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DESCRIPCION
Proceso para la produccion de biodiésel y productos relacionados
Campo de la invencion

Esta invencién se refiere a un proceso para la produccion de biodiésel y productos relacionados. La invencion también
se refiere a un proceso para la produccion de precursores y/o materias primas para la produccion de biodiésel y
productos relacionados.

Antecedentes de la invencion

El término "biodiésel" se usa para referirse al diésel derivado de grasa, aceite o grasa lubricante vegetal o animal, que
consiste en ésteres de metilo (etilo o propilo) de alquilos de cadena larga. El biodiésel es diferente del diésel de petréleo
(también conocido como petrodiésel o diésel derivado del petr6leo), que es una fraccion especifica de destilacién del
fueldleo del petréleo.

El biodiésel se produce en general a partir de una diversidad de materias primas, que incluyen grasas y aceites
comestibles y no comestibles. Las grasas son triglicéridos (triésteres de glicerol y cualquiera de varios acidos grasos),
y pueden ser sélidas o liquidas a temperatura ambiente. Los aceites son moléculas apolares neutras con un contenido
elevado de hidrocarburo. Las grasas lubricantes son semisélidos que en general consisten en un jabén emulsionado
con aceite mineral o vegetal. Las grasas lubricantes pueden ser de origen natural, y pueden ser de origen vegetal o
animal.

Muchas de estas materias primas de grasas y aceites tienen una pureza elevada, y por lo tanto se pueden convertir
facilmente en biodiésel de una manera predecible mediante el uso de procesos conocidos y condiciones de reaccion
conocidas. Sin embargo, en general las materias primas puras son mas costosas, y tienen otros usos potenciales.

También esta disponible una diversidad de fuentes de mala calidad y menos puras de grasas y aceites (y grasas
lubricantes), que potencialmente se pueden usar para producir biodiésel. Sin embargo, las materias primas impuras
en general son mas problematicas, y conducen a condiciones de reaccién impredecibles y un producto de biodiésel
menos puro y menos predecible.

Es necesario que los combustibles tengan un cierto grado de pureza para ser utilizables. Por ejemplo, el biodiésel
necesita tener una cierta pureza o valor FAME (éster metilico de &cido graso) para ser utilizable en motores o similares.
La legislacién actual (norma EN 14214) indica que para ser adecuado para el uso en motores, el biodiésel debe tener
un contenido de éster minimo del 96,5%. En general, el material inicial usado tiene un gran impacto sobre la calidad
del biodiésel obtenido.

El documento US 2012/183354 se refiere a usos de productos de desecho obtenidos cuando se genera biodiésel para
reducir la lixiviacién de nitratos del suelo.

El documento US 6.822.105 describe un método para fabricar ésteres de alquilo, o especificamente éster de metilo,
tal como biodiésel, a partir de una fuente de aceite.

El documento US 2010/087671 describe sistemas y métodos de transesterificacion para la produccion de éster
metilico, que incluye la realizacién de una primera transesterificacion y una segunda transesterificacion. También se
describe el lavado con agua del éster metilico y la neutralizacién del catalizador con &cido fosférico, seguido de un
lavado adicional con agua.

El documento WO 2010/043213 describe un método para la produccion de biodiésel a partir de aceites o grasas
vegetales o animales mediante transesterificacién usando un catalizador alcalino.

El documento US 2011/023353 describe el uso de un primer catalizador y un segundo catalizador en una
transesterificacion de dos etapas para elaborar biodiésel. El biodiésel resultante se hace pasar a través de un
pulverizador de agua, que se puede rociar con un tubo de agua a través de la columna de biodiésel.

Por lo tanto, debido a la naturaleza impura e impredecible de las materias primas de mala calidad, no ha sido viable
usar tales materias primas como fuente de grasas y aceites (y grasas lubricantes) para la produccién de combustibles,
tales como biodiésel.

Ademas, los procesos existentes para la produccion de biodiésel son largos, y seria inviable incrementar el tiempo de
procesamiento para la produccién de biodiésel a partir de una materia prima. Ademas, seria beneficioso reducir el
tiempo necesario para el proceso de produccion de biodiésel existente.

