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DESCRIPCION
Un proceso para la esterificacién autocatalitica de acidos grasos

La presente invencion se refiere a un proceso para el aislamiento de micronutrientes y biodiesel de un aceite rico en
acidos grasos libres.

Antecedentes de la invencion

La mayoria de los aceites comestibles se someten una operacién de refinado en la que la Ultima etapa del
procesamiento es la desodorizacién, donde se produce un subproducto o destilado con acidos grasos libres, es decir
FFA (por las siglas en inglés Free Fatty Acids). Ademas de los FFA, el destilado también contiene componentes
valiosos, tales como tocoferoles y tocotrienoles, es decir, vitamina E y antioxidantes, otros compuestos son esteroles
y escualeno, estos compuestos se mencionan como un grupo a menudo conocido como micronutrientes.

Una tendencia actual en la industria de los aceites comestibles es usar determinadas enzimas. Una enzima
adecuada es la fosfolipasa A que permite extraer los componentes que contienen fdsforo, del aceite comestible
crudo y reducirlos a una concentracién muy baja, es decir, a niveles ppm. Sin embargo, un efecto secundario de este
proceso aumentara la produccién de FFA, cuyo aumento diluira ain mas los micronutrientes en los destilados de
desodorizacion.

En los dltimos afios, algunas refinerias han incluido en sus secciones de desodorizacidon una zona de condensacion
a alta temperatura en las conocidas como depuradoras dobles. Las depuradoras dobles se divulgan, por ejemplo, en
la patente de Estados Unidos 6.750.359. Dichas depuradoras podrian usarse para extraer una corriente del proceso
enriquecida en micronutrientes. Sin embargo, el uso de una disposicion de depuradora doble puede dar lugar a una
pérdida significativa de micronutrientes en la corriente superior rica en FFA. Una limitacion significativa de dicho
enfoque es que la eficacia de la separacion esta vinculada a las condiciones de operacion del desodorizador, donde
la funcién principal es producir un aceite comestible mediante arrastre por vapor al vacio.

Se conoce la esterificacion de acidos grasos con metanol para producir ésteres metilicos de acidos grasos, vy, la
mayoria de las veces se utiliza en la industria en multiples etapas usando, como catalizador, un &cido fuerte, tal
como el acido sulfarico. Una desventaja de cualquier esterificacién con metanol es la limitacién de la conversién en
el equilibrio, solventada s6lo mediante la extraccién del agua producida en la reaccién, pero que de esta manera
también extrae simultaneamente el metanol, que tiene que recuperarse.

Al usar glicerol en lugar de metanol para la esterificacion, los FFA se transforman en glicéridos en lugar de en
ésteres metilicos. La esterificacion con glicerol de los FFA se ha descrito usando diferentes tipos de catalizadores,
tales como ZnO o ZnCl, o catalizadores enzimaticos, o catalizadores en fase sélida. El uso de un catalizador
supondra costes de capital y de produccion, asi como la incorporacion de corrientes de efluentes, inaceptables para
la produccién comercial a gran escala. El cinc, por ejemplo, se considera un téxico ambiental para los organismos
acuaticos. La esterificacion enzimatica con glicerol se divulga en el documento WO 2008/125574. El documento WO
2008/ 007231 describe un proceso para la produccién de biodiesel a partir de triglicéridos de acidos grasos mediante
la esterificacién con glicerol.

Los procesos para purificar micronutrientes pueden implicar una serie de etapas de procesamiento, tales como
destilacion al vacio, esterificaciones, transesterificaciones, saponificacion, destilaciéon de corto recorrido, por ejemplo,
como se divulga en la patente de Estados Unidos 7.368.583. Lo habitual para dicho proceso es que se prefiere mas
tener, como corriente de alimentacién para los procesos, una corriente concentrada de micronutrientes para reducir
el tamafio de la planta de purificacion, aumentar el rendimiento de micronutrientes, pero también para disminuir el
coste del transporte que lleva la corriente de alimentacion a la instalacién de purificacion.

Un problema con los métodos de destilacidn al vacio para la concentracion de concentrados de tocoferol de acuerdo
con los métodos conocidos, es la pérdida significativa de tocoferoles y esteroles con el destilado rico en FFA
producido. Una de las razones de la pérdida de tocoferoles cuando se extraen los acidos grasos libres de los
tocoferoles, es que sus presiones de vapor son similares. Asimismo, el almacenamiento y posterior refinado de los
tocoferoles requiere precauciones especiales debido a que los tocoferoles se oxidan facilmente.

Por consiguiente, existe una clara necesidad de un proceso mas especifico que permita que los micronutrientes se
refinen a un mayor grado.

