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Herstellung von tert-Butylestern ethylenisch ungeséattigter Carbonsauren

Beschreibung

Die vorliegende Erfindung betrifft ein kontinuierliches Verfahren zur Herstellung des
tert-Butylesters einer ethylenisch ungesattigten Carbonsaure durch Umsetzung der
Carbonsaure mit Isobuten.

Die tert-Butylester ethylenisch ungesattigter Carbonsauren finden vielféltige Anwen-
dung. Beispielsweise sind (Meth)acrylsaure-tert-butylester wichtige Ausgangsstoffe zur
Herstellung von Polymerisaten, die u. a. als Bestandteil von Anstrichmitteln, Klebstof-
fen oder Lackharzen Anwendung finden. Die Herstellung solcher tert-Butylester erfolgt
im Allgemeinen durch saurekatalysierte Addition einer Carbonsaure an Isobuten (Hou-
ben-Weyl, Methoden der Organischen Chemie, Bd. 8, 1952, S. 534; US 3,031,495 und
US 3,082,246). Als Katalysatoren verwendet man dabei im Reaktionsgemisch |6sliche
Sauren, z. B. Mineralsduren oder Alkyl- bzw. Arylsulfonsauren (DE-A-12 49 857, US
3,087,962, US 3,088,969) oder unldsliche Katalysatoren wie saure Austauscherharze
(US 3,037,052, US 3,031,495, DE-A-31 05 399, EP-A-268 999).

Die WO 02/10109 A1 beschreibt ein Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung des
tert-Butylesters einer aliphatischen C4-C4-Carbonsdure durch Umsetzung der Carbon-
saure mit Isobuten in flissiger Phase in Gegenwart eines sauren Katalysators in einem
Reaktor, wobei man den Ester destillativ aus dem Reaktionsgemisch gewinnt, das man
nach Entfernen des nicht umgesetzten Isobutens und der Leichtsieder erhalt.

Die WO 02/10110 A2 beschreibt ein Verfahren zur Herstellung eines tert-Alkyl-
(meth)acrylats durch Umsetzung von (Meth)acrylsaure mit einem Olefin in homogener
Phase in Gegenwart eines sauren Katalysators und destillativer Abtrennung des tert-
Alkyl(meth)acrylats aus dem Reaktionsgemisch, das man nach Entfernen des nicht
umgesetzten Isobutens und der Leichtsieder erhalt.

Ethylenisch ungesattigte Carbonsduren und ihre Ester kdnnen vor allem bei hdherer
Temperatur eine starke Polymerisationsneigung aufweisen. Insbesondere bei Destilla-
tionen sind diese Verbindungen im Allgemeinen Temperaturen ausgesetzt, die leicht
eine unerwinschte Polymerisation ausldsen kénnen. Dies hat eine Verschmutzung der
Apparaturen, das Verstopfen von Leitungen und Pumpen und die Belegung von Kolon-
nenbdden und Warmeaustauscherflachen zur Folge. Das Reinigen der Anlagen ist ein
aufwendiger, teurer und umweltbelastender Vorgang, und die Verflgbarkeit der Anla-
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gen wird dadurch stark reduziert. AulRerdem kdnnen unkontrollierte radikalische
Polymerisationen ein Sicherheitsrisiko darstellen.

Der vorliegenden Erfindung liegt daher die Aufgabe zugrunde, ein Verfahren zur konti-
nuierlichen Herstellung des tert-Butylesters einer ethylenisch ungesattigten Carbonsau-
re bereitzustellen, bei dem die Trennung des tert-Butylesters von nicht umgesetzter
Carbonsaure unter moglichst geringer Polymerisation sowohl des tert-Butylesters als
auch der Carbonsaure verlauft.

Die WO 2011/110257 A2 beschreibt ein Verfahren zum Gewinnen einer leicht polyme-
risierbaren Verbindung wie (Meth)acrylsédure aus einem flussigen Stoffgemisch durch
Destillation in einer Destillationsvorrichtung, wobei im unteren Teil der Destillationsvor-
richtung ein RuckfUhrstrom abgezogen wird, welcher als Gberhitzter, flissiger Ruck-
fuhrstrom in die Destillationsvorrichtung entspannt wird. Die leicht polymerisierbare
Verbindung wird so von beispielsweise Losungsmitteln abgetrennt.

Die WO 2011/110257 A2 beschreibt nicht die Abtrennung eines ethylenisch ungesattig-
ten Esters von nicht umgesetzter ethylenisch ungeséttigter Carbonsaure. Diese destil-
lative Trennung von zwei leicht polymerisierbaren Verbindungen ist anspruchsvoller, da
die bei der Trennung anfallenden Zusammensetzungen Uber die gesamte Destillati-
onsvorrichtung ausreichend polymerisationsinhibiert werden mussen. Au3erdem sind
tert-Butylester im Vergleich zu niederen Estern relativ hochsiedend, was die thermi-
sche Belastung bei der Destillation erhéht.

Die DE 10 2008 002 923 A1 beschreibt ein Verfahren zur Herstellung tertiarer Alkyles-
ter (Meth)acrylsaure aus (Meth)acrylsaure und einem Olefin, wobei die (destillative)
Abtrennung des Esters von der (Meth)acrylsdure unter Stabilisierung mittels einer
N-Oxylverbindung erfolgt.

