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ANEXOS

Comprobante de pago de ia tasa de presentacion de fa solicitud.

Documento que acredita la existencia y representacion legal cuando el solicitante sea persona juridica.

Poderes, si fuere el caso.

Documento de cesion del inventor al solicitante o a su causante.

Declaraciones

Copia de la solicitud internacional (Resumen, descripcion, reivindicaciones, dibujos)

Traduccion de Ia solicitud intermnacional al castellano. (Resumen, descripcion, reivindicaciones, dibujos})

Copia del examen prelfiminar internacional efectuado por la Autoridad Internacional de Examen Preliminar (IPEA).
Traduccion del examen preliminar internacional efectuado por la IPEA.

De ser el caso, copia del contrato de acceso.

De ser el caso, documento que acredite la licencia o autorizacion de uso de conocimientos
tradicionales de fas comunidades indigenas.

De ser el caso, certificado de depdsito del material biolégico
Arte final 12X12 cm.

De ser €l caso, informacion de ctras solicitudes de patente o titulos obtenidos en el extranjero por el
mismo titular o su causante, relacionadas total o parcialmente con la invencion de esta soficitud.

De ser el caso, modificaciones efectuadas a la solicitud internacional, Nuevas Reivindicaciones

Otros: Informe de Busqueda de Antecedentes Internacional junto con fa traduccién
Publicacion Internacional No. WO 2009/095668 A2

FIGURA CARACTERISTICA

Solicito la concesion de la patente,

NOMBRE: JAIME EDUARDO DE DO VILLEGA
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From the INTERNATIONAL BUREAU

PCT

NOTIFICATION CONCERNING BERESFORD, Keith, Denis, Lewis
SUBMISSION OR TRANSMITTAL Beresford & Co
OF PRIORITY DOCUMENT 16 High Holborn

London WC1V 6BX

ROYAUME-UNI
(PCT Administrative Instr_uctions, Section 411)

Date of mailing (day/month/year)
17 March 2009 (17.03.2009)
Applicant's or agent's file reference IMPORTANT NOTIFICATION
DW/5633099 AN -
International apptlication No. Intermmational filing date (day/month/year)
PCT/GB2009/000246 29 January 2009 (29.01.2009)
International publication date (day/month/vear) Priority date (day/month/vear)
Not yet published 29 January 2008 (29.01.2008)
Applicant

QUICKSILVER LIMITED et al

1. By means of this lorm, which replaces any previously issued notification concerning submission or transmittal of priority-
documents, the applicant is hereby notified of the date of receipt by the International Bureau of the priority document(s) relating to
all carlier application(s) whose priority is claimed. Unless otherwise indicaled by the letters “NR", in the right-hand column or by an
aslerisk appearing next to a date of receipt, the priority document concerned was submitted or transmitted to the International Bureau
in compliance with Rule 17.1(a) or (b).

2. (If applicable) The letters “NR" appearing in the right-hand column denote a priority document which, on the date of mailing of
this Form, had not yct been reccived by the International Bureau under Rule 17.1(a) or (b). Where, under Rule 17.1(a), the
priority document must be submitted by the applicant to the receiving Office or the International Bureau, “but the applicant fails to
submil the priority document within the applicable time limit under that Rule, the attention of the applicant is directed to Rule
17.1(c) which provides that no designated Office may disregard the priority claim concerned before giving the applicant an
opportuntity, upon entry into the national phase, to furnish the priority document within a time limit which is reasonable under the
circumstances.

3. (If applicable)An asterisk (*) appearing next to a date of receipt, in the right-hand column, denotes a priority document submitted
or transmitted to the International Bureau but not in compliance with Rule 17.1(a) or (b) (the priority document was received
after the time limit prescribed in Rule 17.1(a) or the request to prepare and transmit the priority document was submitted to the
receiving Office after the applicable time limit under Rule 17.1(b)). Even though the priority document was not furnished in
compliance with Rule 17.1(a) or (b), the International Bureau will nevertheless transmit a copy of the document to the designated
Offices, for their consideration. In case such a copy is not accepted by the designated Office as the priority document, Rule 17.1(c)
provides that no designated Office may disregard the priority claim concerned before giving the applicant an opportunity, upon entry
into the national phase, to furnish the priority document within a time limit which is reasonable under the circumstances.

Priority date Priority application No. MMHMRE:I ine Offic \Dmmm. ity doc
29 January 2008 (29.01.2008) 0801587.7 GB 09 March 2009 (09.03.2009)
The International Bureau of WIPO Authorized officer
34, chemin des Colombettes hée Mulh
1211 Geneva 20, Switzerland Dorothée Milhausen
e-mail PTOL.PCT@WIPO.INT
Facsimile No. +41 22 338 82 70 ' Telephone No. +41 22 338 74 01

Form PCT/IB/304 (October 2005) 1/DZR35X8Q0
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PCT

NOTIFICATION OF THE RECORDING
OF A CHANGE

(PCT Rule 92bis.1 and
Administrative Instructions, Section 422)

From the INTERNATIONAL BUREAU

To:

BERESFORD, Keith, Denis, Lewis
Beresford & Co

16 High Holborn

London WC1V 6BX
ROYAUME-UNI

Date of mailing (day/month/vear)

31 May 2010 (31.05.2010)

Applicant's or agent's file reference

IMPORTANT NOTIFICATION

DW/5633099
International application No. International filing date (day/month/year)
PCT/GB2009/000246 29 January 2009 (29.01.2009)

1. The following indications appeared on record concerning:

B the applicant [7] the inventor

[] the agent [J the common representative

Name and Address

QUICKSILVER LIMITED
2nd Floor

Staple Hall

Stone House Court
87-90 Houndsditch
London EC3A 7NP
United Kingdom

State of Nationality State of Residence
GB GB

Telephone No.

Facsimile No.

E-mail address

2. The International Bureau hereby notifies the applicant that the following change has been recorded concerning:

[J the person D4 the name [ the address O the nationality [ the residence

Name and Address

QS BIODIESEL LIMITED
Hudson House, '
8 Tavistock Street,
London WC2E 7PP
United Kingdom

State of Nationality State of Residence
GB GB
Telephone No.

Facsimile No.

E-mail address
[] Notifications by e-mail authorized

3. Turther observations, if necessary:

4. A copy of this notification has been sent to:
[ the receiving Office
[[] the International Searching Authority
[[] the Authority(ies) specified for supplementary search

the International Preliminary Examining Authority
the designated Offices concerned

the elected Offices concerned

other:

OOox0

The International Bureau of WIPO
34, chemin des Colombettes
1211 Geneva 20, Switzerland

Facsimile No. +41 22 338 87 40

Authorized officer

Ben-Mansour Naceur
e-mail ptO1.pct@wipo.int
Telephone No. +41 22 338 74 01

Form PCT/IB/306 (January 2009)

1/EG9A323V0



Keith Beresford
Howard Field
Christopher Flegg
Paul Topley
David Watkins
Anthony Dlugosz

Consultant
lan Mackenzie

20 May 2010

Our Ref: DW/TO/5633099
WIPO (INTERNATIONAL BUREAU)
34 Chemin des Colombettes

1211 GENEVE 20
Switzerland

Dear Sirs,

PCT: PATENT APPLICATION GBOQ/000246

Quicksilver Limited

BERESFORD & Co

European Patent Attorneys
Chartered Patent Attorneys
Intellectual Property Litigators

16 High Holborn
London wWC1V 6BX

Fax +44 [0)20 7405 4082
Fax +44 (0)20 7831 6684
mail@beresfordpatents.co.uk

Tel +44 (0)20 7831 2280

Please note the following changes in the details of the first

named applicant, that is

say the applicant .for all

designated states except the United States of America.

Change of Name

Quicksilver Limited has changed

its name to QS Biodiesel

Limited. We enclose a copy of the certificate of name change

as evidence.

Change of Address

Since the International application was filed, the address of

the first named applicant has changed to

Hudson House, 8 Tavistock Street, London WC2E 7PP,

United Kingdom

Please record these changes under Rule 92 bis.1({(a) (i).

Yours faithfully
David Watkins
Authorised Representative




CERTIFICATE OF INCORPORATION
ON CHANGE OF NAME

Company No. 5812969

The Registrar of Companies for England and Wales hereby certifies that
QUICKSILVER LIMITED

having by special resolution changed its name, is now incorporated
under the name of

QS BIODIESEL LIMITED

B Given at Companies House on 16th May 2008.
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(587) Abstract: A method for producing diesel grade fuel of plant origin by transesterifying a refined vegetable oil with a charge
of a C1-C4 alcohol in the presence of a catalyst and at least 0.2 parts by volume, related to unit volume of refined vegetable oil, of
an aliphatic hydrocarbon solvent with a boiling point of -42°C to 200°C, comprises mixing the oil, alcohol, catalyst and solvent in a
single reaction vessel under homogeneous conditions which promote transesterif ication to 95-98% completion and which suppress
reverse glycerolysis, without stopping transesterif ication to remove by- product polar glycerol, and without subjecting the oil/fucl
mixture to a further transesterif ication step with a fresh charge of alcohol and catalyst.
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TRANSESTERIFICATION OF VEGETABLE OILS

The present invention relates to improved methods
for transesterifying vegetable o0ils and related
triglycerides and, in particular, to improved methods
for producing diesel grade fuel of plant origin,
nowadays often referred to as biodiesel fuel or simply
biodiesel, by transesterifying vegetable oils with low
molecular weight alcohols, the alcohols typically
having 1 to 4 carbon atoms.

As known, transesterification with an alcohol has
a decisive influence on the quality of fuels produced
from vegetable oils because this operation determines
whether or not the viscosity of the resulting fuel is
suitable for fuel injection and engine powering
purposes.

Transesterification of vegetable o0ils with an
alcohol proceeds in a reversible equilibrium reaction

according to the scheme:

 CHxO-CO-R CH,-OH

CH-O-CO-R'" +3AKOH <. CH-OH + R-COOAK + R-COOAIk + R"-COOAIk

HyO-CO-R" . CH,-OH

In the above formulae R, R' and R" represent the
hydrocarbyl moieties of the fatty acid constituents of
vegetable oils and Alk is a Cl1-C4 alkyl group. As
shown in the above scheme, glycerol is formed as a by-
product in the reaction in addition to the fatty acid
methyl esters usable as fuel. The equilibrium can be
shifted towards the formation of the required fatty
acid alkyl esters by increasing the amount of the

alcohol reactant and/or by removing the glycerol by-
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product. Transesterification is normally carried out
in the presence of a catalyst. Usually bases are used
as the catalysts (most frequently potassium
hydroxide); acid catalysts are used less frequently.
The alcohol most frequently used is methanol.

The classical method for transesterifying vegetable
oils with methanol and for producing biodiesel fuel is
disclosed in various early US patents. For example, US
patent No. 2,360, 844 to Bradshaw et al. discloses a
process comprising reacting a crude glyceride with an
alcohol of not more than 4 carbon atoms under
substantially anhydrous conditions in the presence of
sufficient alkali metal base to neutralise the free
acids in the glyceride and to maintain the solution
alkaline to Clayton yellow. Acid is added to the
mixture of alkyl esters in an amount sufficient to
decompose the soaps formed. The glycerine is
separated, the monoalkyl esters of the fatty acids
contained in the glyceride are recovered and then they
are saponified. US patent No. 2,383,632 to Trent
discloses a process for the alcoholysis of fatty
glycerides comprising reacting the fatty glycerides
with a low molecular weight monohydric alcohol to
produce a body of 1liquid containing esters of Eatty
acids from the glyceride with the alcohol, glycerine
and unreacted alcohol, volatilising the unreacted
alcohol from the body of 1liquid, and separating the
esters from the glycerine. US patent No. 2,383,633,
also to Trent, discloses a very similar process
comprising reacting a fatty glyceride with a
monohydric alcohol having one to about six carbon
atoms per molecule in the presence of an alkaline
alcoholysis cétalyst to produce a body of 1liquid
containing esters of the alcohol with fatty acids,

glycerine and wunreacted alcohol, volatilising the
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unreacted alcohol from the body of liquid, acidifying
the residue of the body of liquid, and separating the
esters from the glycerine.

This classical method has been generally followed
till now, with some minor modifications, for the
industrial scale production of Dbiodiesel fuel.
Typically, vegetable o0il is reacted with methanol in
the presence of potassium hydroxide catalyst for at
least half an hour at a temperature below the boiling
point of methanol (usually at 65°C). As methanol and
vegetable o0il have only limited miscibility in each
other, the biphasic reaction mixture is intensely
stirred and/or phase transfer catalysts are used in
order to accelerate the reaction. Glycerol, which is
generated as a by-product, accumulates in the polar
(methanol) phase and, in  accordance with the
equilibrium nature of the reaction, is prone to
reconvert the once-produced fatty acid methyl esters
into glyceride esters. Phase transfer catalyst, if
present, also assists this reconversion process.
Thus, full conversion of the vegetable o0il cannot be
attained. When the reaction mixture is close to
equilibrium, which corresponds to a conversion of
about 80 %, the mixture is allowed to settle for about
12-24 hours. Thereafter, the lower polar phase (which
comprises glycerol together with the majdr portion of
methanol used in excess) is removed, and the reaction
is repeated with the upper apolar phase using freshly
admixed alcohol and catalyst. After this second step,
the upper apolar phase (fuel phase) 1is separated
again, subjected to distillation to remove a major
part of the methanol contained therein, washed with
aqueous sulphuric acid to remove potassium hydroxide
and to avoid emulsification, washed again with water,

dried and filtered. This latter series of operations

PCT/GB2009/000246
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constitutes the refining of biodiesel fuel. TIf
desired, quality—improving additives, particularly
additives for improving cold resistance, are added to
the resulting biodiesel fuel.

Major disadvantages of the above method are as
follows: due to the biphasic mixture, the reaction
requires a lengthy period of time and an energy
consuming intense stirring to proceed; separation of
the phase which contains glycerol by-product is
difficult and extremely time consuming; methanol needs
to be used in a great excess of the stoichiometric
amount in order to shift the reaction towards the
formation of the required product; the majority of
non-reacted methanol appears in the glycerol phase
from ‘which it cannot be recovered in an economic way
unless acceptable operational capacity is employed.

In a paper discussing the improvement potential
of biodiesel fuel production by transesterification
(D. Darnocko and M. Cheryan: JAOCS 77, 1269-1272
(December, 2000)), the authors mention as further
disadvantages that the method requires large reactor
volumes and repeated start up/shut down cycles
resulting in increases in capital and labour
investments and decrease in production efficiency.
Furthermore, the quality of the product may vary from
batch to batch.

According to US patent No. 5,520,708 to Johnson
et al. and US patent No. 6,015,444 to Craft et al.,
the time required for transesterification and phase
separation is reduced by performing the reaction in an
assembly of a static mixer, a heat exchanger, a
homogenizer and a settling vessel rather than using a
conventional reaction vessel equipped with a stirrer.
The static mixer used in this method, like all static

mixers, does not contain moving elements for mixing
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the reactants. Instead, a turbulent flow serves to
mix the reactants intensely, creatéd either by flow-
breaking means (such as baffles, ribs, coils etc.)
mounted inside the mixer or by a packing filled into
the mixer. Vegetable oil, alcohol (most frequently
methanol) and catalyst are passed through the static
mixer, the resulting dispersed stream is heated to
reaction temperature in the heat exchanger, thereafter
the mixture 1is subjected to a high shear in the
homogenizer to form an emulsion, and the emulsion is
passed into the settling vessel where no further
stirring is applied. The lifespan of the emulsion
formed in the homogenizer enables transesterification
to proceed to equilibrium conversion before the
emulsion segregates 1in the settler. Although a
significant reduction ‘in time requirement can be
attained with this wethod, it is a disadvantage that a
homogenizer with high energy consumption needs to be
used. Again, this method does not enable a conversion
higher than the equilibrium value to be attained in a
single step. Thus, in order to attain the 95-98%
conversion required to obtain a  product with
appropriate viscosity, the apolar phase has to be
isolated from the polar phase and reacted once again.
In addition, the alcohol needs to be used in such a
great excess that this method 1is unacceptable for
industrial scale production.

According to the method disclosed in DE 42 09 779
Ccl, the required conversion of about 98% is attained
by performing transesterification in a column divided
into reaction zones and separation zones, each
reaction zone being followed by a separation zone.
Vegetable o0il, alcohol and catalyst are fed into the
first reaction zone. Then, after a prescribed period

of time, the resulting mixture is fed into the first

PCT/GB2009/000246
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separation zone for removing glycerol by centrifuging.
The resulting glycerol-free mixture is then fed into
the second reaction zone, and the above reaction/
separation steps are repeated in series until the
required conversion 1is attained. An important
advantage of this method is that it can also be
performed as a continuous operation, because the time-
consuming settling step is replaced by a much faster
centrifugal separation. However, this advantage is
more than offset by the extremely high installation
investments and high costs of operation and
maintenance, which render the method too expensive to
be widely adopted. Therefore, this method is not
applied in plants with a capacity lower than 100,000
tons/year. As a further disadvantage, this wmethod
cannot be applied for transesterifying vegetable oils
containing more than 2% of free fatty acids.

In order to avoid the disadvantages associated
with heterogeneous reactions, particularly in order to
decrease reaction time and the energy demand of
stirring, it has also been suggested to transésterify
vegetable oils with alcohol under homogeneous reaction
conditions (www.bioxcorp. com. with reference to
Production of a cost-competitive biodiesel  fuel
alternative to petroleum diesel, 1in Environmental
Science & Engineering, May 2001). According to this
attempt, a polar solvent having good solubility in
both the polar alcohol and in the apolar vegetable oil
(such as tetrahydrofuran or N-methyl-2-pyrrolidinone)
has been utilized as the reaction medium. However,
such a method requires very complicated and energy-
consuming separation steps for processing .the final
reaction mwmixture, which wundermines the advantages
resulting from the wuse of a homogeneous mixture.

Namely, due to a change in phase conditions, after

PCT/GB2009/000246
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transesterification the polar solvent distributes
between the biodiesel phase with increased polarity
and the glycerol phase with increased polarity and
should be removed from both phases. The disadvantages
arising from the equilibrium nature of the reaction
cannot be avoided with this method, since glycefol is
continuously present 1in a reactive state 1in the
reaction mixture for transesterification. -Thus, this
solvent -assisted method has only been utilized on the
industrial scale for demonstration purposes.
Publications relating to biodiesel fuel
production state that efficient transesterification,
which is imperative for obtaining a product with the
required quality, requires the wuse of refined
vegetable o0il as starting substance. This holds
particularly when the vegetable o0il is a waste
product, such as spent frying oil. No specific method
for refining vegetable oils has been disclosed,
however, in publications relating to biodiesel fuel
production. According to the known technologies for
producing food grade products, vegetable oils are
refined by treating them with water to remove
hydratable phospholipids and with acids, like
phosphoric acid or citric acid, to remove non-
hydratable phospholipids (Hoffman, G.: Chemistry and
technology of edible oils and fats and their high fat

products, Academic Press, London; Toronto,1989]. The
resulting refined vegetable o0ils (known in food
technology as "degummed oils") are suitable starting
substances for Dbiodiesel fuel production. For

transesterification proceeding in a heterogeneous
phase, it is an advantage that such refined (degummed)
vegetable o0ils contain a series of minor components
with some surfactant properties. In the methods of US
patent Nos. 5,520,708 and 6,015,444 cited above, just
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these vegetable o0il components are utilized to form an
emulsion. At the same time, the difficulties arising
at the separation of the apolar phase comprising
transesterified substances from the polar phase
comprising glycerol by-product can be attribﬁted. to
the presence of these components.