Objetivos de la invencién

Por consiguiente, la presente invencion proporciona soluciones a los problemas mencionados anteriormente. Los
siguientes objetivos de la invencién son:
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« transformar aceites ricos en micronutrientes en ésteres metilicos y, de esta manera, facilitar la separacion de los
micronutrientes de la corriente principal,

e combinar la produccién de una corriente de micronutriente mas valiosa mediante la producciéon simultanea de
biodiesel a partir de los ésteres metilicos.

e usar materias primas grasas con alto contenido de &cidos grasos libres para la produccion de acilglicéridos
mediante esterificacién usando glicerol sin la utilizaciéon de un catalizador afiadido externamente.

e proporcionar un proceso de esterificacion que pueda admitir una amplia gama de materias primas con contenidos
diversos de acidos grasos libres.

« eliminar el agua en la alimentacion usada para la produccion de ésteres metilicos que, en caso contrario,
requiere instalaciones de secado de metanol.

Estos y mas objetivos de la invencidn resultaran obvios a partir de la descripcion y de los ejemplos que se indican a
continuacion.

Resumen de la invencién

La presente invencion proporciona una solucién al problema de la pérdida de tocoferoles y esteroles con el destilado
rico en FFA mediante el nuevo proceso para el aislamiento de micronutrientes y biodiesel. De acuerdo con el nuevo
proceso, es posible proporcionar un enriquecimiento de los micronutrientes del destilado de desodorizacion. La
presente invencién se refiere a un proceso para el aislamiento de micronutrientes del destilado de desodorizacion
que comprende acidos grasos libres. El proceso comprende las siguientes etapas:

() tratamiento del destilado de desodorizacion en una etapa de esterificacion con glicerol, cuya etapa de
esterificacion se autocataliza, produciendo una materia prima de acilglicéridos, y descargando el exceso de
glicerol y de agua producida;

(i) transferencia de la materia prima de acilglicéridos que tiene un contenido acuoso menor de 1500 ppm y un
contenido de acidos grasos libres menor del 3 % en peso de la etapa de esterificacion (i) a una etapa de
transesterificacion y tratamiento de la materia prima de acilglicéridos con metanol para producir un producto
biodiesel crudo; y

(iii) refinado del producto biodiesel crudo en una etapa de destilacién, y separacion del producto biodiesel crudo
en tres fracciones 1) ésteres metilicos de acidos grasos, 2) producto rico en micronutrientes que comprende
tocoferol, y 3) hidrocarburos ligeros.

Descripcion detallada de la invencion

El proceso para el aislamiento de los micronutrientes y el biodiesel de una corriente rica en FFA de la invencion
comprende las etapas mencionadas anteriormente, es decir

- etapa de esterificacion (i);
- etapa de transesterificacion (ii); y
- etapa de destilacion (iii).

La etapa de esterificacion (i) comprende la esterificacion del destilado de desodorizacion. La esterificacion se lleva a
cabo con glicerol produciendo una materia prima de acilglicéridos. El proceso también comprende la descarga del
agua producida mediante un sistema de vacio. Afortunadamente, se encontré que optimizando las condiciones de la
reaccion de esterificacién en un tiempo de permanencia viable, los acidos grasos podrian convertirse hasta un nivel
suficientemente bajo sin afiadir un catalizador o sin afiadir una enzima, y por lo tanto depender de la capacidad
autocatalitica intrinseca de los acidos grasos. Todo lo mencionado como % en peso es porcentaje en peso.

La etapa de transesterificacion (ii) comprende transferir la combinacién de materias primas secas a una etapa de
transesterificacion, y tratar la materia prima con metanol. De acuerdo con una alternativa puede usarse un
catalizador alcalino para tratar la materia prima para producir un biodiesel crudo.

La etapa de destilacién (iii) comprende refinar el producto biodiesel crudo mediante destilacion y separar el producto
biodiesel crudo en tres fracciones.

Antes de que el destilado de desodorizacion entre en la etapa de esterificacion (i) el destilado de desodorizacion
puede desgasificarse al vacio en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 50 mbar de acuerdo con
una alternativa del proceso. De acuerdo con otra alternativa, el destilado de desodorizacion puede desgasificarse a
vacio en el intervalo de aproximadamente 5 a aproximadamente 30 mbar.

De acuerdo con otra alternativa, el destilado de desodorizacién puede precalentarse antes de entrar en la etapa de
esterificacion (i). El precalentamiento puede ser a una temperatura en el intervalo de aproximadamente 50 a
aproximadamente 90 °C. De acuerdo con otra alternativa, el proceso puede comprender que el destilado de
desodorizacion pueda precalentarse a una temperatura en el intervalo de aproximadamente 60 a aproximadamente
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70 °C antes de entrar en la etapa de esterificacion.