Die DE 195 392 95 A1 beschreibt ein Verfahren zur kontinuierlichen destillativen Auf-
trennung von flissigen Gemischen, die als Hauptbestandteil (Meth)acrylsdure enthal-
ten, in einer Destillationsvorrichtung. Ein Teilstrom der in die Destillationsvorrichtung
geleiteten Flussigkeit wird entnommen und in Uberhitzter Form in die Destillationsvor-
richtung zurlickgeflhrt. Die aufgereinigte (Meth)acrylsdure wird der Destillationsvorrich-
tung Uber Kopf entnommen.

Copolymere von tert-Butyl(meth)acrylat finden unter anderem Anwendung zur Herstel-
lung von vernetzend hartenden Lackformulierungen, die beispielsweise als Fahrzeug-
lacke oder Reparaturlacke dienen. Hierflr ist ein niedriger S&duregehalt erwlinscht.
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Die Aufgabe wird geldst durch ein Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung des tert-
Butylesters einer ethylenisch ungesattigten Carbonséaure, bei dem man

a) eine ethylenisch ungesattigte Carbonsaure mit Isobuten in Gegenwart eines sau-
ren Katalysators zu einem Veresterungsgemisch umsetzt;

b) den sauren Katalysator abtrennt;

c) leichtsiedende Komponenten abtrennt; und

d) eine tert-Butylester enthaltende FlUssigkeit einer Destillationsvorrichtung zufuhrt
und in der Destillationsvorrichtung reindestilliert, wobei man

d1) die tert-Butylester enthaltende Fllssigkeit in der Destillationsvorrichtung in ein tert-
Butylester enthaltendes gasférmiges Kopfprodukt und ein Carbonsaure enthalten-
des flUssiges Sumpfprodukt auftrennt;

d2) das tert-Butylester enthaltende gasférmige Kopfprodukt zumindest teilweise kon-
densiert und das Kondensat teilweise als Rucklauf in die Destillationsvorrichtung
zurackfuhrt;

d3) das Carbonséaure enthaltende flissige Sumpfprodukt zumindest teilweise in Schritt
a) zurUckfuhrt;

d4) Carbonséaure enthaltendes fliissiges Sumpfprodukt abzieht und zu einem Aufhei-
zer leitet, einen Uberhitzten, flissigen Ruckfuhrstrom aus dem Aufheizer entnimmt
und den Uberhitzten Rickfuhrstrom in die Destillationsvorrichtung entspannt; und

d5) zumindest im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung die mit dem Briden in Kon-
takt stehenden Wande der Destillationsvorrichtung zumindest in Teilbereichen be-
heizt und/oder thermisch isoliert.

Als Sumpfprodukt wird ein im unteren Teil der Destillationsvorrichtung entnommenes,
flussiges Produkt verstanden, z. B. eine am geodéatisch tiefsten Punkt der Destillations-
vorrichtung oder den unmittelbar darlber liegenden ein bis drei B6den entnommene
Flussigphase. Als Kopfprodukt wird ein im oberen Teil der Destillationsvorrichtung ent-
nommenes, gasformiges oder flissiges Produkt verstanden, z. B. eine am Kopf der
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Destillationsvorrichtung oder den unmittelbar darunter liegenden ein bis drei Bdden
entnommene Flussigphase.

Bei der erfindungsgemaly durchgeflhrten Erhitzung und Rickfuhrung des abgezoge-
nen flissigen Sumpfproduktes wird die Bildung eines freien Gas-Dampfraums im ge-
samten Leitungsweg zum und vom Aufheizer vermieden. So werden Gasphasen, wel-
che im Leitungsweg kondensieren und nicht-stabilisierte, polymerisationsanfallige
Flussigphasen bilden kdnnen, im Wesentlichen vermieden.

Bei dem erfindungsgeméfien Verfahren werden aulRerdem die Wéande, die mit dem
Briden in Kontakt stehen, zumindest im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung zu-
mindest in Teilbereichen beheizt und/oder thermisch isoliert. Durch diese MaRnahme
wird die Temperatur der Wande in diesem Bereich vorzugsweise Uber der Kondensati-
onstemperatur des tert-Butylesters gehalten. So wird eine Kondensation des Brlidens
an den Wanden vermieden, welche die Bildung nicht-stabilisierter polymerisationsan-
falliger Flussigphasen bedingen kann.

Als Kopfbereich der Destillationsvorrichtung wird der von Einbauten freie Bereich ober-
halb des obersten Bodens bzw. oberhalb der obersten Packungsschicht bezeichnet. Er
wird in der Regel von einem gewoélbten Boden (Haube, z. B. Klépperboden oder Korb-
bogenboden) gebildet, welcher das Abschlusselement der Destillationsvorrichtung bil-
det.

Als Kondensationstemperatur einer Verbindung wird die Temperatur bezeichnet, ab
der die Verbindung bei einem gegebenen Druck kondensiert, das heif}t vom gasférmi-
gen in den fllssigen Aggregatzustand Ubergeht.

Bei der Veresterung wird eine ethylenisch ungesattigte Carbonsaure mit Isobuten in
Gegenwart eines sauren Katalysators zu einem Veresterungsgemisch umgesetzt. Die
ethylenisch ungeséttigte Carbonsdure ist bevorzugt ausgewahlt unter Acrylsdure,
Methacrylsaure, Dimethylacrylsdure, Ethylacrylsaure, Allylessigsaure, Vinylessigsaure
und Vinylpropionsaure. In einer bevorzugten AusfUhrungsform handelt es sich um
Acrylsaure oder Methacrylsaure, wobei Methacrylsdure besonders bevorzugt ist.

