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Beschreibung

Fettsaureester kurzkettiger aliphatischer
Alkohole, insbesondere solcher mit bis zu 4 C-
Atomen und insbesondere Fettsduremethylester
besitzen groRe technische Bedeutung. Sie sind
beispielsweise wichtige Ausgangsmaterialien fir
die Herstellung von Fettalkoholen, werden aber
auch zur Gewinnung anderer fettchemischer
Produkte, beispielsweise von Seifen, Tensiden,
Alkanolamiden usw. eingesetzt.

Die technische Herstellung von Fettséureestern
niederer Alkohole erfolgt Uberwiegend durch
Alkoholyse der entsprechenden Fette und/oder
Ote natiirlichen Ursprungs, die bekanntlich
Fetts3uretriglyceride sind. Pflanzliche und/oder
tierische Fette bzw. Ole enthalten allerdings fast
immer betrachtliche Mengen an freien
Fettsduren, wobei dieser Gehalt an freien Sauren
je nach Ursprung des Materials und seiner
Vorgeschichte in einem weiten Bereich
schwanken kann. Fast immer liegt der Gehalt an
freien Fettsauren oberhalb von 3
Gewichtsprozent. Die Sdurezahl des
handelsiiblichen rohen Kokosdls liegt
normalerweise nicht iiber 10 bis 20. Bei anderen
pflanzlichen Olen liegt die Saurezahl,
insbesondere bei guten Qualitdten, unter 10, bei
minderen Qualitaten liegt sie beispielsweise im
Bereich von 20 bis 25. Technische Talge, die nach
ihrer Sdurezahl bewertet und gehandelt werden,
liegen im Gehalt an freien Fettsduren - je nach
Qualitat - zwischen 1 und 15 bis 20
Gewichtsprozent - entsprechend einer Sdurezahl
von etwa 30 bis 40 - teilweise auch noch hoher.

Die Saurezahl des in die Umesterung
einzusetzenden Triglycerids beeinfiuBt die
Maglichkeiten bzw. Verfahrensbedingungen der
Umesterungsreaktion in betrachtlichem AusmaR.

Die Herstellung von Fettsaureestern durch
Alkoholyse von Fetten und/oder Olen kann
dementsprechend technisch nach verschiedenen
Verfahren durchgefiihrt werden:

In Gegenwart von Alkalikatalysatoren kénnen
Neutralfette schon bei Temperaturen von 30 bis
70 °C mit einem 50 bis 100 prozentigen
UberschuR Gber die stochiometrisch
erforderliche Menge Alkohol glatt in die
entsprechenden Alkylester ungewandelt
werden. Hierbei sind allerdings nur solche Fette
und Ole problemlos umzusetzen, deren Gehalt an
freien Fettsduren méglichst unter 0,5 ’
Gewichtsprozent liegt, entsprechend einer
S&urezahl (SZ) der Triglyceride von etwa 1 und
weniger.

Das in der Technik angewandte BRADSHAW-
Verfahren benutzt 2. B. die alkalikatalysierte
Umesterung von Fetten, deren SZ nicht {iber 1,5
liegen soll, mit Methylalkohol als 1. Stufe einer
kontinuierlichen Seifenherstellung - vergl.
beispielsweise Ullmann, Enzyklopadie der
technischen Chemie, 3. Auflage, Band 7, Seite
525 ff. 4. Auflage, Band 11, Seite 490 ff.

Nach einem anderen technischen Verfahren -
siehe Ullmann aa0. 4. Auflage, Band 11, Seite 432
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- kdnnen auch Fette und Ole mit héheren
Séaurezahlen umgeestert werden. Bei diesem
Verfahren wird jedoch die Herstellung von
Fettsduremethylestern in Gegenwart von Alkali-
oder Zink-Katalysatoren bei 240°C unter
erhdhtem Druck (ca. 100 bar) mit deutlichem
MethanoliiberschuB (7 bis 8 facher molarer
UberschuR) durchgefiihrt.

Wegen des fast immer vorliegenden
betrachtlichen Gehaltes an freien Fettsauren in
technischen Fetten und Olen natiirlichen
Ursprungs, setzt die drucklose Umesterung - die
wegen der niedrigeren Temperaturen und des
deutlich geringeren Methanolbedarfs energetisch
vorteilhaft ist und ohne Druckreaktoren
auskommt - eine Verringerung der SZ - z. B.
durch vorhergehende Umwandlung der freien
Fettsauren in die entsprechenden Alky!l- oder
Glycerinester - voraus.

Diese Vorveresterung kann gemaf Ullmann
aa0, 4. Auflage, Band 11, Seite 432
alkalikatalysiert bei 240 °C und 20 bar
durchgefiihrt werden. Auch in diesem Fall
miissen bei der Vorveresterung mit Methanol und
anderen kurzkettigen Alkoholen teure
Druckreaktoren verwendet werden.

Aus der US-A-4 164 506 ist ein
Vorveresterungsverfahren bekannt, bei dem man
einen UberschuB des fiir die Veresterung der
freien Fettsauren eingesetzten kurzkettigen
Alkohols als Schieppmittel benutzt. In diesem Fall
is das Schleppmitel mit der Olphase in einem
gewissen Ausmaf mischbar. Ein hinreichender
Trenneffekt wird deshaib nur dann erreicht, wenn
betrachtliche Mengen des jeweligen Alkohols
eingesetzt werden.