De acuerdo con el proceso de la invencion, la esterificacion en la etapa de esterificacion (i) la relacion entre masa
inicial de destilado de desodorizacion y glicerol fue inferior a 5:4. De acuerdo con otra alternativa, la relacion entre
masa inicial y glicerol en la etapa de esterificacion (i) puede estar en un intervalo de aproximadamente 5:1 a
aproximadamente 5:4. De acuerdo con otra alternativa, la relacién entre masa inicial de destilado de desodorizacién
y glicerol puede estar en un intervalo de aproximadamente 4:1 a aproximadamente 4:3. De acuerdo con una
alternativa adicional, la relaciéon entre masa inicial de destilado de desodorizacién y glicerol puede estar en un
intervalo de aproximadamente 10:3 a aproximadamente 10:7.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencién, el destilado de desodorizacion en la etapa de
esterificacion (i) puede tener un contenido inicial de acidos grasos libres en un intervalo de aproximadamente por
encima del 10 % en peso a aproximadamente el 100 % en peso de acidos grasos libres.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de esterificacion (i) puede comprender
proporcionar un producto esterificado que tenga un contenido inferior al 3 % de peso de FFA. Adecuadamente, un
valor ideal para los FFA de acuerdo con una alternativa para la etapa de transesterificacion seria tener un valor ideal
inferior al 1,5 % en peso. De acuerdo con otra alternativa un valor para los FFA de la etapa de esterificaciéon con
glicerol seria adecuado en el intervalo de aproximadamente 0,2 a aproximadamente 1,2 % en peso de FFA.
Adecuadamente, el aceite pretratado tendra un contenido maximo de &cidos grasos libres de 0,8 % en peso. De
acuerdo con una alternativa adicional, el valor ideal puede estar en el intervalo de aproximadamente 0,5 a
aproximadamente 0,8 % en peso de FFA. Adecuadamente la pérdida de tocoferoles a lo largo de la linea de
esterificacion no superara el 1 % en peso de los tocoferoles en el aceite/grasa cruda para la linea de esterificacion.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de esterificacién (i) puede llevarse a cabo al
vacio en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 500 mbar. De acuerdo con otra alternativa de la
invencion la esterificacion puede llevarse a cabo al vacio en el intervalo de aproximadamente 10 a aproximadamente
300 mbar. De acuerdo con una alternativa adicional de la invencion la esterificacién puede llevarse a cabo al vacio
en el intervalo de aproximadamente 40 a aproximadamente 130 mbar.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de esterificacion (i) también puede comprender
la reduccion de la presion durante el tiempo de esterificacion final. De acuerdo con otra alternativa, la reduccion de la
presion en la etapa de esterificacién (i) puede estar en el intervalo de aproximadamente 100 a aproximadamente
20 mbar. De acuerdo con una alternativa adicional la reduccién de la presion en la etapa de esterificacion (i) puede
estar en el intervalo de aproximadamente 100 a aproximadamente 30 mbar. De acuerdo con una alternativa
adicional la reduccion de la presion en la etapa de esterificacion (i) puede estar en el intervalo de aproximadamente
80 a aproximadamente 50 mbar.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de esterificacion (i) también puede comprender
la reduccion de la presion, que puede llevarse a cabo durante los 60 minutos finales de la esterificacion. De acuerdo
con otra alternativa la reduccion de la presion puede llevarse a cabo durante los 40 min finales. De acuerdo con una
alternativa adicional, la reduccion de la presién puede llevarse a cabo durante los 20 minutos finales de la etapa de
esterificacion (i).

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencién, la etapa de esterificacion (i) puede llevarse a cabo a una
temperatura en un intervalo de aproximadamente 140 a aproximadamente 200 °C. De acuerdo con otra alternativa
de la invencion, la esterificacion puede llevarse a cabo a temperaturas en un intervalo de aproximadamente 180 a
aproximadamente 200 °C.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de esterificacion (i) puede comprender la
adicion de aceites pretratados a la combinacion de materias primas de acilglicéridos.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la etapa de esterificacion (i) de la invencion, la materia prima de
acilglicéridos puede tener un contenido acuoso inferior a 500 ppm cuando se transfiere a la etapa de
transesterificacion. De acuerdo con otra alternativa, la materia prima de acilglicéridos puede tener un contenido
acuoso inferior a 400 ppm cuando se transfiere a la etapa de transesterificacion. De acuerdo con otra alternativa, la
materia prima de acilglicéridos puede tener un contenido acuoso inferior a 300 ppm cuando se transfiere a la etapa
de transesterificacion.

De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencion, la etapa de transesterificacion (ii) puede comprender la
adicién de un catalizador alcalino para producir un producto biodiesel crudo.

