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©  Verfahren  zur  kontinuierlichen  Herstellung  von  C1-bis  C4-Alkylestern  höherer  Fettsäuren. 

©  Die  Erfindung  betrifft  ein  Verfahren  zur  kontinu- 
ierlichen  Herstellung  von  Ci-  bis  (VAlkylestern  hö- 
herer  Fettsäuren  aus  einer  Ölphase  und  Ci  -  bis  C+- 
Monoalkoholen  durch  katalytische  Umesterung  bei 
Reaktionstemperaturen  bis  zu  100°C  in  Gegenwart 
eines  alkalischen  Katalysators  und  ist  dadurch  ge- 
kennzeichnet,  daß  a)  in  einer  ersten  Verfahrensstufe 
eine  Mischung  aus  Ölphase,  Monoalkohol  und  Kata- 

^   lysator  bei  Reaktionstemperatur  von  oben  in  einen 

^   als  stehende  Kolonne  ausgebildeten  ersten  Reaktor 
q   mit  einer  solchen  Strömungsgeschwindigkeit  einge- 
Lf)  führt  wird,  die  niedriger  als  die  Sinkgeschwindigkeit 
^   des  sich  aus  den  erhaltenen  Reaktionsgemisch  I 
(0  abscheidenden  Glycerins  ist,  welches  nach  Umeste- 
Ifi  rung  von  etwa  85  bis  90%  abgezogen  wird,  worauf 
q   b)  das  noch  Glycerin  enthaltende  Reaktionsgemisch 

I  zur  weiteren  Umesterung  in  einen  zweiten  als  Rühr- 
^   reaktor  ausgebildeten  Reaktor  überführt  und  bei  ei- 

ner  Verweilzeit  von  2  Minuten  bis  zu  2  Stunden  bei 
Reaktionstemperaturen  von  60  bis  80  °C  weiter  um- 

geestert  wird,  worauf  c)  das  derart  erhaltene  Reak- 
tionsgemisch  II  in  einer  ersten  Trennstufe  in  einem 
Separator  durch  eine  Kurzzeitwäsche  von  weiterem 
Glycerin  befreit  wird,  worauf  d)  in  einer  weiteren 
Verfahrensstufe  das  Reaktionsgemisch  II  unter  Zu- 
fuhr  von  weiteren  Monoalkoholen  und  Katalysator 
einem  zweiten  Reaktor  mit  einer  der  ersten  Verfah- 
rensstufe  entsprechenden  Strömungsgeschwindig- 
keit  eingeführt  und  das  Reaktionsprodukt  III  e)  in 
einen  weiteren  Rührreaktor  weiter  umgeestert  wird, 
worauf  das  umgeesterte  Reaktionsprodukt  IV  f)  in 
einer  zweiten  Trennstufe  unter  Zugabe  einer  wäßri- 
gen  Extraktionslösung  bzw.  Pufferlösung  in  einem 
weiteren  Separator  von  restlichem  Glycerin,  gebilde- 
ten  Seifen  und  Katalysator  befreit  wird,  worauf  g)  das 
Reaktionsgemisch  IV  durch  Strippen  von  niederen 
Alkoholen  befreit,  mit  geeigneten  Extraktions-  und 
Waschlösungen  gewaschen  und  getrocknet  wird. 
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Die  Erfindung  betrifft  ein  Verfahren  zur  kontinu- 
ierlichen  Herstellung  von  Ci-  bis  (VAlkylestern 
höherer  Fettsäuren  aus  einer  Ölphase,  die  aus  freie 
Fettsäuren  enthaltenden  natürlichen  Ölen  oder  Fet- 
ten  oder  Cg-  bis  C2+-Fettsäuretriglyceriden  besteht, 
und  Ci-  bis  (VMonoalkoholen  durch  eine  im  we- 
sentlichen  drucklose,  mehrstufige  katalytische 
Umesterung  bei  Reaktionstemperaturen  bis  zu 
100°C  in  Gegenwart  eines  alkalischen  Katalysators 
unter  Abtrennung  des  sich  abscheidenden  Glyce- 
rins,  Entfernung  der  Katalysatorrückstände  und  Ab- 
strippen  niederer  Alkohole. 