Un objetivo de la presente invencion es superar o mitigar al menos algunos de los problemas de la técnica anterior.
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Sumario de la invencion

Segun un primer aspecto de la invencion, se proporciona un proceso para producir biodiésel a partir de una mezcla,
comprendiendo dicho proceso las etapas de:

(i) proporcionar la mezcla a un recipiente de reaccién de transesterificacion;

(i) introducir condiciones de transesterificacion en el recipiente de reaccion de transesterificacion;
(iii) transesterificar los triglicéridos en la mezcla;

(iv) proporcionar una primera purificacion de la mezcla transesterificada;

(v) una segunda purificacion de la mezcla transesterificada; y

(vi) una tercera purificacion de la mezcla transesterificada;

en donde la primera purificacion de la mezcla transesterificada y la tercera purificacion de la mezcla transesterificada
comprenden pulverizar una disolucién acuosa sobre la superficie de la mezcla en el recipiente de reaccion de
transesterificacion, percolando la disolucién acuosa la mezcla y facilitando la eliminacion de impurezas de la misma; y
en donde la segunda purificacion de la mezcla transesterificada comprende pulverizar una disolucién &acida sobre la
superficie de la mezcla en el recipiente de reaccién de transesterificacién, percolando la disolucién acida la mezcla y
facilitando la eliminacién de impurezas de la misma.

El proceso puede comprender la etapa adicional de mantener la mezcla a una temperatura de reaccién para la
transesterificacion.

La cantidad de acidos grasos libres (FFAs) en la mezcla antes de la transesterificacion puede ser aproximadamente
del 3% en peso 0 menos.

El/los acido(s) graso(s) libre(s) se denominan cominmente mediante el acronimo FFA(s), y los términos "FFA" y
"FFAs" se utilizan en el presente documento con referencia a "acido graso libre" y "acidos grasos libres"
respectivamente.

La etapa de transesterificacion puede comprender:
(i) una primera etapa de transesterificacion; y
(i) una segunda etapa de transesterificacion.

La primera etapa de purificacion puede llevarse a cabo a una temperatura de entre aproximadamente 47°C y
aproximadamente 61°C.

El proceso puede comprender la etapa adicional después de la transesterificacion de la separaciéon de una fase que
comprende impurezas de la mezcla, comprendiendo dicha separacion pulverizar una disolucién acida sobre la
superficie de la mezcla en el recipiente de reaccién de transesterificacion, percolando la disolucién acida la mezcla y
facilitando la eliminacién de impurezas de la misma.

La etapa de separacion puede llevarse a cabo a una temperatura de entre aproximadamente 48°C y aproximadamente
62°C.

La disoluciéon acida en la etapa de separacion puede ser de aproximadamente el 1,0% en peso de &cido a
aproximadamente el 1,8% en peso de acido.

La etapa de separacién puede realizarse antes de la primera etapa de purificacién.

La segunda etapa de purificacién puede comprender pulverizar una disoluciéon de acido fosférico sobre la superficie
de la mezcla en el recipiente de reaccion de transesterificacién, percolando la disolucion acida la mezcla y facilitando
la eliminacién de las impurezas de la misma.

La segunda etapa de purificacion puede llevarse a cabo a una temperatura de entre aproximadamente 47°C y
aproximadamente 61°C.

La disolucién acida en la segunda etapa de purificacion puede ser de aproximadamente el 0,8% en peso de &cido a
aproximadamente el 1,4% en peso de acido.

La primera y/o la tercera etapa de purificacion pueden comprender pulverizar opcionalmente agua sobre la superficie
de la mezcla en el recipiente de reaccién de transesterificacion, percolando la disoluciéon acuosa la mezcla y facilitando
la eliminacién de impurezas de la misma.
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La tercera etapa de purificacion puede llevarse a cabo a una temperatura de entre aproximadamente 47°C y
aproximadamente 61°C.