El proceso de acuerdo con la invencion puede comprender que la etapa de transesterificacion (i) comprenda la
liberacion de glicerol. El glicerol liberado puede pretratarse y usarse en la etapa de esterificacion (i). El
pretratamiento puede comprender la evaporacién y la neutralizacion del metanol, si se ha usado un catalizador
alcalino, seguido de la separacién de la sal formada.
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De acuerdo con una alternativa del proceso de la invencién, la etapa de destilacion (iii)) puede llevarse a cabo a una
temperatura en un intervalo de temperatura de aproximadamente 130 a aproximadamente 280 °C. De acuerdo con
otra alternativa, la etapa de destilacion (iii) puede llevarse a cabo a una temperatura en un intervalo de temperatura
de aproximadamente 200 a aproximadamente 270 °C. De acuerdo con una alternativa adicional, la etapa de
destilacion (iii) puede llevarse a cabo a una temperatura en un intervalo de temperatura de aproximadamente 220 a
aproximadamente 270 °C. De acuerdo con una alternativa de la invencion, el proceso puede comprender que la
destilacion en la etapa de destilacion pueda llevarse a cabo a una presion de succidbn en un intervalo de
aproximadamente 0,001 a aproximadamente 7 mbar en un sistema de vacio. De acuerdo con otra alternativa, el
proceso puede comprender que la etapa de destilacion (iii) se lleve a cabo a una presion de succion en un intervalo
de aproximadamente 0,5 a aproximadamente 4 mbar en un sistema de vacio. De acuerdo con una alternativa
adicional, el proceso puede comprender que la etapa de destilacion (iii) se lleve a cabo a una presién de succion en
un intervalo de aproximadamente 1,5 a aproximadamente 3 mbar en un sistema de vacio.

De acuerdo con una alternativa de la invencion, el proceso puede comprender que la destilacion en la etapa de
destilacion pueda llevarse a cabo a una temperatura en un intervalo de temperatura de aproximadamente 130 a
aproximadamente 280 °C, y a una presiébn de succibn en un intervalo de aproximadamente 0,001 a
aproximadamente 7 mbar. De acuerdo con otra alternativa, la etapa de destilacion puede llevarse a cabo a una
temperatura en un intervalo de temperatura de aproximadamente 220 a aproximadamente 260 °C y a una presion de
succioén de aproximadamente 1,5 a aproximadamente 3 mbar, en un sistema de vacio.

La presente invencién comprende una forma de convertir los FFA a acilglicéridos antes de la transesterificacion a
biodiesel. Mediante el uso de glicerol en lugar de metanol para la esterificacion en la etapa de esterificacion (i) se
permite la extraccion de agua sin una extraccion significativa del alcohol debido a la gran disparidad de la presion de
vapor entre el agua y el glicerol. De esta forma, puede solventarse la limitacién de la conversion impuesta por la
termodinamica. Asimismo, el producto final de la etapa de esterificacién (i) puede considerarse como seco y, por lo
tanto, la posterior transesterificacion con metanol a ésteres metilicos puede ser posible sin ningin pretratamiento.
Adicionalmente, el metanol recuperado de la transesterificacion, puede recuperarse y reutilizarse sin ningan proceso
de secado. Una ventaja del método de la invencion que comprende la esterificacion con glicerol en combinacion con
la transesterificacion con metanol y la destilacion, es el uso de glicerol para esterificar acidos grasos y permitir la
extraccion de agua sin extraer el alcohol, como seria el caso si se usara metanol como se practica en la
esterificacion convencional en la fabricacion de biodiesel. Se requiere la extraccion de agua para lograr niveles altos
de conversion de acidos grasos, ya que puede obtenerse una conversion en el equilibrio mayor a unos niveles de
actividad de agua menores. Al mismo tiempo, el alcohol, es decir, el glicerol, es un reactante necesario, y una
concentracion alta promueve tanto la velocidad de reaccién, como una conversion alta en el equilibrio.

Sorprendentemente, se ha encontrado que optimizandolas condiciones de reaccion durante un tiempo de
permanencia viable, los acidos grasos podrian convertirse hasta un nivel suficientemente bajo sin la adicion de un
catalizador, y por lo tanto depender de la capacidad autocatalitica intrinseca de los acidos grasos.

Por lo tanto, la presente invencidn proporciona un proceso para la esterificacion con glicerol, y el uso de este
proceso de esterificacion con glicerol para proporcionar un beneficio econémico sorprendentemente alto para la
produccién de micronutrientes.

Para evitar esto, es ventajoso convertir los acidos grasos a sus correspondientes ésteres metilicos, ésteres metilicos
de acidos grasos (FAME, por las siglas en inglés Fatty Acid Methyl Esters) que tienen una presion de vapor
significativamente mayor que la de sus correspondientes acidos grasos. Esto facilita su separacion mediante
destilacion al vacio, lo que significa que el rendimiento de tocoferoles y de otros micronutrientes valiosos puede
maximizarse mientras se usa una temperatura relativamente baja a los niveles de vacio que se establecen
econdémicamente.

Los procesos de biodiesel tienen problemas con el tratamiento de los aceites con un contenido de FFA superior al 8
% en peso. Por lo tanto, para los aceites con un contenido en el intervalo de aproximadamente 8 a 100 % en peso
de FFA puede ser necesario tener un pretratamiento de los aceites para reducir los FFA y convertirlos en glicéridos,
gue posteriormente pueden convertirse en biodiesel en el proceso de transesterificacion.