In einer bevorzugten AusfUhrungsform weist die ethylenisch ungesattigte Carbonsaure
einen Essigsauregehalt von weniger als 300 ppm, besonders bevorzugt weniger als
100 ppm, ganz besonders bevorzugt weniger als 20ppm und einen
Propionsauregehalt von weniger als 300 ppm, besonders bevorzugt weniger als
200 ppm, ganz besonders bevorzugt weniger als 130 ppm auf. Da Essigsaure und
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Propionsaure im weiteren Verfahren nur unter hohem Aufwand vom tert-Butylester
abzutrennen sind, ist es bevorzugt, ethylenisch ungesattigte Carbonsdure mit
kontrolliertem Gehalt an Essig- bzw. Propionsadure einzusetzen, falls ein ethylenisch
ungesattigter tert-Butlyester mit spezifizietem Gehalt an Essigsdure bzw.
Propionsaure angestrebt wird. Der Gehalt an Essigsdure und Propionsdure wird
Ublicherweise mittels Gaschromatographie bestimmit.

Die Veresterung erfolgt im Allgemeinen in Abwesenheit eines Losungsmittels und in
flissiger Phase. Als Katalysatoren verwendet man daher solche, die im
Reaktionsgemisch zumindest teilweise I0slich sind. Geeignete Katalysatoren sind
starke anorganische oder organische Sauren. Starke anorganische Saure sind
beispielsweise Mineralsauren  wie  Schwefelsaure, Phosphorsaure und
Polyphosphorsaure, vorzugsweise Schwefelsdure. Starke organische Sauren sind
beispielsweise  Sulfonsduren, wie p-Toluol-, Benzol-, Dodecylbenzol- und
Methansulfonsdure, vorzugsweise p-Toluolsulfonsdure und Methansulfonsaure.
Insbesondere die anorganischen Katalysatoren sind zu Beginn der Umsetzung nur
teilweise im Reaktionsgemisch I6slich. Im Laufe der Umsetzung wird der Katalysator
besser I6slich (in erster Linie auf Grund der Bildung eines Teilesters des Katalysators,
z. B. des Schwefelsdurehalbesters). Zumindest im letzten Abschnitt liegt er daher im
Allgemeinen im Reaktionsgemisch geldst vor.

Die Konzentration des Katalysators im Veresterungsgemisch betragt im Allgemeinen
etwa 0,1 bis 10 Gew.-%, vorzugsweise 0,5 bis 5 Gew.-%, bezogen auf die
Gesamtmenge des Veresterungsgemischs.

Die Umsetzung der ethylenisch ungeséattigten Carbonsaure mit Isobuten in Gegenwart
eines sauren Katalysators erfolgt bevorzugt in herkdmmlichen Reaktionsbehaltern oder
in Saulen (DE-A-11 28 428). Ein geeigneter Reaktor ist in der WO 02/10109 A1
beispielhaft beschrieben.

Bevorzugt wird die Umsetzung in einem Reaktor durchgefuhrt, bei dem es sich
insbesondere um einen zylindrischen Reaktor handelt. Der Reaktor ist in mehrere,
vorzugsweise 3, 4 oder 5, voneinander getrennte Abschnitte unterteilt. Die Abschnitte
werden durch Trennwéande, die senkrecht zur Langsachse des Reaktors verlaufen,
voneinander getrennt. Diese weisen jeweils mindestens eine Offnung auf, um den
Durchtritt des Reaktionsgemisches von einem Reaktorabschnitt zum néachsten zu
ermdglichen. Die Zahl der Offnungen pro Trennwand richtet sich nach der GréRe des
Reaktors. Vorzugsweise weisen die Trennwénde eine Offnung auf, die sich
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insbesondere in der Mitte der Trennwand befindet. Die Gesamtflaiche der Offnungen
pro Trennwand betragt etwa 1/2000 bis 1/500 der Reaktorquerschnittsflache.

Das Volumen der Reaktorabschnitte kann gleich oder verschieden sein. Vorzugsweise
ist das Volumen des ersten Reaktorabschnitts groRRer als das der restlichen Abschnitte.
Bei einem Reaktor mit vier Abschnitten haben sich folgende Anteile der einzelnen
Abschnitte am Gesamtreaktorvolumen als bevorzugt erwiesen:

Reaktorabschnitt 1: 25 bis 50%
Reaktorabschnitt 2: 10 bis 25%
Reaktorabschnitt 3: 10 bis 25%
Reaktorabschnitt 4: 25 bis 50%

Die Reaktorabschnitte kdnnen vorteilhaft mit Einbauten ausgestattet sein, um die
Durchmischung des Reaktionsvolumens zu verbessern. Geeignete Einbauten sind
beispielsweise statische Mischelemente und &ahnlich wirkende Einbauten, wie
Gitterroste, Verteilerbleche oder Siebbtden. Besonders bevorzugt ist es, den ersten
Reaktorabschnitt mit derartigen Einbauten auszuristen, die dort dann insbesondere in
der oberen Halfte des Reaktorabschnittes vorgesehen werden.