Der Erfindung liegt die Aufgabe zugrunde, die
Herstellung von Fettsdureestern niederer
Monoalkohole beim Einsatz solcher Triglycerid-
Ausgangsmaterialien zu erleichtern, die nicht
unbetrachtliche Mengen an freien Fetts&uren
enthalten. Ausgehend von der Kombination einer
Vorveresterung der freien Sauren mit
anschlieBender Umesterung, sollen beide
Verfahrensstufen bei vergleichsweise niedrigen
Temperaturen und ohne Verwendung von fiir
héhere Drucke ausgelegten Reaktoren
durchgefiihrt werden kénnen.

Dariber hinaus soll der beispielsweise in der
Druckumesterung erforderliche hohe
AlkoholiiberschuB reduziert werden kénnen, der
iiber die notwendigen Aufarbeitungs- und
Reinigungsschritte einen nicht zu
unterschatzenden Kostenfaktor darstelit.
insgesamt will die Erfindung damit die
Herstellung von Fettsdureestern niederer
Alkohole energiesparend und kostengiinstig,
gerade auch mit solchen Ausgangsmaterialien,
verwirklichen, wie sie im Rahmen natiirlicher,
insbesondere pflanzlicher und/oder tierischer
Fette und/oder Ole anfallen.

Zur Losung dieser Aufgabe schldgt die
Erfindung ein Verfahren zur Herstellung von
Fettsaureestern aliphatischer Alkohole mit 1 bis 4
C-Atomen durch katalytische Umesterung freie



Fettsduren enthaltender natiirlicher Fette
und/oder Ole (Olphase) mit den entsprechenden
Monoalkoholen vor, bei dem man die Oiphase in
Gegenwart saurer Veresterungskatalysatoren bei
Temperatuien nicht uber 120°C und Drucken nicht
iber 5 bar und in Gegenwart eines fliissigen
Schileppmittels einer Vorveresterung mit den
Monoalkoholen unterwirft, anschlieRend das
Reaktionsprodukt durch Phasentrennung in eine
den sauren Katalysator und Reaktionswasser
enthaltende Schleppmittelphase und die
behandelte Olphase trennt, und diese Olphase
der Umesterung zufihrt. Dieses Verfahren ist
dadurch gekennzeichnet, daR man die
Vorveresterung in Gegenwart eines mit der
Olphase im wesentlichen nicht mischbaren
fliissigen Schieppmittels durchfiihrt und die
katalysatorhaltige Schleppmittelphase nach der
Phasentrennung und wenigstens teilweiser
Entfernung des Reaktionswassers in die Stufe
der Vorveresterung zuriickfihrt.

Das erfindungsgemaRe Verfahren 138t sich
demgemaR durch die folgenden vier Schritte
darstellen:

1. Umsetzung des freie Fettsduren
enthaltenden Triglycerids mit dem kurzkettigen
Monoalkohol in Gegenwart eines sauren
Katalysators, jedoch unter solchen
Verfahrensbedingungen, da weitgehend
selektiv die freien Fettsduren des
Einsatzmaterials in die entsprechenden Alkylester
umgewandelt werden. Dabei wird in Gegenwart
eines mit dem Triglycerid-Einsatzmaterial im
wesentlichen nicht mischbaren unter
Verfahrensbedingungen flissigen Schleppmittels
gearbeitet. In dieser Verfahrensstufe der
Vorveresterung gelingt es ohne Schwierigkeiten,
unter den nachstehend noch im einzelnen
geschilderten, milden Bedingungen, die SZ des
Triglycerids auf Werte im Bereich von 1 oder
darunter herabzusetzen.

2. Abtrennung der Schleppmittelphase, die
praktisch die gesamte Menge des eingesetzten
Katalysators und des bei der Veresterung
gebildeten Reaktionswassers sowie den im
Reaktionsgemisch noch vorliegenden freien
Anteil des Monoalkohols enthélt, aus dem
zweiphasigen Reaktionsgemisch.

3. Entfernung von Reaktionswasser und
vorzugsweise auch dem Alkohol aus der
Schleppmittelphase - bevorzugt durch
Destillation - und Recyclisierung des den
Katalysator enthaltenden Schleppmittels in die
Stufe der Vorveresterung gemag Ziffer 1.

4. Nachfolgende Umesterung des Triglycerids
mit nur noch geringem Gehalt an freier Fettsdure
mit dem monofunktionellen Alkohol unter
energie- und kostengiinstigen Bedingungen in an
sich bekannter Weise, wobei insbesondere unter
Verwendung eines basischen Katalysators
gearbeitet werden kann.

Die Saurezahl natiirlicher, pflanzlicher
und/oder tierischer Fette und/oder Ole kann in
einem weiten Bereich schwanken. So liegt die SZ
des handelsiiblichen rohen Kokosdls

0127104 4

10

15

20

25

30

35

40

50

55

60

65

normalerweise nicht iiber 10 bis 20. Bei anderen
pflanzlichen Olen ist die SZ bei guten Qualitaten
unterhalb 10, bei minderen Qualitaten
beispielsweise im Bereich von 20 bis 25.
Technische Talge, die nach der SZ bewertet und
behandelt werden, liegen im Gehalt an freien
Fettsduren, je nach Qualitét, zwischen 1 und 15
bis 20 Gewichtsprozent - d. h. bei Saurezahlen bis
zu beispielsweise 30 bis 40 - zum Teil aber auch
noch hoéher. So kdnnen im erfindungsgemaRen
Verfahren Ausgangsmaterialien mit SZ bis 60
oder auch dariiber eingesetzt werden.