Sin embargo, una ventaja adicional seria que el rigor del procesamiento durante la esterificacion con glicerol es
relativamente bajo, es decir, maximo a 200 °C, lo que podria reducir la formacion de subproductos indeseables, tales
como acroleina y diglicerol.

Mediante la transformacion de los FFA a sus ésteres metilicos se facilita la separacion de la corriente de producto
rica en micronutrientes mediante una destilacion al vacio relativamente moderada y econémicamente viable.

Mediante la extraccion de los micronutrientes de la corriente de producto generada a partir de la transesterificacion
se proporciona tanto la ventaja de formar un producto de alto valor, rico en micronutrientes, como también se
proporciona una corriente de ésteres metilicos de acidos grasos de alta pureza, que de otro modo tendria un
contenido demasiado alto de “insaponificables” para cumplir con las normas para el biodiesel tales como la
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EN14214.

El producto enriquecido en tocoferol de este proceso tiene una alta calidad y un alto valor y un valor aiin mayor que
el producto biodiesel. Por lo tanto, el nuevo proceso beneficia la produccién de dos productos que podrian usarse en
diferentes aplicaciones.

A continuacion, la presente invencion se describe mediante la ayuda de figuras y ejemplos, que tienen el propésito
de explicar la invencién y no deben limitar el alcance de la invencion.

Breve descripcién de los dibujos

La Figura 1 muestra el proceso total de acuerdo con la invencion.
La Figura 2 muestra la etapa de esterificacion con glicerol de acuerdo con la invencion.
La Figura 3 muestra un diagrama que es un resultado de los ensayos en el Ejemplo 5.

Descripcion detallada de los dibujos

En la Figura 1 se muestra un proceso para el aislamiento de biodiesel y micronutrientes. De acuerdo con la Figura 1,
los acidos grasos libres (FFA) en un destilado de desodorizacién 1 reaccionan con glicerol reciclado en una etapa de
esterificacion con glicerol (i). Los acidos grasos libres se convierten por el glicerol a una materia prima de
acilglicéridos. El agua 4 se forma como subproducto de la reaccion de esterificacién en esta etapa, el agua se lleva
fuera del sistema en la etapa (i). La corriente de salida de la etapa de esterificacion con glicerol puede ser adecuada
como materia prima de acilglicéridos para una etapa de transesterificacion (ii) sin ningin aceite pretratado adicional.
De acuerdo con otra alternativa, la corriente de salida de la etapa de esterificacion con glicerol (i) podria combinarse
con una corriente de aceite pretratado 2 para formar una combinacién de materias primas junto con la materia prima
de acilglicéridos, que es adecuada para una etapa de transesterificacién (ii). La corriente de materia prima se trata
con metanol 3 y, opcionalmente, con un catalizador alcalino en la etapa de transesterificacion para producir un
producto biodiesel crudo. El glicerol liberado puede, si se pretrata, usarse en la etapa de esterificacion (i). El
pretratamiento comprende la evaporacion y la neutralizacion del metanol, si se ha usado un catalizador alcalino,
seguida de la separacion de la sal formada. El producto biodiesel crudo de la etapa de transesterificacion se refina
después en una etapa de destilacion (i), es decir, en una torre de destilacion al vacio. En la etapa de destilacion, la
fraccion de biodiesel crudo se separa mediante destilacién en una corriente de ésteres metilicos de acidos grasos
(FAME), es decir biodiesel 10, una corriente de producto rico en micronutrientes 9, y una corriente de hidrocarburos
ligeros 8. La infiltracidon o entradas de aire 5 a la etapa de destilacién daran una corriente de no condensables 7 que
va a un sistema de vacio para su procesamiento adicional. Un ejemplo del balance de masa total para el proceso de
acuerdo con esta realizacion se resume en la Tabla 1.
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La Figura 2 muestra la etapa de esterificacion con glicerol. En la etapa de esterificacion con glicerol se combinan
una materia prima rica en FFA y glicerol para formar una combinaciéon de materias primas. Después, la combinacion
de materias primas se economiza para utilizar el calor sensible de los efluentes procedentes del reactor de
esterificacion con glicerol. En un calentador final, la combinacion de materias primas se llevé a las temperaturas de
reaccion. De acuerdo con una alternativa, las temperaturas de reaccién pueden ser menores al comienzo de la
reaccion y mayores al final. De esta forma, se minimizan tanto el deterioro de los micronutrientes como la
coevaporacion del glicerol.

Mediante la esterificacién con glicerol, que podria ser reversible, los FFA reaccionan con glicerol y forman una
mezcla de agua y de tri-, di- y monoacilglicéridos. Estos glicéridos suelen abreviarse como TAG, DAG, MAG. El
producto de la etapa de esterificacion con glicerol (i), es decir, la combinacién de materias primas de acilglicéridos,
se transfiere adecuadamente como materia prima a la etapa de transesterificacion (ii) posterior. La reaccién de
esterificacion se lleva a cabo adecuadamente al vacio. El vacio permite que el agua y otros volatiles, tales como la
infiltracion o entradas de aire, que de otra manera podrian deteriorar los micronutrientes, escapen del entorno de la
reaccion y, por lo tanto, mejora la conversion en el equilibrio alcanzable mediante la extraccién de un producto. En la
corriente de vapor del reactor habréa algo de glicerol coevaporado. De acuerdo con una realizacion de la invencién,
se puede incluir una fase de condensacién para condensar preferentemente el glicerol, y recuperar este glicerol en
lugar de que el glicerol escape al sistema de vacio para terminar en los efluentes de la planta.