Derartige  kontinuierliche  Verfahren  sind  bei- 
spielsweise  aus  der  FR-PS  2  560  210  oder  DE-OS 
34  44  893  bekannt;  bei  diesem  Verfahren  erhält 
man  eine  bis  zu  95%ige  bzw.  97%ige  Umesterung. 
Höhere  Umesterungen  von  etwa  98%  erhält  man 
auch  mit  einem  mehrstufigen  Verfahren  gemäß  FR- 
PS  2  577  569  oder  gemäß  EP-B-0  127  104,  wel- 
ches  bei  Drucken  bis  zu  5  bar  und  in  Gegenwart 
eines  flüssigen  Schleppmittels  durchgeführt  wird. 
Zur  Erhöhung  der  Ausbeute  kann  das  Umeste- 
rungsverfahren  z.B.  gemäß  EP-A2-0  198  243  bei 
höheren  Temperaturen  von  210  bis  280°  und  bei 
60  bis  80  bar  und  langen  Reaktionszeiten  durchge- 
führt  werden.  Bei  anderen  Verfahren  werden  z.B. 
gemäß  EP-B1-0  192  035  Ionenaustauscher  zur  Ka- 
talysierung  der  Vorveresterung  eingesetzt  oder  es 
werden  z.B.  gemäß  OE-PS  386222  mittels  Katio- 
nenaustauscher  die  Esterphasen  gereinigt. 

Allen  diesen  Verfahren  haftet  der  Nachteil  an, 
daß  sie  wegen  zu  hoher  Temperaturen  oder  Drücke 
oder  wegen  zu  langer  Reaktionszeiten  und  zu  gro- 
ßer  Apparatevolumina  unwirtschaftlich  sind  oder 
daß  zwar  eine  Umesterung  von  bis  zu  97,5  bis 
98,7%  erreicht  wird,  aber  der  Anteil  an  gebunde- 
nem  und  vor  allem  freiem  Glycerin  zu  hoch  ist  und 
eine  zu  hohe  Säurezahl  entsteht,  weshalb  ein  er- 
heblicher  Aufwand  zur  Abtrennung  des  verbliebe- 
nen  Glycerins  und  der  entstandenen  Seifen  oder 
Fettsäuren,  beispielsweise  durch  nachgeschaltete 
destillative  Reinigung,  betrieben  werden  muß. 

Man  hat  auch  gemäß  DE-PS  39  32  514  vorge- 
schlagen,  Rohrreaktoren  mit  nachgeschalteten  sta- 
tischen  Abscheidern  einzusetzen,  wobei  die  Reak- 
tion  bei  sehr  hoher  Strömungsgeschwindigkeit 
durchgeführt  wird. 

Derartige  Verfahren  sind  jüngst  deswegen  in- 
teressant  geworden,  weil  die  Verwendung  von  Fett- 
säureestern  als  Kraftstoff  für  Dieselmotoren  entwe- 
der  allein  oder  zusammen  mit  Methanol  und  Gasöl 
geeignet  sind,  wie  es  in  der  DE-OS  37  27  081  mit 
weiteren  dort  benannten  Literaturstellen  beschrie- 
ben  ist. 

Dabei  kommt  es  nach  neusten  Erfahrungen  der 
Motorenhersteller  darauf  an,  daß  nach  der  Umeste- 
rung  das  fertige  Estergemisch  für  die  Verwendung 
als  hochwertiger  Dieselkraftstoff  einen  Gesamtgly- 

ceringehalt  von  unter  0,20  Gew.%  und  möglichst 
unter  0,15  Gew.%  aufweist,  der  Gehalt  an  freiem 
Glycerin  unter  0,01  Gew.%  liegt,  die  Säurezahl 
nicht  höher  als  0,2  ist  und  der  Restgehalt  an  Tri- 

5  glyceriden  gegen  Null  tendiert. 
Solche  Kennzahlen  konnten  bisher  nur  durch 

eine  abschließende  destillative  Reinigung  knapp  er- 
reicht  werden,  während  die  bisher  beschriebenen 
und  realisierten  Umesterungsverfahren  ohne  nach- 

io  geschaltete  Destillation  gerade  die  Kennzahlen  der 
österreichischen  Norm  C  1190  erfüllen,  nämlich 
max.  0,25%  Gesamtglycerin,  0,03%  freies  Glycerin 
und  eine  Säurezahl  von  1,0. 