Der erste Schritt des erfindungsgemaéRen
Verfahrens besteht in einer durch saure
Katalysatoren beschleunigten Veresterung der im
Triglycerid enthaltenen freien Fettsduren mit dem
kurzkettigen Monoalkohol. Die angewendeten
Monoalkohole sind C; bis C4 - Monoalkohole und
insbesondere Methano!. ZweckmaBigerweise
wird in dieser Stufe der Vorveresterung bereits
der Monoalkohol eingesetzt, der auch in der
nachfolgenden Umesterungsstufe Verwendung
finden soll. Diese Vorveresterungsstufe findet
erfindungsgemaR in Gegenwart des unter
Verfahrensbedingungen fliissigen Schleppmittels
statt, das mit der Olphase im wesentlichen nicht
mischbar ist. Dabei werden so vergleichsweise
milde Veresterungsbedingungen gewahit, dal
eine Umesterung der Triglyceride mit dem
Monoalkohol nicht oder in nicht wesentlichen
AusmaBe stattfindet. Die Vorveresterung kann
beispielsweise bei Temperaturen von 40 bis 120
°C, vorzugsweise bei 50 bis 100° C durchgefiihrt
werden, wobei drucklos oder mit bestenfalls
schwach erh6hten Drucken gearbeitet wird, die
nicht oberhalb 5 bar liegen. Ein Einsatz von
Druckreaktoren ist hier also nicht erforderlich.

Als Schleppmittel eignen sich insbesondere
hinreichend hochsiedende, bei 50°C und
vorzugsweise auch schon bei Raumtemperatur
fliissige polyfunktionelle Alkohole und/oder ihre
Ether bzw. Partialether. Geeignete fliissige
Schleppmittel sind dementsprechend
beispielsweise Ethylenglykol, Propylenglykol,
Polyethylenglykole, Glykolether, beispielsweise
Propylglykol, oder Diglykolether wie
Methyldiglykol. Ganz besonders eignet sich
allerdings als fliissiges Schleppmittel Glycerin.
Glycerin wird in der nachfolgenden Stufe der
Umesterung ohnehin freigesetzt. Die Auswahl
des Glycerins als Schleppmittel schon in der
ersten Verfahrensstufe bringt damit
verstandliche weitere
Verfahrensvereinfachungen.

Das Schleppmittel dient insbesondere als
fliissiger Trager fir den sauren Katalysator in der
ersten Stufe (Vorveresterung). Alle sauren, nicht
fliichtigen Veresterungskatalysatoren sind
grundsatzlich geeignet, beispielsweise also
entsprechende Systeme auf Basis von Lewis-
Sauren, schwerfliichtige anorganische Séuren
und/oder ihre sauren Partialester,
Heteropolysauren und dergleichen. Eine
besonders geeignete Klasse der sauren
Katalysatoren sind organische Sulfonséauren, die



beispielsweise durch die allgemeine Formel
RSO3H beschrieben werden kdnnen, wobei R
einen Alkyl-, Aryl- oder Alkarylrest darstelit.
Beispiel geeigneter Sulfonsauren sind
Methansulfonsaure, Toluolsulfonsaure,
Naphthalinsulfonsdure oder
Alkylbenzolsulfonsaure. Als schwerfliichtige
anorganische Saure kann beispielsweise
Schwefelsaure oder ihr Halbester Verwendung
finden. Geeignete Heteropolysduren sind etwa
die Wolframato- oder die Molybdato-
Phosphorsauren.

Die Reaktion der freien Fettsduren mit den
Monoalkoholen verlauft unter den
erfindungsgemaf gewahlten Bedingungen der
Vorveresterungsstufe als schnellste Reaktion, so
daB nicht nur die Umesterung der Triglyceride
mit dem Monoalkohol sondern auch die Reaktion
der freien Fettsduren mit dem als Schleppmittel
eingesetzten Glycerin nicht oder nicht in
nennenswertem Umfang eintritt.

Dem bei der Vorveresterung zugesetzten
Glycerin - oder den anderen genannten
Schieppmitteln - kommt im erfindungsgemaRen
Verfahren eine sehr wichtige Funktion zu:
Glycerin ist unter den gewahiten
Umsetzungsbedingungen nur in sehr geringem
Ausmag in Triglyceriden Islich. Andererseits
I6sen sich die sauren Veresterungskatalysatoren
sowie das bei der Veresterung gebildete
Reaktionswasser sehr viel besser im Glycerin als
in den Triglyceriden. Das hat zur Folge, daB nach
der Veresterung praktisch die gesamte Menge
des eingesetzten Veresterungskatalysators und
das gebildete Reaktionswasser sich in der
Glycerinphase befinden. Die Olphase ist
dementsprechend praktisch von saurem
Katalysator und von Reaktionswasser frei, die
beide die weitere Umsetzung in der
nachfolgenden alkalikatalysierten Umsetzung
stéren wiirden. :

Durch einfache Destillation 138t sich die
katalysatorhaitige Glycerinphase nach ihrer
Ausschleusung aus der ersten Verfahrensstufe
von Reaktionswasser und gewiinschtenfalls von
Alkoholiberschiissen befreien, so daR die
katalysatorhaltige Glycerinphase im Kreislauf in
die Stufe der Vorveresterung zurilickgefiihrt
werden kann. Das Glycerin - oder besser gesagt
das mit der Olphase nicht mischbare
Schieppmittel - dient somit praktisch als fliissige
Tragersubstanz fiir den eingesetzten Katalysator
und schleust das in der ersten Verfahrensstufe
gebildete Reaktionswasser aus der Olphase aus.