US patent No. 5,424,467 to Bam et al. describes a
method for purifying alcohol esters obtained by
transesterifying vegetable o0ils and animal fats.
After reaching equilibrium for the
transesterification, a separation step is carried out
to separate a first phase containing the alcohol
ester, unreacted alcohol and catalyst from a second
phase including by-product glycerol, unreacted alcohol
and catalyst. The glycerol is then separated from the
unreacted alcohol and catalyst and the first phase is
then treated with the isolated glycerol which removes
more unreacted alcohol and catalyst from the wanted
alcohol ester.

Myojo et al., in US patent No. 5,219,733,
describe a process for preparing fatty acid esters, in
which a componént selected from the group consisting
of sterols and branched aliphatic primary or secondary
alcohols having 14 to 32 carbon atoms, and a component
selected from the group consisting of fatty acids and
fatty acid esters are reacted with an enzyme selected
from the group consisting of lipase and cholesterol
esterase (or with the selected enzyme in an
immobilized form), in an aqueous medium or a water-
containing organic solvent to prepare a fatty acid
ester of the sterol or aliphatic alcohol.

US patent No. 6,697,986 to Haas describes a
method of producing biofuels by carrying out the
enzymatic transesterification of fatty acid-containing

materials directly in automotive fuels.
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An acid-catalysed process for producing biofuel
suitable for combustion in diesel engines is described
in US patent No. 4,695,411 to Stern et al. This
process comprises: a first acid transesterification
step in the presence of at least one aliphatic, linear
or branched monoalcohol of 1 ¢to S carbon atoms,
consisting at least partly of hydrated ethyl alcohol
containing 1 to 60% by weight of water, said step
leading to the formation of a phase mainly containing
ethyl esters after removal of the produced glycerol
phase; a second step wherein the initial free acidity
or that formed during the first step in the phase
containing the esters is decreased to a value at most
equal to about %; and a third step of basic
transesterification of the phase resulting from step
B, in the presence of at least one aliphatic, linear
or branched monoalcohol of 1 to 5 carbon atoms, with
the recovery of the so-formed ester composition.

The process disclosed in US patent No. 5,354,878
to Connemann et al. includes the steps of: a)
introducing a mixture of o0il phase, alcohol and
catalyst at reaction temperature into the top of a
first reactor column, at a rate of flow which is lower
than the sinking rate of the glycerine separated from
the reaction mixture; b) passing the reaction mixture
into a second reactor for further transesterification;
c¢) freeing the thus-obtained reaction mixture of
glycerine in an initial separating stage by means of a
short-term washing; d) passing the reaction mixture
into a third reactor with addition of further alcochol
and catalyst, and at a rate of flow conforming to the
first stage of the process; e) further
transesterifying the reaction mixture; £) freeing the
reaction product of the remaining methanol, glycerine,

soaps formed and catalyst in a second separating
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stage, under addition of an aqueous extraction buffer
solution, and g) freeing the reaction mixture of lower
alcohols by stripping, washing with suitable
extraction and washing solutions, and drying.

International patent application No. WO 2007/
071046 discloses a process for preparing fatty alkyl
esters, (biodiesel) comprising transesterifying an
0il, fat or grease with a solution comprising a
lithium base and a monohydric aliphatic alcohol to
produce fatty alkyl esters and lithium alkaline
glycerin; separating the fatty alkyl esters from the
lithium alkaline glycerin and utilizing the 1lithium
alkaline glycerin to saponify fatty alkyl compounds to
produce glycerin and lithium soaps; and optionally,
separating.the glycerin and lithium soaps.

In international patent application No. WO 2003/
040081, Kovacs et al. disclose a method for producing
diesel grade fuel of plant origin using a loop reactor
in which refined vegetable 0il is transesterified in a
homogeneous phase in the presence of at 1least 0.2
parts by volume, related to unit volume of refined
vegetable oil, of an aliphatic hydrocarbon solvent
with a boiling point of 40-200 °C to form a mixture
comprising a polar phase and an apolar phase. 1f
necessary, i.e., when the refined vegetable o0il
feedstock and reagent mixture have reached equilibrium
for the first time to achieve a conversion rate of
about . 80%, the apolar phase comprising non-
transesterified vegetable o0il, aliphatic hydrocarbon
solvent and transesterified product, obtained after
removing the separated polar phase comprising glycerol
by-product, is reacted in a further step with a Ci1-C4
alcohol in the presence of a catalyst until a
transesterification conversion of 95-98% is attained.

The separéted polar phase comprising glycerol by-

(3
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product is removed, and the apolar phase comprising
the fuel is refined. If desired, at least a portion
of the aliphatic hydrocarbon solvent may be retained
in the product.

The present invention represents a further
improvement over the above-described process of Kovacs
et al., wusing the aliphatic hydrocarbon carrier
solvent. The improvement resides in carrying out the
process in fewer steps in a single reactor vessel,
whilst attaining the required conversion of 95-98%
without time-consuming intermittent glycerol
separation steps. The improvement enables significant
savings to be made both in capital expenditure on
plant equipment, and in operational expenditure
through more precise wuse of chemical reagents
reactants, lower energy requirements and reduced
reaction times.

It has surprisingly been found that
transesterification of refined vegetable o0il in the
presence of catalyst and a Cl1-C4 alcohol can be
carried out to 95-98% completion or higher in a single
conventional reactor which serves as a combined
reactor/settler system by taking advantage of the
solubility characteristics afforded to the reaction
system by selection of an apolar carrier solvent. The
reactant mixture of refined vegetable o0il substrate
feedstock, a charge of alcohol, catalyst and apolar
solvent is mixed for a predetermined period of time in
the reaction vessel under controlled shear conditions.
Then, the mixture is allowed to stand for a
predetermined period of time without further stirring.
The mixture rapidly separates into two phases, a lower
polar phase containing glycerol by-product and an
upper apolar phase containing the wanted fatty acid

esters. The unexpected feature of this process is
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that, even on standing, the reaction continues to be
driven forward in favour of production of a higher
proportion of fatty acid esters than normal
equilibrium considerations would dictate. This is
because the apolar phase retains a sufficient
proportion of the alcohol and catalyst to
transesterify unreacted vegetable o0il substrate when
stirring has been stopped, yet there is no significant
reverse mixing of the glycerol phase because glycerol
has a much more 1limited solubility in the apolar
phase. Indeed, glycerol by-product continues to
separate from the apolar phase as the reaction
proceeds in the desired forward direction.

The apolar solvent used in this process 1is an
aliphatic hydrocarbon (which term covers n-alkanes, i-
alkanes, and cycloaliphatic-aliphatic hydrocarbons)
having a boiling point of -42°C to 200°C or a mixture
of such hydrocarbons, and it is used in an amount of
at least 0.2 parts by volume related to unit volume of
the starting refined vegetable oil. It is
particularly preferred to having low aromatic content
(substantially free of aromatics) to avoid acid sludge
formation in the case of using sulphuric acid as a
catalyst.

The lower polar phase which comprises glycerol
by-product is drawn off and may be subjected to
further processing, for example to recover any
entrained alcohol and catalyst. The glycerol may also
be used in a refining step to treat unrefined
vegetable oil in a procedure that will be described in
more detail below. The apolar phase which comprises
the desired fuel product may be subjected to a
refining procedure. '

In effect, the mixture for transesterification

remains homogeneous during the full course of the
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reaction, which enables the reaction to proceed
quickly. At the same time, as the reaction proceeds,
glycerol accumulates in a distinct polar phase, which
fully separates from the apolar phase within a short
period of time wupon standing. By an appropriate
feeding of the charge of alcohol, it can also be
attained that only a small amount of alcohol is
dissolved in the polar phase. Thus, only a small loss
in alcohol 1is caused by the removal of the polar
phase, so the amount of alcohol required in
transesterification can be reduced significantly.

In another variant of single-vessel processing,
transesterification.is carried out in a single counter
current device in which the refined vegetable oil
substrate mixed with an aliphatic carrier solvent
enters the reaction vessel at a .lower feed point,
whilst the alcohol reactant and catalyst enter the
reaction vessel at a higher feed point or higher feed
points. . The higher specific gravity glycerol by-
product forms a distinct phase and, in forming 1érger
droplets, sinks to the bottom of the reaction vessel
from where it is withdrawn. The relatively lower
specific gravity fatty acid esters form the continuous
phase that rises and may be withdrawn from the top of
the reaction vessel.

By a "charge" of alcohol is meant an amount of
alcohol effective to undergo the transesterification
with the vegetable oil in the appfopriate
stoichiometric ratios - usually an excess of the
alcohol is used. In the counter current variant of
the invention, the alcohol charge is typically fed to
the reaction vessel at a lower feed point and may be
fed continuously. In the non-counter current variant
of the method of the invention, the alcohol charge may

be fed to the reaction vessel in portions, so that

X
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only a small amount of alcohol becomes dissolved in
the polar phase formed largely of bi-product glycerol.
Hence, it will be understood that a charge of alcohol
can be a continuous feed stream of alcochol, a number
of portions of alcohol, or a single portion of
alcohol. '

In either scheme, the transesterification may be
performed at a temperature of 60-140°C, preferably at
95-115°C, under a pressure sufficient to maintain the
alcohol/solvent in the 1liquid state. Any of the
conventional catalysts usable for transesterification
can be applied in the method of the invention.
Potassium hydroxide is a particularly preferred basic

catalyst. Sulphuric acid is a particularly preferred

acid catalyst. Typically, pressure may be 1-40 bar.

The lower limit of the amount of the aliphatic
hydrocarbon solvent is a critical value. It has been
observed that the minimum amount of aliphatic
hydrocarbon solvent required to form a homogeneous
phase in transesterification varies with the nature of
the starting vegetable o0il and with the method used to
refine the vegetable oil. When the vegetable oil has
been refined according to the method described below,
a proportion as low as 0.2 parts by volume of
aliphatic hydrocarbon solvent may be sufficient to
form a homogeneous phase 1in transesterification of
certain vegetable oils. By <contrast, when the
vegetable o0il has been refined by another method (e.g.
by an aqueous-acidic treatment), the minimum amount of
aliphatic hydrocarbon required to form a homogeneous
phase in transesterification may be greater (usually
0.3-0.4 parts by volume, related to unit volume of
refined plant oil). The required wminimum amount of
aliphatic hydrocarbon solvent can easily be determined

experimentally. When the amount of the aliphatic
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hydrocarbon solvent is increased above the critical

lower limit, the time required for full separation of

the polar and apolar phase decreases. However, the
upper limit of the amount of the aliphatic hydrocarbon
solvent is not a decisive factor, and depends
primarily on economic considerations. It has been

found that no particular advantages arise from raising
the amount of the aliphatic hydrocarbon solvent above
twice the amount of the starting refined vegetable
oil. The volume ratio of the starting refined
vegetable o0il to the aliphatic hydrocarbon solvent may
be preferably 1:(0.2-1.5), more preferably 1:(0.3—1),
particularly 1:(0.4-0.7).

As aliphatic hydrocarbon éolvents, the alkanes
from propane up to octanes may be used. Preferably
substances with boiling points of 60-180°C or mixtures
of such substances can be used (when a mixture is
used, the figures represent boiling ranges). Mineral
0il cuts of low aromatic content with boiling ranges
of 60-100°C, 100-140°C and 140-180°C are particularly
preferable.

The volume ratio of the starting refined
vegetable oilvto the alcohol reactant may be 1:(1.05-
2.0), more preferably 1:(1.1-1.5).

Non-refined vegetable o0il may be converted to the
refined vegetable o0il preferred for use as the
starting substrate in the processes of the present
invention by treatment with aqueous glycerol and an
aliphatic hydrocarbon solvent boiling at -42°C to
200°C and allowing the mixture to settle. More
particularly, unit volume of non-refined vegetable oil
is thoroughly admixed with at least 0.2 parts by
volume (preferably 0.2-1.5, more preferably 0.3-1,
particularly 0.4-0.7 parts by volume) of an aliphatic
hydrocarbon solvent with a boiling point of -42°C to

2%
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200°C, preferably 60°C to 120°C, and with 0.07-0.2
parts by volume (preferably 0.09-0.15 parts by volume)
of aqueous glycerol comprising 5-40% by volume
(preferably 10-20% by volume) of water. The mixture
is allowed to settle to form a lower polar phase and
an upper apolar phase, and the upper apolar phase,
which 1is a solution of the refined vegetable o0il in
the aliphatic hydrocarbon solvent, is then transferred
to transesterification. Note that the upper apolar
phase is in fact a solution of refined vegetable oil
in the aliphatic hydrocarbon solvent selected for the
transesterification reaction. A particular advantage
of this refining technique lies in treating the 0il in
solution, for exactly the same reason as in
transesterification, whereby the polar compounds are
rejected from the o0il into the glycerol phase. This
represents an improvement over sulphuric acid
pretreatment, back to Kalicevskij from the 1930s.

Using this refining wethod, impurities and
components which disturb transesterification and
subsequent separation can be removed from the
vegetable oil much  more efficiently than by
conventional methods. A particular advantage of the
vegetable o0il refining method described above is that

minor components with surfactant properties, which

cannot be removed from vegetable oil using
conventional aqueous-acidic refining, are also
removed. This further accelerates the separation of
the polar and apolar phases formed in

transesterification.

Alternatively, pretreatment of non-refined or
partially refined vegetable oils may be carried out by
feeding the vegetable oil and an aliphatic hydrocarbon
solvent having a boiling point of -40°C to 200°C into

at least a 1lower zone of a counter current packed
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column apparatus, feeding an alcohol {(preferably a
C,-C, alcohol) and, optionally, a catalyst into at
least one higher zone of the column and allowing the
feed streams to interact. The refined oil product is
removed from a top zone of the column. The purpose of
the pretreatment is to lower the free fatty acid and
phosphatide content of the vegetable o0il feedstock.

For example, if the alcohol stream is a glycerol
stream (such as a mixture of glycerol and water in the
proportion range 2:1 to 1:2, preferably 1.5:1 to 1:
1.5), some of the phosphatide are removed because they
are polar; the free fatty acids are separated by
reacting with the excess alkalinity of the glycerol
stream into potassium soap that will be dissolved in
the polar phase. Hencef the raffinates will be low in
free fatty acids and low in phosphatides.

Alternatively, the column packing may include a
stationary phase catalyst. For example, if the column
packing includes ion exchange resin, such as Amberlist
15, and the alcohol is methanol, the free fatty acids
are converted to fatty acid methyl esters and, due to
the presence of the apolar aliphatic solvent, water
formed in the esterification process is displaced from
the reaction medium into the polar phase and hence
cannot participate in reverse hydrolysis of the
esters. In this case, the phosphatide removal is not
significant.

In yet another variant, if the pretreatment is
carried out with methanol and sulphuric acid, a double
effect is observed: free fatty acids are converted
into fatty acid methyl esters and some of the
phosphatides are hydrated. Both hydrated and non-
hydratable phosphatides are removed by virtue of the
polar sulphuric acid, which draws them in to the polar

phase and away from the non-polar phase which contains
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the thus-refined vegetable o0il and the aliphatic
hydrocarbon solvent.

A further important advantage of the above
described refining wmethods is that no foreign
substance is introduced into the process, since the
aliphatic hydrocarbon solvent is the same as that
utilized as reaction medium in transesterification,
and the glycerol is the Dby-product formed in
transesterification.

A further advantage of the present method is that
conventional vegetable o0il extraction technologies
employ hexane, which need not be separated in energy
intensive distillation, but can be transferred instead
as a co-solvent with the vegetable 0il to the refining
and transesterification stages. Solvent recycling may
then be postponed until after transesterification, so
that further economies are possible.

Particularly preferred wmethods will now be
described by way of example only with reference to the
drawings, in which:

Figure 1 is a schematic view of a simple stirred
reaction vessel for carrying out the method according
to an embodiment of the invention;

Figure 2 1is a process flow diagram showing a
packed column arrangement for carrying out the method
according to an alternative embodiment of the
invention.

In a first preferred embodiment,
transesterification is carried out in a reaction
vessel 5 equipped with stirrer means 7 according to
the following scheme: The aliphatic hydrocarbon
solvent, the refined wvegetable o0il (or a preformed
solution thereof, e.g. the upper apolar phase obtained
from a refining step such as that described above),

the alcohol and the catalyst (or a preformed solution

PCT/GB2009/000246
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thereof) are introduced into the reactor vessel at a
point shown by arrow 6, and the mixture is stirred at
the prescribed reaction temperature. When the
reaction is performed under atmospheric pressure, the
temperature of the reaction must not -exceed the
boiling point of the alcohol. However, the reaction
can also be performed at higher temperatures under
superatmospheric pressure, provided that the alcohol
remains in the 1liquid state. The reaction can be
performed at a temperature of 60-140°C under a
pressure of 1-40 bar. Applying elevated temperature
under superatmospheric pfessure, the speed of reaction
can be further increased. When transesterification
reaction has reached the steady (equilibrium) state,
heating and stirring is stopped, pressure is reduced
to atmospheric if necessary, and the phases are
allowed to separate. It has been observed that the

steady state sets in within a short time (sometimes

even within 10 minutes), and the separétion, of the
phases is also quick (full separation sometimes also
occurs within 10 minutes). The reactor contents are

allowed to stand without stirring for a further
predetermined period of time, during - which the
reaction in the wupper apolar phase continues to

proceed in the forward direction to produce more fatty

,acid ester and glycerol by-product which rapidly

settles into the lower polar phase. Consequently, the
glycerol is wunavailable for the reverse reaction.
This helps to drive the reaction in ‘the desired
forward direction. After the predetermined period of
repose, i.e., non-stirring, the desired 95-98%
conversion is attained.

The lower polar phaée, consisting mainly of
glycerol together with a small amount of alcohol is

removed as indicated by arrow 3, and may be subjected
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to known glycerol processing operations, if desired.

The alcohol and catalyst may be introduced into
the reactor vessel in portions so that, in the initial
stage of transesterification, the mixture in the
reactor vessel contains the alcohol only in a
stoichiometric amount or less, and the amount of added
alcohol is raised above the stoichiometric value only
when a relatively high conversion (preferably above
80%) has already been attained.

It should be noted that the continuance of the
reaction in the forward direction in the absence of
stirring is most surprising, since it was previously
believed that the transesterification reaction would
not proceed after phase separation, or if it did, only
very slowly. 5

However, it 1is now recognized that the reaction
continues at an appreciable rate even after phase
separation. Indeed, the total time for mixing and
settling periods in the present invention is shorter
than the first stage mixing step of standard
industrial practice. As a result of the continuous
separation of glycerol from the apolar phase at
standing, the transesterification reaction is shifted
towards the formation of the required fatty acid alkyl
esters, and the required 95-98% conversion can be
attained without stopping transesterification,
separating the  phases, and repeating trans-
esterification in a further step on the apolar upper
phase. No significant alcohol excess is required to
attain 95-98% conversion, either. A further important
advantage of this method is that it can be performed
in a very simple apparatus.

If desired, a portion of the glycerol can be
recycled in a vegetable o0il refining step after

admixing it with the required amount of water.
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Moreover, if a vegetable o0il refined according to the

method described above is used in the
transesterification, the purity " of the resulting
glycerol phase 1is higher than that attainable by
conventional methods. Thus its further processing is

easier. This is an additional advantage of the method
of the invention.

The upper apolar phase obtained at the end of
transesterification, which cowprises the required
biodiesel  fuel, is then subjected to refining
operations. Conventional steps of refining can be
applied. The aliphatic hydrocarbon solvent can also
be removed upon refining. However, in some instances,
particularly when aliphatic mineral oil - cuts with
higher boiling ranges have been applied, it is
preferred to retain at least a portion of the
aliphatic hydrocarbon solvent in the biodiesel fuel
product, because these components-improve the quality
of the fuel (e.g. increase 1its cetane number and
decrease its iodine number).