Die Carbonsaure wird in flissiger Form in den ersten Abschnitt des Reaktors
eingespeist, insbesondere im Bereich des Bodens des Reaktors. Die Einspeisung kann
direkt, z. B. Uber ein Tauchrohr erfolgen, es ist jedoch bevorzugt, Mittel vorzusehen,
welche eine gleichméaRige Verteilung und Durchmischung der Einsatzstoffe
ermdglichen. Derartige Mittel sind dem Fachmann bekannt, beispielsweise handelt es
sich um Verteilerplatten, perforierte Platten und Rohre, Disen, etc. Die Carbonsaure
wird vorzugsweise Uber eine Dise eingespeist, welche die Vermischung eines Gases
und einer Flussigkeit und die Durchmischung des Reaktorinhalts bewirkt. Sie ist
vorzugsweise im Boden des Reaktors angeordnet. Geeignete Dusen sind dem
Fachmann bekannt (Strahldise, Mischduse, ZweistoffdUse, etc.) und z. B. in Ullmann's
Encyclopedia of Industrial Chemistry, Vol. B4, 5. Ausgabe, 1992, S. 280 beschrieben.
Insbesondere bei Verwendung einer derartigen Duse ist die Stromung in den beiden
ersten Reaktorabschnitten turbulent und in den folgenden Reaktorabschnitten aber im
Wesentlichen laminar. Dies erlaubt die Kaskadierung von Reaktionsabschnitten
unterschiedlicher Charakteristik, z. B. turbulent mit hoher Ruckvermischung wie beim
Typ Ruhrkessel oder laminar mit geringer Ruckvermischung wie beim Typ Rohrreaktor,
wodurch der jeweilige Reaktionsabschnitt besonders vorteilhaft gestaltet werden kann.
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Der Katalysator wird im Gemisch mit der Carbonséure eingespeist, wobei frischer
Katalysator oder zurGckgewonnener Katalysator oder ein Gemisch davon zur
Anwendung kommen kann.

Es hat sich als vorteilhaft erwiesen, zumindest einen Teil der flUssigen
Schwersiederphase aus der nachstehend beschriebenen Katalysatorabtrennung
und/oder zumindest einen Teil des Sumpfprodukts der Reindestillation in den Reaktor
einzuspeisen. Auf diese Weise werden eine Hauptmenge des sauren Katalysators und
der nicht umgesetzten Carbonsaure recycliert.

Das Isobuten kann flissig und/oder gasformig eingespeist werden. Es wird
vorzugsweise Uber ein ringférmiges Rohr mit mehreren Austrittséffnungen eingespeist.

Aus dem ersten und/oder zweiten Reaktorabschnitt kann ein Teil des
Reaktionsgemisches entnommen und wieder in den betreffenden Abschnitt
zuruckgeflhrt werden. Dadurch wird eine bessere Durchmischung des
Reaktionsgemisches gewahrleistet. Die Ruckfuhrung des Teilstroms erfolgt
zweckmalig Uber die oben erwahnte Mischdise in den ersten Reaktorabschnitt
und/oder Uber eine weitere Duse im Bereich der in der Trennwand befindlichen
Offnung in den zweiten Reaktorabschnitt. Bei der weiteren Diise kann es sich um eine
Dise des oben fir die Mischdlise genannten Typs handeln. Bevorzugt wird eine
kegelférmige Duse verwendet. Vorzugsweise ist sie so angeordnet, dass sich ihre
Austrittséffnung etwa in Héhe der Trennwand befindet, die den ersten vom zweiten
Abschnitt trennt. Zur Kontrolle bzw. Regelung der Temperatur kann der jeweils
entnommene Teilstrom Uber einen WarmeUbertrager geflhrt werden.

Das erhaltene Veresterungsgemisch wird am oberen Ende des Reaktors entnommen
und der weiteren Aufarbeitung zugefihrt. Nicht umgesetztes, gasférmiges Isobuten
sammelt sich im oberen Bereich des Reaktors an. Vorzugsweise werden aus dem am
oberen Ende des Reaktors abgezogenen Isobuten-haltigen Gasstrom kondensierbare
organische Verbindungen, wie nicht umgesetzte Carbonséaure, auskondensiert und so
von gegenuber der Veresterung inerten Gasen, wie Luft und Butan, befreit. Nicht
umgesetztes Isobuten I8st sich teilweise in den auskondensierten Bestandteilen. Die
kondensierten organischen Verbindungen werden dann in flissiger Form
beispielsweise Uber die Mischduse in den ersten Reaktorabschnitt eingespeist.

Die Veresterungstemperatur liegt insgesamt im Bereich von etwa 10 bis 40 °C. Sie wird
vorzugsweise so gesteuert, dass sie im ersten Reaktorabschnitt am hdchsten ist.
Vorzugsweise liegt die Reaktionstemperatur im ersten Reaktorabschnitt im Bereich von
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etwa 30 bis 40 °C. Im zweiten Abschnitt ist sie niedriger, vorzugsweise um etwa 5 bis
15 °C. Die Temperatur in den nach dem zweiten Abschnitt folgenden Abschnitten kann
gleich oder verschieden sein. Sie ist im Allgemeinen nicht hdher als im zweiten
Abschnitt, vorzugsweise ist sie niedriger, insbesondere um etwa 3 bis 10 °C. Im vierten
Abschnitt ist sie im Allgemeinen so hoch wie im dritten Abschnitt oder um etwa 1 bis
5 °C niedriger. Die Temperatur im letzten Reaktorabschnitt liegt vorzugsweise im
Bereich von etwa 10 bis 25 °C.