Alle  vorgenannten  Verfahren  beruhen  darauf, 
75  daß  die  als  Diselkraftstoff  geeigneten  Ester  durch 

Umesterung  (Alkoholyse)  aus  verschiedensten 
pflanzlichen  Fetten  und  Ölen  mit  niederen  aliphati- 
schen  Alkoholen  hergestellt  werden.  Als  Beispiel 
für  Fette  bzw.  Öle  werden  Rapsöl,  Sonnenblume- 

20  nöl,  Sojaöl,  Maisöl,  Baumwollöl,  Mandelöl,  Erdnuß- 
öl,  Palmöl,  Kokosöl,  Leinsaatöl,  Rizinusöl  und  ins- 
besondere  Rapsöl  als  vorteilhaft  angesehen.  Die 
Umesterung  erfolgt  mit  einem  geeigneten  einwerti- 
gen  Alkohol  wie  Ethanol,  Isopropanol,  Butanol, 

25  auch  mehrwertigen  Alkoholen  wie  Trimethylolpro- 
pan,  insbesondere  aber  mit  Methanol  in  Anwesen- 
heit  eines  Umesterungskatalysators,  z.B.  Metallal- 
koholaten,  -hydriden,  -carbonaten,  -acetaten  oder 
verschiedenen  Säuren,  insbesondere  aber  mit  Na- 

30  alkoxid,  Na-  oder  K-hydroxid. 
Die  Erfindung  hat  sich  die  Aufgabe  gestellt,  ein 

neues,  kontinuierlich  durchführbares  zwei-  oder 
mehrstufiges  Verfahren  der  eingangs  erwähnten  Art 
vorzuschlagen,  welches  neben  einer  Umesterung 

35  von  über  99,2  und  bis  zu  99,6%  wirtschaftlich 
durchzuführen  ist  und  insbesondere  die  Abtren- 
nung  von  Glycerin  schnell  und  nahezu  vollständig 
ermöglicht  und  ferner  eine  ausbeutemindernde  Sei- 
fenbildung  weitgehend  vermeidet. 

40  Zur  Lösung  dieser  Aufgabe  wird  ein  Verfahren 
der  eingangs  gekennzeichneten  Art  vorgeschlagen, 
welches  gemäß  Hauptanspruch  ausgebildet  ist,  wo- 
bei  bevorzugte  Ausführungsformen  in  den  Unteran- 
sprüchen  erwähnt  sind. 

45  Im  folgenden  soll  die  Erfindung  in  Zusammen- 
hang  mit  dem  beiliegenden  Fließschema  näher  er- 
läutert  werden.  Grundsätzlich  wird  so  vorgegangen, 
daß  in  einer  ersten  Verfahrensstufe  eine  vorge- 
mischte  Mischung  aus  Ölphase,  Monoalkohol  und 

50  Katalysator  bei  Reaktionstemperatur  von  oben  in 
einen  als  stehende  Kolonne  ausgebildeten  ersten 
Reaktor  mit  einer  solchen  Strömungsgeschwindig- 
keit  eingeführt  wird,  die  niedriger  als  die  Sinkge- 
schwindigkeit  des  sich  aus  dem  erhaltenen  Reak- 

55  tionsgemisch  I  im  Gleichstrom  abscheidenden  Gly- 
cerins  ist,  welches  nach  einer  in  der  stehenden 
Kolonne  erfolgten  Umesterung  von  etwa  85  bis 
90%  im  Sumpf  der  Kolonne  kontinuierlich  abgezo- 
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gen  wird. 
Im  einzelnen  wird  hier  das  pflanzliche  Öl,  im 

vorliegenden  Falle  Rapsöl,  aus  einem  Vorratsbe- 
hälter  2  mit  einem  Durchsatz  von  57  l/h  durch 
einen  Wärmeaustauscher  4  geführt  und  auf  die 
Reaktionstemperatur  unter  100°C  beispielsweise 
auf  eine  Reaktionstemperatur  zwischen  60  und 
75  °C  erwärmt  und  zusammen  mit  dem  Alkohol 
und  dem  Katalysator  einem  Mischer  8  zugeführt, 
der  als  statischer,  jedoch  vorzugsweise  als  dynami- 
scher  Mischer  ausgebildet  ist. 

Aus  einem  Vorratsgefäß  10  mit  einem  Inhalt 
von  168  I  Methanol  und  2  bis  3  kg  NaOH  werden 
über  eine  Leitung  12  Methanol/Alkaligemisch  zuge- 
führt,  und  zwar  in  einer  Menge  von  10  l/h,  so  daß 
ein  1,4-  bis  1,6-facher  Überschuß  an  Methanol  mit 
0,24  bis  0,36  Gew.%  NaOH  über  die  Leitung  12  in 
den  Mischer  8  gelangen. 