In a second preferred embodiment, truly
continuous operation is achieved using counter current
operation in a packed column 50 as illustrated in
Figure 2. The packing may be, for example, glass or
ceramic Raschig rings - ferrous packing would be
wetted by the oil but not by other constituents of the
reaction mixture, whilst inox packing would not be
wetted by any of the constituents present.

The vegetable o0il to be converted and hexane as
the carrxier solvent are pre-mixed and fed to the
bottom of the column as indicated by arrow 10. The
reactant alcohol in this example is methanol, in which
is dissolved potassium hydroxide catalyst. The
methanclic catalyst solution 1is introduced into the

column at three higher points represented by the arrow
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20. The oil/hexane phase being 1light rises through
the column, taking some methanol with it. The

reversible transesterification reaction 1is shifted
toward the désired forward direction by instantaneous
removal of glycerol as if is freed from the
triglyceride structure. This condition is wmet by
efficient phase separation of the oil and glycerol
phases due to the 1low solubility of glycerol in
hexane. As there is no significant back-mixing of the
glycerol phase, the reverse reaction of FAME
glycerolysis into triglyceride and methanol is
negligible within the oil/hexane phase.

These conditions are realized in the counter
current contact scheme described here, in which the
0il phase forms the continuous phase and the glycerol
the dispersed phase. Refined feedstock enters the
reactor and rises against the falling glycerol
droplets. Methanol (reagent) and the catalyst are
added along the ascending flow of the feedstock
(substrate). The major part of the reagent dissolves
in the o0il phase, and a minor part in the disperse
globules. In the oil phase, the forward reaction
takes place; the glycerol by-product of the reaction
is immiscible in the vegetable o0il, biodiesel and
hexane mixture and thus is displaced, forming globules
descending along the column.

The crude biodiesel leaves the column head as a
continuous raffinate stream as indicated by the arrow
40. Glycerol may be extracted from the foot of the
column, as indicated by the arrow 30.

The counter current scheme described here
effectively combines reaction vessel and separation
unit in one piece of equipment.

The truly continuous operation drastically

reduces the volume of chemicals in the process
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inventory. Handling smaller volumes also contributes
to a reduction in the hazard and risk of pollution,
and makes it easier to satisfy health and safety
requirements.

The residence time in the column is very short
compared to a batch reaction system, being of  the
order of half an hour.

The use of packed columns may also be adopted in
other parts of the overall process for biodiesel
production, in addition to the transesterification
step. For example, excess methanol in the reaction
phase travels with the hexane/biodiesel phase out at
the top of the transesterification column and needs to
be removed from the biodiesel. This may be performed
in a packed’column where the diesel phase is contacted
firstly with acid to neutralise the catalyst and then
with water to extract the methanol from the biodiesel.
A packed column may also be used for the previously-
described feedstock preparation or refining step, in
which the oil/hexane feed is contacted with glycerol
from the transesterification column and the sour water
to remove the free 'fatty acids and soaps from the
source vegetable oil.

Hexane may be removed from the biodiesel in a
distillation column, where it is boiled off together
with any water to leave clean biodiesel.

Depending on the particular aliphatic carriers
solve a selected, for example if the aliphatic carrier
solvent has suitable properties such as a flashpoint
above 100°C, some of it may be allowed to remain in
the biodiesel because it may improve the quality of
the fuel, for example by increasing its cetane number
and decreasing its iodine number.

A preferred method of refining the raffinate

taken from the top of the transesterification column
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is described below.

The biodiesel phase is washed with dilute aqueous
sulphuric acid and then with water. Water introduced
with these operations 1is removed by azeotropic
extractive distillation. Finally, if desired, the
aliphatic hydrocarbon solvent or a part thereof is
distilled off. The presence of the aliphatic
hydrocarbon solvent considerably simplifies the
removal of water during refining. Methanol is recycled
from the glycerol/water phase by distillation.

For refining the lower glyéerol phase, any
entrained alcohol is removed by distillation for
recycling and the catalyst is removed using a method
befitting the nature of the particular catalyst. For
example, potassium hydroxide catalyst can be removed
as potassium -sulphate by sulphuric acid treatment.
When neat glycerol is to be prepared, the polar phase
is passed through anion and cation exchange resins.
If water has been introduted during refining, this can
be removed most efficiently by azeotropic distillation
performed in the presence of the aliphatic hydrocarbon
solvent and subsequent removal of the solvent residues
by distillation.

As described above, the presence of aliphatic
hydrocarbon solvent facilitates refining, too, since
in its presence both glycerol and the fuel phase can
be dried {dehydrated) by simple atmospheric
distillation. The alcohol and the aliphatic hydro-
carbon solvent can be recovered easily in the refining
operation and can be recycled into the trans-
esterification step. Portions of the separated
glycerol phase can be recycled into the vegetable oil
refining step described previously.

The most important advantages of the method

according to the invention are as follows:
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¢ transesterification reaction and phase separation

proceed quickly;

e the amount of alcohol required for trans-

esterification can be reduced considerably;
e simple apparatuses are required;

*» the required 95-98% conversion can also be
attained without an intermittent stopping of
transesterification, separating the phases, and

performing a repeated transesterification;
e refining of the end product is more simple;

e the solvent and the non-reacted reactants can be

recovered easily and can be recycled;

e a biodiesel fuel with an even quality can be
produced;

e using appropriately‘ selected aliphatic hydro-
carbon solvents, quality improving additives can
simultaneously be introduced into the biodiesel
fuel product.

Further details of the invention are demonstrated
by the non-limiting Examples below. '

As starting material, a feedstock of partially
refined vegetable oil is used. The term "partially
refined" means that the wvegetable o©il has been
subjected to a series of settling and filtration
steps, but that no physical or chemical degumming and
neutralisation has been applied. Hence, the starting
material has a higher free fatty acid and phosphatide
content then fully refined vegetable oil. The first
step in the example processes set out below is a
pretreatment step to lower the free fatty acid and
phosphatide content. As the hydrocarbon solvent, n-

hexane has been used for convenience because this is
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the solvent typically used in extraction of oil from
the raw vegetable material. In practice, non-aromatic
hydrocarbons such as propane, butanes, pentanes,
hexanes, heptanes, octanes, petroleum ethers and/or

hydrogenated raffinates can be used.

Example 1

{Pretreatment:) 250 g of partially refined
sunflower o0il were mixed with 75 g of n-hexane and
placed in a Parr type reactor. 2.5 g of commercially
available Amberlist 15 ion exchange resin and 10 g of
methanol were added to the system. The reactor was
pressurized to 15 bar by the use of nitrogen. The
entire system was brought to 80°C under continuous
stirring for 30 minutes. Upon completion, the reactor
was immediately cooled to room temperature under a
stream of tap water and depressurized.

The above described process was repeated to
obtain a sample for analysis after washing and

evaporation.

(Transesterification:) The reactor content was
transferred to a four neck flask of 1 litre capacity
onto which a reflux cooler, a metering dropping
funnel, a thermometer and an overhead mixer were
attached through the joints of the flask. A few
pieces of boiling stones and 20 g of methanol (with
15% KOH content) were added to the system. ‘The entire
content was brought to boiling condition (t=59°C) and
kept under continuous stirring at this temperature for
10 minutes and then stirring was stopped and the
reaction mixture was left to stand for an additional

10 minutes.
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(Refining:) Upon allowing the system to cool down
to 40°C, the reaction mixture was transferred into a
separatory funnel, in which almost instantaneously two
distinct phases formed. After leaving to stand still
for 10 minutes, the lower phase was discarded (here,
discarding means the removal of a stream £rom the
system and optionally collecting it for other uses).
The upper phase was washed with 40 g of 10% sulphuric
acid, followed by 40 g of distilled water, with
separation of the water phase 1in between the two
operations. The lower phases were discarded. The
upper phase was subjected to distillation to remove
the hexane solvent. There was no sign of water in the
A Karl Fisher
check confirmed that the. water content of the

Dean Stark distillation apparatus.

distilled biodiesel was 35 ppm.

Transesterification performance:

Feedstock |Pretreated |Transesterified

Viscosity at{34.3 30.4 4.34
40°C, mm’/s

Acid number, |1.8 <0.1 <0.1
mgKOH/ g
Conversion, % _{n.a. 4.2 98.2
Todine number 124 123
Example 2
(Pretreatment:) 250 g of partially refined

sunflower o¢il was mixed with 75 g of n-hexane and
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placed in a Parr type reactor. 2.5 g of commercially
available Amberlist 15 ion exchange resin and 10 g of
methanol were added to the system. The reactor was
pressurized to 15 bar by the use of nitrogen. The
entire system was brought to 80°C under continuous
stirring for 30 minutes. Upon completion, the reactor
was immediately cooled to room temperature under a

stream of tap water and depressurized.

" (Transesterification:) The reaction content was
transferred to a four neck flask of 1 litre capacity
onto which a reflux cooler, a metering dropping
funnel, a thermometer and an overhead mixer were
attached through the joints of the flask. A few
pieces of boiling stones and 20 g of methanol (with
15% KOH content) were added to the system. The entire
content was brought to boiling condition (t=59°C) and
kept under continuous stirring at this temperature for
10 minutes. Then stirring was stopped and the system

was left to stand for an additional 10 minutes.

(Refining:) Upon allowing the system to cool down
to 40°C, the reaction mixture was transferred into a
separatory funnel, in which almost instantaneously two
distinct phases formed. After leaving to stand for 10
minutes, the lower phase was discarded. The upper
phase was washed with 40 g of 10% sulphuric acid,
followed by 40 g of distilled water, with separation
of the water phase in between the two operations. The

lower phases were discarded.
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{(Hydro-Isomerisation:) The upper phase was brought
into a Parr type reactor and 0.7 g of Engelhard Ni

5256 catalyst was added. The reactor was pressurized

to 15 bar by the use of hydrogen. The entire system
was brought to 100°C under continuous stirring for 20
minutes. Upon completion, the reactor was immediately
cooled to room temperature under a tap water stream

and depressurized.

PCT/GB2009/000246

Solvent removal: in Dean Stark distillation
apparatus.
Transesterification performance:
Feedstock|Pretreated|Transesterified|Hydrogenated
Viscosity at|34.3 30.4 4.34 4.11
40°C, mm’/s
Acid number, |1.8 <0.1 <0.1 <0.1
mgKOH/g
Conversion, %|n.a. 4.2 98.6 98.5
Todine 124 122 113
number
Example 3
(Pretreatment:) Partially refined sunflower oil

was mixed with n-hexane in a ratio of 4:1 ([g:g] and

brought into contact with a solvent that was composed

of 10%

aqueous

KOH

solution

and

N-methyl-2-
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pyrollidone (BASF) in a ratio of 1:10 ([g:g] in a
counter current extractor. The extraction was

carried out at room temperature.

(Transesterification:) 400 g of the raffinate of
the pretreatment was transferred into a four neck
flask of 1 litre capacity onto which a reflux cooler,
a metering dropping funnel, a thermometer and an
overhead mixer were attached through the joints of the
flask. A few pieces of boiling stones and 35 g of
methanol (with 15% KOH content) were added to the
system. The entire content was brought to boiling
condition (£=59°C) and kept under éontinuous stirring
at this temperature for 10 minutes, then left to stand

for an additional 10 minutes without stirring.

(Refining:) Upon allowing the system to cool down
to 40°C, the reaction mixture was transferred into a
separatory funnel, in which almost instantaneously two
distinct phases formed. After leaving to stand still
for 10 minutes, the lower phase was discarded. The
upper phase was washed with 40 g of 10% sulphuric
acid, followed by 40 g of distilled water, with
separation of the water phase in between the two

operations. The lower phases were discarded.

(Hydro-Isomerisation:) The upper phase was
subjected hydro-isomerisation, by transferring it into
a Parr type reactor with the addition of 0.7 g of
Engelhard  Ni 5256 catalyst. The reactor was

pressurized to 15 bar with “hydrogen. The entire

PCT/GB2009/000246
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system was heated under continuous stirring and kept

at 100°C for 20 minutes.

was immediately cooled to

Upon

completion, the

room temperature

stream of tap water and depressurized.

Solvent removal:

reactor

under a

in Dean Stark type distillation.

There was no sign of water 1in the Dean Stark
distillation apparatus.
Transesterification performance:
Feedstock|Raffinate|Transesterified{Hydrogenated
Viscosity at}{34.3 28.6 4.46 4.23
40°C, mm*/s
Acid number, 1.8 <0.1 <0.1 <0.1
mgKOH/g
Conversion, %|n.a. {yield) 99.1* 98.7%*
92
Iodine 124 126 123 115
number
*based on raffinate input
Example 4
(Pretreatment:) 250 g of partially refined

sunflower 0il was mixed with 75 g of n-hexane and 50 g

of glycerol

glycerol
with a pH

ﬁaken

from

of 12.9

solution

{(glycerol:water =

a commercial Dbiodiesel

in a

thermostated glass

1:1)

using
factory

mixer
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settler at 35°C.. Stirring was applied for 30 minutes
and the system was then allowed to stand for 15
minutes without stirring before separating the upper
raffinate and the lower extract phase. The procedure
was repeated for producing a sample for analysis. The
refining agent glycerol contained 1.7% potassium soap,
0.8% fatty acid methyl ester and 0.3% glycerides. The
fatty acid methyl ester and the glycerides were

completely extracted into the raffinate stream.

(Transesterification:) The raffinate was
transferred to a four neck flask of 1 litre capacity
onto which a reflux cooler, a metering dropping
funnel, a thermometer and an overhead mixer were
attached through the joints of the flask. A few
pieces of boiling stones and 35 g of methanol (with
15% KOH content) were added to the system. The entire
content was brought to boiling condition (t=59°C) and
kept under continuous stifring at this temperature for
10 minutes, then allowed to stand for an additional 15

minutes with no stirring.

(Refining:) Upon allowing the system to cool down
to 40°C, the reaction mixture was transferred into a
separatory funnel, in which almost instantaneously two
distinct phases formed. After leaving to stand still
for 10 minutes, the lower phase was discarded. The
upper phase was washed with 40 g of 10% sulphuric
acid, followed by 40 g of distilled water, with
separation of the water phase 1in between the two

operations. The lower phases were discarded.

3Q
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(Hydro-Iscmerisation:) The upper phase was

transferred into a Parr type reactor and 0.7 g of

Engelhard Ni 5256 catalyst was added.
pressurized to 15 bar by the
entire system was brought to
stirring for 20 minutes.

Upon completion,

use of hydrogen.

The reactor was

The

100°C under continuous

the reactor

was immediately cooled to room temperature under a
stream of tap water and depressurized.
Solvent removal: in Dean Stark distillation
apparatus.
Transesterification performance:
Feedstock|Raffinate|Transesterified|Hydrogenated
Viscosity at|34.3 30.3 4.37 4.22
40°C, mm?’/s
Acid number, |1.8 <0.1 <0.1 <0.1
mgKOH/g
Conversion,%|n.a. (yield) 98.7* 98.3*
98.5
Todine 124 128 122 113
number
*based on raffinate input
Example 5
(Pretreatment:) 5000 g of -partially refined

sunflower o0il were mixed with n-hexane (1550

g) in a
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ratio of 4:1 [g:g] and transferred into the feed tank
of a 2 m high glass counter current extractor packed
with Raschig rings. The solvent used was similar to
example 4. The solvent to feed (S:F) ratio was
S:F=1:8.5. The extraction was carried out at room
temperature {19°C). The interphase was controlled at
the bottom of the column by conductivity signal and
solenoid valve. The raffinate stream was collected at
the top of the column, the extract phase at the
bottom. Ester constituents (fatty acid methyl ester
and glycerides) were completely transferred into the

raffinate stream.

(Transesterification:} The same apparatus was used
for transeéterification as for pretreatment with the
exception of circulating heating media in the jackets
of the extraction column elements. The raffinate was
preheated to 55°C in a glass heat exchanger
{condenser) with hot water. The raffinate stream was
administered to the «c¢olumn at the bottom; the
reagent/catalyst mixture consisted of 10% KOH in
methanol and was added at the top and in the middle of
the 2 m column. The substrate:reagent ratio was chosen

to have 15% excess to stoichiometry.

(Refining:) The same counter current extractor was
used with double refining solvent: 10% sulphuric acid
was metered at the middle in a ratio of S:F=15:1,
followed by metering distilled water at the head of
the column at similar rate. The upper raffinate

stream consisted of the converted, refined methyl

PCT/GB2009/000246
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ester, while the lower phase was discarded.

(Solvent removal): The raffinate solvent was freed

of hexane in a Dean Stark distillation apparatus.

Transesterification performance:

Feedstock |Raffinate |Transesterified

Viscosity at|34.3 31.5 6.42
40°C, mm®/s

Acid number, {1.8 <0.1 <0.1

mgKOH/g

Conversion, % n.a. (yield) B1*
97.6%*

Todine number 124 128 125

*based on raffinate input

Example 6

{Pretreatment:) 5000 g of partially refined
sunflower oil were mixed with n-hexane (1550 g) in a
ratio of 4:1 [g:g} and transferred into the feed tank
of a 2 m high glass counter current extractor packed
with Raschig rings. The solvent used was similar to
example 4. The solvent to feed ratio was S:F=1:8.5.
The extraction was carried out at room temperature
(19°C) . The interphase was controlled at the bottom
of the column by conductivity signal and solenoid

valve. Raffinate stream was collected at the top of
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the column, the extract phase at the bottom.

{(Transesterification:) The transesterification was
carried out similarly to example 5, except that the
height of the counter current apparatus was increased
to 3.2 m. This example illustrates that a certain
contact time is needed to attain the target
conversion. By increasing the height of the column,
the contact time is effectively increased and, as can
be seen with reference to the table of trans-
esterification performance below, the target
conversion of 99.3% 1is reached, whereas the shorter

column (2 m) used in Example 5 is unable to achieve

this.

(Refining:) The 2 m high counter current extractor

was used for refining solvent similarly to example 5.

(Hydro—lsomerisation:) 300 g of the refined stream
was transferred into a Parr type reactor and 0.8 g of
Engelhard Ni 5256 catalyst was added. The reactor was
pressurized to 10 bar by the use of hydrogen. The
entire system was brought to 120°C under continuous
stirring for 10 minutes. Upon completion, the reactor
was immediately cooled to room temperature under a

stream of tap water and depressurized.

(Solvent removal): The raffinate solvent was freed

of hexane in a Dean Stark distillation apparatus.
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Transesterification performance:

Feedstock|Raffinate|Transesterified Hydrogenated
Viscosity at|34.3 30.3 4.37 4.22
40°C, mm?/s
Acid number,|1.8 <0.1 <0.1 <0.1
mgKOH/g
Conversion, %|n.a. (yield) 89 3+ 99.,2*
98.5
Iodine 124 125 124 111
number
*based on raffinate input
Example 7
(Pretreatment:) 5000. g . of partially refined
sunflower oil were mixed with n-hexane (1550 g) in a

ratio of 4:1

[g:g]

and transferred into the feed tank

of a 2 m high glass counter current extractor packed

with Raschig rings.

example 4.

The extraction

(19°C).
of the

valve.

column

The solvent used was similar to

The solvent to feed ratio was S:F=1:8.5.

was

by

carried out

conductivity

at

signal and

of the column; the extract phase at the bottom.

