.) que tarda la mezcla en hacer
un recorrido dentro del reactor.

3. Procedimiento segtn la reivindicacién 1, caracterizado porque el solvente a utilizar es un hidrocarburo, p.e.
etano, eteno, propanos, propenos, butanos, butenos, o CO2, dimetiléter, “freon”, N20O, N2, NH3, o mezclas de los
anteriores.

4. Procedimiento segun la reivindicacion 3, caracterizado porque el solvente preferible a utilizar es propano.

5. Procedimiento segun la reivindicacién 1, caracterizado porque la temperatura de operacion esta entre 160°C y
400°C.

6. Procedimiento segtin la reivindicacién 1, caracterizado porque la presién de operacion estd entre 180 y 300
bares.

7. Procedimiento segun las reivindicaciones 1, 5 y 6, caracterizado porque las composiciones molares de la mezcla
son:

o 0,1%<aceite<2%

o 1%<H2<15%

o 83%<propano<98,9%
8. Procedimiento segun la reivindicacién 1,5,6,7 caracterizado porque la mezcla es homogénea en fase vapor.
9. Procedimiento segun la reivindicacion 1, caracterizado porque el catalizador a utilizar es un metal noble.
10. Procedimiento segtn la reivindicacién 9, caracterizado porque el catalizador preferible a utilizar es paladio.

11. Procedimiento segun la reivindicacién 1, caracterizado porque los didmetros de particula de catalizador son
menores de 2mm

12. Sustancia grasa que ha sido parcialmente hidrogenada de acuerdo a las anteriores reivindicaciones anteriores,
caracterizada en que, el contenido de 4cidos trans no supera el 3,5% en peso cuando el indice de yodo es mayor de 80.
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