Dieses  Reaktionsgemisch  wird  in  den  als  ste- 
hende  Kolonne  ausgebildeten  ersten  Reaktor  14 
mit  einer  solchen  Strömungsgeschwindigkeit  von 
oben  eingeführt,  die  niedriger  als  die  Sinkge- 
schwindigkeit  des  sich  im  Gleichstrom  abscheiden- 
den  Glycerins  ist.  In  dieser  Kolonne  erfolgt  überra- 
schenderweise  bereits  eine  Umesterung  von  85  bis 
90%.  Das  sich  bei  dieser  Umesterung  bildende 
Glycerin  kann  am  Boden  der  Kolonne  kontinuierlich 
oder  diskontinuierlich  über  eine  Leitung  16  abge- 
führt  werden. 

Das  noch  etwa  0,5  Gew.%  gelöstes  und  zu- 
sätzlich  dispergiertes  Glycerin  enthaltende  Reak- 
tionsgemisch  I,  das  aus  niederen  Alkylestern,  Mo- 
noalkoholen,  Katalysator,  Öl  und  teilumgesetzten  Öl 
besteht,  wird  kurz  oberhalb  des  Bodens  der  Kolon- 
ne  14  über  eine  Leitung  18  zur  weiteren  Umeste- 
rung  in  einen  zweiten  als  Rührreaktor  ausgebilde- 
ten  Reaktor  20  überführt  und  bei  einer  Verweilzeit 
von  2  Minuten  bis  zu  2  Stunden  und  vorzugsweise 
einer  Stunde  und  bei  Reaktionstemperaturen  von 
60  bis  80  •C,  bis  zu  etwa  95%  bis  97%  weiter 
umgeestert. 

Das  hierbei  erhaltene  Reaktionsgemisch  II  wird 
dann  in  einer  Trennstufe  von  weiterem  Glycerin 
befreit,  wobei  die  Glycerinabtrennung  auf  zweierlei 
Weise  erfolgen  kann.  Entweder  wird  das  Reaktions- 
gemisch  II  von  dem  Rührreaktor  20  über  eine  Lei- 
tung  22  mittels  eines  Wäremaustauschers  24  bei 
einer  Temperatur  von  20  bis  40  °C  und  vorzugs- 
weise  25  bis  30  °C  einem  Separator  26  zugeführt 
oder  es  wird  in  dem  Wärmeaustauscher  24  auf 
eine  Temperatur  von  70  bis  90  °C  gebracht  und 
unter  Zugabe  von  0,25  bis  10  Gew.%  einer  heißen 
wäßrigen  Extraktionslösung  in  den  Separator  26 
eingeleitet.  Dieser  Hochleistungsseparator  ist  vor- 
zugsweise  als  Tellerseparator  ausgebildet,  der 
nicht  nur  die  Phasen  unterschiedlicher  Dichte 
trennt,  sondern  gleichzeitig  eine  Kurzzeit-Extraktion 
der  leichten  Esterphase  mit  zusätzlich  eingeführter 

wäßriger  Phase  erlaubt,  um  das  die  Gleichge- 
wichtsverschiebung  hindernde  gelöste  Glycerin  na- 
hezu  vollständig  zu  extrahieren,  ohne  daß  eine 
zusätzliche  Verseifung  eintritt,  und  wird  mit  50  l/h 

5  des  Reaktionsgemisches  II  beschickt. 
Ein  Teil  der  leichten  Phase  kann  auf  den  vor- 

geschalteten  Rührreaktor  im  Kreislauf  zurückge- 
führt  werden,  um  auch  schon  dort  die  Glycerin- 
Konzentration  deutlich  zu  ermäßigen. 

io  Wenn  das  Reaktionsgemisch  II  bei  einer  Tem- 
peratur  von  20  bis  40  °  C  in  den  Separator  gegeben 
wird,  werden  etwa  1  Gew.%  weiteres  Glycerin  ent- 
fernt,  während  bei  Zuführung  des  heißen  Reak- 
tionsgemisches  II  unter  Zusatz  einer  heißen  wäßri- 

15  gen  Extraktionslösung  1  bis  2,5  Gew.%  weiteres 
Glycerin  entfernt  werden  und  damit  die  Vorausset- 
zung  für  eine  nachfolgende  zusätzliche  Umeste- 
rung  geschaffen  wird. 