{(Transesterification:)

for transesterification as

room temperature
The interphase was controlled at the bottom
solenoid

The raffinate stream was collected at the top

The same apparatus was used

for pretreatment with the

e
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exception of «circulating heating media in the
jackets of the extraction column elements. The
raffinate was preheated to 55°C in a glass heat
exchanger (condenser) with hot water. The raffinate
stream was administered to the column at the bottom;
the reagent/catalyst mixture consisted of 10% KOH in
methanol and was added at the top and in the middle of
the 2 m column. The substrate:reagent ratio was

chosen to have 100 % excess to stoichiometry.

(Refining:) The same counter current extractor was
used with double refining solvent: 10% sulphuric acid
was metered at the middle in a ratio of S:F=15:1,
followed by metering distilled water at the head of
the column at a similar rate. The upper raffinate
stream consisted of the converted, refined methyl

ester, while the lower phase was discarded.

{Solvent removal): The raffinate solvent was freed

of hexane in a Dean Stark distillation apparatus.

Transesterification performance:

Feedstock |Raffinate |Transesterified

Viscosity at|34.3 31.5 4.52
40°C, mm?/s

Acid number, {1.8 <0.1 <0.1

mgKOH /g

Conversion, % n.a. (yield) 95+
97.6*

Iodine number 124 128 125

*based on raffinate input
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Example 8
(Pretreatment:) 5000 g of partially refined

sunflower o0il were mixed with n-hexane (1550 g) in a
ratio of 4:1 [g:g] and transferred into the feed tank
of the 2 m high glass counter current extractor packed
with Raschig rings and Ambérlist 15 ion éxchange
resin. Methanol was metered into the column at the
top, while the raffinate-hexane mixture was added at
the bottom. The column was thermostated to 60°C. The
solvent (reagent) to feed (substrate) ratio was
maintained at 1:8 (g:g]. The interphase was
controlled at the bottom of the column by conductivity
signal and solenoid valve. Raffinate stream was
collected at the top of the column; the extract phase

at the bottom.

(Transesterification:) The counter current
apparatus was 3.2 m in height. The
transesterification was carried out similarly to

example 5.

(Refining:) A 2 m high counter current extractor

was used for refining solvent similarly to example 5

(Hydro-Isomerisation:) 250 g of the refined stream
was transferred into a Parr type reactor and 0.5 g of
Engelhard Ni 5256 catalyst was added. The reactor was
pressurized to 15 bar by the use of hydrogen. The
entire system was brought to 120°C under continuous

stirring for 15 minutes. Upon completion, the reactor

6
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room temperature

stream of tap water and depressurized.

(Solvent removal):

under a

The raffinate solvent was freed

of hexane in a Dean Stark distillation apparatus.

Transesterification performance:

Feedstock|Raffinate|Transesterified|Hydrogenated

Viscosity at|34.3 27.8 4.37 4.22
40°C, mm®/s '

Acid number, |1.8 0.2 <0.1 <0.1
mgKOH/g

Conversion, %$(n.a. (yield) 98.2 97.6

99.3
Iodine 124 117 119 116
number
Example 9
(Pretreatment:) 250 g of partially refined

sunflower oil was

placed in a Parr type reactor.

mixed with 75 g of n-hexane and

2.5 g of commercially

available Amberlist 15 ion exchange resin and 10 g of

methanol were added to the system.

The reactor was

pressurized to 15 bar by the use of nitrogen. The
entire system was brought to 80°C under continuous
stirring for 30 minutes. Upon completion, the reactor

was immediately cooled to

stream of

tap water

and

room temperature

depressurized,

under a

then
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transferred to separatory funnel. The procedure was

duplicated for producing a sample for analysis.

{Transesterification:) The upper phase of the
separated mixture was transferred back into the Parr
type reactor. Large pore size zeolite was prepared to
confer anionic exchange character and 3 g of the dried
anion exchange resin was added to thé reactor,
together with - 25 g of methanol. The system was
pressurized with hydrogen to 15 bar and the
temperature raised to 110 °C. The stirring was
maintained for 30 minutes; the system was then allowed
to stand at this temperature for an additional 30
minutes without stirring. The system was cooled down

and depressurized.

(Refining:) The 30°C the reaction mixture was
transferred through a paper filter into a separatory
funnel, in which almost instantaneously two distinct

phases formed. After leaving to stand still for 30

" minutes, the lower phase was discarded. The upper

phase was washed with 50 g of 10% sulphuric acid,
followed by 50 g of distilled water, with separation
of the water phase in between the two operations.
The lower phases were discarded. The upper phase was
subjected to distillation to remove the solvent

hexane.

PCT/GB2009/000246
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Transesterification performance:

PCT/GB2009/000246

Feedstock [Raffinate Transesterified

Viscosity at]|34.3 29.4 1.4
40°C, mm?/s

Acid number, | 1.8 0.11 <0.1
mgKOH/g
Conversion, % n.a. - 3.7 98.8
Iodine number 124 125 118
L
Example 10
(Pretreatment:) 5000 g of partially refined

sunflower oil were mixed with 1550 g n-hexane in a
ratio of 4:1 [g:g] and transferred into the feed tank
of a 2 m high glass counter current extractor packed
with Raschig rings and Amberlist 15 ion exchange
resin. Methanol with 5% sulphuric acid content was
metered into the column at the top, while the
raffinate~hexane mixture was added at the bottom. The
column was thermostated to 60°C. The solvent
(reagent) to feed (substrate) ratio was maintained at
1:8 [g:q]. The interphaée -Wwas controlled at the
bottom of the column by conductivity signal and
solenoid valve. Raffinate stream was collected at the

top of the column; the extract phase at the bottom.

{Transesterification:) The counter current
apparatus was 3.2 m in height. The

transesterification was carried out similarly to

a<
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example 5.

{Refining:) A 2 m high counter current extractor

was used for refining solvent similarly to example 5.

(Solvent removal): The raffinate solvent was freed

of hexane in a Dean Stark distillation apparatus.

. Transesterification performance:
Feedstock|Raffinate|Transesterified
‘ Viscosity at{34.3 14.3 4.22
40°C, mm?/s
Acid number, |1.8 0<0.1 <0.1
mgKOH /g
Conversion, %|(n.a. 42 98.2
Iodine 124 123 119
number
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Claims
1. A method for producing diesel grade fuel of plant

origin by transesterifying a refined vegetable oil
with a charge of a C1-C4 alcohol in the presence of a
catalyst and at least 0.2 parts by volume, related to
unit volume of refined vegetable o0il, of an aliphatic
hydrocarbon solvent with a boiling point of -42°C to
200°C, comprising mixing the oil, alcohol, catalyst
and solvent in a single reaction vessel under
homogeneous conditions which promote
transesterification to 95-98% completion and which
suppress reverse glycerolysis, without stopping
transesterification to remove by-product polar
glycerol, and without subjecting the o0il/fuel mixture
to a further transesterification step with a fresh

charge of alcohol and catalyst.

2. A method as claimed in claim 1 comprising feeding
the refined vegetable oil, the alcohol, the catalyst
and the aliphatic hydrocarbon solvent into a reaction
vessel and mixing for a predetermined period of time
under controlled shear conditions, stopping the mixing
and leaving the mixture to stand for a predetermined
period of time without further stirring whereby the
mixture separates into two phases, and continuing
transesterification in an upper apolar phase until 95-

98% conversion is achieved.

3. A method as claimed in claim 1 comprising feeding
the refined vegetable oil mixed with the aliphatic
solvent into a lower zone of a counter current packed
column apparatus, feeding the alcohol and catalyst
into at least one higher zone of the cglumn,

transesterifying the refined vegetable o0il to 95-98%

)}
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conversion and withdrawing converted oil product from

a top zone of the column.

4. A method as claimed in any preceding claim
wherein 0.3-1 parts by volume of aliphatic hydrocarbon
solvent is used per unit volume of refined vegetable
oil.

5. A method as claimed in claim 4 wherein 0.4-0.7
parts by volume of aliphatic hydrocarbon solvent is

used per unit volume of refined vegetable oil.

6. A wmethod as claimed in any preceding claim
wherein 1.05 to 2.0 parts by volume of reactant
alcohol are used per unit volume of refined vegetable

oil.

7. A method as claimed in claim 6 wherein 1.1 to 1.5
parts by volume of reactant alcohol are used per unit

volume of refined vegetable oil.

8. A method as claimed in any preceding claim
wherein the aliphatic hydrocarbon solvent is a
substance with a boiling point of 60-180°C or a

mixture of such substances.

9. A method as claimed in any preceding claim
wherein the aliphatic hydrocarbon solvent is a mineral
0il cut of low aromatic content with a boiling range
of 60-100°C.

10. A method as claimed in any one of claims 1 to 8
wherein the aliphatic hydrocarbon solvent is a mineral
oil cut of low aromatic content with a boiling range
of 100-140°C.

52
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11. A method as claimed in any one of claims 1 to 8
wherein the aliphatic hydrocarbon solvent is a mineral
0il cut of low aromatic content with a boiling range
of 140-180°C.

12. A method as claimed in any preceding claim
wherein transesterification is performed at a
temperature of 60-140°C under a pressure sufficient to

maintain the C1-C4 alcohol in the liquid state.

13. A method as claimed in claim 12 wherein the
temperature range is 95-115°C.

14. A method as claimed in any preceding claim
wherein the Cl1-C4 alcohol is methanol.

15. A method as claimed in any preceding claim
wherein the refined vegetable o0il is obtained by
thoroughly admixing unit volume of a non-refined
vegetable o0il with at least 0.2 parts by volume of an
aliphatic hydrocarbon solvent with a boiling point of
-42°C to 200°C with 0.07-0.2 parts by volume of
aqueous glycerol comprising 5-40 % by volume of water,
allowing the mixture to settle to form a lower polar
phase and an upper apolar phase and removing said
lower polar phase to leave refined vegetable oil and
aliphatic hydrocarbon solvent.

16. A method as claimed in any one of claims 1 to 14
wherein the refined vegetable o0il is obtained by
feeding partially refined vegetable o0il mixed with an
aliphatic hydrocarbon solvent having a boiling point
in the range from -42°C to 200°C into a lower zone of

a counter current packed column apparatus, and feeding
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an alcohol into at least one higher zone of column,
allowing the feed streams to interact, and collecting

the raffinates stream at the top of the column.

17. A method asg claimed in claim 16 wherein the

column packing includes an ion exchange resin.

18. 2 method as claimed in claim 17 wherein the

alcohol stream includes a catalyst.

19. A method as claimed in claim 16 wherein the
alcohol is glycerol.

20. A method as claimed in any preceding claim
wherein water introduced during refining operations is
removed by subjecting the biofuel phase to azeotropic
distillation in the presence of the aliphatic
hydrocarbon solvent.

21. A method for producing diesel grade fuel of plant
origin by transesterification substantially as

described herein with reference to the examples.

22. A method for producing diesel grade fuel of plant
origin by transesterification substantially as

described herein with reference to the drawings.
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TRANSESTERIFICACION DE ACEITES VEGETALES

La presente invencion se refiere a procedimientos mejorados para la
transesterificacion de aceites vegetales y triglicéridos relacionados y, de forma
particular, a procedimientos mejorados para la produccion de combustible de
calidad diésel de origen vegetal, en la actualidad denominado frecuentemente
como combustible biodiésel o simplemente biodiésel, mediante
transesterificacién de aceites vegetales con alcoholes de peso molecular bajo,
presentando los alcoholes de forma tipica de 1 a 4 atomos de carbono.

Como se sabe, la transesterificacion con un alcohol tiene una influencia
decisiva en la calidad de los combustibles producidos a partir de aceites
vegetales debido a que esta operacion determina si la viscosidad del
combustible resultante es adecuada para la inyeccion del combustible y para
los fines de funcionamiento del motor o no.

La transesterificacion de aceites vegetales con un alcohol tiene lugar
mediante una reaccion de equilibrio reversible de acuerdo con el esquema:

CH,-0-CO-R CH,-OH
CH-O-CO-R' +3AkOH ¢«  CH-OH + R-COOAIk + R-COOAIk + R"-COOAIk
&HZ-O-CO-R“ ~1.‘,H2-0H

En las anteriores formulas R, R' y R" representan los restos hidrocarbilo
de los constituyentes de acido graso de aceites vegetales y Alk es un grupo
alquilo C1-C4. Como se muestra en el esquema anterior, el glicerol se forma
como un subproducto en la reaccion junto con los ésteres metilicos de acido
graso de utilidad como combustible. El equilibrio se puede desplazar hacia la

formacion de los ésteres alquilicos de acido graso requeridos aumentando la

pl)
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cantidad del reactante alcohol y/o eliminando el subproducto glicerol. La
transesterificacion se lleva a cabo normalmente en presencia de un
catalizador. Normalmente se usan bases como catalizadores (lo mas
frecuentemente hidroxido de potasio); se usan menos frecuentemente
catalizadores acidos. El alcohol usad¢s mas frecuentemente es metanol.

El procedimiento clasico para la transesterificacion de aceites vegetales
con metanol y para la produccién de combustible biodiésel se describe en
diversas patentes de Estados Unidus previas. Por ejemplo, la patente de
Estados Unidos n° 2.360.844 de Bradshaw y col. describe un procedimiento
que comprende hacer reaccionar un |licérido bruto con un alcohol de no mas
de 4 atomos de carbono en coniiciones sustancialmente anhidras en
presencia de base de metal alcalino stificiente para neutralizar los acidos libres
en el glicerido y mantener la solucién ¢lcalina a amarillo Clayton.

Se afnade acido a la mezcla de ésteres alquilicos en una cantidad
suficiente para descomponer los jabor.es formados. Se separa la glicerina, se
recuperan los ésteres monoalquilicos de los acidos grasos contenidos en el
glicérido y luego se saponifican. La patznte de Estados Unidos n°® 2.383.632 de
Trent describe un procedimiento para la alcohdlisis de glicéridos grasos que
comprende hacer reaccionar los glicéridos grasos con un alcohol monohidrico
de bajo peso molecular para producir un cuerpo de liquido que contiene
ésteres de acidos grasos del glicéridc' con el alcohol, glicerina y alcohol no
reaccionado, volatilizar el alcohol no reaccionado del cuerpo de liquido, y
separar los ésteres de la glicerina. La patente de Estados Unidos n°® 2.383.633,
también de Trent, describe un procedimi{ento muy similar que comprende hacer

reaccionar un glicérido graso con un alcohol monohidrico que tiene de uno a
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aproximadamente seis atomos de carbono por molécula en presencia de un
catalizador de alcohdlisis alcalino para producir un cuérpo de liquido que
contiene ésteres del alcohol con acidos grasos, glicerina y alcohol no
reaccionado, volatilizar el alcohol no reaccionado del cuerpo de liquido,
acidificar el residuo del cuerpo de liquido, y separar los ésteres de la glicerina.

Este procedimiento clasico se ha seguido en general hasta hoy en dia

con algunas modificaciones menores, para la produccion a escala industrial de

biodiésel. De forma tipica, se hace reaccionar el aceite vegetal con metanol en

presencia de catalizador de hidroxido de potasio durante al menos media hora
a una temperatura por debajo del punto de ebullicién del metanol
(normalmente a 65° C). Debido a que el metanol y el aceite vegetal tienen sélo
miscibilidad limitada uno en el otro, la mezcla de reaccién bifasica se agita de
forma intensiva y/o se usan catalizadores de transferencia de fase con el fin de
acelerar la reaccion. El glicerol, que se genera como un subproducto, se
acumula eh la fase polar (metanol) y, de acuerdo con la naturaleza del
equilibrio de la reaccion, es proclive a reconvertir los ésteres metilicos de &cido
graso ya producidos en ésteres glicéridos. El catalizador de transferencia de
fase, en caso que esté presente, también ayuda en este proceso de
reconversion. Por tanto, no se puede alcanzar la conversion completa del
aceite vegetal. Cuando la mezcla de reaccion esta préxima al equilibrio, lo que
corresponde a una conversion de aproximadamente 80%, se deja sedimentar
la mezcla durante aproximadamente 12 a 24 horas. Después de esto se retira
la fase polar inferior (que comprende glicerol junto con la parte principal del
metanol usado en exceso), y se repite la reaccién con la fase apolar superior

usando alcohol y catalizador recién mezclados. Después de esta segunda
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etapa, se separa de nuevo la fase apolar superior (fase de combustible), se
somete a destilacion para eliminar una parte mayoritaria del metano! contenido
en la misma, se lava con acido sulfirico acuoso para eliminar el hidroxido de
potasio y evitar la emulsificacion, se lava de nuevo con agua, se seca y se
filtra. Esta dltima serie de operaciones constituye el refinamiento del

combustible biodiésel. Si se desea se afiaden al combustible de biodiésel

resultante aditivos de mejora de la calidad, particularmente aditivos para

mejorar la resistencia al frio.

Las principales desventajas del procedimiento anterior son como
siguen: debido a la mezcla bifasica, la reaccién requiere para que tenga lugar
un periodo prologando de Itiempo y una agitacion con intenso consumo de
energia; la separacion de la fase que contiene el subproducto glicerol es dificil
y lleva mucho tiempo; el metanol necesita ser usado en un gran exceso
respecto a la cantidad estequiométrica con el fin de desplazar la reaccion hacia
la formacion del producto requerido;, la mayor parte del metanol no
reaccionado aparece en la fase de glicerol desde la que no se puede recuperar
de un modo econémico a menos que se emplee capacidad operacional
aceptable.

En un documento de estudio de la mejora del potencial de produccion
de combustible biodiésel mediante transesterificacion D. Darnoko y M.
Cheryan: JAOCS 77, 1269-1272 (Diciembre, 2000)), los autores citan como
desventajas adicionales que el procedimiento requiere volimenes grandes de
reactor y ciclos de arranque/parada repetidos dando lugar a aumentos de
inversiones de inmovilizado y laborales y reduciendo la eficiencia de

produccion. Adicionalmente la calidad del producto puede variar de un lote a

£0



10

15

20

25

otro.

De acuerdo con la patente de Estados Unidos n° 5.520.708 de Johnson
y col. y la patente de Estados Unidos n°® 6.015.444 de Craft y col., el tiempo
requerido para la transesterificacion y separacion de fase se reduce llevando a
cabo la reaccién en una disposicion de un mezclador estatico, un
intercambiador de calor, un homogenizador y un recipiente de sedimentacion
mas que usando un recipiente de reaccion convencional equipado con un
agitador. El mezclador estatico usado en este procedimiento, al igual que todos
los mezcladores estaticos, no contiene elementos moéviles para la mezcla de
los reactantes. En su lugar, sirve un flujo turbulento para mezclar los
reactantes de forma intensiva, generado por medios de ruptura de flujo (tales
como deflectores, aletas, bobinas etc.) montados dentro del mezclador o
mediante un empaquetamiento dentro del mezclador. Se pasan a través del
mezclador estatico aceite vegetal, alcohol (lo mas frecuentemente metanol) y
catalizador, se calienta la corriente dispersada resultante hasta la temperatura
de reaccion en el intercambiador de calor, después de esto se somete la
mezcla a un gran esfuerzo de cizalla en el homogenizador para formar una
emulsion, y se pasa la emulsion al recipiente de sedimentaciéon donde no se
aplica mas agitacion. La longevidad de la emulsiéon formada en el
homogenizador permite que la transesterificacion tenga lugar hasta la
conversion de equilibrio antes que la emulsion se segregue en el
sedimentador. Si bien se puede conseguir una reduccion significativa en el
requerimiento de tiempo con este procedimiento, es desventajoso que se
necesite usar un homogenizador con gran consumo de energia. De nuevo,

este procedimiento no permite que se obtenga una conversion mayor que el
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valor de equilibrio en una unica etapa. Por tanto, con el fin de conseguir la

conversion de 95-98% requerida para obtener un producto con viscosidad
apropiada, la fase apolar tiene que ser aislada de la fase polar y hacerse
reaccionar una vez mas. Ademas el alcohol tiene que usarse en un gran
exceso de modo que este procedimiento es inaceptable para la produccion a
escala industrial.