Unter den geschilderten milden Bedingungen
der ersten Verfahrensstufe bleibt die Menge des
eingesetzten und recyclisierten Schleppmittels,
insbesondere Glycerins, praktisch konstant, da
seine Reaktion mit den freien Fettsduren noch
nicht stattfindet.

Die in der Vorveresterung eingesetzte Menge
an saurem Katalysator beeinfluBt in bestimmten
Grenzen die Geschwindigkeit dieser
Vorveresterung. Da erfindungsgemaR der
Katalysator auf einfache Weise praktisch
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quantitativ wiedergewonnen und zuriickgefihrt
werden kann, ist eine Beschrankung der
Katalysatormenge aus Kostengriinden nicht
erforderlich. Im aligemeinen werden
Katalysatormengen im Bereich von 0,5 bis 5,0
Gewichtsprozent - bezogen auf eingesetzte
Olphase - verwendet werden. Die Verwendung
kleinerer oder groBerer Mengen ist jedoch nicht
ausgeschlossen.

Die Menge des Schleppmittels wird ebenfalls
durch Kostengesichtspunkte kaum beeinfluft, da
das Schleppmittel praktisch quantitativ
wiedergewonnen und zuriickgefihrt wird.
Wichtig ist allerdings der folgende
Gesichtspunkt: Die Menge des Schieppmittels -
also beispielsweise des Glycerins - ist mit der in
der Vorveresterung eingesetzten Menge des
monofunktionellen Alkohols so abzustimmen, da
im AnschluB an die Vorveresterung ein fiir eine
zufriedenstellende Phasentrennung
ausreichender Dichteunterschied zwischen der
Olphase und der Schleppmittelphase vorliegt. Ein
charakteristischer Dichtewert fiir die Olphase ist
beispielsweise 0,88. Die Dichte von Methanol
betragt 0,79 und die von Glycerin 1,25. Methanol
und Glycerin sind homogen mischbar,
Reaktionswasser und saurer Katalysator
beschweren zusatzlich diese Phase. In der Regel
wird also das zweiphasige Reaktionsprodukt aus
der Vorveresterung die Olphase als obere und
die Schieppmittelphase als untere Phase
aufweisen. Soweit erforderlich, kann durch
einfache Vorversuche festgestelit werden,
welche Mischungsverhaltnisse von Monoalkohol
und Schleppmittel, insbesondere Glycerin,
besonders zweckmaRig sind, um die
Phasentrennung nach Abschiu der
Vorveresterung zu erleichtern. Bevorzugt wird
dabei mit den folgenden Mischungsverhaltnissen
gearbeitet: Auf 100 Volumenteile Olphass
kommen {blicherweise 5 bis 50 Volumenteile,
insbesondere 5 bis 25 Volumenteile des fliissigen
Schieppmittels zum Einsatz, wahrend gleichzeitig
10 bis 50 Volumenteile, vorzugsweise 15 bis 30
Volumenteile des Monoalkohols eingesetzt
werden.

Die Einsatzmenge des Monoalkohols hat dabei
einen positiven EinfluR auf die Geschwindigkeit
und Volistandigkeit der Veresterung der freien
Fettsauren in der ersten Verfahrensstufe, obwohi
die Léslichkeit des Monoalkohols im Triglycerid
begrenzt und fiir eine gegebene
Umsetzungstemperatur als konstant vorgegeben
ist. Gleichwohl hat sich gezeigt, daR durch eine
Erhdhung der Menge des Monoalkohols eine
schneliere und vollstindigere Veresterung der
freien Fettsduren bewirkt wird. Aus
Kostengriinden empfiehlt es sich allerdings in der
Vorveresterung die Menge des Monoalkohols -
wie angegeben - nach obenhin zu begrenzen, da
die Wiederaufarbeitung des liberschiissigen
Alkohols einen nicht unbetrachtlichen
Kostenfaktor darstellt.

Die Vorveresterung kann diskontinuierlich oder
auch kontinuierlich durchgefiihrt werden. Bei der



kontinuierlichen Vorveresterung kénnen die
Einsatzstoffe - beispielsweise also Methanol,
Glycerin und Olphase - im Gleichstrom, aber auch
im Gegenstrom, gefiihrt werden.

Wird im Gegenstrom gearbeitet, so wird
zweckmaRigerweise die Mischung von
Monoalkohol und fliilssigem Schieppmittel der
Olphase entgegengefiihrt.

Die nachfolgende Phasentrennung des
Reaktionsproduktes aus der Vorveresterung ist
aufgrund des Dichteunterschiedes zwischen den
beiden Phasen einfach durchzufiihren. Im
Normalfall kann hierfiir ein einfacher
Absetzbehdlter zur Verwendung kommen.

Die Abtrennung vom Reaktionswasser und
gewiinschtenfalls Alkoholliberschuf aus der
Schileppmittelphase durch Destillation erfolgt in
an sich bekannter Weise. SchlieBlich wird dann
auch die Umesterung des entséuerten
vorveresterten Ols in Gegenwart eines
alkalischen Katalysators nach an sich bekannter
Weise vorgenommen, vergleiche hierzu den
eingangs zitierten Stand der Technik.