La reaccién transcurre en ausencia de un catalizador externo, es decir, como una reacciéon autocatalitica donde la
acidez de Bronsted de los acidos grasos actlia como catalizador.

Tras economizar con la alimentacién entrante, los efluentes del reactor entran en una fase de separacion liquido-
liquido, separando el aceite producido de la fase de glicerol. Opcionalmente, parte del glicerol puede reciclarse en la
fase de esterificacion con glicerol, por ejemplo, si esto pudiera aumentar la reutilizacion de un catalizador
preferentemente soluble en la fase de glicerol.

El proceso de esterificacion con glicerol comprende que la materia prima precalentada, homogenizada, que tiene
una temperatura en el intervalo de aproximadamente 70 a aproximadamente 90 °C, entre en la planta a través de un
tanque de alimentacion o desde el deposito. El aceite de alimentacion se bombea a un caudal deseado mediante
una bomba de alimentacion a través de un filtro de malla. El glicerol se inyecta a una velocidad controlada mediante
una o dos bombas. La mezcla se pone profundamente en contacto con el aceite en un mezclador o una batidora.
Después, la mezcla se calienta a una temperatura alrededor de aproximadamente 160°C en uno o dos
economizadores antes de pulverizarse a través de boquillas atomizadoras en al menos un reactor.

En los reactores, la mezcla se hace circular mediante bombas a lo largo de los intercambiadores de calor, donde la
mezcla puede calentarse con aceite térmico a la temperatura de reaccion en el intervalo de 140 a aproximadamente
200 °C. De acuerdo con una alternativa, la mezcla puede calentarse en el intervalo de aproximadamente 160 a
aproximadamente 200 °C. De acuerdo con otra alternativa, la mezcla puede calentarse en el intervalo de
aproximadamente 160 a aproximadamente 200 °C.

Durante la reaccion, los FFA se convierten en glicéridos:
Glicerol+ nFFA «——~—3MAG/DAG/TAG + nH,0

La conversion de los acidos grasos libres (FFA) a monoglicéridos (MAG), diglicéridos (DAG) y triglicéridos (TAG) se
lleva a cabo usando glicerol en presencia de calor y dando como resultado la produccion de agua (H20). El agua
producida se succiona mediante de sistemas de vacio. Los sistemas de vacio comprenden un condensador, un
separador de vapor/liquido, una bomba de vacio y una bomba de agua residual. Los reactores para la conversiéon
podrian llevarse a cabo en un reactor de tanque equipado con agitadores para acelerar el proceso de esterificacion
mediante el aumento del nimero de gotas de liquido y, de esta manera, aumentar el area de contacto de los
reactivos, pero también son posibles otros tipos de reactores tales como reactores de placa y reactores tubulares. La
reaccion podria ser por lotes, pero también es posible una reaccién continua. En el caso de una reaccion continua, la
reaccion se lleva a cabo después en un reactor de placa o en un reactor tubular.

Después de un tiempo de reaccion predefinido, el lote o la materia prima pueden bombearse desde el reactor a un
tanque cisterna. Desde el tanque cisterna, una bomba puede transferir la materia prima a través de los
economizadores, donde el aceite reaccionado se enfria mientras se calienta el aceite de alimentacion. La materia
prima enfriada puede transferirse a un tanque de sedimentacion.

La fase superior de la materia prima, que contiene el aceite esterificado, puede transferirse mediante una bomba a
un tanque de almacenamiento.

El exceso de glicerol puede descargarse desde el fondo del tanque de sedimentacion y transferirse mediante una
bomba al tanque de almacenamiento de glicerol. El tanque de sedimentacion puede equiparse con unos sensores
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de separacion de fases para permitir las adecuadas extracciones de volumen de las diferentes fases del tanque. El
glicerol descargado puede reutilizarse en el proceso de esterificacion (i).

Ejemplos

Para los ejemplos dados a continuaciéon, se usaron 1200 g de los destilados de aceite existentes en cada
experimento. Los destilados comprendian del 1 al 6 % en peso de tocoferoles. El glicerol, que procedia de una
planta de biodiesel que usa metanol y metilato de sodio para la transesterificacion de aceite de colza, era un
neutralizado y separado de los FFA y de las sales precipitadas formadas. La especificacion del glicerol era del 92 %
en peso de glicerol, del 3 % en peso de agua, del 4 % en peso de ésteres metilicos (biodiesel) y del 1 % en peso de
FFA.