In  einer  weiteren  Verfahrensstufe  wird  nämlich 
20  das  derart  erhaltene  Reaktionsgemisch  II  bei  Reak- 

tionstemperatur  und  im  Kreuzstrom  unter  neuer 
Zufuhr  von  weiteren  Ci  -  bis  (VMonoalkoholen  und 
Katalysator  einem  als  stehende  Kolonne  ausgebil- 
deten  zweiten  Reaktor  mit  einer  der  ersten  Verfah- 

25  rensstufe  entsprechenden  Strömungsgeschwindig- 
keit  eingeführt. 

Hierbei  wird  im  einzelnen  das  Reaktionsge- 
misch  II  bzw.  Umesterungsprodukt  mit  einer  Ge- 
schwindigkeit  von  50  l/h  über  eine  Leitung  28  ei- 

30  nem  weiteren  Wärmeaustauscher  30  zugeführt  und 
mit  einer  Temperatur  von  70  bis  90  °C  in  eine 
Mischpumpe  34  geführt,  die  gleichzeitig  aus  dem 
den  Alkohol  und  Natronlauge  enthaltenden  Vorrats- 
gefäß  10  über  die  Leitung  32  mit  einer  Geschwin- 

35  digkeit  von  1,5  bis  3  l/h  eine  Mischung  aus  0,54  bis 
0,11%  NaOH  und  Alkohol  in  einem  0,2-  bis  0,4- 
fachen  Überschuß  zugeführt  wird.  Diese  Mischung 
wird  über  einen  zweiten  ebenfalls  als  stehende 
Kolonne  ausgebildeten  Reaktor  36  geführt,  in  wel- 

40  ehern  die  weitere  Umesterung  mit  einem  Ergebnis 
von  98,5  bis  99%  durchgeführt  wird.  Auch  hierbei 
ist  die  Strömungsgeschwindigkeit  derart  bemes- 
sen,  daß  sie  niedriger  als  die  Sinkgeschwindigkeit 
des  sich  aus  dem  Reaktionsgemisch  abscheiden- 

45  den  Glycerins  ist.  Das  am  Boden  der  Kolonne 
abgezogene  Reaktionsgemisch  III  gelangt  über 
eine  Leitung  38  in  einen  zweiten  Rührreaktor  40 
und  wird  dort  bei  Temperaturen  von  60  bis  80  °C 
und  einer  Verweilzeit  von  0,5  bis  2  Stunden  und 

50  vorzugsweise  bei  einer  Temperatur  von  65  bis 
68  °C  und  einer  Verweilzeit  von  einer  Stunde  weiter 
umgeestert. 

Das  aus  diesem  Rührreaktor  erhaltene  Produkt 
wird  über  eine  Leitung  42  einem  Wärmeaustau- 

55  scher  44  zugeführt  und  dann  bei  Temperaturen  von 
70  bis  90  °C  in  einer  weiteren  Trennstufe  über  eine 
Leitung  46  einem  weiteren  Separator  48  zugeführt, 
der  analog  dem  ersten  Separator  26  ausgebildet 

3 
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ist.  Dieser  Separator  wird  analog  der  einen  Variante 
der  ersten  Trennstufe  mit  einer  heißen  wäßrigen 
Pufferlösung  oder  wäßrigen  Extraktionslösung  aus 
einem  Vorratsbehälter  50  über  die  Leitung  52  ge- 
speist.  Hierbei  werden  Natronlauge,  etwa  gebildete 
Seife  und  Glycerin  mit  dem  Wasser  abgetrennt, 
wobei  das  nunmehr  erhaltene  Reaktionsgemisch  IV 
zur  weiteren  Reinigung  über  eine  Leitung  54  abge- 
führt  wird,  während  ein  Teil  dieses  Reaktionspro- 
duktes  über  eine  Leitung  56  in  den  zweiten  Rührre- 
aktor  40  zurückgeführt  wird.  Hierdurch  wird  er- 
reicht,  daß  auch  im  zweiten  Rührreaktor  40  die 
Konzentration  des  gelösten  Glycerins  anteilig  her- 
abgesetzt  wird,  um  das  Reaktionsgleichgewicht  zu 
verschieben  und  einen  höheren  Umesterungsgrad 
zu  erreichen.  Das  der  weiteren  Reinigung  zugeführ- 
te  Reaktionsprodukt  IV  hat  einen  Umesterungsgrad 
von  99,2%  bis  99,6%  und  enthält  nur  noch  etwa 
500  bis  800  ppm  Seife,  außerdem  etwas  Methanol 
und  Wasser. 