El proceso puede comprender la etapa adicional de esterificar la mezcla antes de transesterificar la mezcla,
comprendiendo dicho proceso de esterificacion las etapas de:

(i) proporcionar al menos una primera porcién de la mezcla a al menos un primer recipiente de reaccion de
esterificacion;
(ii) calentar la primera porcion de la mezcla hasta una temperatura de reaccion para la esterificacion, siendo la

temperatura de reaccion de entre 71°C y 76°C;

(iii introducir condiciones de esterificacion en el primer recipiente de reaccion de esterificacion, que comprenden
anadir un catalizador de esterificacion y un alcohol al recipiente de reaccion, siendo el catalizador de esterificacion
acido sulfurico;

(iv) detener el calentamiento de la primera porcién de la mezcla;

(v) recircular la primera porcién de la mezcla extrayéndola del primer recipiente de reaccién de esterificacion y
devolviéndola al primer recipiente de reaccion de esterificacion; y

(vi) esterificar los FFAs en la primera porcién de la mezcla;

en donde la recirculacion de la primera porcién de la mezcla se configura para mantener una temperatura de reaccién
adecuada para la esterificacion de los FFAs en la primera porcion de la mezcla, siendo la temperatura de reaccién de
entre 71°C y 76°C;

y en donde la masa de catalizador de esterificacion usado respecto al % en peso de FFAs en la mezcla antes de la
esterificacién es de desde 26 kg de catalizador por % en peso de FFAs hasta 32 kg de catalizador por % en peso de
FFAs, de forma que la cantidad de FFAs en la mezcla se reduce hasta el 3% en peso o menos.

Breve descripcion de los dibujos

Las realizaciones de la invencidn se describiran a continuaciéon, a modo de ejemplo solamente, con referencia a los
dibujos, en los que:

La Figura 1 es un diagrama esquematico de un proceso de acuerdo con una realizaciéon de la invencion; y
La Figura 2 es un diagrama de flujo que ilustra un proceso de acuerdo con una realizacion de la invencion.
Descripcion detallada

El proceso de produccion de biodiésel se divide en dos areas, concretamente la esterificaciéon (denominada pre-
esterificacién) y la transesterificacion. Los procesos descritos adicionalmente mas adelante se resumen en el diagrama
de flujo de la Figura 2.

Los procesos descritos se basan en aproximadamente 38 toneladas de materia prima (lo que incluye los FFAs
recuperados) que se van a usar.

Pre-esterificacién

La pre-esterificacion es una etapa de preacondicionamiento que produce un aceite utilizable para el proceso de
transesterificacion. Implica la esterificacion catalizada de acidos grasos libres (FFAs) con un alcohol para proporcionar
un éster de 4cido graso.

Con respecto a la Figura 1, se muestra en 100 un aparato para producir biodiésel. El aparato comprende un tanque
de materia prima 10 desde el cual el sebo (grasa animal), que comprende FFAs, y los FFAs recuperados de la corriente
de subproductos de un proceso de produccion de biodiésel anterior, se bombean por medio de la bomba 20 a un
primer reactor de pre-esterificacion 30. La cantidad total de FFAs en la materia prima es en general de entre un 10%
en peso y un 20% en peso. En condiciones normales de funcionamiento, la cantidad combinada de FFAs (es decir,
cuando se combina el sebo y los FFAs recuperados) es del 10% en peso al 15% en peso, pero también puede ser del
13% en peso al 15% en peso. En una realizacion, la cantidad total de FFAs en la materia prima es del 14% en peso.

Después se afiaden 100 kg de metanol (un alcohol) por tonelada de materia prima a la materia prima en el primer
reactor de pre-esterificacion 30, seguido de la adicién de &cido sulfurico al 96% en peso (un catalizador de
esterificacién). Se puede usar un intervalo de metanol, que varia entre 80 kg y 120 kg por tonelada de materia prima,
y normalmente entre 90 kg y 110 kg por tonelada de materia prima. La mezcla asi formada se calienta después durante
al menos 90 minutos con agitacion a una temperatura de reaccién de aproximadamente 73,5°C. La temperatura puede
ser de entre aproximadamente 71°C y 76°C, y en general es de entre 72°C y 75°C.
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Una vez que se ha alcanzado la temperatura de reaccion en el primer reactor de pre-esterificacion 30, la mezcla se
extrae y después se devuelve al primer reactor de pre-esterificaciéon 30 mediante recirculacién de la mezcla, de forma
que se mantiene la temperatura de reaccidén. La recirculacion y la reaccién continlan con agitacion durante
aproximadamente 150 minutos, lo que asegura que se complete la reaccién. Esta mezcla asi formada se deja reposar
después durante 90 minutos antes de retirar la fase acuosa.