De acuerdo con el procedimiento descrito en el documento DE 4209779
C1, la conversion requerida de aproximadamente 98% se consigue llevando a
cabo la transesterificacion en una columna dividida en zonas de reaccion y
zonas de separacion, estando seguida cada zona de reaccion por una zona de
separacion. Se alimentan aceite vegetal, alcohol y catalizador a la primera
zona de reaccion. Luego, después de un periodo de tiempo prescrito se
alimenta la mezcla resultante a la primera zona de separacién para la
eliminacion de glicerol mediante centrifugacion. La mezcla libre de glicerol
resultante se alimenta luego a la segunda zona de reaccion, y se repiten las
etapas de reaccion/separacion anteriores en serie hasta que se consiga la
conversion requerida. Una ventaja importante de este procedimiento es que se
puede llevar a cabo también como una operacién en continuo, debido a que la
etapa de sedimentacion que implica consumo de tiempo es sustituida por una
separacion centrifuga mucho mas rapida. Sin embargo, esta ventaja es mas
que superada por la extremadamente elevada inversion en instalacion y
elevados costes de operaciéon y mantenimiento, que hacen que el
procedimiento sea demasiado caro de adoptar. Por lo tanto este procedimiento

no se aplica en plantas con una capacidad inferior a 100.000 toneladas/afio.

Como una desventaja mas este procedimiento no se puede aplicar para la
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transesterificacion de aceites vegetales que contienen mas del 2% de acidos
grasos libres.

Con el fin de evitar las desventajas asociadas a las reacciones
heterogéneas, de forma particular con el fin de reducir el tiempo de reaccion y
la demanda de energia de la agitacién, se ha sugerido también la
transesterificacion de aceites vegetales con alcohol en condiciones de reaccion
homogéneas [www.bioxcorp.com. en lo referente a Production of a cost-
competitive biodiesel fuel alternative to petroleum diesel, en Environmental
Science & Engineering, Mayo 2001]. De acuerdo con este estudio, se ha usado
un disolvente polar que tiene buena solubilidad tanto en alcohol polar como en
el aceite vegetal apolar (tal como tetrahidrofurano o N-metil-2-pirrolidinona)
como el medio de reaccion. Sin embargo, tal procedimiento requiere etapas de
separacion muy complicadas y que consumen energia para el procesamiento
de la mezcla de reaccion final, lo que socava las ventajas que resultan del uso
de una mezcla homogénea. A saber, debido a un cambio en las condiciones
de fase, tras la transesterificacion el disolvente polar se distribuye entre la fase
de biodiésel con mayor polaridad y la fase de glicerol con mayor polaridad y se
deberia eliminar de ambas fases. Las desventajas que resultan de la
naturaleza del equilibrio de la reaccién no se pueden evitar con este
procedimiento, ya que el glicerol esta presente de forma continua en un estado
reactivo en la mezcla de reaccidn durante la transesterificacion. Por tanto, este
procedimiento asistido por disolvente se ha usado sélo a la escala industrial
para fines demostrativos.

Publicaciones relacionadas con la produccién de combustible biodiésel

establecen que la transesterificacion eficiente, que es imperativa para la

3



obtencion de un producto con la calidad requerida, requiere el uso de aceite

vegetal refinado como sustancia de partida. Esto procede particularmente

cuando el aceite vegetal es un producto residual, tal como un aceite de fritura

agotado. Sin embargo no se ha descrito procedimiento especifico alguno para

5 el refinado de aceites vegetales en publicaciones relacionadas con la

produccién de combustible biodiésel. De acuerdo con las técnicas conocidas

para la produccion de productos de calidad alimentaria los aceites vegetales se

refinan mediante tratamiento de los mismos con agua para eliminar fosfolipidos

hidratables y con acidos, como acido fosforico o acido citrico, para eliminar

' 10 fosfolipidos no hidratables [Hoffman, G.: Chemistry and technology of edible

' oils and fats and their high fat products, Academic Press, Londres; Toronto,

1989]. Los aceites vegetales refinados resultantes (conocidos en tecnologia de

los alimentos como “aceites desgomados”) son sustancias de partida

adecuadas para la produccion de combustible biodiésel. Para que la

15 ftransesterificacion tenga lugar en una fase heterogénea, es una ventaja que

tales aceites vegetales refinados (desgomados) contengan una serie de

componentes minoritarios con algunas propiedades tensioactivas. En los

procedimientos de las patentes de Estados Unidos numeros 5.520.708 y

e 6.015.444 citadas anteriormente, se utilizan justamente estos componéntes de

> 20  aceite vegetal para formar una emulsion. Al mismo tiempo las dificultades que

surgen en la separacion de la fase apolar que comprende sustancias

‘ transesterificadas de la fase polar que comprende subproducto glicerol se
pueden atribuir a la presencia de estos componentes.

La patente de Estados Unidos n° 5.424.467 de Bam y col. describe un

25 procedimiento para la purificacion de ésteres de alcohol obtenidos mediante



®

10

15

20

25

transesterificacion de aceites vegetales y grasas animales. Después de
alcanzar el equilibrio para la transesterificacion se lleva a cabo una etapa de
separacion para separar una primera fase que contiene el éster de alcohol,
alcohol no reaccionado y catalizador de una segunda fase que incluye el
subproducto glicerol, alcohol no reaccionado y catalizador. El glicerol se
separa luego del alcohol no reaccionado y catalizador y se trata luego la
primera fase con el glicerol aislado que elimina mas alcohol no reaccionado y
catalizador del éster de alcohol requerido.

Myojo y col, en la patente de Estados Unidos n°® 5.219.733, describen
un procedimiento para la preparacion de ésteres de acido graso, en el que se
hacen reaccionar un componente seleccionado del grupo constituido por
esteroles y alcoholes alifaticos ramificados primarios o0 secundarios que tienen
de 14 a 32 atomos de carbono, y un componente seleccionado del grupo
constituido por acidos grasos y ésteres de acido graso con un enzima
seleccionado del grupo constituido por lipasa y colesterol esterasa (o con el
enzima seleccionado en una forma inmovilizada), en un medio acuoso o un
disolvente organico que contiene agua para preparar un éster de acido graso
del esterol o alcohol alifatico.

La patente de Estados Unidos n° 6.697.986 de Haas describe un
procedimiento de produccién de biocombustibles llevando a cabo Ia
transesterificacion enzimatica de materiales que contienen &acido graso
directamente en combustibles de automocion.

Se describe un procedimiento catalizado por acido para la produccién
de biocombustible adecuado para combustion en motores diésel en la patente

de Estados Unidos n° 4.695.411 de Stern y col. Este procedimiento
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comprende: una primera etapa de transesterificacion acida en la presencia de
al menos un monoalcohol alifatico, lineal o ramificado de 1 a 5 atomos de
carbono, constituido al menos parcialmente por alcohol etilico hidratado que
contiene de 1 a 60% en peso de agua, dicha etapa conduce a la formacion de
una fase que contiene principalmente ésteres etilicos tras eliminacion de la
fase de glicerol producido; una segunda etapa en la que la acidez libre inicial o
la formada durante la primera etapa en la fase que contiene los ésteres se
reduce hasta un valor al menos igual a aproximadamente 2%: y una tercera
etapa de transesterificacion basica de la fase que resuita de la etapa B, en
presencia de al menos un monoalcohol alifatico, lineal o ramificado de 1 a 5
atomos de carbono, con la recuperacion de la composicion de éster asi
formado.

El procedimiento descrito en la patente de Estados Unidos n® 5.345.878
de Connemann y col. incluye las etapaé de: a) introducir una mezcla de fase
de aceite, alcohol y catalizador a temperatura de reaccién en la parte superior
de una primera columna del reactor, a una velocidad de flujo que es inferior
que la velocidad de bajada de la glicerina separada de la mezcla de reaccion:
b) paso de la mezcla de reaccion a un segundo reactor para transesterificacion
adicional; c) liberacion de la mezcla de reaccion asi obtenida de glicerina en
una fase de separacion inicial mediante un lavado breve; d) paso de la mezcla
de reaccion a un tercer reactor con adicion de mas alcohol y catalizador, y a
una velocidad de flujo acorde a la primera etapa del procedimiento; e)
transesterificacion adicional de la mezcla de reaccion; f) liberacion del producto

de reaccion del metanol que quede, glicerina, jabones formados y catalizador

en una segunda fase de separacion, con adiciéon de una solucién tampén de
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extraccion acuosa, y g) liberacion de la mezcla de reaccién de alcoholes
inferiores mediante destilacion, lavado con extraccién adecuada y soluciones
de lavado, y secado.

La solicitud de patente internacional n° WO 2007/071046 divulga un
procedimiento para preparar ésteres alquilicos grasos, (biodiesel) que
comprende transesterificar un aceite o grasa con una solucién que comprende
una base de litio y un alcohol alifatico monohidroxilado para producir ésteres
alquilicos grasos y glicerina alcalina de litio y utilizar la glicerina alcalina de litio
para saponificar compuestos alquilicos grasos para producir glicerina vy »
jabones de litio; y opcionalmente separar la glicerina y los jabones de litio.

En la solicitud de patente internacional n® WO 2003/040081, Kovacs y
col. describen un procedimiento para la produccién de combustible de calidad
diésel de origen vegetal usando un reactor de bucle en el que se transesterifica
aceite vegetal refinado en una fase homogénea en presencia de al menos 0,2
partes en volumen, referido al volumen unidad de aceite vegetal refinado, de
un disolvente hidrocarburo alifatico con un punto de ebullicién de 40 a 200° C
formando una mezcla que comprende una fase polar y una fase apolar. Si
fuera necesario, es decir, cuando la alimentacién de aceite vegetal refinado y
la mezcla de reactivo han alcanzado el equilibrio por vez primera para
conseguir una tasa de conversién de aproximadamente 80%, la fase apolar
que comprende el aceite vegetal no transesterificado, el disolvente
hidrocarburo alifatico y producto transesterificado, obtenidos tras eliminacion
de la fase polar separada que comprende subproducto glicerol, se hace

reaccionar en una etapa adicional con un alcohol C1-C4 en presencia de un

catalizador hasta que se obtenga una conversién de transesterificacion de 95-
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98%. Se elimina la fase polar separada que comprende el subproducto glicerol,
y se refina la fase apolar que comprende el combustible. Si se desea, al menos
una porcion del disolvente hidrocarburo alifatico puede ser retenida en el
producto.

La presente invencién representa una mejora adicional frente al
procedimiento anteriormente descrito de Kovacs y col., que usa el disolvente
vehiculo de hidrocarburo alifatico. La mejora reside en llevar a cabo el
procedimiento en varias etapas en un Unico recipiente de reactor, a la vez que
se consigue la conversién requerida de 95-98% sin etapas de separacién de
glicerol intermitentes que consumen tiempo. La mejora permite hacer ahorros
significativos tanto de inversion en equipamiento de planta como de gasto
operacional mediante uso mas preciso de reactivos quimicos, reactantes,
menor requerimiento de energia y tiempos de reaccion reducidos.

Se ha encontrado de forma sorprendente que la transesterificacion de
aceite vegetal refinado en presencia de catalizador y un alcohol C1-C4 se
puede llevar a cabo hasta completarse al 95-98% o0 mas en un Unico reactor
convencional que sirve como un sistema reactor/sedimentador combinado
adquiriendo ventaja de las caracteristicas de solubilidad dadas al sistema de
reaccion por la seleccion de un disolvente vehiculo apolar. La mezcla de
reactante de alimentacion de sustrato de aceite vegetal refinado, una carga de
alcohol, catalizador y disolvente apolar se mezcla durante un periodo de
tiempo predeterminado en el recipiente de reaccion bajo condiciones
controladas de esfuerzo de cizalla. Luego se deja reposar la mezcla durante un

periodo de tiempo predeterminado sin mas agitacion. La mezcla se separa

rapidamente en dos fases, una fase polar inferior que contiene subproducto

22




&4
13

glicerol y una fase apolar superior que contiené los ésteres de acido graso

deseados. La caracteristica inesperada de este procedimiento es que, incluso

en reposo, la reaccion contintia avanzando hacia la produccion de una mayor

proporcion de ésteres de acido graso que lo que dictaria las consideraciones

5 de equilibrio normales. Esto es debido a que la fase apolar retiene una

proporcion suficiente del alcohol y catalizador para transesterificacion de

sustrato de aceite vegetal no reaccionado cuando la agitacién ya se ha

detenido, no habiendo mezcla inversa significativa de la fase de glicerol debido

a que el glicerol tiene una solubilidad mucho mas limitada en la fase apolar.

Q 10  Incluso, el subproducto glicerol continua separandose de la fase apolar cuando

. la reaccion tiene lugar en la direccion deseada.

El disolvente apolar usado en este procedimiento es un hidrocarburo
alifatico (dicho término cubre n-alcanos, i-alcanos e hidrocarburos cicloalifatico-
alifaticos) que tienen un punto de ebullicién de -42° C a 200° C o una mezcla

15 de tales hidrocarburos, y se usa en una cantidad de al menos 0,2 partes en
volumen referido al volumen unidad del aceite vegetal refinado de partida. Se
prefiere particularmente que tenga bajo contenido en compuestos aromaticos
(sustancialmente libre de compuestos aromaticos) para evitar la formacion de

' lodo acido en el caso de usar acido sulfurico como un catalizador.

- 20 La fase polar inferior que comprende subproducto glicerol es extraida y
se puede someter a procesamiento adicional, por ejemplo, para recuperar
cualquier alcohol y catalizador ocluidos. E! glicerol se puede usar también en
una etapa de refinado para tratar aceite vegetal no refinado en un

‘procedimiento que se describird con mas detalle a continuacion. La fase

25  apolar que comprende el producto combustible deseado puede someterse a un
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procedimiento de refinado.

En efecto, la mezcla para transesterificacion permanece homogénea
durante todo el curso de la reaccién, lo que permite que la reaccion avance
rapidamente. ‘Al mismo tiempo, cuando la reaccion avanza, el glicerol se
acumula en una fase polar distinta, que se separa completamente de la fase
apolar en un corto periodo de tiempo en reposo. Con una alimentacion
apropiada de la carga de alcohol, se puede conseguir también que se disuelva
sélo una pequefa cantidad de alcohol en la fase polar. Por tanto, solo se
provoca una pequeiia pérdida de alcohol con la eliminacion de la fase polar, de
modo que la cantidad de alcohol requerida en la transesterificacion se puede
reducir de forma significativa.

En otra variante del procesamiento en recipiente tnico se lleva a cabo la
transesterificacion en un dispositivo en contracorriente Unico, en el que el
sustrato de aceite vegetal refinado mezclado con un disolvente vehiculo
alifatico entra en el recipiente de reacciéon por un punto de alimentacion
inferior, mientras que el reactante alcohol y catalizador entran en el recipiente
de reaccion en un punto de alimentacion superior o0 puntos de alimentacién
superiores. El subproducto glicerol de mayor peso especifico forma una fase
distinta y, con la formacién de mayores gotas, cae al fondo del recipiente de
reaccion desde donde es extraido. Los ésteres de acido graso de peso
especifico relativamente inferior forman la fase continua que asciende y se
puede extraer por la parte superior del recipiente de reaccion.

Con una “carga” de alcohol se entiende una cantidad de alcohol efectiva

para sufrir la transesterificacion con el aceite vegetal en las relaciones

estequiometricas apropiadas — normalmente se usa un exceso del alcohol. En
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la variante contracorriente de la invencion se alimenta de forma tipica la carga
de alcohol al recipiente de reaccién en un punto de alimentacion inferior y se
puede alimentar de forma continua. En la variante no en contracorriente del
procedimiento de la invencion, la carga de alcohol se puede alimentar al
recipiente de reaccion en porciones, de modo que sélo llegue a disolverse una
pequefia cantidad de alcohol en la fase polar formada principalmente por
subproducto glicerol. De ahi que se entendera que una carga de alcohol puede
ser una corriente de alimentacion continua de alcohol, un nimero de porciones
de alcohol o una porcién Unica de alcohol.

En cualquier esquema la transesterificacién se puede llevar a cabo a

una temperatura de 60 a 140° C, preferiblemente de 95 a 115° C, con una"

presion suficiente para mantener el alcohol/disolvente en el estado liquido. Se
pueden aplicar cualquiera de los catalizadores convencionales que son de
utilidad para la transesterificacion en el procedimiento de la invencion.
Hidroxido de potasio en un catalizador basico particularmente preferido. Acido
sulfurico es un catalizador acido particularmente preferido. De forma tipica la

presion puede ser de 100 a 400 kPa.

El limite inferior de la cantidad del disolvente de hidrocarburo alifafico es
un valor critico. Se ha observado que la cantidad minima de disolvente
hidrocarburo alifatico requerida para formar una fase homogénea en la
transesterificacion varia con la naturaleza del aceite vegetal de partida y con el
procedimiento usado para refinar el aceite vegetal. Cuando se ha refinado el
aceite vegetal de acuerdo con el procedimiento descrito a continuacion, puede

ser suficiente una proporcién tan baja como 0,2 partes en volumen de
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disolvente hidrocarburo alifatico para formar una fase homogénea en la
transesterificacion de ciertos aceites vegetales. Por el contrario, cuando el
aceite vegetal se ha refinado con otro procedimiento (por ejemplo, con un
tratamiento acido acuoso), la cantidad minima de hidrocarburo alifatico
requerida para formar una fase homogénea en la transesterificacion puede ser
mayor (normalmente de 0,3 a 0,4 partes en volumen, referido al volumen
unidad del aceite vegetal refinado). La cantidad minima requerida de
disolvente de hidrocarburo alifatica se puede determinar facilmente de forma
experimental. Cuando la cantidad del disolvente hidrocarburo alifatico aumenta
por encima del limite inferior critico, el tiempo requerido para la separacién
completa de la fase polar y apolar disminuye. Sin embargo, el limite superior
de la cantidad del disolvente hidrocarburo alifatico no es un factor decisivo, y
depende principalmente de las consideraciones econdémicas. Se ha encontrado
que no surgen ventajas particulares del aumento de la cantidad de disolvente
hidrocarburo alifatico por encima de dos veces la cantidad del aceite vegetal
refinado de partida. La relacién en volumen de aceite vegetal refinado de
partida al disolvente hidrocarburo alifatico puede ser preferiblemente de 1:(0,2-
1,5), mas preferiblemente 1:(0,3-1), particularmente 1:(0,4-0,7).