Zur  Entfernung  des  restlichen  Methanols  aus 
dem  Reaktionsprodukt  IV  wird  dieser  dann  über 
einen  Wärmeaustauscher  57  über  eine  Leitung  58 
einer  Stripping-Kolonne  60  zugeführt,  die  beheizt 
ist  und  unter  leichtem  Vakuum  betrieben  wird,  so 
daß  die  Esterphase  beim  Verlassen  derselben  ei- 
nen  Methanolgehalt  von  deutlich  unter  0,1%  auf- 
weist.  Das  verdampfte  Methanol  wird  einem  nicht 
eingezeichneten  Kondensationssystem,  an  welches 
auch  sämtliche  Kolonnen  und  Rührbehälter  ange- 
schlossen  sind,  zugeführt,  kondensiert  und  über 
eine  ausreichende  Rektifikation  im  Kreislauf  auf 
den  Katalysator-Ansatzbehälter  10  zurückgeführt. 

Das  Reaktionsgemisch  IV  wird  anschließend 
zur  ersten  Waschstufe  geleitet,  und  zwar  über  ei- 
nen  Wärmeaustauscher  62  auf  eine  Temperatur 
von  80  bis  90  °C  eingestellt  und  mit  etwa  2  bis  10 
l/h  Wasser  von  80  bis  90  °C  über  eine  Leitung  63 
einem  weiteren  Separator  64  zugeführt,  in  welchem 
Katalysatorreste,  Wasser,  Seife  und  restliches  Gly- 
cerin  entfernt  werden.  Das  zur  zweiten  Waschstufe 
weitergeleitete  Reaktionsprodukt  enthält  nur  noch 
150  bis  300  ppm  Seife  und  wird  aus  einem  Vor- 
ratsbehälter  67  nochmals  mit  2  bis  10  l/h  Wasser 
bei  70  bis  90  °C  gewaschen  und  über  eine  Leitung 
65  in  einem  weiteren  Separator  66  von  Glycerin, 
Wasser  und  Seife  weitgehend  befreit  und  gelangt 
mit  einem  Seifengehalt  von  nunmehr  nur  noch  15 
bis  30  ppm  über  eine  Leitung  68  in  eine  bei  110 
bis  120°C  und  0,9  bar  betriebene  Trocknungsvor- 
richtung  70,  von  wo  es  über  eine  Leitung  72  und 
einen  Kühler  74  noch  einem  Filter  76  zugeführt 
wird,  bevor  es  als  Endprodukt  in  einen  Lagertank 
gelangt. 

Die  leichten  Phasen  aus  den  Separatoren  64 
und  66  werden  über  Leitungen  69  bzw.  69'  der 
jeweils  vorherigen  Stufe  zurückgeführt. 

Zur  etwaigen  Erzielung  von  Wintertauglichkleit 
des  Dieselkraftstoffes  ist  es  je  nach  Reaktionsfüh- 
rung  und  Ausgangsmaterial  sinnvoll,  das  Reaktions- 
gemisch  IV  auf  etwa  -25  °C  abzukühlen,  um  in 

5  einem  weiteren  Separator  bei  einer  Arbeitstempera- 
tur  von  -12  bis  -15  °C  die  höherschmelzenden  Al- 
kylester  zu  entfernen.  Ein  erster  Beitrag  zu  besse- 
rer  Wintertauglichkeit  besteht  schon  darin,  daß  die 
anfängliche  Alkoholyse  mit  einem  Gemisch  von 

io  Methanol  und  Ethanol  durchgeführt  wird. 
Vorzugsweise  werden  die  Kontaktzeiten  in  den 

Wasch-  und  Trennstufen  zur  Vermeidung  von  Hy- 
drolyseeffekten  mit  Hilfe  der  Tellerseparatoren  auf 
1  bis  20  Sekunden  beschränkt.  Letztlich  kann  der 

15  Rührreaktor  zur  Behandlung  verschiedener  Aus- 
gangsmaterialien  auf  verschiedene  Verweilzeiten 
eingestellt  werden. 