Una vez que se alcanza la temperatura de reaccion en el primer reactor de pre-esterificacion 30, la materia prima se
desvia a un segundo reactor de pre-esterificacion 40.

Después se anaden 100 kg de metanol (un alcohol) por tonelada de materia prima a la materia prima en el segundo
reactor de pre-esterificacion 40, seguido de la adicién de &cido sulfurico al 96% en peso (un catalizador de
esterificaciéon). Se puede usar un intervalo de metanol, que varia entre 80 kg y 120 kg por tonelada de materia prima,
y normalmente entre 90 kg y 110 kg por tonelada de materia prima. La mezcla asi formada se calienta después durante
al menos 90 minutos con agitaciéon a una temperatura de reaccién de aproximadamente 73,5°C. La temperatura puede
ser de entre aproximadamente 71°C y 76°C, y en general es de entre 72°C y 75°C.

Una vez que se ha alcanzado la temperatura de reaccion en el segundo reactor de pre-esterificacion 40, la mezcla se
extrae y después se devuelve al segundo reactor de pre-esterificacion 40 mediante recirculacion de la mezcla, de
forma que se mantiene la temperatura de reaccién. La recirculacion y la reaccién continian con agitacion durante
aproximadamente 150 minutos, lo que asegura que se complete la reaccién. Esta mezcla asi formada se deja reposar
después durante 90 minutos antes de retirar la fase acuosa.

La cantidad de catalizador de pre-esterificacion usada es de aproximadamente 26 kg de catalizador por % en peso de
FFAs a aproximadamente 32 kg de catalizador por % en peso de FFAs.

La calidad de la materia prima se puede desviar de un dia a otro, lo que puede tener un impacto significativo sobre las
etapas posteriores del proceso de produccion de biodiésel, hasta el punto de que en los procesos conocidos de la
técnica anterior, tales etapas pueden no ser viables. Por ejemplo, si hay presentes demasiadas impurezas, esto puede
impedir que se separen las diferentes fases, y/o puede conducir a un producto final de muy mala calidad.

Por tanto, se deben tener en cuenta las fluctuaciones en el contenido de FFAs para establecer la cantidad de
catalizador que es necesaria para conseguir una materia prima adecuada para el procesamiento posterior (es decir,
adecuada para la transesterificacion). Un criterio adecuado puede ser cuando la cantidad total de FFAs en la mezcla
se reduce al 3% en peso 0 menos. Los inventores han descubierto que un intervalo de catalizador de pre-esterificacion
de aproximadamente 26 kg de catalizador por % en peso de FFAs a aproximadamente 32 kg de catalizador por % en
peso de FFAs posibilita que tenga lugar una pre-esterificacion eficaz.

El proceso de pre-esterificacion resumido anteriormente posibilita que tengan lugar dos reacciones de pre-
esterificacién de manera al menos parcialmente concurrente. En particular, una vez que el contenido de un reactor de
pre-esterificacion alcanza la temperatura de reaccion, se retira la aportaciéon calor. El contenido del reactor de pre-
esterificacion se recircula después, y el calor residual generado por la reaccion posibilita que la reaccion continte
hasta la finalizacion sin aplicar calor externo adicional. La retirada de la aportacion de calor de un reactor de pre-
esterificacién posibilita que se inicie una reacciéon adicional en otro reactor de pre-esterificacion diferente casi
inmediatamente. Estas mejoras reducen el tiempo necesario para el proceso de pre-esterificacion en al menos 120
minutos, en comparaciéon con el uso de solamente un reactor de pre-esterificaciéon de un tamafno equivalente. Por
tanto, el proceso resumido proporciona una mejora significativa en la velocidad de procesamiento. Ademas, el proceso
resumido usa menos energia que los procesos de pre-esterificacion conocidos, debido al uso del calor residual de la
reaccion y a la recirculacion de la mezcla de reaccion para mantener la temperatura de reaccion.

Transesterificacién

El proceso de transesterificacion intercambia el grupo R de un éster por el grupo R de un alcohol. En el proceso de
produccion de biodiésel, se usa para convertir los triglicéridos en ésteres metilicos de acidos grasos.