Die nachfolgenden Beispiele schildern einzelne
bestimmte Ausfiihrungsformen des
erfindungsgemaRen Verfahrens.

Beispiel 1

In einem 400 | Rithrbehalter wurden 200 1 (174
kg) Kokosél der Saurezahl 12 mit 50 | Methanol,
201 Glycerin und 1,6 kg p-Toluolsulfonséure unter
Riihren 30 Minuten lang zum RiickfluBkochen
erhitzt. Anschliessend wurde das
Reaktionsgemisch langere Zeit bei 50-60°C
belassen, wobei eine saubere Trennung in eine
Ol- und eine Glycerinphase eintrat.

Die abgetrennte Olphase (195 kg) enthielt 10,2
Gewichtsprozent Methanol und besaR eine
Séaurezahl von 0,8. Aus dem Schwefelgehalt der
Olphase (26 ppm) l48t sich - unter
Beriicksichtigung des Schwefelgehaltes des
eingesetzten Kokosols (12 ppm) - errechnen, daR
mehr als 99 Gewichtsprozent der eingesetzten p-
Toluolsulfonsaure in der Glycerinphase
verblieben sind.

Die abgetrennte Glycerinphase (45 kg) enthielt
neben 45 Gewichtsprozent Methanol 1,3
Gewichtsprozent Wasser (0,58 kg). Letzteres
entspricht 92 Gewichtsprozent des in der
Reduzierung der Saurezahl von 12 auf 0,8 durch
Veresterung gebildeten Reaktionswassers. Die
Glycerinphase wurde destillativ von Methanol
und Wasser befreit. Hierbei fielen 20 kg eines 2,8
Gewichtsprozent Wasser enthaltenden
Methanols als Destillat an. Der .
Destillationsriickstand der Glycerinphase {25 kg)
besaR eine Sdurezahl von 20,6. Dies entspricht 89
Gewichtsprozent der eingesetzten p-
Toluolsulfonsaure.

Die Umesterung der Olphase zu den
entsprechenden Methylestern erfolgte unter
Zusatz von 0,35 kg Natriummethylat (als 30 %ige
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Lésung im Methanol) und von 20 | Methanol bei
60 - 65°C. Es bildete sich ein zweiphasiges
Reaktionsgemisch (Methylesterphase und
Glycerinphase). Die obere Phase
(Methylesterphase) wurde anschiieRend mit
Wasser gewaschen. In dem so von Methanol-
und Glycerinresten befreiten Rohmethylester
wurde der Umsetzungsgrad tber den Gehalt an
gebundenem Glycerin bestimmt. Der
Umsetzungsgrad des Rohmethylesters lag bei 97
%. ‘

Beispiel 2

Der Destillationsriickstand der Glycerinphase,
der im Beispiel 1 bei der Vorveresterung erhalten
worden war, wurde zusammen mit 200 | Kokosél
(Séurezahl = 12) und 40 | Methanol unter Riihren
und RuckfiuB - ohne Zugabe von frischem
Giycerin und frischem Katalysatorumgesetzt. Die
so gewonnene Olphase hatte eine Saurezahl von
0,7 und einen Schwefelgehalt von 28 ppm.

Die Glycerinphase wurde wie in Beispiel 1
aufgearbeitet. Der Riickstand der Glycerinphase
(Saurezahl = 20,2) wurde in 8 folgenden
Ansatzen immer wieder eingesetzt ohne weitere
Zugabe von Glycerin oder Katalysator. Die
Aktivitat der zuriickgefiihrten p-Toluolsulfonséure
in der Vorveresterung war unverandert gut. Die
p-Toluolsulfonsdure wurde praktisch quantitativ
mit der Glycerinphase zuriickgewonnen.

Beispiel 3

Analog Beispiel 1 wurden im Verlauf von 30
Minuten 200 | Kokosol der Saurezahl 14 mit 50 |
Methanol und 20 | Glycerin in Gegenwart von 0,8
kg Methansulfonsdure umgesetzt.

Die bei dieser Vorveresterung erhaltene
Olphase besaR eine Séurezahl von 0,5. Die
eingesetzte Methansulfonsaure befand sich, wie
die Saureanalyse zeigte, zu mehr als 99
Gewichtsprozent in der erhaltenen
Glycerinphase.

Beispiel 4

a) Der Einsatz von Cyy-Cy2-
Alkylbenzolsulfonsduren anstelie von p-
Toluolsulfonséure (siehe Beispiel 1) erbrachte
hinsichtlich der Sdurezahl der erhaltenen
Olphase, der Wiedergewinnung des Katalysators,
der Abtrennung des Reaktionswassers und des
Umsetzungsgrades praktisch die gleichen
Ergebnisse wie die mit p-Toluolsulfonsdure
durchgefihrten Versuche.

b) Durchaus vergleichbare Ergebnisse wurden
auch erzielt, wenn als Ausgangsmaterial
Rindertalg eingesetzt und im (brigen wie in



Beispiel 1 gearbeitet wurde.

Beispiel 5

Palmdl der Saurezahl 14,5 wurde analog
Beispiel 1 vorverestert, wobei auf 2001 0140 |
Methanol, 201 Glycerin und 1,6 kg p-
Toluolsulfonsaure eingesetzt wurden. Die hierbei
erhaltene Olphase (Saurezahl 0,7) wurde nach
Abtrennung der Glycerinphase unter Zusatz von
0,35 kg Natriummethylat und 15,8 kg Methanol
bei 65°C umgeestert. Der analog Beispiel 1
aufgearbeitete Rohmethylester enthielt 0,4
Gewichtsprozent an gebundenem Glycerin. Der
Umsetzungsgrad des eingesetzten Triglycerids
lag bei 96 %.