Como disolventes de hidrocarburo alifatico se pueden usar los alcanos
desde propano hasta octanos. Preferiblemente se pueden usar sustancias con
puntos de ebullicion de 60 a 180° C o mezclas de tales sustancias (cuando se
usa una mezcla las figuras representan intervalos de puntos ebullicion). Son

particularmente preferibles fracciones de aceite mineral de bajo contenido en

compuestos aromaticos con intervalos de puntos de ebullicion de 60 a 100° C,

de 100 a 140° C y de 140 a 180° C.
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La relacion en volumen del aceite vegetal refinado de partida al
reactante alcohol puede ser 1:(1,05-2,0), mas preferiblemente 1:(1,1-1,5).
Se puede transformar aceite vegetal no refinado en el aceite vegetal
refinado preferido para uso como el sustrato de partida en los procedimientos
5 de la presente invencion mediante tratamiento con glicerol acuoso y un
disolvente hidrocarburo alifatico que hierve de -42° C a 200° C y dejando que
la mezcla sedimente. Mas particularmente, el volumen unidad de aceite
vegetal no refinado se mezcla completamente con al menos 0,2 partes en
volumen (preferiblemente de 0,2 a 0,15, mas preferiblemente de 0,3 a 1,
’ 10  particularmente de 0,4 a 0,7 partes en volumen) de un disolvente hidrocarburo
. alifatico con un punto de ebullicién de -42° C a 200° C, preferiblemente de 60°
C a 120° C, y con 0,07 a 0,2 partes en volumen (preferiblemente de 0,09 a
0,15 partes en volumen) de glicerol acuoso que comprende de 5 a 40% en
volumen (preferiblemente de 10 a 20% en volumen) de agua. Se deja
15 sedimentar la mezcla para formar una fase polar inferior y una fase apolar
superior, y la fase apolar superior, que es una solucion del aceite vegetal
refinado en el disolvente hidrocarburo alifatico se transfiere luego para
transesterificacién. Observar que la fase apolar superior es de hecho una
. solucién de aceite vegetal refinado en el disolvente hidrocarburo alifatico
20  seleccionado para la reaccién de transesterificacion. Una ventaja particular de
esta técnica de refinado se basa en el tratamiento del aceite en solucién,
‘ exactamente por la misma razén que en transesterificacion, por la que los
compuestos polares son rechazados por el aceite en la fase de glicerol. Esto

representa una mejora frente al pre-tratamiento con &acido sulfurico de

25 Kalicevskij de los afios 30.
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Usando este procedimiento de refinado se pueden eliminar del aceite
vegetal impurezas y componentes que alteran la transesterificacion y la
separacion subsiguiente de modo mucho mas eficiente que con los
procedimientos convencionales. Una ventaja particular del procedimiento de
refinado de aceite vegetal descrito anteriormente es que se eliminan también
componentes minoritarios con propiedades tensioactivas, que no se pueden
eliminar del aceite vegetal usando refinado acido acuoso convencional. Esto
acelera adicionalmente la separacion de las fases polar y apolar formadas en
la transesterificacion.

De forma alternativa el pretratamiento de aceites vegetales no refinados
o parcialmente refinados se puede llevar a cabo alimentando el aceite vegetal
y un disolvente hidrocarburo alifatico con un punto de ebullicién de -40° C a
200° C en al menos una zona inferior de un equipo de columna empaquetada
en contracorriente, alimentando un alcohol (preferiblemente un alcohol C1-C4)
y, de forma opcional, un catalizador en al menos una zona superior de la
columna y dejando interactuar las corrientes de alimentacion. Se retira el
producto de aceite refinado por una zona superior de la columna. La finalidad
del pretratamiento es reducir el contenido en acido graso libre y fosfatida de la
alimentacion de aceite vegetal.

Por ejemplo, si fa corriente de alcohol es una corriente de glicerol (tal
como una mezcla de glicerol y agua en el intervalo de proporcion de 2:1 a 1.2,
preferiblemente de 1,5:1 a 1:1,5), algunas de las fosfatidas son eliminadas
debido a que son polares; los acidos grasos libres se separan haciéndolos

reaccionar con el exceso de alcalinidad de la corriente de glicerol dando jabon

de potasio que se disolvera en la fase polar. De ahi que los refinados seran de
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bajo contenido en acidos grasos libres y de bajo contenido en fosfatidas.

De forma alternativa, el empaquetamiento de la columna puede incluir
un catalizador de fase estacionaria. Por ejemplo, si el empaquetamiento de la
columna incluye resina de intercambio iénico, tal como Amberlist 15, y el
alcohol es metanol, los acidos grasos libres se transforman en ésteres
metilicos de acido graso y, debido a la presencia del disolvente alifatico polar,
se desplaza el agua formada en el proceso de esterificacién desde el medio de
reaccion a la fase polar y de ahi que no pueda participar en hidrélisis inversa
de los ésteres. En este caso, |a eliminacion de fosfatida no es significativa.

Aln en otra variante, si el pretratamiento se lleva a cabo con metanol y
acido sulfurico, se observa un doble efecto: se transforman &cidos grasos
libres en ésteres metilicos de acido graso y se hidratan algunas de las
fosfatidas. Ambas fosfatidas, hidratadas y no hidratadas, son eliminadas por el

acido sulfurico polar, que las extrae a la fase polar fuera de la fase no polar

que contiene el aceite vegetal asi refinado y el disolvente hidrocarburo alifatico.

Una ventaja importante adicional de los procedimientos de refinado
descritos anteriormente es que no se introduce sustancia extrafia alguna en el
procedimiento, ya que el disolvente hidrocarburo alifatico es el mismo que el
usado como medio de reacciéon en la transesterificacion, y el glicerol es el
subproducto formado en la transesterificacion.

Una ventaja adicional del presente procedimiento es que técnicas de
extraccion de aceite vegetal convencionales usan hexano, que no necesita ser
separado en destilacion de consumo intensivo en energia, pero que en su

lugar se puede transferir como un co-disolvente con el aceite vegetal a las fase

de refinado y transesterificacion. El reciclado del disolvente se puede posponer

15
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entonces hasta después de la transesterificacion, de modo que es posible
mayor economia.

Se describiran ahora procedimientos particularmente preferidos a titulo
de ejemplo solo con referencia a los dibujos en los que:

la figura 1 es una vista esquematica de un recipiente de reaccion
agitado simple para llevar a cabo el procedimiento de acuerdo con una
realizacién de la invencién;

la figura 2 es un diagrama de flujo de proceso que muestra una
disposicion de columna empaquetada para llevar a cabo el procedimiento de
acuerdo con una realizacion alternativa de la invencion.

En una primera realizacion preferida se lleva a cabo la
transesterificacion en un recipiente de reaccién 5 equipado con medios de
agitador 7 de acuerdo con el siguiente esquema: el disolvente hidrocarburo
alifatico, el aceite vegetal refinado (o una solucién formada previamente del
mismo, por ejemplo, la fase apolar superior obtenida de una etapa de refinado
tal como la descrita anteriormente)), el alcohol y el catalizador (o0 una solucion
formada previamente del mismo) se introducen en el recipiente de reactor en
un punto mostrado por la flecha 6, y se agita la mezcla a la temperatura de
reaccion prescrita. Cuando la reaccién se lleva a cabo a presion atmosférica, la
temperatura de reaccién no debe superar el punto de ebullicion del alcohol. Sin
embargo, la reaccion se puede llevar a cabo también a temperaturas mayores
a presion superatmosférica, procurando que el alcohol quede en estado
liquido. La reaccion se puede llevar a cabo a una temperatura de 60 a 140° C
con una presion de 100 a 4000 kPa. Aplicando temperatura elevada a presion

superatmosférica, la velocidad de reaccién se puede aumentar adicionalmente.
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Cuando la reaccion de transesterificacién ha alcanzado el estado estacionario
(equilibrio), se detiene el calentamiento y la agitacion, se reduce la presion
hasta presién atmosférica si fuese necesario, y se deja que las fases se
separen. Se ha observado que el estado estacionario se establece en un corto
periodo de tiempo (a veces incluso en 10 minutos), y la separacién de las
fases es también rapida (la separacidn completa tiene lugar a veces también
en 10 minutos). Se deja reposar los contenidos del reactor sin agitar durante
un periodo de tiempo predeterminado adicional, durante el cual la reaccion
contintia en la fase apolar superior hacia la direccién de producir mas éster de
acido graso y subproducto glicerol que pasa rapidamente a la fase polar
inferior. En consecuencia, el glicerol no esta disponible para la reaccién
inversa. Esto ayuda a conducir la reaccion en la direcciéon de avance deseada.
Tras el periodo predeterminado de reposo, es decir, sin agitacion, se alcanza
la conversion de 95-98% deseada.

La fase polar inferior, constituida principalmente por glicero! junto con
una pequefa cantidad de alcohol se retira como se indica con la flecha 3, y se
puede someter a operaciones de procesamiento de glicerol conocidas si se
desea.

El alcohol y catalizador se pueden introducir en el recipiente del reactor
en porciones tales que en la fase inicial de transesterificacion la mezcla en el
recipiente del reactor contenga el alcohol s6lo en una cantidad estequiométrica
o inferior, y la cantidad de alcohol afiadido se aumenta por encima del valor
estequiométrico solo cuando se haya alcanzado ya una conversion
relativamente alta (preferiblemente superior al 80%).

Se deberia observar que la continuidad de la reaccién en la direccién de
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avance en ausencia de agitacion es lo mas sorprendente ya que previamente
se creia que la reaccion de transesterificacion no tendria lugar tras la
separacion de fase, o si tuviese lugar, sélo de forma muy lenta.

Sin embargo se reconoce ahora que la reaccién contindla a una
velocidad apreciable incluso tras la separacion de fase. Incluso el tiempo total
para los periodos de mezcla y sedimentacién en la presente invencion es mas
corto que la etapa de mezcla de la primera fase de la practica industrial
estandar. Como consecuencia de la separacion continua de glicerol de la fase
apolar en reposo, la reacciéon de transesterificacion se desplaza hacia la
formacion de los ésteres de alquilo de acido graso requeridos, y se puede
alcanzar la conversion requerida de 95-98% sin detener la transesterificacion,
separando las fases y repitiendo la transesterificacion en una etapa adicional
en la fase superior polar. No se requiere exceso de alcohol significativo para
obtener conversion de 95-98%. Una ventaja adicional importante de este
procedimiento es que se puede llevar a cabo en un equipo muy simple.

Si se desea una porcion del glicerol se puede reciclar en una etapa de
refinado de aceite vegetal tras mezclarla con la cantidad requerida de agua.
Ademas si se usa en la transesterificacion un aceite vegetal refinado de
acuerdo con el procedimiento descrito anteriormente, la pureza de la fase de
glicerol resultante es mayor que la que se puede obtener mediante
procedimientos convencionales. Por tanto su procesamiento adicional es mas
facil. Esto es una ventaja adicional del procedimiento de la invencién.

La fase apolar superior obtenida al final de la transesterificacion, que
comprende el combustible biodiésel requerido, se somete luego a operaciones

de refinado. Se pueden aplicar etapas convencionales de refinado. El
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disolvente hidrocarburo alifatico se puede eliminar también tras refinado. Sin
embargo, en algunos casos, particularmente cuando se han aplicado
fracciones de aceite mineral alifatico con intervalos de puntos de ebullicion
superiores, se prefiere retener el menos una porcion del disolvente
hidrocarburo alifatico en el producto de combustible biodiésel, debido a que
estos componentes mejoran la calidad del combustible (por ejemplo, aumenta
su indice de cetano y reduce su indice de yodo).

En una segunda realizaciéon preferida, se consigue una operacién

verdaderamente continua usando operacion en contracorriente en una

columna empaquetada 50 como se ilusta en la figura 2. El empaquetamiento'

puede ser, por ejemplo, anillos Raschig de vidrio o de ceramica - el
empaquetamiento ferroso se humectaria con el aceite pero no con otros
constituyentes de la mezcla de reaccion, mientras que el empaquetamiento
inox no se humectaria con ninguno de los constituyentes presentes.

El aceite vegetal que se va a transformar y hexano como el disolvente
vehiculo se pre-mezclan y se alimentan al fondo de la columna como se indica
con la flecha 10. El alcohol reactante en este ejemplo es metanol, en el que
esta disuelto catalizador hidréxido de potasio. La solucion de catalizador
metandlica se introduce en la columna en los tres puntos superiores
representados con la flecha 20. La fase de aceite/hexano que es ligera
asciende por la columna, tomando algo de metanol con ella. La reacciéon de
transesterificacion reversible se desplaza hacia la direccion de avance
deseada con eliminacién instantanea de glicerol cuando este es liberado de la
estructura del triglicérido. Esta condicion se cumple con separacion de fase

eficiente de las fases de aceite y glicerol debido a la baja solubilidad del
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glicerol en hexano. Debido a que no hay retromezcla significativa de la fase de
glicerol, la reaccion inversa de glicerdlisis FAME en triglicérido y metanol es
despreciable dentro de la fase aceite/hexano.

Estas condiciones tienen lugar en el esquema de contacto en
contracorriente descrito aqui, en el que la fase de aceite forma la fase continua
y el glicerol la fase dispersada. La alimentacion refinada entra en el reactor y
asciende contra las gotas de glicerol en caida. El metanol (reactivo) y el
catalizador se afiaden a lo largo del flujo ascendente de la alimentacion
(sustrato). La parte principal del reactivo se disuelve en la fase de aceite y una
parte minoritaria en los glébulos dispersos. En la fase de aceite tiene lugar la
reaccion de avance; el subproducto glicerol de la reaccion es inmiscible en la
mezcla de aceite vegetal, biodiésel y hexano y por tanto es desplazado
formando glébulos que descienden por la columna.

El biodiésel bruto abandona la cabeza de la columna como una
corriente de refinado continua como se indica con la flecha 40. El glicerol se
puede extraer del fondo de la columna como se indica con la flecha 30.

El esquema en contracorriente descrito aqui combina de forma efectiva
recipiente de reaccidn y unidad de separacién en un mismo equipo.

La operacion verdaderamente continua reduce drasticamente el
volumen de productos quimicos en el procedimiento de la invencién. La
manipulacion de volumenes mas pequefios también contribuye a una
reduccion en el peligro y riesgo de contaminacion, y hace que sea mas facil
satisfacer los requerimientos de salud y seguridad.

El tiempo de residencia en la columna es muy corto en comparacion con

el sistema de reaccién por lotes, siendo del orden de media hora.
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El uso de columnas empaquetadas puede ser adoptado también en
otras partes del procedimiento general para produccién de biodiésel, ademas
de la etapa de transesterificacion. Por ejemplo, el metanol en exceso en la fase
de reaccion viaja con la fase de hexano/biodiésel a la parte superior de la
columna de transesterificacién y no necesita ser eliminado desde el biodiésel.
Esto se puede llevar a cabo en una columna empaquetada donde la fase de
combustible diésel estd en contacto primero con acido para neutralizar el
catalizador y luego con agua para extraer el metanol del biodiésel. Se puede
usar también una columna empaquetada para la preparacion de la
alimentacion o etapa de refinado descrita previamente, en la que se pone en
contacto alimentacion de aceite/hexano con glicerol de la columna de
transesterificacion y el agua acida para eliminar los Aacidos grasos libres y
jabones del aceite vegetal fuente.

Se puede eliminar hexano del biodiésel en una columna de destilacion,
donde este se separa por ebullicién junto con cualquier resto de agua dejando
biodiésel limpio.

En funcién de los vehiculos alifaticos particulares seleccionados, por
ejemplo si el disolvente vehiculo alifatico tiene propiedades adecuadas tales
como punto de inflamacion por encima de 100° C, algo de disolvente puede
dejarse que quede en el biodiésel debido a que puede mejorar la calidad del
combustible, por ejemplo, aumentado su indice de cetano y reduciendo su
indice de yodo.

Se describe a continuaciéon un procedimiento preferido de refinar el
refinado tomado de la parte superior de la columna de transesterificacién.

Se lava la fase de biodiésel con acido sulfurico acuoso diluido y luego
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con agua. Se elimina el agua introducida con estas operaciones mediante
destilacion extractiva azeotrdpica. Finalmente, si se desea, se separa por
destilacion el disolvente hidrocarburo alifatico o una parte del mismo. La
presencia del disolvente hidrocarburo alifatico simplifica de forma considerable
la eliminacion de agua durante el refinado. Se recicla metanol de la fase de
glicerol/agua mediante destilacién.

Para el refinado de la fase de glicerol inferior, se elimina cualquier
alcohol introducido mediante destilaciéon para reciclar y se elimina el
catalizador usando un procedimiento que considere la naturaleza de cada
catalizador en cuestion. Por ejemplo, el catalizador hidroxido de potasio se
puede eliminar como sulfato de potasio con tratamiento con acido sulfurico.
Cuando se tenga que preparar glicerol puro, se pasa la fase polar a través de
resinas de intercambio aniénico y catidnico. Si se ha introducido agua durante
el refinado esta se puede eliminar de forma mas eficiente mediante destilacion
azeotrépica llevada a cabo en presencia del disolvente hidrocarburo alifatico y
subsiguiente eliminacién de los residuos de disolvente por destilacion.

Como se describidé anteriormente, la presencia de disolvente
hidrocarburo alifatico facilita el refinado, también porque en su presencia tanto
el glicerol como la fase de combustible se puede secar (deshidratar) mediante
destilacion atmosférica simple. El alcohol y el disolvente hidrocarburo alifatico
se pueden recuperar facilmente en la operaciéon de refinado y se pueden
reciclar en la etapa de transesterificacion. Se pueden reciclar porciones de la
fase de glicerol separada en la etapa de refinado de aceite vegetal descrita
previamente.

Las ventajas mas importantes del procedimiento de acuerdo con la
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invenciéon son como sigue:

e la reaccion de transesterificacion y la separacidon de fase tienen lugar
rapidamente;

e la cantidad de alcohol requerida para la transesterificacion se puede
reducir de forma considerable;

e serequiere equipos simples;

e se puede conseguir también conversién de 95-98% sin una detencion
intermitente de la transesterificacion, separando las fases, y llevando a
cabo una transesterificacion repetida;

o elrefinado del producto final es mas simple;

e el disolvente y los reactantes no reaccionados se pueden recuperar y se
pueden reciclar faciimente;

e se puede producir un combustible biodiésel incluso con mejor calidad;

e usando disolventes de hidrocarburo alifdtico seleccionados
apropiadamente se puede introducir simultaneamente aditivos de
mejora de calidad en el producto de combustible biodiésel.

Se muestran mas detalles de la invencion en los siguientes ejemplos no
limitantes.

Como material de partida se usa una alimentacién de aceite vegetal
parcialmente refinado. El término “parcialmente refinado” significa que el aceite
vegetal se ha sometido a una serie de etapas de sedimentacion vy filtracion,
pero que no se ha aplicado desgomado fisico 0 quimico y neutralizacién. De
ahi que el material de partida tenga un contenido en acido graso libre y
fosfatida mayor que el aceite vegetal completamente refinado. La primera

etapa en los procedimientos ejemplo indicados anteriormente es una etapa de
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pre-tratamiento para reducir el contenido en acido graso libre y fosfatida. Como
el disolvente de hidrocarburo se ha usado por conveniencia n-hexano debido a
que este es el disolvente usado tipicamente en la extraccion de aceite del
material vegetal de partida. En la practica se pueden usar hidrocarburos no
aromaticos tales como propano, butanos, pentanos, hexanos, heptanos,
octanos, éteres de petroleo y/o refinados hidrogenados.

Ejemplo 1

(Pretratamiento:) se mezclaron 250 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con 75 g de n-hexano y se dispuso en un reactor tipo Parr. Se
anadieron 2,5 g de resina de intercambio idnico Amberlist 15 comercialmente
disponible y 10 g de metanol al sistema. Se presurizo el reactor hasta 1500
kPa con el uso de nitrégeno. Se llevé todo el sistema hasta 80° C con agitacion
continua durante 30 minutos. Tras completarse se enfri6 inmediatamente el
reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua corriente y se
despresurizo.

Se repitio el procedimiento anteriormente descrito para obtener una
muestra para analisis tras lavado y evaporacion.

(Transesterificacion:) Se transfirié el contenido del reactor a un matraz
de cuatro bocas de 1 litro de capacidad en el que se conectaron un
condensador de reflujo, un embudo de goteo medidor, un termémetro y un
agitador suspendido por las conexiones del matraz. Se afadieron al sistema
algunas piezas de piedras de ebullicion y 20 g de metanol (con contenido de
15% de KOH). 'Se llevo todo el contenido a estado de ebullicién (t=59° C) y se
mantuvo en agitacion continua a esta temperatura durante 10 minutos y luego

se detuvo la agitacion y se dejo reposar la mezcla de reacciéon durante 10
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minutos mas.