Con respecto una vez mas a la Figura 1, la mezcla de los reactores de pre-esterificacién 30, 40 se transfiere a un
reactor de transesterificacion (recipiente de reaccién) 50. La mezcla en el reactor de transesterificacion 50 se agita, y
se anade el éster metilico recuperado. El éster metilico recuperado se obtiene més tarde en el proceso a partir de la
separacion y purificacion de los subproductos.

Se afiaden 2.900 kg de metdxido potasico y 2.500 kg de metanol a la mezcla en el reactor de transesterificacion 50, y
la temperatura de reaccion se ajusta a aproximadamente 55°C. La cantidad de metanol puede variar entre
aproximadamente 2.000 kg y 3.000 kg. La cantidad de metoxido potésico usada anteriormente se basa en un 2% en
peso de FFAs en la mezcla. Sin embargo, la cantidad usada puede ser de entre 1.100 kg por % en peso de FFAs y
1.500 kg por % en peso de FFAs, en general 1.150 kg por % en peso de FFAs y 1.450 kg por % en peso de FFAs.
Ademas, la temperatura de reaccion es una temperatura de reaccién para la transesterificacion, y puede ser de entre
aproximadamente 48°C y aproximadamente 62°C, y en general es de entre aproximadamente 52°C y
aproximadamente 58°C.
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Cuando el catalizador es metdxido en metanol, la cantidad de metéxido es del 12% al 14% en peso de met6xido, en
general 12,5% en peso al 13% en peso de metdxido. Las condiciones descritas anteriormente son las condiciones de
transesterificacion y, de manera especifica, se usan para transesterificar los triglicéridos en la mezcla.

Mediante el uso de las cantidades de metdxido potasico indicadas se asegura que el mecanismo de reaccion se lleve
hasta la finalizacion, es decir, se forma éster metilico y se elimina glicerol. Aunque en este ejemplo se usa un
catalizador de metoxido potasico y metanol en exceso, se pueden usar otros metéxidos adecuados tales como, por
ejemplo, metdxido sddico.

Después se lleva a cabo una segunda transesterificacion en el reactor de transesterificaciéon 50 mediante el uso de
una cantidad mas pequefia de catalizador de metdxido potéasico (aproximadamente 600 kg) y metanol
(aproximadamente 1.000 kg). La cantidad de catalizador de metdxido potasico puede ser de aproximadamente 550 kg
a aproximadamente 650 kg. La cantidad de metanol puede ser de aproximadamente 900 kg a aproximadamente
1.100 kg. La segunda reaccién de transesterificacion asegura que sustancialmente todos los triglicéridos de la mezcla
se conviertan en ésteres, y que se elimine sustancialmente todo el glicerol.

La temperatura de reaccion se ajusta a aproximadamente 55°C, y la reaccién se lleva a cabo durante alrededor de
300 minutos. La temperatura de reaccion es una temperatura de reaccién para la transesterificacion, y puede ser de
entre aproximadamente 48°C y aproximadamente 62°C, y en general es de entre aproximadamente 52°C y
aproximadamente 58°C.

Se puede usar una etapa de separacion opcional para ayudar en la sedimentacién, especialmente si las fases acuosa
y no acuosa de la mezcla muestran ser dificiles de separar, o si ello requiere mucho tiempo. La etapa de separacion
implica pulverizar una disolucion acuosa que comprende 1.000 kg de agua reciclada y 10 kg a 18 kg de acido fosférico
al 75% en peso sobre la superficie de la mezcla en el reactor de transesterificacion 50 a una temperatura de
aproximadamente 70°C. La temperatura puede ser de entre aproximadamente 60°C y aproximadamente 80°C. La
disolucién acida se percola a través de la mezcla, y el contenido del reactor de transesterificacion 50 se deja
sedimentar durante 60 minutos antes de descargar la fase acuosa asi formada en un tanque de recogida de fase de
glicerina (acuosa) 90. Este proceso elimina las impurezas y posibilita una mejor separacion de los jabones.

Basandose en las cantidades indicadas anteriormente, la disolucion acida usada en la etapa de separacion es del
1,0% en peso de acido al 1,8% en peso de &cido, pero puede ser del 1,2% en peso de &cido al 1,6% en peso de acido,
en general un 1,4% en peso de acido.