Beispiel 6

Kokosél der Saurezahl 14 wurde analog dem
Beispiel 1 vorverestert, wobei auf 200 1 0150 |
Methanol, 1,6 kg p-Toluolsulfonsdure und anstelle
von Glycerin 25 | Ethylenglykol eingesetzt
wurden. Hierbei wie bei der anschlieBenden
Umesterung unter Zusatz von Natriummethylat
als Katalysator wurden praktisch gleich gute
Umsetzungsgrade wie in Beispiel 1 erhalten.

Beispiel 7

Kokds6l der Sdurezahl 14 wurde mit Ethanol
analog Beispiel 1 vorverestert, wobei auf 200 1 Oi
40 | Ethanol, 1,6 kg p-Toluolsulfonsdure und
anstelle von Glycerin 20 | Polyethylenglykol der
mittleren Molmasse 600 eingesetzt wurden. Das
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Gemisch wurde ca. 30 Min. unter Rihren auf 80°C )

erhitzt. Die Sdurezahl des nach Abtrennung der
Glycerinphase erhaltenen Kokosédls lag bei 0,9.
Das Kokosdl wurde anschlieBend mit Ethanol
unter Zusatz von 0,2 Gewichtsprozent KOH,
bezogen auf die Oleinsatzmenge, zu
Kokosfettsdureethylester bei einer Temperatur
von 80°C umgeestert. Der Gehalt des rohen
Ethylesters an gebundenem Glycerin lag bei 0,7
Gewichtsprozent.

Beispiel 8

Die Umwandlung von Kokoséi in
Kokosfettsdurebutylester wurde in der Weise
durchgefiihrt, daB zunachst 20 | Kokoso! mit4 |
Butanol und 21 Glycerin in Gegenwart von 0,2 kg
p-Toluolsulfonsdure unter Rihren bei 120°C
umgesetzt wurde. Nach abkiihlen auf 80 - 90°C
wurde die Glycerinphase abgetrennt. Die
Olphase besalB eine Saurezahl von 0,8 und wurde
anschlieBend mit Butanol in Gegenwart von
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Kaliumhydroxid als Katalysator zu dem
entsprechenden Kokosfettsdureester mit einem
etwa 95 Obigen Umsetzungsgrad umgeestert.

Beispiel 9

Kokosél der Saurezahl 16 wurde mit Methanol
in der Weise vorverestert, daB 20 | Kokosdl, 4 |
Methanol und 1,8 kg Polyethylenglyko! der
mittieren Molmasse 3000 in Gegenwart von 160 g
p-Toluoisulfonsaure in einem geschlossenen
Rihrbehaiter bei 100°C und leichtem Uberdruck
(ca. 2 bar) umgesetzt wurde. Nach einer
Reaktionszeit von 15 Minuten lag die Séurezahl
des Kokosols bei 0,5. Nach Abkiihlen auf 60°C
wurde die Polyethylenglykolphase abgelassen.
Das entsduerte Kokos6l wurde in Gegenwart von
0,2 Gewichtsprozent Natriummethylat mit
Methanol bei 65°C mit einem 97 %igen
Umsetzungsgrad umgeestert.

Beispiel 10

Die Umwandiung von Kokos6l (Saurezahl =
16) zu Kokosfettsduremethylester wurde analog
Beispiel 1 durchgefiihrt, wobei jedoch in der
Vorveresterungsstufe Butyiglykol anstelle von
Glycerin eingesetzt wurde. Die hierbei und bei
der nachfolgenden Umesterung erzielten
Ergebnisse waren den in Beispiel 1 erhaltenen
praktisch gleich.

Beispiel 11

a) Anstelle des in Beispiel 1 verwendeten
Glycerins wurde Propylenglykol mit ebenfalls
guten Ergebnissen eingesetzt.

b) Anstelle der in Beispie! 1 eingesetzten p-
Toluolsulfonsdure wurde 98 gewichtsprozentige
Schwefelsaure in einer Menge von 0,25
Gewichtsprozent, bezogen auf eingesetztes
Kokosdl, als Katalysator bei der Vorveresterung
eingesetzt, wobei gleich gute Ergebnisse wie in
Beispiel 1 erhalten wurden.

c) Als saurer Katalysator fiir die Vorveresterung
wurde anstelle von p-Toluolsulfonséure (Beispiel
1) 12-Phosphormolybdéansaure in einer Menge
von 1 Gewichtsprozent, bezogen auf eingesetztes
Kokosél, eingesetzt, wobei ebenfalls eine
ausreichend gute Vorveresterung der in dem
Kokosd! (Sdurezahl = 16) enthaitenen freien
Fettsduren durchgefihrt werden konnte.