Patentansprüche 
20 

1.  Verfahren  zur  kontinuierlichen  Herstellung  von 
Ci  -  bis  (VAlkylestern  höherer  Fettsäuren  aus 
einer  Ölphase,  die  aus  freie  Fettsäuren  enthal- 
tenden  natürlichen  Ölen  oder  Fetten  oder  Cg- 

25  bis  C24-Fettsäuretriglyceriden  besteht,  und  Ci- 
bis  (VMonoalkoholen  durch  eine  im  wesentli- 
chen  drucklose,  mehrstufige  katalytische  Ume- 
sterung  bei  Reaktionstemperaturen  bis  zu 
100°C  in  Gegenwart  eines  alkalischen  Kataly- 

30  sators  unter  Abtrennung  des  sich  abscheiden- 
den  Glycerin,  Entfernung  der  Katalysatorrück- 
stände  und  Abstrippen  niederer  Alkohole,  da- 
durch  gekennzeichnet,  daß 

a)  in  einer  ersten  Verfahrensstufe  eine  sta- 
35  tisch  oder  dynamisch  vorgemischte  Mi- 

schung  aus  Ölphase,  Monoalkohol  und  Ka- 
talysator  bei  Reaktionstemperatur  von  oben 
in  einen  als  stehende  Kolonne  ausgebilde- 
ten  ersten  Reaktor  mit  einer  solchen  Strö- 

40  mungsgeschwindigkeit  eingeführt  wird,  die 
niedriger  als  die  Sinkgeschwindigkeit  des 
sich  aus  den  erhaltenen  Reaktionsgemisch  I 
abscheidenden  Glycerins  ist,  welches  nach 
einer  in  der  stehenden  Kolonne  erfolgten 

45  Umesterung  von  etwa  85  bis  90%  im  Sumpf 
der  Kolonne  kontinuierlich  abgezogen  wird, 
worauf 
b)  das  noch  etwa  0,5  Gew.%  gelöstes  und 
zusätzlich  noch  mehr  dispergiertes  Glycerin 

50  enthaltende  Reaktionsgemisch  I,  das  aus 
niederen  Alkylestern,  Monoalkoholen,  Kata- 
lysator,  Öl  und  teilumgesetzten  Öl  besteht 
zur  weiteren  Umesterung  in  einen  zweiten 
als  Rührreaktor  ausgebildeten  Reaktor  über- 

55  führt  und  bei  einer  Verweilzeit  von  2  Minu- 
ten  bis  zu  2  Stunden  bei  Reaktionstempera- 
turen  von  60  bis  80  °  C  bis  zu  etwa  95%  bis 
97%  weiter  umgeestert  wird,  worauf 

4 
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c)  das  derart  erhaltene  Reaktionsgemisch  II 
in  einer  ersten  Trennstufe 

i)  mit  einer  Temperatur  von  20  bis  40  °  C, 
oder 
ii)  mit  einer  Temperatur  von  70  bis  90  °  C  5 
unter  Zugabe  von  0,25  bis  10  Gew.% 
einer  heißen  wäßrigen  Extraktionslösung 

in  einem  besonderen  Separator  durch  eine 
Kurzzeitwäsche  mit  einer  Extraktionslösung 
von  1  bis  2,5  Gew.%  weiteren  Glycerins  10 
befreit  wird,  worauf 
d)  in  einer  weiteren  Verfahrensstufe  das 
derart  erhaltene  Reaktionsgemisch  II  bei 
Reaktionstemperatur  und  unter  Zufuhr  von 
weiteren  Ci  -  bis  (VMonoalkoholen  und  Ka-  75 
talysator  einem  als  stehende  Kolonne  aus- 
gebildeten  zweiten  Reaktor  mit  einer  der 
ersten  Verfahrensstufe  entsprechenden 
Strömungsgeschwindigkeit  eingeführt  und 
das  Reaktionsprodukt  III  20 
e)  in  einen  weiteren  Rührreaktor  bei  Tempe- 
raturen  von  60  bis  80  0  C  und  einer  Verweil- 
zeit  von  0,5  bis  2  Stunden  weiter  umgee- 
stert  wird,  worauf  das  bis  zu  99,2%  bis 
99,6%  umgeesterte  Reaktionsprodukt  IV  25 
f)  in  einer  zweiten  Trennstufe  bei  70  bis 
90  °C  unter  Zugabe  von  0,25  bis  10  Gew.% 
einer  wäßrigen  Extraktionslösung  bzw.  einer 
Pufferlösung  einem  weiteren  Separator  zu- 
geführt  wird  und  von  restlichem  Glycerin,  30 
gebildeten  Seifen  und  Katalysator  befreit 
wird,  worauf 
g)  das  so  gereinigte  Reaktionsgemisch  IV 
durch  Strippen  von  den  niederen  Alkoholen 
befreit,  mehrfach  mit  geeigneten  35 
Extraktions-  und  Waschlösungen  gewa- 
schen  und  dann  getrocknet  wird. 