Ejemplo 1

En este ejemplo se mezclaron tres ensayos con destilados de aceite que contenian el 21, 60 y 87 % en peso de FFA
con glicerol en una relacion de masa de 2:1. La mezcla se introdujo en un reactor con agitacion mantenido a una
presion de 100 mbar y a una temperatura de 200 °C. Se extrajeron muestras frecuentemente para las mediciones
del valor de acidez. Después de 6 horas de reaccién, el contenido de FFA de los aceites con el 20, 60 y 90 % en
peso, se habia reducido al 1,5, 1,0 y 0,7 % en peso, respectivamente debido a la formacién de mono-, di- y
triacilglicéridos.

Este ejemplo muestra que la esterificacion de los FFA y del glicerol se autocataliza y puede reducir los FFA en los
aceites, cubriendo un amplio abanico de concentraciones iniciales de FFA, en un periodo de tiempo razonable.

Ejemplo 2

En este ejemplo se investigd el efecto de la presion en tres ensayos distintos. Se usé un destilado de acidos grasos
de aceite de palma que contenia el86 % en peso de FFA y glicerol a una relacién de masa de 4:3. La temperatura de
reaccion fue de 200 °C y la presion durante el tiempo de reaccion fue de 400, 200 y 100 mbar. Después de 6 horas,
el contenido de FFA era del 4,1, 1,5y 0,2 % en peso, respectivamente.

Este ejemplo muestra que es posible reducir los FFA finales mediante la reduccién de la presion en el recipiente de
reaccion.

Ejemplo 3

En este ejemplo se investigo la temperatura en tres ensayos distintos. Se us6 el mismo destilado de acidos grasos
de aceite de palmay glicerol que en el ejemplo 2 y la relacion de masa fue de 2:1. La presion de reaccion se ajusto a
100 mbar y la temperatura de reaccion fue isocratica a 160, 180 y 200 °C. Después de 6 horas, el contenido de FFA
en cada ensayo era del 19,3, 4,3 y 0,6 % en peso, respectivamente.

Este ejemplo muestra que el aumento de la temperatura genera un contenido de FFA final mas bajo.

Ejemplo 4

En este ejemplo se investigo la relacion de masa de aceite:glicerol. Se utilizé el mismo destilado de acidos grasos de
aceite de palma que en el ejemplo 2 y la temperatura y la presién de reaccion fue de 200 °C y de 100 mbar,
respectivamente. Las relaciones de masa aceite:glicerol fueron de 4:1, 2:1 y 4:3. Después de 6 horas, el contenido
de FFA era del 1,7, 0,6 y 0,15 % en peso, respectivamente.

Este ejemplo muestra que una mayor relacién de aceite/glicerol favorece la esterificacion autocatalitica, generando
concentraciones de FFA finales mas bajas.

Ejemplo 5

En este ejemplo se aplicé una rampa de temperatura de 170 a 200 °C durante las 3 primeras horas, tras lo cual la
temperatura se mantuvo constante a 200 °C las 3 horas siguientes. La presion fue de 100 mbar. Después de 6
horas, el contenido de FFA era del 1,1 % en peso. Se observé un contenido de FFA del 0,4 % en peso a las 6 h 40
min.

Este ejemplo muestra que programando temperatura inicial se puede alcanzar aproximadamente el mismo valor de
acidez final que con la esterificacion isotérmica a 200 °C con el mismo periodo de tiempo, aun cuando la velocidad
de esterificacion inicial sea mas lenta que para la isocratica, véase la Figura 3. El diagrama de la figura 3 muestra
una rampa de temperatura de esterificacion programada que aumenta de 170 a 200 °C durante 0 a 180 min seguida
de una temperatura constante a 200 °C durante 180 a 400 min, comparada con una esterificacién isotérmica llevada
a cabo a 200 °C.
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Ejemplo 6

En este ejemplo la presion se redujo de 100 a 50 mbar en los 30 min finales del tiempo de reaccion. Se mezclo el
destilado de acidos grasos de aceite de palma del 87 % en peso de FFA y glicerol a una relaciéon de masa de 2:1 a
200 °C. La reduccion de la presion redujo el contenido final de FFA aproximadamente en un 50 % en peso, es decir
del 0,7 al 0,35 % en peso.

Este ejemplo muestra que es posible pulir los FFA finales mediante el arrastre por vapor de las Ultimas trazas de
FFA durante un corto periodo de tiempo al final de la reaccién.

Ejemplo 7

En este ejemplo se estudié la esterificacion autocatalizada junto con una catalizada con 6xido de cinc. La
temperatura de reaccion fue de180 °C y el vacio fue de 100 mbar. La relacion de masa de aceite:glicerol fue de 10:3
y al experimento catalizado con cinc se le afiadio el 0,11 % en peso de ZnO. El cinc y la esterificacién autocatalizada
redujeron las concentraciones iniciales de FFA al 0,5 % en peso después de 4,5y 9 horas, respectivamente.