La mezcla, todavia en el tanque de transesterificacion 50, se somete después a una primera etapa de purificacion
(lavado). La primera etapa de purificacion implica afnadir aproximadamente 500 kg de agua a la mezcla, y agitar
mecanicamente la mezcla combinada con el agua, antes de dejar que sedimente durante aproximadamente 100
minutos. La cantidad de agua usada puede variar entre 400 kg y 600 kg. Después se pulveriza una disolucion acuosa
que comprende 250 kg (se pueden usar 150 kg a 350 kg) de agua reciclada a una temperatura de 70°C (se puede
usar una temperatura de 60°C a 80°C) sobre la superficie de la mezcla en el reactor de transesterificacion 50 antes de
dejar que sedimente durante aproximadamente 140 minutos. El agua se percola a través de la mezcla, y el contenido
del reactor de transesterificacion 50 se deja sedimentar durante 60 minutos antes de descargar la fase acuosa asi
formada en un tanque de recogida de fase de glicerina (acuosa) 90.

La mezcla, todavia en el tanque de transesterificacién 50, se somete después a una segunda etapa de purificacion
(lavado). La segunda purificacién implica pulverizar una disoluciéon acuosa que comprende 1.000 kg de agua calentada
(reciclada) y 14 kg de acido fosférico al 75% en peso sobre la superficie de la mezcla en el reactor de transesterificacion
50. La temperatura de la disolucion es de 70°C (se puede usar una temperatura de 60°C a 80°C). La disolucién acida
se percola a través de la mezcla, y el contenido del reactor de transesterificacion 50 se deja sedimentar durante 60
minutos antes de descargar la fase acuosa asi formada en un tanque de recogida de fase de glicerina (acuosa) 90.
Este proceso elimina las impurezas y neutraliza los jabones de potasio residuales.

Basandose en las cantidades indicadas anteriormente, la disolucién acida usada en la segunda etapa de purificacion
(lavado) es del 0,8% en peso de acido al 1,6% en peso de acido, pero puede ser del 1,0% en peso de acido al 1,4%
en peso de acido, en general un 1,2% en peso de acido.

Se aplica una (tercera) etapa de purificacién (lavado) adicional a la mezcla en el reactor de transesterificacion 50. La
tercera etapa de purificacion implica pulverizar una disolucién acuosa que comprende 500 a 1.000 kg de agua reciclada
a una temperatura de 70°C (se puede usar una temperatura de 60°C a 80°C) sobre la superficie de la mezcla en el
reactor de transesterificacion 50. El agua se percola a través de la mezcla, y el contenido del reactor de
transesterificacion 50 se deja sedimentar durante 60 minutos antes de descargar la fase acuosa asi formada en un
tanque de recogida de fase de glicerina (acuosa) 90. Este tercer proceso de purificacién asegura que se elimine la
gran mayoria de impurezas, glicéridos libres y jabones antes de que la fase no acuosa de la mezcla (que ahora es
biodiésel bruto) entre en un recipiente de expansion subita 60.

La percolacion de las disoluciones acuosas a través de la mezcla en el reactor de transesterificacion 50 facilita la
retirada de las impurezas de la mezcla. Las impurezas retiradas incluyen, por ejemplo, lo siguiente: glicéridos, glicerol,
metanol, agua, sales, acidos, bases, compuestos volatiles condensados y jabones.
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Dependiendo de la materia prima usada, son necesarias algunas o todas las etapas de separacién/purificacion
descritas anteriormente. Las etapas de separacién/purificacion aseguran que el proceso no sea excesivamente largo.
Por ejemplo, en los procesos conocidos de la técnica anterior, se pueden encontrar problemas de sedimentacion, que
pueden conducir después a tiempos de espera excesivos para la separacion de las fases acuosa y no acuosa. La
etapa de separacion descrita anteriormente ayuda a superar tales problemas de sedimentacién, si se dieran.
Globalmente, las etapas descritas de separacion/purificacion (lavado) pueden reducir en alrededor de 5 horas el
tiempo necesario para obtener un biodiésel bruto a partir del proceso de transesterificacion.

La mezcla de biodiésel bruto obtenida de las etapas de separacion/purificacién se lleva al recipiente de expansion
subita 60, en el que el biodiésel bruto (mezcla de éster metilico de acidos grasos) se trata con vapor (inyeccion de
vapor) a vacio para retirar el agua, los compuestos volatiles y los glicéridos libres, todos los cuales pueden afectar a
la calidad final o al funcionamiento del sistema de vacio en la etapa de destilacion siguiente.