(Refinado:) tras dejar que el sistema se enfriase hasta 40° C, se

_transfirio la mezcla de reaccién a un embudo de separacion, en el que casi de

forma instantanea se formaron dos fases distintas. Después de dejar reposar
durante 10 minutos, se desech¢ la fase inferior (aqui, desechar significa la
retirada de una corriente del sistema y opcionalmente que sea recogida para
otros usos). Se lavo la fase superior con 40 g de &acido sulfurico al 10%,
seguido de 40 g de agua destilada, con separacion de la fase de agua entre
las dos operaciones. Se desecharon las fases inferiores. Se sometid la fase
superior a destilacion para eliminar el disolvente hexano. No habia signo de
agua en el equipo de destilacion Dean Stark. Una verificacion Kart Fisher
confirmo que el contenido de agua del biodiésel destilado era de 35 ppm.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimentacién Pretratado Transesterificado
Viscosidad a 40°[34,3 30,4 4,34
C, mm?/s
Indice de acido,|1,8 <0,1 <0,1
mgKOH/g
Conversion,% n.d. 42 98,2
Indice de yodo 124 123
Ejemplo 2

(Pretratamiento:) se mezclaron 250 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con 75 g de n-hexano y se dispuso en un reactor tipo Parr. Se

afiadieron 2,5 g de resina de intercambio iénico Amberlist 15 comercialmente
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disponible y 10 g de metanol al sistema. Se presurizo el reactor hasta 1500
kPa con el uso de nitrégeno. Se llevo todo el sistema hasta 80° C con agitacion
continua durante 30 minutos. Tras completarse se enfrié inmediatamente el
reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua corriente y se
despresurizo.

(Transesterificacion:) Se transfirié el contenido del reactor a un matraz
de cuatro bocas de 1 litro de capacidad en el que se conectaron un
coﬁdensador de reflujo, un embudo de goteo medidor, un termémetro y un
agitador suspendido por las conexiones del matraz. Se anadieron al sistema
algunas piezas de piedras de ebullicion y 20 g de metanol (con contenido de
15% de KOH). Se llevé todo el contenido a estado de ebullicion (t=59° C) y se
mantuvo en agitacion continua a esta temperatura durante 10 minutos. Luego
se detuvo la agitacion y se dejo reposar la mezcla de reaccion durante 10
minutos mas.

(Refinado:) tras dejar que el sistema se enfriase hasta 40° C, se
transfirié la mezcla de reaccién a un embudo de separacién, en el que casi de
forma instantanea se formaron dos fases distintas. Después de dejar reposar
durante 10 minutos, se desechd la fase inferior. Se lavé la fase superior con 40
g de acido sulfurico al 10%, seguido de 40 g de agua destilada, con separacion
de la fase de agua entre las dos operaciones. Se desecharon las fases
inferiores.

(Hidro-isomerisacion:) Se trasladé la fase superior a un reactor tipo Parr
y se afiadio 0,7 g de catalizador Engelhard Ni 5256. Se presuriz6 el reactor
hasta 1500 kPa con el uso de hidrogeno. Se llevé todo el sistema hasta 100° C

en agitacion continua durante 20 minutos. Tras completarse se enfrid
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inmediatamente el reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua
corriente y se despresurizé.
Eliminacién del disolvente: en equipo de destilacién Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimenta- | Pretratado | Transesterificado | Hidrogenado
cién
Viscosidad a 40° C, mm</s{ 34,3 30,4 434 4,11
Indice de acido, mgKOH/g [ 1,8 <0,1 <0,1 <0,1
Conversion,% n.d. 4,2 98,6 98,5
Indice de yodo 124 122 113

Ejemplo 3

(Pretratamiento:) Se mezcl6 aceite de girasol parcialmente refinado con
n-hexano en una relacién de 4.1 [g:g] y se puso en contacto con un disolvente
que se componia de solucidon de KOH acuosa al 10% y N-metil-2-pirolidona
(BASF) en una relacién de 1:10 [g:g] en un extractor contracorriente. Se llevo a
cabo la extraccién a temperatura ambiente.

(Transesterificacion:) Se transfiri6 400 g del refinado del pretratamiento
a un matraz de cuatro bocas de 1 litro de capacidad en el que se conectaron
un condensador de reflujo, un embudo de goteo medidor, un termémetro y un
agitador suspendido por las conexiones del matraz. Se afadieron al sistema
algunas piezas de piedras de ebullicion y 35 g de metanol (con contenido de
15% de KOH). Se llevé todo el contenido a estado de ebullicion (t=59° C) y se
mantuvo en agitacion continua a esta temperatura durante 10 minutos, luego
se dejo reposar durante 10 minutos mas sin agitacion.

(Refinado:) Tras dejar que el sistema se enfriase hasta 40° C, se
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transfirié la mezcla de reaccién a un embudo de separacién, en el que casi de
formé instantanea se formaron dos fases distintas. Después de dejar reposar
durante 10 minutos, se desech¢ la fase inferior. Se lavé la fase superior con 40
g de acido sulfarico al 10%, seguido de 40 g de agua destilada, con separacion
de la fase de agua entre las dos operaciones. Se desecharon las fases
inferiores.

(Hidro-isomerisacion:) La fase superior se sometié a hidro-isomerizacion
transfiriendola a un reactor tipo Parr y afadiéndose 0,7 g de catalizador
Engelhard Ni 5256. Se presurizé el reactor hasta 1500 kPa con el uso de
hidrogeno. Se calenté todo el sistema en agitacion continua y se mantuvo a
100° C durante 20 minutos. Tras completarse se enfri® inmediatamente el
reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua corriente y se
despresurizo.

Eliminacion del disolvente: en equipo de destilaciéon Dean Stark. No
hubo evidencia de agua en el equipo de destilacién Dea Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimentacion | Refinado Transesterificado | Hidrogenado

Viscosidad a 40° C,|34,3 28,6 4,46 4,23

mm?/s '

Indice de  acido,|1,8 <0,1 <0,1 <0,1
mgKOH/g

Conversion,% n.d. (rendimiento) 199,1* 98,7

92
Indice de yodo 124 126 123 115

*basado en entrada de refinado
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Ejemplo 4

(Pretratamiento:) Se mezclé 250 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con 75 g de n-hexano y 50 g de solucion de glicerol (glicerol:agua =
1:1) usando glicerol recogido de una fabrica de biodiésel comercial con un pH
de 12,9 en un sedimentador mezclador de vidrio termostatizado a 35° C. Se
aplico agitacion durante 30 minutos y se dejo luego reposar el sistema durante
15 minutos sin agitar antes de separar el refinado superior y la fase de extracto
inferior. Se repitio el procedimiento para la produccién de una muestra para
analisis. El agente de refinamiento glicerol contenia 1,7% de jabén potasico,
0,8% de éster metilico de acido graso y 0,3% de glicéridos. El éster metilico de
acido graso y los glicéridos fueron extraidos completamente en la corriente de
refinado.

(Transesterificacion:) Se transfirio el refinado a un matraz de cuatro
bocas de 1 litro de capacidad en el que se conectaron un condensador de
reflujo, un embudo de goteo medidor, un termometro y un agitador suspendido
por las conexiones del matraz. Se afadieron al sistema algunas piezas de
piedras de ebullicion y 35 g de metanol (con contenido de 15% de KOH). Se
llevé todo el contenido a estado de ebullicion (t=59° C) y se mantuvo en
agitacion continua a esta temperatura durante 10 minutos, luego se dejo
reposar durante 15 minutos mas sin agitacion.

(Refinado:) Tras dejar que el sistema se enfriase hasta 40° C, se

transfirié la mezcla de reacciéon a un embudo de separacion, en el que casi de

forma instantanea se formaron dos fases distintas. Después de dejar reposar

durante 10 minutos, se deseché la fase inferior. Se lavé la fase superior con 40

g de acido sulfarico al 10%, seguido de 40 g de agua destilada, con separacion
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de la fase de agua entre las dos operaciones. Se desecharon las fases
inferiores.

(Hidro-isomerisacion:) La fase superior se transfiri6 a un reactor tipo
Parr y se anadié 0,7 g de catalizador Engelhard Ni 5256. Se presuriz6 el
reactor hasta 1500 kPa con el uso de hidrégeno. Se llevo todo el sistema a
100° C con agitaciéon continua durante 20 minutos. Tras completarse se enfrio
inmediatamente el reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua
corriente y se despresurizo.

Eliminacion del disolvente: en equipo de destilacion Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimen- | Refinado Transesterificado | Hidrogenado
tacion
Viscosidad a 40° C,|34,3 30,3 4,37 4,22
mm?/s
Indice de 1,8 <0,1 <0,1 <0,1
acido, mgKOH/g
Conversion,% n.d. (rendimiento) 98,7* 98,3*
98,5
Iindice de yodo 124 128 122 113

*basado en entrada de refinado

Ejemplo 5

(Pretratamiento:) Se mezclaron 5000 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con n-hexano (1550 g) en una relacién de 4:1 [g:g] y se transfirio al
tanque de alimentacion de un extractor en contracorriente de 2 m de altura de

vidrio empaquetado con anillos Raschig. El disolvente usado era similar al del
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ejemplo 4. La relaciéon de disolvente a alimentacion (S:F) fue S:F=1:8,5. Se
llevé a cabo la extraccion a temperatura ambiente (19° C). Se control6 la
interfase en el fondo de la columna mediante sefial de conductividad y valvula
solenoide. Se recogi6 la corriente de refinado en la parte superior de la
columna, la fase extracto en el fondo. Se transfirieron completamente los
constituyentes de éster (éster metilico de &cido graso y glicéridos) a la
corriente de refinado.

(Transesterificacion:) Se us6 el mismo aparato para la
transesterificacion que para el pretratamiento con la excepcion de medios de
calentamiento circulantes en las camisas de los elementos de columna de
extraccion. Se precalenté el refinado a 55° C en un intercambiador de calor de
vidrio (condensador) con agua caliente. Se administré la corriente de refinado
a la columna por el fohdo; la mezcla de reactivo/catalizador consistia en KOH
al 10% en metanol y se afiadio por la parte superior y por el medio de la
columna de 2 m. La relacién sustrato:reactivo se seleccioné para que fuese un
15% en exceso respecto a la estequiometria.

(Refinado:) Se usd el mismo extractor en contracorriente con doble
disolvente de refinado: se introdujo acido sulflrico al 10% por el medio en una
relacion de S:F = 15:1, seguido de introduccién de agua destilada en la cabeza
de la columna en proporcién similar. La corriente de refinado superior estaba
constituida por el éster metilico refinado transformado, mientras que se
desecho la fase inferior. _

(Eliminacién del disolvente): Se liber6 el disolvente refinado de hexano
en un equipo de destilaciéon Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:
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Alimentacion | Refinado Transesterificado
Viscosidad a 40° C, mm“/s  |34,3 31,5 6,42
Indice de acido, mgKOH/g 1,8 <0,1 <0,1
Conversion,% n.d. (rendimiento) |81*
97,6*
Indice de yodo 124 128 125

*basado en entrada de refinado
Ejemplo 6

(Pretratamiento:) Se mezclaron 5000 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con n-hexano (1550 g) en una relaciéon de 4:1 [g:g] y se transfirio al
tanque de alimentacion de un extractor en contracorriente de 2 m de altura de
vidrio empaquetado con anillos Raschig. E! disolvente usado era similar al del
ejemplo 4. La relacién de disolvente a alimentacion (S:F) fue S:F=1:8,5. Se
llevd a cabo la extraccién a temperatura ambiente (19° C). Se controld la
interfase en el fondo de la columna mediante sefal de conductividad y valvula
solenoide. Se recogi6 la corriente de refinado en la parte superior de la
columna, la fase extracto en el fondo.

(Transesterificacion:) Se llevé a cabo la transesterificacion de forma
similar al ejemplo 5, salvo porue se aumentd la altura del equipo en
contracorriente hasta 3,2 m. Este ejemplo ilustra que se necesita un cierto
tiempo de contacto para conseguir la conversion deseada. Aumentando la
altura de la columna, se aumenta de forma eficaz el tiempo de contacto vy,
como se puede apreciar con referencia a la tabla de rendimiento de
transesterificacion mostrada abajo, se alcanza la conversion deseada de

99,3%, mientras que la columna mas corta (2 m) usada en el Ejemplo 5 no
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puede conseguir esto.

(Refinado:) Se us6 el extractor en contracorriente de 2 m de altura para
el refinado del disolvente de forma similar al ejemplo 5.

(Hidro-isomerisacion:) Se transfiri6 300 g de la corriente refinada a un
reactor tipo Parr y se afadi6 0,8 g de catalizador Engelhard Ni 5256. Se
presurizo el reactor hasta 1000 kPa con el uso de hidrégeno. Se llevé todo el
sistema a 120° C con agitacion continua durante 10 minutos. Tras completarse
se enfrio inmediatamente el reactor hasta temperatura ambiente en un chorro
de agua corriente y se despresurizo.

(Eliminacién del disolvente): Se liber6 el disolvente refinado de hexano
en un equipo de destilacion Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimentacion | Refinado Transesterificado | Hidrogenado
Viscosidad a 40° C,{34,3 30,3 4,37 4,22
mm?%/s
Indice de &cido,|{1,8 <0,1 <0,1 <0,1
mgKOH/g
Conversion,% n.d. (rendimiento) 99,3* 99,2*

98,5
Indice de yodo 124 125 124 111
*basado en entrada de refinado

Ejemplo 7

(Pretratamiento:) Se mezclaron 5000 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con n-hexano (1550 g) en una relacién de 4:1 [g:g] y se transfirio al

tanque de alimentacion de un extractor en contracorriente de 2 m de altura de
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vidrio empaquetado con anillos Raschig. El disolvente usado era similar al del
ejemplo 4. La relaciéon de disolvente a alimentacién (S:F) fue S:F=1:8,5. Se
llevo a cabo la extraccién a temperatura ambiente (19° C). Se controlé la
interfase en el fondo de la columna mediante sefal de conductividad y valvula
solenoide. Se recogi6 la corriente de refinado en la parte superior de la
columna, la fase extracto en el fondo.

(Transesterificacion:) Se us6 el mismo aparato para la
transesterificacion que para el pretratamiento con la excepcion de medios de
calentamiento circulantes en las camisas de los elementos de columna de
extraccion. Se precalenté el refinado a 55° C en un intercambiador de calor de
vidrio (condensador) con agua caliente. Se administro la corriente de refinado
a la columna por el fondo; la mezcla de reactivo/catalizador consistia en KOH
al 10% en metanol y se afiadié por la parte superior y por el medio de la
columna de 2 m. La relacién sustrato:reactivo se seleccion6 para que fuese un
100% en exceso respecto a la estequiometria.

(Refinado:) Se usd el mismo extractor en contracorriente con doble
disolvente de refinado: se introdujo acido sulfurico al 10% por el medio en una
relacion de S:F = 15:1, seguido de introduccién de agua destilada en la cabeza
de la columna en una proporcién similar. La corriente de refinado superior
estaba constituida por el éster metilico refinado transformado, mientras que se
desech¢ la fase inferior.

(Eliminacién del disolvente): Se liber6 el disolvente refinado de hexano
en un equipo de destilacién Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:
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AIime‘ntacién Refinado Transesterificado
Viscosidad a 40° C, mm*“/s |34,3 - 31,5 4,52
Indice de acido, mgKOH/g 1,8 <0,1 <0,1
Conversion,% n.d. (rendimiento) | 95*
97,6*
Indice de yodo 124 128 125

*basado en entrada de refinado

Ejemplo 8

(Pretratamiento:) Se mezclaron 5000 g de aceite de girasol parcialmente

refinado con n-hexano (1550 g) en una relacion de 4:1 [g:g] y se transfirié al

tanque de alimentacion de un extractor en contracorriente de 2 m de altura de
vidrio empaquetado con anillos Raschig y resina de intercambio iénico
Amberlist 15. Se introdujo metanol en la columna por la parte superior,
mientras que se afiadia la mezcla de refinado-hexano por el fondo. Se
termostatiz6 la columna a 60° C. La relacién de disolvente (reactivo) a
alimentacion (sustrato) se mantuvo en 1:8 [g:g]. Se controld la interfase en el
fondo de la columna mediante sefial de conductividad y valvula solenoide. Se
recogié la corriente de refinado en la parte superior de la columna, la fase
extracto en el fondo.

(Transesterificacion:) El equipo en contracorriente era de 3,2 m de
altura. Se llevé a cabo la transesterificacion de forma similar al ejemplo 5.

(Refinado:) Se us6 el extractor en contracorriente de 2 m de altura para

el refinado del disolvente de forma similar al ejemplo 5.
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(Hidro-isomerisacion:) Se transfirié 250 g de la corriente refinada a un

reactor tipo Parr y se afadié 0,5 g de catalizador Engelhard Ni 5256. Se

presurizé el reactor hasta 1500 kPa con el uso de hidrégeno. Se lievo todo el

sistema a 120° C con agitacion continua durante 15 minutos. Tras completarse

de agua corriente y se despresurizo.

se enfri6 inmediatamente el reactor hasta temperatura ambiente en un chorro

(Eliminacion del disolvente): Se liberd el disolvente refinado de hexano

en un equipo de destilacién Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimentacion | Refinado Transestericado | Hidrogenado

Viscosidad a 40° C,{34,3 27,8 4,37 4,22

mm?/s

Indice de acido, | 1,8 0,2 <0,1 <0,1
mgKOH/g

Conversién,% n.d. (rendimiento) 98,2 97,6

99,3
Indice de yodo 124 117 119 116

Ejemplo 9

(Pretratamiento:) se mezclaron 250 g de aceite de girasol parcialmente

refinado con 75 g de n-hexano y se dispuso en un reactor tipo Parr. Se

afiadieron 2,5 g de resina de intercambio i6nico Amberlist 15 comercialmente

disponible y 10 g de metanol al sistema. Se presurizd el reactor hasta 1500
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kPa con el uso de nitrégeno. Se llevo todo el sistema hasta 80° C con agitacion
continua durante 30 minutos. Tras completarse se enfrid inmediatamente el
reactor hasta temperatura ambiente en un chorro de agua corriente y se
despresurizo, luego se transfiri6 a embudo de separacién. El procedimiento se
duplicé para producir una muestra para analisis.

(Transesterificacion:) Se transfirid de nuevo la fase superior de la
mezcla separada al reactor tipo Parr. Se preparé zeolita de tamafio de poro
grande para conferir caracter de intercambio anionico y se afiadio 3 g de la
resina de intercambio anidnico seca al reactor, junto con 25 g de metanol. Se
presurizé el sistema con hidrégeno hasta 1500 kPa y se elevé la temperatura
hasta 110° C. Se mantuvo la agitacién durante 30 minutos sin agitar; se dejé
luego el sistema reposar a esta temperatura durante unos 30 minutos sin
agitar. Se enfri6 el sistema y se despresurizo.

(Refinado:) Se transfirié la mezcla de reaccion a 30° C a través de un
papel de filtro a un embudo de separacion, en el que casi de forma instantanea
se formaron dos fases distintas. Después de dejar reposar durante 30 minutos,
se desecho la fase inferior. Se lavé la fase superior con 50 g de acido sulfarico
al 10%, seguido de 50 g de agua destilada, con separacion de la fase de agua
entre las dos operaciones. Se desecharon las fases inferiores. Se sometié la
fase superior a destilacion para eliminar el disolvente hexano.