Patentanspriiche

1. Verfahren zur Herstellung von
Fettsdureestern aliphatischer Alkohole mit 1 bis 4
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C-Atomen durch katalytische Umesterung freie
Fettsduren enthaltender natirlicher Fette
und/oder Ole (Oiphase) mit den entsprechenden
Monoalkoholen, bei dem man die Olphase in
Gegenwart saurer Veresterungskatalysatoren bei
Temperaturen nicht dber 120 °C und Drucken
nicht iiber b bar und in Gegenwart eines fliissigen
Schleppmittels einer Vorveresterung mit den
Monoalkoholen unterwirft, anschlieBend das
Reaktionsprodukt durch Phasentrennung in eine
den sauren Katalysator und Reaktionswasser
enthaltende Schleppmittelphase und die
behandelte Olphase trennt, und diese Olphase
der Umesterung zufiihrt, dadurch
gekennzeichnet, daR man die Vorveresterung in
Gegenwart eines mit der Olphase im
wesentlichen nicht mischbaren fliissigen
Schleppmittels durchfiihrt und die
katalysatorhaltige Schieppmittelphase nach der
Phasentrennung und wenigstens teilweiser
Entfernung des Reaktionswassers in die Stufe
der Vorveresterung zuriickfiihrt.

2, Verfahren nach Anspruch 1, dadurch
gekennzeichnet, daR man in der Stufe der
Vorveresterung die Sdurezahl der behandelten
Olphase auf Werte unterhalb 1 senkt.

3. Verfahren nach Anspruch 1 und 2, dadurch
gekennzeichnet, da® man als Schieppmittel
hochsiedende, bei 50° C und vorzugsweise auch
schon bei Raumtemperatur flissige
polyfunktionelie Alkohole und/oder ihre Ethér
bzw. Partialether einsetzt.

4, Verfahren nach Anspriichen 1 - 3, dadurch
gekennzeichnet, daR man ais Schleppmittel
Glycerin einsetzt.

5. Verfahren nach Anspriichen 1 - 4, dadurch
gekennzeichnet, daR die Vorveresterung bei
Temperaturen von 40 - 120°C, vorzugsweise bei
50 - 100°C, und vorzugsweise unter Normaldruck
durchgefiihrt wird.

6. Verfahren nach Ansprichen 1 - 5, dadurch
gekennzeichnet, daR als saurer Katalysator der
Vorveresterungsstufe schwerfliichtige Sauren,
insbesondere aliphatische und/oder aromatische
Sulfonsiuren, eingesetzt werden.

7. Verfahren nach Anspriichen 1 - 6, dadurch
gekennzeichnet, daB das Schleppmittel und
insbesondere das Mischungsverhiltnis
Schleppmittel/Monoalkohol derart gewahit
werden, daB ein zur ziigigen Phasentrennung
hinreichender Dichteunterschied zwischen
Olphase und Monoalkohol enthaltender
Schleppmittelphase besteht.

8. Verfahren nach Anspriichen 1 - 7, dadurch
ekennzeichnet, daB auf 100 Volumenteile
iphase b - 50 Volumenteile, vorzugsweise 5 - 25

Volumenteile, des fliissigen Schieppmittels und
10 - 50 Volumenteile, vorzugsweise 15 - 30
Volumenteile, des Monoalkohols eingesetzt
werden.

9. Verfahren nach Anspriichen 1 - 8, dadurch
gekennzeichnet, daR auch die nachfolgende
Umesterung der Glyceride mit den
Monoalkoholen bei Temperaturen unterhalb
120°C - vorzugsweise bei Temperaturen von 50-

0127104 12

10

15

20

25

30

35

40

50

55

60

65

100°C - und Drucken unterhalb 5 bar - .
vorzugsweise bei Normaldruck - durchgefiihrt
wird, wobei zweckméaBigerweise unter basischer
Katalyse gearbeitet wird.

10. Verfahren nach Anspriichen 1 - 9, dadurch
gekennzeichnet, daB Methanol eingesetzt wird.

11. Verfahren nach Anspriichen 1 - 10, dadurch
gekennzeichnet, daR als Olphase technische
Fette und/oder Ole, insbesondere natiirlichen
Ursprungs, mit Saurezahlen bis 60 oder auch
dariiber eingesetzt werden, wobei in der Stufe
der Vorveresterung eine praktisch selektive
Umsetzung des freien Fettsaureanteils zu
entsprechenden Estern niederer aliphatischer
Alkohole bewirkt wird.

Claims

1. A process for the production of fatty acid
esters of aliphatic C¢-C, alcohols by catalytic
transesterification of natural fats and/or oils (oil
phase) containing free fatty acids with the
corresponding monoalcohols, in which the oil
phase is subjected to pre-esterification with the
monoalcohols in the presence of acidic
esterification catalysts at temperatures not
exceeding 120°C and under pressures not
exceeding 5 bar and in the presence of a liquid
entraining agent, after which the reaction
product is separated by phase separation into an
entraining agent phase containing the acidic
catalyst and water of reaction and the treated oil
phase and this oil phase is subjected to the
transesterification, characterized in that the
preesterification is carried out in the presence of
a liquid entraining agent substantially immiscible
with the oil phase and, after the phase separation
and at least partial removal of the water of
reaction, the catalyst-containing entraining agent
phase is returned to the pre-esterification stage.

2. A process as claimed in Claim 1,
characterized in that, in the pre-esterification
stage, the acid number of the treated oil phase
falls to values below 1.

3. A process as claimed in Claims 1 and 2,
characterized in that high-boiling polyfunctional
alcohols which are liquid at 50° C and preferably
even at room temperature and/or ether or partial
ethers thereof are used as the entraining agent.

4. A process as claimed in Claims 1t0 3,
characterized in that glycerol is used as the
entraining agent.

5. A process as claimed in Claims 1 to 4,
characterized in that the pre-esterification is
carried out at temperatures of from 40 to 120°C
and preferably at temperatures of from 50 to
100°C and preferably under normal pressure.