Desde el recipiente de expansion subita 60, la mezcla se transfiere a un aparato de destilacién 70, en el que se
eliminan a vacio las impurezas restantes (tales como glicéridos, agua y azufre o materiales que contienen azufre), y
la presion se ajusta a un valor de aproximadamente 0,1 milibares (10 Pa) a aproximadamente 3 milibares (300 Pa).

La destilacion tiene lugar en dos etapas. La primera etapa tiene las siguientes condiciones. Se inyecta vapor a una
presién de aproximadamente 3,5 bares (350 kPa) a aproximadamente 9 bares (900 kPa).

La segunda etapa tiene las siguientes condiciones. Se inyecta vapor a una presion de aproximadamente 4,5 bares
(450 kPa) a aproximadamente 11 bares (1.100 kPa).

El producto producido a partir del aparato de destilacion es biodiésel purificado, que se transfiere al tanque de biodiésel
80.

El biodiésel purificado se puede usar como un combustible, o se puede mezclar con otros productos para producir un
combustible.

Las impurezas se eliminan periddicamente del proceso. Por ejemplo, la fase acuosa (que contiene glicerina) de la
transesterificacion se separa periédicamente en el tanque de fase de glicerina 90. Esta fase acuosa puede contener
glicerol, metanol, agua, sales, acidos, bases, compuestos volatiles condensados y jabones, por ejemplo.

La fase acuosa se transfiere posteriormente a un tanque de acidulaciéon 110 al que se afade el residuo de agua acida.
La fase acuosa se separa después en FFAs recuperados (tanque de FFAs recuperados 120), sulfato potésico (tanque
de sulfato potasico 130) y glicerina/metanol (tanque de glicerina/metanol 140). La glicerina/metanol se separa
posteriormente en glicerina purificada (tanque de glicerina purificada 150) y metanol recuperado (tanque de metanol
recuperado 160). Los materiales aislados de las impurezas se pueden reutilizar en un proceso posterior para producir
biodiésel.

Los procesos mejorados descritos en la presente memoria posibilitan el uso de materias primas de mala calidad e
impuras para producir un biodiésel de calidad elevada. Hasta la fecha, ha sido inviable por otra parte usar tales
materias primas como fuente de grasas y aceites (y grasas lubricantes) para la produccién de combustibles tales como
biodiésel.

Ademas, los procesos mejorados descritos en la presente memoria posibilitan una reduccién en el tiempo de
procesamiento para la produccion de biodiésel a partir de una materia prima. Esto da como resultado una cantidad
incrementada de produccion de biodiésel, lo cual es beneficioso. Por ejemplo, los presentes inventores han
descubierto que sus procesos mejorados posibilitan la produccion de biodiésel en aproximadamente 7 a 8 horas menos
que el tiempo necesario mediante el uso de los procesos existentes. Para la presente instalacién usada por los
inventores, esto representa 38 toneladas adicionales de biodiésel producidas en un periodo de 24 horas.
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REIVINDICACIONES
1. Un proceso para producir biodiésel a partir de una mezcla, comprendiendo dicho proceso las etapas de:
(i) proporcionar la mezcla a un recipiente de reaccién de transesterificacion;
(i) introducir condiciones de transesterificacion en el recipiente de reaccion de transesterificacion;
(iii) transesterificar los triglicéridos en la mezcla;
(iv) proporcionar una primera purificacion de la mezcla transesterificada;
(v) una segunda purificacion de la mezcla transesterificada; y
(vi) una tercera purificacion de la mezcla transesterificada;

en donde la primera purificacion de la mezcla transesterificada y la tercera purificacion de la mezcla transesterificada
comprenden pulverizar una disolucidon acuosa sobre la superficie de la mezcla en el recipiente de reaccion de
transesterificacion, percolando la disoluciéon acuosa la mezcla y facilitando la eliminacion de impurezas de la misma; y
en donde la segunda purificacion de la mezcla transesterificada comprende pulverizar una disolucién &acida sobre la
superficie de la mezcla en el recipiente de reaccién de transesterificacion, percolando la disolucién acida la mezcla y
facilitando la eliminacién de impurezas de la misma.