Rendimiento de la transesterificacion:

Alimentacion | Refinado Transesterificado

Viscosidad a 40° C,[34,3 29,4 4,42

mm?/s
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Indice de 1,8 0,11 <0,1
acido, mgKOH/g

Conversion,% n.d. 3,7 98,8
Indice de yodo 124 125 118
Ejemplo 10

(Pretratamiento:) Se mezclaron 5000 g de aceite de girasol parcialmente
refinado con 1550 g de n-hexano en una relacion de 4:1 [g:g] y se transfiri6 al
tanque de alimentaciéon de un extractor en contracorriente de 2 m de altura de
vidrio empaquetado con anillos Raschig y resina de intercambio i6nico
Amberlist 15. Se introdujo metanol con &cido sulfurico al 5% en la columna por
la parte superior, mientras que se afiadia la mezcla de refinado-hexano por el
fondo. Se termostatiz6 la columna a 60° C. La relacién de disolvente (reactivo)
a alimentacion (sustrato) se mantuvo en 1:8 [g:g]. Se controlé la interfase en el
fondo de la columna mediante sefial de conductividad y valvula solenoide. Se
recogio la corriente de refinado en la parte superior de la columna, la fase
extracto en el fondo.

(Transesterificacion:) El equipo en contracorriente era de 3,2 m de
altura. Se llevo a cabo la transesterificacion de forma similar al ejemplo 5.

(Refinado:) Se us6 el extractor en contracorriente de 2 m de altura para
el refinado del disolvente de forma similar al ejemplo 5.

(Eliminacion del disolvente): Se liberé el disolvente refinado de hexano
en un equipo de destilacién Dean Stark.

Rendimiento de la transesterificacion:
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Alimentacion | Refinado Transesterificado

Viscosidad  a|34,3 14,3 4,22

40° C, mm?/s

Indice de acido, [1,8 0<0,1 <0,1

mgKOH/g

Conversion,% |n.d. 42 98,2

Indice de yodo |[124 123 119
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Habiéndose descrito la presente invencion como antecede, se declara como

propiedad lo contenido en las siguientes

REIVINDICACIONES

1. Un procedimiento para produccion de combustible de calidad diésel de
origen vegetal mediante transesterificacion de un aceite vegetal refinado con
una carga de un alcohol C1-C4 en presencia de un catalizador y al menos 0,2
partes en volumen, respecto al volumen unidad del aceite vegetal refinado, de
un disolvente hidrocarburo alifatico con un punto de ebullicién de -42° C a 200°
C, que comprende mezclar el aceite, alcohol, catalizador y disolvente en un
recipiente de reacciéon Unico en condiciones homogéneas que promueven la
transesterificacion en 95-98% y que suprimen la glicerdlisis inversa, sin
detener la transesterificacion para eliminar subproducto glicerol polar, y sin
someter la mezcla de aceite/combustible a una etapa de transesterificacion

adicional con una nueva carga de alcoho! y catalizador.

2. Un procedimiento como se reivindica en la reivindicacién 1, que
comprende alimentar el aceite vegetal refinado, el alcohol, el catalizador y el
disolvente hidrocarburo alifatico a un recipiente de reaccién y mezclar durante
un periodo de tiempo predeterminado en condiciones de esfuerzo de cizalla
controladas, detener la mezcla y dejar que la mezcla repose durante un
periodo de tiempo predeterminado sin agitar adicionalmente con lo que la
mezcla se separa en dos fases, y continua la transesterificacién en una fase

apolar supérior hasta que se alcanza 95-98% de la conversion.



»

10

15

20

25

45

3. Un procedimiento como se reivindica en la reivindicacion 1, que
comprende alimentar el aceite vegetal refinado mezclado con el disolvente
alifatico a una zona inferior de una equipo de columna empaqueta en
contracorriente, alimentar el alcohol y el catalizador en al menos una zona
superior de la columna, transesterificar el aceite vegetal refinado hasta 95-98%
de conversion y extraer el producto de aceite transformado de una zona

superior de la columna.

4, Un procedimiento como se reivindica en cualquier reivindicacion
precedente, en el que se usa de 0,3 a 1 parte en volumen de disolvente

hidrocarburo alifatico por volumen unidad de aceite vegetal refinado.

5. Un procedimiento como se reivindica en la reivindicacion 4, en el que se
usa de 0,4 a 0,7 partes en volumen de disolvente hidrocarburo alifatico por

volumen unidad de aceite vegetal refinado.

6. Un procedimiento como se reivindica en cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, en el que se usan de 1,05 a 2,0 partes en

volumen de reactante alcohol por volumen unidad de aceite vegetal refinado.

7. Un procedimiento como se reivindica en la reivindicacion 6, en el que se
usan de 1,1 a 1,5 partes en volumen de reactante alcohol por volumen unidad

de aceite vegetal refinado.
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8. Un procedimiento como se reivindica en cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, en el que el disolvente hidrocarburo alifatico es
una sustancia con un punto de ebullicién de 60 a 180° C o una mezcla de tales

sustancias.

9. Un procedimiento como se reivindica en cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, en el que el disolvente hidrocarburo alifatico es
una fraccion de aceite mineral de bajo contenido en compuestos aromaticos

con un intervalo de punto de ebullicion de 60 a 100° C.

10.  Un procedimiento como se reivindica en una cualquiera de las
reivindicaciones 1 a 8, en el que el disolvente hidrocarburo alifatico es una
fraccion de aceite mineral de bajo contenido en compuestos aromaticos con un

intervalo de punto de ebulliciéon de 100 a 140° C.

11.  Un procedimiento como se reivindica en una cualquiera de las
reivindicaciones 1 a 8, en el que el disolvente hidrocarburo alifatico es una
fraccion de aceite mineral de bajo contenido en compuestos aromaticos con un

intervalo de punto de ebullicién de 140 a 180° C.

12. Un procedimiento como se reivindica en cualquiera de las
reivindicaciones precedentes, en el que la transesterificacion se lleva a cabo a
una temperatura de 60 a 140° C a una presion suficiente para mantener el

alcohol C1-C4 en el estado liquido.
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* SUPERINTENDENCIA DE INDUSTRIA Y COMERCIO

| ’ DIVISKIDE NUEVAS CREACIONES
. TARJETA ARCHIVO PROPIETARIOS

PATENTE DE INVENCION _ X _ PCT _X_ MODELO DE UTILIDAD __ DISENO INDUSTRIAL __

(21) N° de sdlicitud: (22) Fecha de solicitud:
{51) Clasificacion Intemacional :

(71)Solicitante (s) QS BIODIESEL LIMITED

(72) Inventor(es) KOVACS, Andras

{74) Apoderado; JAIME EDUARDO DELGADO VILLEGAS
(30) Prioridad | (31) [ No. Prioridad 32) | Fecha {33) | Pais
0801587.7 29/01/2008 GB
(85} Fecha inicio fase nacional:  29/08/2010 {87} | Publicacion intemacional
{86) Datos relativos a la presentacion de la solicitud PCT Fecha: 06-08-09 Fecha (dd/mm/aa)
Fecha de presentacion de la solicitud: 29 - 01 -09
No. de soficitud  PCT/GB09/000246 N° publicacion: WO 2009/095668 A2

(54) Til:. TRANSESTERIFICACION DE ACEITES VEGETALES
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DIVISION DE NUEVAS CREACIONES
TARJETA ARCHIVO TEMATICO
PATENTE DE INVENCION _X___PCT __X __MODELO DE UTILIDAD __ DISENO INDUSTRIAL ___

(21) N° de solicitud:
{51) Clasificacion Intemacional :

(22) Fecha de solicitud: ,

(71)Solicitante(s)

QS BIODIESEL LIMITED

1

(72)inventor(es):

KOVACS, Andras

(74) Apoderador

JAIME EDUARDO DELGADO VILLEGAS

Prioridad 31)

No. Prioridad
0801587.7

32) Fecha Pais
29/01/2008 GB

(33)

(85) Fecha limite inicio fase nacional:

(86) Datos relativos a la presentacion de fa solic. PCT
Fecha de presentacion de la solicitud:
PCT/GB09/000246

No. de solicitud

29108/2010 (87) Publicacion intemacional:

Fecha: 06-08-09
No.Publicacién: WO 2009/095668 A2 |

29-01-09

(54) Titulo:

TRANSESTERIFICACION DE ACEITES VEGETALES

(57) Resumen: Un procedimiento para produccion de combustible de calidad diésel de origen vegetal mediante
transesterificacion de un aceite vegetai refinado con una carga de un alcohol C1-C4 en presencia de un catalizador y al
menos 0,2 partes en volumen, respecto al volumen unidad del aceite vegetal refinado, de un disolvente hidrocarburo alifatico
con un punto de ebullicion de -42° C a 200° C, que comprende mezclar el aceite, alcohol,

CONTINUA AL RESPALDO




catalizador y disolvente en un recipiente de reaccion umc') en condiciones homogéneas que promueven Ia ..
transesterificacion en 95-98% y que suprimen la glice % inversa, sin detener la transesterificacion
eliminar subproducto glicerol polar, y sin someter | ‘hezcla de aceite/combustible a una eta Qe
transesterificaciéon adicional con una nueva carga de alcohol y catalizador.

1
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7 DIVISION DE NUEVAS CREACIONES
Industria y Comercio EXTRACTO PARA PUBLICACION
HE SUPERINTEN DE_N CiA SOLICITUD DE PATENTE DE INVENCION
{21) N° de solicitud: (51} Int Ck:
22) Fecha de solicitud: (71)Solicitante(s) QS BIODIESEL LIMITED
KOVACS, Andras
(30) Pricridad  (31)  No. Prioridad  {32) Fecha (33) Pais | (72) Inventor{es)
0801587.7 29/01/2008 GB | (74) Apoderado: JAIME EDUARDO DELGADO
VILLEGAS
(85) Fecha limite inicio fase nacional: 29/08/2010 (87)Publicacion  Intemacional
Fecha: Fecha (dd/mm/aa)
Datos relativos a la presentacion de la solicitud PCT 06-08-09 :
Fecha de presentacion de la solicitud 29-01-09 |N°publicacion: WO 2009/095668 A2
No. de soficitud PCT/GB09/000246

) Titulo: TRANSESTERIFICACION DE ACEITES VEGETALES

" Resumen

Un procedimiento para produccion de combustible de calidad diésel de origen vegetal mediante
transesterificacion de un aceite vegetal refinado con una carga de un aicohol C1-C4 en presencia de un
catalizador y al menos 0,2 partes en volumen, respecto al volumen unidad del aceite vegetal refinado, de un
disolvente hidrocarburo alifatico con un punto de ebullicion de -42° C a 200° C, que comprende mezclar el
aceite, alcohol, catalizador y disolvente en un recipiente de reaccién dnico en condiciones homogéneas que
promueven la transesterificacion en 95-98% y que suprimen la_glicerdlisis inversa, sin detener la
transesterificacion para eliminar subproducto glicero! polar, y sin someter la mezcla de aceite/combustible a
una etapa de transesterificacién adicional con una nueva carga de alcohol y catalizador.
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PATENTE DE INVENCION [ ] MODELO DE UTILIDAD [ | At 33 UeGisn e

EERNN

Indicacién que se solicita una patente.

Datos de identificacién del solicitante o de la persona que presenta la solicitud
Descripcidn de la invencién

Dibujos de ser estos pertinentes

Comprobante de pago de las tasas establecidas (De ser el caso formato de descuento)

Completa I:] Incompleta I:l

PATENTE DE INVENCION PCT |:| MODELO DE UTILIDAD PCT |:| Art.33 Decision 486/00, Circular Unica

HiEENEN

Indicacién que se solicita una PCT

Copia de la solicitud en espafiol, tal como fue presentada inicialmente (capitulo descriptivo,
reivindicatorio, resumen)

Dibujos de ser estos pertinentes

Comprobante de pago de las tasas establecidas (de ser el caso formato de descuento)

Completa |:| Incompleta [:‘

DISENO INDUSTRIAL D (Art. 119 Decision 486/00)

L]
L]

[]
[]

Indicacién que se solicita Disefo industrial

Datos de identificacion del solicitante o de la persona que presenta la solicitud

Representacion grafica y fotografica del Disefio industrial o muestra del material que incorpora el

diseno
Comprobante de pago de las tasas establecidas

Completa |___| Incompleta |:|

ESQUEMA DE TRAZADO [ | (Art. 92 Decisién 486/00)

HENRNRE

Indicacién que se solicita un esquema de trazado
Datos de identificacion del solicitante o de la persona que presenta la solicitud
Representacion grafica de un esquema de trazado

Comprobante de pago de las tasas establecidas

Completa' |:| Incompleta D

PI02-F08 (2009-11-18)
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Industria y Comercio
SUPERINTENDENC.TR

Bogota D.C.,
2020

Doctor(a)

DELGADO VILLEGAS JAIME EDUARDO
Apoderado(a) y/o Representante de

QS BIODIESEL LIMITED

REFERENCIA Radicacion No. 10 091899
Solicitud internacional PCT/GB2009/000246
Fecha inicio fase nacional 29/08/2010

Tramite 1"
Evento 378
Actuacion 30
Oficio No. 'é 1 16 5 3

, Como resultado del examen de forma, realizado con fundamento en el articulo 38 de la Decision 486 de la
Comision de la Comunidad Andina, articulo 27 del Tratado de Cooperacion en Materia de Patentes (PCT), regla
51 bis del Reglamento y Circular Unica de la Superintendencia de Industria y Comercio, se le comunica que:

1. La solicitud no contiene el poder debidamente otorgado, con el lleno de los requisitos exigidos por los articulos
63 y subsiguientes del Codigo de Procedimiento Civil. Adicionalmente, deberd presentar el documento que
acredita la existencia y representacion legal de la sociedad solicitante, cuando ésta fuere persona juridica.

2. La solicitud no contiene la copia del documento en que consta la cesién del derecho a la patente del inventor al
solicitante o a su causante, conforme a lo establecido por el articulo 26 literal k) de la Decision 486 de la
Comisién de la Comunidad Andina. Cuando se trate de documentos otorgados en el extranjero, estos deberan
legalizarse de conformidad con lo dispuesto por los articulos 259 y 260 del Cédigo de Procedimiento Civil.
Cuando se trate de las declaraciones a que hace referencia la Regla 4.17 ii) del Tratado de Cooperacién en
Materia de Patentes PCT., el alcance de las tales declaraciones se determinara segun indiquen claramente una
cesion de derechos del inventor al solicitante o su causante, de conformidad con lo dispuesto en el numeral
5.2.15 del Capitulo Quinto, Titulo X de la Circular Unica de Superintendencia de Industria y Comercio.

En cumplimiento de lo dispuesto por el articulo 39 de la Decision 486, se le requiere para que dentro del término
de dos meses siguientes a la fecha de notificacion del presente oficio, complete los requisitos anteriormente
enunciados. En caso de no dar cumplimiento al presente requerimiento, la solicitud se considerara abandonada y
perdera su prelacion.

Continua en la pagina siguiente...

Al contestar favor indique el niimero de Sede Centro: Carrera 13 No. 27-00 Pisos 2, 5, 7 y 10 PBX: 5870000
radicacién que se encuentra a continuacion Sede CAN: Av. Cra 50 No. 26-55 int. 2 Tel: 5880070
Call Center 6513240. Linea 01800-910165
Web: www sic.gov.co e-mail: info@sic.gov.co
Bogota D.C. - Colombia
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SUPERINTENDENCIA
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Notifiquese el presente oficio conforme a lo dispuesto en el numeral 5.2, literal e), del capitulo quinto del titulo
primero de la Circular,Unica No.10 de 2001.

10 SET. 200

querimiento fue notificado por fijacion en lista de fecha

adpal1
Al contestar favor indique el nimero de Sede Centro: Carrera 13 No. 27-00 Pisos 2, 5, 7 y 10 PBX: 5870000
radicacién que se encuentra a continuacién Sede CAN: Av. Cra 50 No, 26-55 int. 2 Tel: 5880070

Call Center 6513240. Linea 01800-910165
Web: www.sic.gov.co e-mail: info@sic.gov.co
Bogot4 D.C. - Colombia
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radicacién que se encuentra a continuacion

! ' : Industria y Comercio

' SUPERINTENDENCIA
Bogota D.C.,

2020

Doctc;r(a)

DELGADO VILLEGAS JAIME EDUARDO
Apoderado(a) y/o Representante de

QS BIODIESEL LIMITED

REFERENCIA -Radicacion No. ' 10 091899
: Solicitud internacional PCT/GB2009/000246
Fecha inicio fase nacional 29/08/2010

“Tramite 1 | '

Evento 378
Actuacién @30 )
Oficio No. 11653

Como resultado del examen de forma, realizado con fundamento en el articulo 38 de la Decision 486 de la
Comision de la Comunidad Andina, articulo 27 del Tratado de Cooperacion en Materia de Patentes (PCT), regla
51 bis del Reglamento y Circular Unica de la Superintendencia de Industria y Comercio, se le comunica que:

1 ]
1. La solicitud no contiene el poder debidamante ‘otorgado, con el lleno de los requisitos exigidos por los articulos
63 y subsiguientes del Codigo de Procedimiento Civil. Adicionalmente, debera presentar el documento qué
acredita la existencia y representacion legal de la sociedad solicitante, cuando ésta fuere persona juridica.
2. La solicitud no contiene la copia del documento en que consta la cesién del derecho a la patente del inventor al
solicitante o a su causante, conforme a lo establecido por el articulo 26 literal k) de la Decisidén 486 de la
Comisién de la Comunidad Andina. Cuando se trate de documentos otorgados en el extranjero, estos deberan
legalizarse de conformidad con lo dispuesto por los articulos 259 y 260 del Cdédigo de Procedimiento Civil.
Cuando se trate de las declaraciones a que’hace referencia la Regla 4.17 ii) del Tratado de Cooperacion en
Materia de Patentes PCT., el alcance de las tales declaraciones se determinara segun indiquen claramente una
cesion de derechos del inventor al solicitante o su causante, de conformidad con lo dispuesto en el numeral
5.2.15 del Capitulo Quinto, Titulo X de la Circular Unica de Superintendencia de industria y Comercio.

En cumplimiento de lo dispuesto por el articulo 39 de Ia Decision 486, se le requiere para que dentro del término
de dos meses siguientes a la fecha de notificacion del presente oficio, complete los requisitos anteriormente
enunciados. En caso de no dar cumplimiento al presente requerimiento, la solicitud se considerara abandonada y
perdera su prelacion. "

: i

Cantinua enla pégiha siguiente...

! Sede Centro:-Carrera 13 No. 27-00 Pisos 2, 5, 7 y 10 PBX: 5870000
! Sede CAN: Av. Cra 50 No. 26-56 int. 2 Tel: 5880070
Call Center 6513240. Linea 01800-910165
Web: www.sic.gov.co e-mail: info@sic.gov.co .
! Bogotéa D.C. - Colombia i

Al contestar favor indique el nimero de

‘




Co_m_inuacién radicado No: 10 091899
t

primero de la Circular Unlca 0.10 de 2001,

BSpepEs oE VERGEL
Directora de Nugvas Creaciones (c)

1 Al contestar favor indique el nimero de
radicacion que se encuentra a continuacion

: Notlflquese el presente OfICIO conforme a lo dispuesto en el -numeral: 5 2, literal e

X

Industria y Comercio

SUPERINTENDENCIA

Querimiento fue notificado por fijacion en Msta de facha I B SEI zmu

e
)

“u oy

‘e
Sede Centro: Camera 13 No. 27-00 Pisos 2, §, 7 y 10 PBX: 5870000
Sede CAN: Av. Cra 50 No. 26-55 int. 2 Tel; 5880070
Call Center 6513240. Linea 01800-910165
Web: www.sic.gov.co e-mail: info@sic.gov.co
Bogota D.C. - Colombia

), del capitulo quinto delltitulo )