Este ejemplo muestra que la esterificacion autocatalizada a 180 °C es solo el doble de lenta que la catalizada con
oxido de cinc y que tiene el potencial de alcanzar concentraciones bajas aceptables de FFA en un periodo de tiempo
razonable.

Ejemplo 8

En este ejemplo, se afiadié un 2,5 % en peso de tocoferoles a un aceite con glicéridos refinado y desodorizado. El
aceite con tocoferol se desgasific6 a 10 mbar durante 20 min a 80 °C antes de afadirse el glicerol y 20 min
adicionales tras la adicion del glicerol, antes del calentamiento a 160, 180 o0 200 °C a 100 mbar. No pudo evaluarse
el B-tocoferol debido a las concentraciones iniciales muy bajas. Después de 8 horas a 200 °C, no se observaron
pérdidas significativas de los a-, y- y d-tocoferoles en ninguno de los experimentos.

Este ejemplo muestra que los tocoferoles permanecen intactos a las temperaturas estudiadas y al vacio aplicado.
Los resultados de los Ejemplos muestran que es posible eliminar el catalizador en la etapa de esterificacion (i) y

producir acilglicéridos mediante autocatalisis. Los resultados también muestran que es posible reducir los FFA
finales mediante la optimizacién de las condiciones de reaccién de la esterificacion.

10
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REIVINDICACIONES

1. Un proceso para el aislamiento de micronutrientes de un destilado de desodorizacién que comprende acidos
grasos libres, comprendiendo el proceso las siguientes etapas:

(i) tratamiento del destilado de desodorizacion en una etapa de esterificacion con glicerol, etapa de esterificacion
que se autocataliza, produciendo una materia prima de acilglicéridos y descargando el exceso de glicerol y de
agua producida;

(i) transferencia de la materia prima de acilglicéridos que tiene un contenido acuoso inferior a 1500 ppm y un
contenido de acidos grasos libres inferior al 3 % en peso a una etapa de transesterificacién y tratamiento de la
materia prima de acilglicéridos con metanol para producir un producto biodiesel crudo; y

(iii) refinado del producto biodiesel crudo en una etapa de destilacién, y separacion del producto biodiesel crudo
en tres fracciones 1) ésteres metilicos de acidos grasos, 2) producto rico en micronutrientes que comprende
tocoferol y 3) hidrocarburos ligeros.

2. El proceso de acuerdo con la reivindicacién 1, en el que el destilado de desodorizacion se desgasifica al vacio en
el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 50 mbar antes de entrar en la etapa de esterificacion (i).

3. El proceso de acuerdo con las reivindicaciones 1 o 2, en el que el destilado de desodorizacion se precalienta a
una temperatura en el intervalo de aproximadamente 50 a aproximadamente 90 °C antes de entrar en la etapa de
esterificacion (i).

4. El proceso de acuerdo con las reivindicaciones 1, 2 o 3, en el que la relacion de masa inicial de destilado de
desodorizacion a glicerol era inferior a 5:4.

5. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que el destilado de
desodorizacion en la etapa de esterificacién (i) tiene un contenido inicial de acidos grasos libres en un intervalo de
aproximadamente por encima del 10 % en peso a aproximadamente el 100 % en peso de acidos grasos libres.

6. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de esterificacion
(i) se lleva a cabo al vacio en el intervalo de aproximadamente 2 a aproximadamente 500 mbar.

7. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de esterificacion
(i) también comprende la reduccién de la presién durante el tiempo de esterificacion final.

8. El proceso de acuerdo con la reivindicacion 7, en el que la reduccion de presion en la etapa de esterificacion (i)
esta en el intervalo de aproximadamente 100 a aproximadamente 20 mbar.

9. El proceso de acuerdo con las reivindicaciones 8 o 9, en el que la reduccion de presion en la etapa de
esterificacion (i) se lleva a cabo durante los 60 minutos finales de la esterificacion.

10. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la esterificacion en la
etapa de esterificacion (i) se lleva a cabo a una temperatura en un intervalo de aproximadamente 140 a
aproximadamente 200 °C.

11. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de esterificacion
(i) comprende afiadir aceites pretratados a la materia prima de acilglicéridos.

12. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de
transesterificacion (ii) comprende la adicidon de un catalizador alcalino para producir un producto biodiesel crudo.

13. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de
transesterificacion (ii) comprende la liberacion de glicerol, el glicerol liberado se pretrata y se usa en la etapa de
esterificacion (i).

14. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de destilacion
(iii) se lleva a cabo a una temperatura en un intervalo de temperatura de aproximadamente 130 a aproximadamente
280 °C.

15. El proceso de acuerdo con una cualquiera de las reivindicaciones anteriores, en el que la etapa de destilacion

(iii) se lleva a cabo a una presion de succién en un intervalo de aproximadamente 0,001 a aproximadamente 7 mbar
en un sistema de vacio.

11
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