Die Temperaturverteilung in einem Reaktor mit 4 Abschnitten ist vorzugsweise wie
folgt:

1. Abschnitt: 33 bis 38 °C
2. Abschnitt: 23 bis 28 °C
3. Abschnitt: 15 bis 22 °C
4. Abschnitt: 15 bis 22 °C

Die Temperatur im 3. und 4. Abschnitt kann dabei gleich oder verschieden sein.

Da die Addition von Carbonsauren an Isobuten exotherm ist, ist es zur Einstellung der
Reaktionstemperatur zweckmafig, zumindest in den ersten beiden Reaktorabschnitten
die Reaktionswarme abzufihren. Dies erfolgt insbesondere mit Hilfe von
Warmetauschern, die au3en- oder innenliegend ausgefihrt sein kénnen. Auch eine
Kihlung der Reaktorwande ist méglich. Es hat sich als zweckmaRig erwiesen, die
Temperaturkontrolle in den beiden ersten Reaktorabschnitten mit Hilfe von
aulenliegenden Warmetauschern vorzunehmen, (ber die ein Teilstrom des in dem
jeweiligen Reaktorabschnitt befindlichen Reaktionsgemisches geflihrt und wieder
zurtuckgeflhrt wird.

Die Veresterung kann mit Unterdruck, drucklos oder unter leichtem Uberdruck (100 bis
300 mbar abs.), oder vorzugsweise mit Uberdruck (z. B. 0,5 bis 3 bar) durchgefihrt
werden.

Das aus dem Reaktor austretende Reaktionsgemisch enthalt einen hohen Anteil an
dem gewlnschten Ester. Daneben enthdlt es nicht umgesetzte Reaktanden,
Katalysator, Stabilisator, Ester der Katalysatorsaure und weitere geringflgige
Nebenprodukte. Das Reaktionsgemisch enthalt nur sehr geringe Mengen an Isobuten-
Oligomerisierungsprodukt, im Allgemeinen <2 Gew.-%, bezogen auf das
Reaktionsgemisch.
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Aus dem Veresterungsgemisch wird zundchst der saure Katalysator abgetrennt. Zur
Abtrennung des sauren Katalysators wird das Veresterungsgemisch bevorzugt partiell
verdampft, wodurch man eine den sauren Katalysator enthaltende flissige
Schwersiederphase und einen tert-Butylester und Isobuten enthaltenden Briden erhalt.
Die flussige Schwersiederphase wird im Allgemeinen zumindest teilweise in den
Reaktor zurtickgefuhrt.

Die partielle Verdampfung kann auf beliebige Weise durchgefihrt werden, wird aber
bevorzugt zweistufig durchgefihrt. Die Verdampfung erfolgt im Allgemeinen bei
erhdhter Temperatur und bei verringertem Druck. Die Bedingungen richten sich nach
dem jeweils gewilinschten Produkt. Sie werden in der Regel so gewahlt, dass die
Temperatur im Bereich von etwa 50 bis 150 °C liegt. Der Druck wird so eingestellt,
dass die Verdampfung rasch und schonend erfolgt. Der Druck liegt z.B. im Bereich von
10 bis 200 mbar abs., besonders bevorzugt im Bereich von 30 bis 90 mbar abs., ganz
besonders bevorzugt im Bereich von 50 bis 70 mbar abs.

Zur Erzeugung des Vakuums sind jegliche Vakuumpumpen geeignet. Zur Vermeidung
von Kontaminationen hat es sich bewahrt, Schmierdl-freie Pumpen zu verwenden.
Besonders bevorzugt werden Walzkolbenvakuumpumpen ohne Schmierdl und
sogenannte trockenlaufende Schrauben-Vakuumpumpen verwendet. Alternativ kdnnen
Flussigkeitsringpumpen verwendet werden, in denen z. B. der Zielester als Sperr-
flissigkeit dient.

Die zweistufige Verdampfung wird vorzugsweise so durchgefihrt, dass in einer ersten
Stufe 40 bis 95 Gew.-%, vorzugsweise 60 bis 90 Gew.-% des gewlinschten Esters
abdampfen. Der Briden enthédlt neben dem tert-Butylester und Carbonsaure die
leichtsiedenden Bestandteile, wie tert-Butanol, tert-Butylacetat und Diisobuten. Der in
der ersten Destillation anfallende Sumpf umfasst als erste Schwersiederphase im
Wesentlichen den restlichen tert-Butylester, Carbonsaure, sauren Katalysator und
hochsiedende Bestandteile, beispielsweise polymere (Meth)acrylverbindungen bei
Verwendung von (Meth)acrylsaure. 10 bis 100 Gew.-% der ersten Schwersiederphase
werden der zweiten Verdampfungsstufe zugeflhrt. Falls nur ein Teil der ersten
Schwersiederphase der zweiten Verdampfungsstufe zugeflhrt wird, wird der Rest der
ersten Schwersiederphase in den Reaktor zurtckgeflhrt. In der zweiten
Verdampfungsstufe werden der restliche Zielester und die Hauptmenge an
Carbonsaure (bis zu etwa 90 Gew.-%) abgedampft.