2.  Verfahren  nach  Anspruch  1  ,  dadurch  gekenn- 
zeichnet,  daß  als  Separator  Tellerseparatoren  40 
verwendet  werden,  die  eine  zusätzliche  Kurz- 
zeitbehandlung  der  kontinuierlichen  Phase 
bzw.  Extraktion  der  kontinuierlichen  oder  dis- 
pergierten  Phase  mit  einem  Medium  geeigne- 
ter  Dichte  ermöglichen.  45 

wicht  zu  verschieben. 

5.  Verfahren  nach  Anspruch  1  ,  dadurch  gekenn- 
zeichnet,  daß  die  Kontaktzeiten  in  den  Wasch- 
und  Trennstufen  zur  Vermeidung  von  Hydroly- 
seeffekten  mit  Hilfe  der  Tellerseparatoren  auf  1 
bis  20  Sekunden  beschränkt  werden. 

6.  Verfahren  nach  Anspruch  1  ,  dadurch  gekenn- 
zeichnet,  daß  die  Wasch-  und  Extraktionsflüs- 
sigkeiten  im  Gegenstrom  zur  Esterphase  durch 
die  Waschstufen  und  nach  Seifenabtrennung 
auch  auf  die  Trennstufen  geführt  werden. 

7.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  6,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  das  Reaktionsgemisch  II 
nach  Zuführen  in  den  als  stehende  Kolonne 
ausgebildeten  dritten  Reaktor  in  einen  weiteren 
Reaktor  eingeleitet  und  bei  Reaktionstempera- 
tur  weiter  umgeestert  wird. 

8.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  7,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  die  zugeführte  Alkohol- 
menge  in  der  ersten  Umesterungsstufe  120  bis 
180%  und  in  der  zweiten  Umesterungsstufe  20 
bis  60%  der  stöchiometrisch  erforderlichen 
Menge  beträgt. 

9.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  8,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  die  zugeführte  Alkohol- 
menge  in  der  ersten  umesterungsstufe  150% 
und  in  der  zweiten  Umesterungsstufe  30%  der 
stöchiometrisch  erforderlichen  Menge  beträgt. 

10.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  9,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  die  Katalysator-Konzen- 
tration  in  der  ersten  und  der  zweiten  Verfah- 
rensstufe  unterschiedlich  ist  und  in  der  zweiten 
Stufe  das  1,1  bis  3,0-fach  der  ersten  Verfah- 
rensstufe  beträgt. 

11.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  10,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  die  Katalysator-Konzen- 
tration  in  der  zweiten  Verfahrensstufe  das  1,5- 
fache  der  ersten  Verfahrensstufe  beträgt. 

3.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  2,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  als  geeignetes  Medium 
wäßrige  Lösungen  im  sauren  oder  basischen 
pH-Bereich  bzw.  abgepufferte  Lösungen  ver- 
wendet  werden. 

12.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  11,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  als  wäßrige  Extraktions- 
lösung  zur  Abtrennung  weiteren  Glycerins  im 

50  Separator  eine  alkalische  Pufferlösung  mit  ei- 
nem  pH-Wert  von  8  bis  10  verwendet  wird. 

4.  Verfahren  nach  Anspruch  1  ,  dadurch  gekenn- 
zeichnet,  daß  ein  Teil  der  im  Separator  degly- 
cerinierten  leichten  Esterphase  im  Kreislauf  auf  55 
den  Rührreaktor  zurückgeführt  wird,  um  die 
vorhandene  Glycerin-Konzentration  weiter  zu 
verringern  und  damit  das  Reaktionsgleichge- 

13.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  12,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  man  das  aus  dem  Se- 
parator  erhaltene  Reaktionsgemisch  II  oder  IV 
in  einer  Menge  von  40  bis  70  Gew.%  in  den 
vorgeschalteten  Reaktor  rückführt. 

5 
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14.  Verfahren  nach  Anspruch  1  bis  13,  dadurch 
gekennzeichnet,  daß  das  nach  dem  Abstrip- 
pen  erhaltene  Reaktionsgemisch  IV  bis  auf  - 
25  °C  gekühlt  und  in  einem  Temperaturbereich 
von  -  12°  bis  -15  °C  in  einem  Separator  von  5 
höherschmelzenden  Alkylestern  befreit  wird. 
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