2. Un proceso segun la reivindicaciéon 1, en donde el proceso comprende la etapa adicional de mantener la
mezcla a una temperatura de reaccion para la transesterificacion.

3. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la cantidad de FFAs en la mezcla antes de la
transesterificacion es del 3% en peso o menos.

4. Un proceso segun cualquier reivindicacién anterior, en donde que la etapa de transesterificacion comprende:
(i) una primera etapa de transesterificacion; y
(i) una segunda etapa de transesterificacion.

5. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior en donde la primera etapa de purificacion se lleva a cabo
a una temperatura de entre 47°C y 61°C.

6. Un proceso segun cualquier reivindicacién anterior, comprendiendo dicho proceso la etapa adicional después
de la transesterificacion de la separacion de una fase que comprende impurezas de la mezcla, comprendiendo dicha
separacion pulverizar una disolucion acida sobre la superficie de la mezcla en el recipiente de reaccién de
transesterificacion, percolando la disolucion acida la mezcla y facilitando la eliminacion de impurezas de la misma.

7. Un proceso segln la reivindicacion 6, en donde la etapa de separacién se lleva a cabo a una temperatura de
entre 48°C y 62°C.

8. Un proceso segun la reivindicacion 6 o la reivindicacién 7, en donde la disolucién acida en la etapa de
separacion es de desde el 1,0% en peso de acido hasta el 1,8% en peso de acido.

9. Un proceso segun una cualquiera de las reivindicaciones 6 a 8, en donde la etapa de separacion se realiza
antes de la primera etapa de purificacién.

10. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la segunda etapa de purificacion comprende
pulverizar una disolucion de acido fosférico sobre la superficie de la mezcla en el recipiente de reaccién de
transesterificacién, percolando la disolucion acida la mezcla y facilitando la eliminacion de impurezas de la misma.

11. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la segunda etapa de purificacion se lleva a cabo
a una temperatura de entre 47°C y 61°C.

12. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la disolucion &cida en la segunda etapa de
purificacién es de desde el 0,8% en peso de &cido hasta el 1,6% en peso de acido.

13. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la primera y/o la tercera etapa de purificacion
comprende pulverizar agua sobre la superficie de la mezcla en el recipiente de reaccion de transesterificacion,
percolando la disolucién acuosa la mezcla y facilitando la eliminacion de impurezas de la misma.

14. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, en donde la tercera etapa de purificacion se lleva a cabo
a una temperatura de entre 47°C y 61°C.
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15. Un proceso segun cualquier reivindicacion anterior, comprendiendo dicho proceso la etapa adicional de
esterificar la mezcla antes de transesterificar la mezcla, comprendiendo la mezcla entre el 10% y el 20% en peso de
acidos grasos libres (FFAs) antes de la esterificacion, comprendiendo dicho proceso de esterificacion las etapas de:

(i) proporcionar al menos una primera porcion de la mezcla a al menos un primer recipiente de reaccion
de esterificacion;

(ii) calentar la primera porcién de la mezcla hasta una temperatura de reaccién para la esterificacion,
siendo la temperatura de reaccién de entre 71°C y 76°C;

(iii) introducir condiciones de esterificacion en el primer recipiente de reaccion de esterificacion, que
comprenden afiadir un catalizador de esterificacion y un alcohol al recipiente de reaccion, siendo el
catalizador de esterificacién acido sulfdrico;

(iv) detener el calentamiento de la primera porcién de la mezcla;

(v) recircular la primera porcion de la mezcla extrayéndola del primer recipiente de reaccion de
esterificacién y devolviéndola al primer recipiente de reaccién de esterificacion; y

(vi) esterificar los FFAs en la primera porcién de la mezcla;

en donde la recirculacion de la primera porcién de la mezcla se configura para mantener una temperatura de reaccién
adecuada para la esterificacion de los FFAs en la primera porcidn de la mezcla, siendo la temperatura de reaccién de
entre 71°C y 76°C;

y en donde la masa de catalizador de esterificacion usado respecto al % en peso de FFAs en la mezcla antes de la
esterificacion es de desde 26 kg de catalizador por % en peso de FFAs hasta 32 kg de catalizador por % en peso de
FFAs, de forma que la cantidad de FFAs en la mezcla se reduce hasta el 3% en peso o menos.
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