Der Sumpf der zweiten Verdampfungsstufe umfasst als zweite Schwersiederphase im
Wesentlichen den sauren Katalysator, die restliche Carbonsaure und hochsiedende
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Bestandteile. Die zweite Schwersiederphase wird zumindest teilweise ausgeschleust,
vorzugsweise vollstandig. Sie kann jedoch auch teilweise in den Reaktor zurtickgefuhrt
werden. Die Brliden beider Stufen werden vereinigt und kondensiert. Das Destillat
enthalt im Allgemeinen < 20 ppm, insbesondere < 10 ppm, Katalysator.

Beide Verdampfungsstufen kdnnen in Ublichen Vorrichtungen durchgefiihrt werden.
Vorzugsweise verwendet man jedoch Vorrichtungen, die eine rasche Destillation
erlauben, beispielsweise Filmverdampfer. Geeignete Filmverdampfer sind dem
Fachmann bekannt, siehe beispielsweise Ullmann's Encyclopedia of Industrial
Chemistry, 5th Ed., Vol. B3,2-21 bis 2-24 sowie 3-1 bis 3-25,1988.

Vorzugsweise verwendet man in der ersten Verdampfungsstufe Fallfilm- oder
Fallstromverdampfer und in der zweiten Stufe DUnnschichtverdampfer mit Wischern
oder Wendelrohrverdampfer.

Als besonders bevorzugt hat es sich erwiesen, in der ersten Verdampfungsstufe einen
wie in der WO 02/10110 beispielhaft beschriebenen Fallfilmverdampfer zu verwenden.

Der Briden, welcher im Wesentlichen den Zielester, Carbonsaure und leichtsiedende
Bestandteile, wie tert-Butanol, tert-Butylacetat und Diisobuten enthalt, wird
Ublicherweise kondensiert. Die Kondensation erfolgt vorzugsweise in einem oder
mehreren in Serie geschalteten Platten- oder Rohrblundelkondensatoren.
Vorzugsweise verwendet man Rohrblndelkondensatoren mit senkrecht angeordneten
Rohren, die vom Briden von oben nach unten angestromt werden. Nicht-kondensierter
Briden wird bevorzugt in den Reaktor zurtickgeflhrt.

In einer Ausflhrungsform erfolgt die Kondensation des Brldens als zweistufige
Kondensation, bei der eine Hauptmenge des Esters bei einer ersten Temperatur
kondensiert wird und eine weitere Menge des Esters bei einer zweiten Temperatur
kondensiert wird, die niedriger ist als die erste Temperatur. Hierdurch wird eine
moglichst vollstandige Abtrennung des tert-Butylesters bei moglichst geringer Co-
Kondensation von nicht umgesetztem Isobuten erreicht. Die fraktionierende
Kondensation erfolgt bevorzugt in zwei in Serie geschaltete Kondensatoren.

Zur Vermeidung von Feststoffablagerungen an den Kontaktflachen des Kondensators
wird zweckmaRigerweise ein Teilstrom des gesammelten Kondensats umgewalzt, um
die Kontaktflachen fortwahrend zu spllen. Das umgepumpte Kondensat kann z. B.
mittels eines Verteilers gleichmafRig Uber die Rohre des RohrblUndelkondensators
verteilt werden und lauft an den Innenwéanden der Rohre des Kondensators hinab.
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Beim Einsatz polymerisationsfahiger Carbonséauren wird auf diese Weise auch eine
Verteilung eines nachstehend naher beschriebenen Stabilisators erzielt.

Das (vereinigte) Kondensat der Kondensation des Bridens wird einer
Leichtsiederabtrennung zugeflhrt, welche bevorzugt destillativ durchgefiihrt wird. Bei
der destillativen Leichtsiederabtrennung werden die leichtsiedenden Bestandteile, d. h.
von Isobuten verschiedene Bestandteile, deren Siedepunkt niedriger ist als der des
Zielesters, vorzugsweise Uber Kopf abdestilliert. Bei der Leichtsiederabtrennung fallen
aulerdem weitere Mengen nicht umgesetztes Isobuten an, die vorzugsweise von den
leichtsiedenden Bestandteilen abgetrennt werden und in den Schritt zurickgeflhrt
werden. Bei der Herstellung von tert-Butylmethacrylat fallen als Leichtsieder
beispielsweise tert-Butylacetat, tert-Butanol und Diisobuten an.

Zur Leichtsiederabtrennung fuhrt man Kondensat aus der Katalysator-Abtrennung
einer Leichtsieder-Destillationskolonne zu, wobei man im Sumpf ein von Leichtsiedern
befreites flissiges Produkt und am Kopf einen Leichtsieder-Briden erhalt. Das von
Leichtsiedern befreite flissige Produkt, welches im Wesentlichen Zielester und
Carbonsaure umfasst, wird einer weiteren Aufarbeitung zugefuhrt. Der Leichtsieder-
Braden wird kondensiert. Bevorzugt wird das Kondensat teilweise als Rucklauf zum
Kopf der Leichtsieder-Destillationskolonne zurtickgefuhrt.

Nicht-kondensierter Leichtsieder-Briiden kann noch bis zu 5 Gew.-%, bezogen auf das
Kopfprodukt, an Zielester enthalten. Der Leichtsieder-Briden enthalt aul3erdem
Isobuten und wird bevorzugt der Veresterung zugeflhrt.