6. A process as claimed in Claims 1to 5,
characterized in that substantially involatile acids,
particularly aliphatic and/or aromatic sulfonic
acids, are used as the acidic catalyst of the pre-
esterification stage.

7. A process as claimed in Claims 1 to 6,
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characterized in that the entraining agent and
particularly the mixing ratio of entraining agent to
monoalcohol are selected so that a difference in
density sufficient for rapid phase separation
exists between the oil phase and the
monoalcohol-containing entraining agent phase.

8. A process as claimed in Claims 1to 7,
characterized in that from 5 to 50 parts by volume
and preferably from 5 to 25 parts by volume of
the liquid entraining agent and from 10 to 50 parts
by volume and preferably from 15 to 30 parts by
volume of the monoalcohol are used to 100 parts
by volume of the oil phase.

9. A process as claimed in Claims 1 to 8,
characterized in that the subsequent
transesterification of the glycerides with the
monoalcohols is carried out at temperatures
below 120°C and preferably at temperatures of
from 50 to 100°C and under pressures below 5 bar
and preferably under normal pressure, best in the
presence of basic catalysts.

10. A process as claimed in Claims 1 to 9,
characterized in that methanol is used.

11. A process as claimed in Claims 1 to 10,
characterized in that technical fats and/or oils,
particularly of natural origin, having acid numbers
of up to 60 or even higher, are used as the oil
phase, a substantially selective reaction of the
free fatty acid component to the corresponding
esters of lower aliphatic alcohols being effected
in the pre-esterification stage.

Revendications

1) Procédé pour la fabrication d’esters d'acides
gras d'alcools aliphatiques a 1 4 4 atomes de C,
par transestérification catalytique de graisses
et/ou huiles naturelles (phase huile) contenant
des acides gras libres, avec les monoalcools
correspondants, dans lequel on soumet la phase
huile, en présence d’un catalyseur destérification
acide, a des températures qui ne dépassent pas
120°C, et sous des pressions qui ne dépassent
pas b bars, et en présence d'un agent
d’entrainement liquide, a une préestérification
avec des monoalcools, immédiatement aprés le
produit de la réaction, par séparation de phase,
en une phase d’agent d’entrainement, contenant
le catalyseur acide et I’'eau de réaction, et la
phase huile traitée, et envoie cette phase huile &
la transestérification, procédé caractérisé en ce
que I'on effectue la préestérification en présence
d’un agent d’entrainement liquide sensiblement
non-miscible avec la phase huile, et retourne la
phase agent d’entrainement contenant le
catalyseur, aprés la séparation de phase et
élimination au moins partielle de I'eau de la
réaction, dans |'étape de préestérification

2) Procédé suivant la revendication 1,
caractérisé en ce que dans I'étape de
préestérification, on abaisse I'indice d’acide de la
phase huile traitée a des valeurs inférieures a 1.

3) Procédé suivant I'une des revendications 1 et
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2, caractérisé en ce que I'on utilise, comme agent
d’entrainement des alcools polyfonctionnels a
haut point d"ébullition déja liquides a 50°C, et
mieux méme a la température ambiante, et/ou
leurs éthers ou éthers partiels.

4) Procédé suivant les revendications 1 a 3,
caractérisé en ce que, comme agent
d’entrainement, on utilise la glycérine.

5} Procede suivant les revendications 1 a 4,
caractérisé en ce que la préestérification est
opérée a des temperatures de 40 a 120°C, de
préférence de 50 a 100°C et, de préférence, d la
pression normale.

6) Procédé suivant les revendications 1 a5,
caractérisé en ce que, comme catalyseur acide
de I'étape de préestérification, on utilise des
acides peu volatils, en particulier des acides
sulfoniques aliphatiques et/ou aromatiques.

7) Procédé suivant les revendications 1 4 6,
caractérisé en ce que 'agent d’'entrainement et
en particulier le rapport de mélange agent
d’entrainement/ monoalcool, est choisi de fagon
telle qu’il s'établisse une différence de densité
entre la phase huile et la phase agent
d’entrainement contenant le monoalcool,
suffisante pour que la séparation de phase soit
continue.

8) Procédeé suivant la revendication 1,
caracterisé en ce que |'on utilise, pour 100 parties
en volume de phase huile, 5 a 50 parties en
volume, de préférence 5 a 25 parties en volume
de I'agent d’entrainement liquide, et 10 & 50
parties en volume, ou mieux 15 a 30 parties en
volume de monoalcool.

9) Procédé suivant les revendications 1 3 8,
caractérisé en ce que la transestérification
subséquente des glycérides avec les
monoalcools s'effectue a des températures
inférieures a 120°C, de préférence de 50 4 100°C
et sous des pressions inférieures a 5 bars, de
préférence a la pression normale, I'opération se
faisant avantageusement sous catalyse basique.

10) Procédé suivant les revendications 13 9,
caractérisé en ce que I'on utilise le méthanol.

11} Procedé suivant les revendications 1 a 10,
caracterise en ce que, comme phase huile, on
utilise des graisses et/ou huiles techniques, en
particulier d’origine naturelle, avec des indices
d’acide pouvant aller jusqu’a 60 ou méme plus
pendant que, dans |'étape de préestérification, il
est provoqué une réaction pratiquement sélective
de la portion acides gras libres en esters
correspondants des alcools aliphatiques
inférieurs.
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