Die Destillationstemperatur (Sumpftemperatur) in der Leichtsieder-Destillationskolonne
liegt im Allgemeinen im Bereich von 30 bis 110 °C. Der Druck wird entsprechend je
nach Produkt gewahlt. Bei der Herstellung von tert-Butylmethacrylsaureester liegt der
Druck beispielsweise im Bereich von 0,1 bis 0,25 bar (abs).

Als Leichtsieder-Destillationskolonne kommen Ubliche Kolonnen mit Schittungen oder
gerichteten Packungen oder mit Glocken-, Ventil- oder Siebbdden in Betracht.
Vorzugsweise verwendet man jedoch eine Bodenkolonne mit 30 bis 50 Dual-Flow-
Bdden. Der Zulauf zur Leichtsieder-Destillationskolonne erfolgt im Allgemeinen im
mittleren Bereich.

Die Kondensation der leichtsiedenden Komponenten erfolgt vorzugsweise in einem

oder mehreren in Serie geschalteten Kondensatoren, insbesondere Platten- oder
Rohrbindelkondensatoren. Vorzugsweise verwendet man Rohrblndelkondensatoren
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mit senkrecht angeordneten Rohren, die vom Briiden von oben nach unten angestromt
werden.

Diisobuten ist Hauptbestandteil der abgetrennten Leichtsieder. Diisobuten ist ein
Gemisch verschiedener Isoocten-lsomerer. Deren Kondensationspunkt liegt in der
Praxis eng beisammen. Als Bezugspunkt kann z. B. der Kondensationspunkt von
2,4,4-Trimethylpent-1-en gelten.

In einer Ausfihrungsform erfolgt die Kondensation des Leichtsieder-Bridens als
zweistufige Kondensation, bei der eine Hauptmenge des Diisobutens bei einer ersten
Temperatur kondensiert wird und eine weitere Menge des Diisobutens bei einer
zweiten Temperatur kondensiert wird, die niedriger ist als die erste Temperatur.
Hierdurch wird eine moglichst vollstandige Abtrennung des Diisobutens bei mdglichst
geringer Co-Kondensation von nicht umgesetztem Isobuten erreicht. Die
fraktionierende Kondensation erfolgt bevorzugt in zwei in Serie geschaltete
Kondensatoren.

Nach der Abtrennung des sauren Katalysators (Stufe b) sowie der leichtsiedenden
Komponenten (Stufe ¢) aus dem Veresterungsgemisch wird die tert-Butylester enthal-
tende Flussigkeit in einer Destillationsvorrichtung reindestilliert (Stufe d).

Bei der Reindestillation wird die tert-Butylester enthaltende FlUssigkeit in der
Destillationsvorrichtung in ein tert-Butylester enthaltendes gasférmiges Kopfprodukt
und ein Carbonsdure enthaltendes flussiges Sumpfprodukt aufgetrennt. Das
Sumpfprodukt wird zumindest teilweise, insbesondere vollstdndig in die Veresterung
zurlckgeflhrt.

Die Destillationstemperatur liegt im Allgemeinen im Bereich von 40 bis 130 °C. Der
Druck wird entsprechend dem zu destillierenden Ester gewahilt.

Bei der Destillationsvorrichtung handelt es sich Ublicherweise um eine
Destillationskolonne, beispielsweise um eine herkdbmmliche Bodenkolonne, z. B. eine
Kolonne mit 30 bis 50 Dual Flow-Bdden und Zulauf im mittleren Kolonnenbereich. Der
im Wesentlichen reine Zielester wird Uber den Kopf der Kolonne abgetrennt. Das erfin-
dungsgemalle Verfahren kann als kontinuierliche Destillation, z. B. in einer Destillati-
onskolonne, aber auch als absatzweise durchgefiihrte Destillation, z. B. in einer Destil-
lationsblase, durchgeflihrt werden.
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Bei der Reindestillation werden zumindest die Wande im Kopfbereich der Destillations-
vorrichtung beheizt und/oder thermisch isoliert. Durch das Beheizen bzw. durch die
thermische Isolierung der Wande im Kopfbereich wird eine Kondensation gasférmiger
Produkte an den Wéanden vermieden, welche die Bildung nicht-stabilisierter polymeri-
sationsanfalliger FlUssigphasen bedingen kann.

In der Regel ist die Destillationsvorrichtung so ausgestaltet, dass eine Haube mit dem
zylindrischen Teil der Destillationsvorrichtung Uber einen Flansch verbunden ist. Der
Flansch stellt eine Kaltebrlicke dar; so kénnen niedrigere Temperaturen als im Rest
des Kopfbereichs herrschen, wodurch ein erhdhtes Kondensationspotential herrscht.
Eine zusatzliche Polymerisationsinhibierung ist daher an dieser Stelle vorteilhaft.

Bevorzugt wird in das Brudenrohr, Uber welches das tert-Butylester enthaltende
gasférmige Kopfprodukt aus der Destillationsvorrichtung ausgefihrt wird, ein
Polymerisationsinhibitor dosiert. Vorzugsweise erfolgt die Dosierung Uber ein
Durchflussbegrenzungsmittel, vorzugsweise eines, das eine Fllssigkeitsfeinverteilung
gestattet. Bevorzugt wird als Durchflussbegrenzungsmittel eine Blende, ein Ventil, eine
Drossel, eine Lochscheibe, eine Duse, eine Kapillare oder Kombinationen davon, ins-
besondere eine DUse, verwendet. Die Verwendung eines Durchflussbegrenzungsmit-
tels erlaubt eine verbesserte Verteilung des Stabilisators an den Wéanden im Kopfbe-
reich der Destillationsvorrichtung sowie am Flansch, der die Haube und den zylindri-
schen Teil der Destillationsvorrichtung verbindet.

Aufgrund der unterschiedlichen Fllchtigkeiten der zu trennenden Substanzen stellen
sich Uber die Lange der Kolonne Konzentrationsprofile ein. So dominiert im oberen
Bereich der Destillationsvorrichtung der tert-Butylester und im unteren Bereich die nicht
umgesetzte ethylenisch ungesattigte Carbonsaure. Auch zur Stabilisierung eingesetzte
Polymerisationsinhibitoren weisen unterschiedliche Flichtigkeiten auf. Der Siedepunkt
der Polymerisationsinhibitoren ist in der Regel héher als der des tert-Butylesters. So
kann es dazu kommen, dass tert-Butylester bzw. Carbonsdure verdampfen und an
einer kuhleren Stelle der Destillationsvorrichtung kondensieren. Die Kondensate sind
hier potentiell unzureichend polymerisationsinhibiert. Der Bildung dieser Kondensate
wird durch ein Beheizen der Wande im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung
und/oder deren thermischer Isolierung vorgebeugt. Die Feinverteilung des Polymerisa-
tionsinhibitors im Bridenrohr flihrt aullerdem zu einer gleichmafigeren Verteilung des
Polymerisationsinhibitors an den Wéanden im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung

und somit zu weniger polymerisationsanfalligen Kondensaten.
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Die Beheizung der Wande im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung erfolgt bevor-
zugt dadurch, dass man den zu beheizenden Bereich mit einer Ummantelung ther-
misch in Kontakt bringt, welche mit einem Heizmedium, beispielsweise Heildampf,
durchstrémt wird.

Vorzugsweise handelt es sich bei der Ummantelung um einen Doppelmantel, eine
Halbrohrschlange, oder Begleitheizungsschlauche oder —leitungen, insbesondere eine
Halbrohrschlange. Unter einer Halbrohrschlange wird ein halbschalen-férmiges
Rohrsegment verstanden, welches um den zu beheizenden Bereich gelegt und mit
dessen AulRenwand verschweil’t wird. Die Halbrohrschlange wird bevorzugt mit Heil3-
dampf bei einem Druck von 1,2 bis 2,5 bar, besonders bevorzugt 1,3 bis 1,7 bar, bei-
spielsweise 1,5 bar betrieben. Ublicherweise ist der Druck regulierbar. Die Temperatur
liegt in der Regel im Bereich von 105 bis 130 °C, bevorzugt im Bereich von 108 bis
113 °C.

Alternativ kann auch eine elekirische Beheizung, z. B. mittels Heizdrahten oder
Heizmatten, verwendet werden.

Die Temperatur der Wande im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung kann auch mit-
tels thermischer Isolierung oberhalb der Kondensationstemperatur des tert-Butylesters
gehalten werden. Eine aktive Beheizung der Wande im Kopfbereich der Destillations-
vorrichtung ist jedoch bevorzugt.

Die thermische Isolierung der Wande im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung kann
mittels Aufbringung Ublicher Isolationsmaterialien auf die Auflenwand des Kopfbe-
reichs, wie (Glas)wolle, Verbundwerkstoffe, Tafeln oder Platten, oder Rohren erfolgen.

Die Temperatur der beheizten Wande liegt bevorzugt im Bereich von 2 bis 20 °C, be-
sonders bevorzugt 2 bis 15 °C, beispielsweise 5 bis 10 °C oberhalb der Kondensati-
onstemperatur des tert-Butylesters bei dem in der Destillationsvorrichtung herrschen-
den Druck.

Das tert-Butylester enthaltende gasférmige Kopfprodukt wird zumindest teilweise
kondensiert. Das Kondensat wird teilweise als Ricklauf in die Destillationsvorrichtung
zurlckgefuhrt. Der andere Teil des Kondensats wird als Produkt aus dem Verfahren
ausgefuhrt.

Je hoher das Rucklauf-Verhéltnis in der Destillationsvorrichtung, desto besser fallt die
Trennung von ethylenisch ungesattigter Carbonsaure und dem tert-Butylester aus. Un-
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ter dem Rucklauf-Verhéltnis wird das Verhéltnis der Menge an in die Destillationsvor-
richtung zurlckgefihrtem Kondensat des tert-Butylester enthaltenden gasférmigen
Kopfproduktes zur Menge an weitergefihrtem Kondensat des tert-Butylester enthal-
tenden gasférmigen Kopfproduktes verstanden. Unter Verwendung eines hohen Riick-
lauf-Verhaltnisses kann somit ein Carbonsaure-armer tert-Butylester erhalten werden.
Ein hohes Rucklauf-Verhaltnis bedingt allerdings eine hohe Sumpftemperatur und eine
hohere thermische Belastung der ethylenisch ungesattigten Carbonsaure und des tert-
Butylesters. Das Rucklauf-Verhaltnis liegt bevorzugt im Bereich von 2 bis 4, besonders
bevorzugt im Bereich von 2,5 bis 3,5. Insbesondere unter diesen Bedingungen kom-
men die Vorteile des erfindungsgemafien Verfahrens zum Tragen.

Das Endprodukt weist vorzugsweise einen Gesamtgehalt an Essigsaure, Propionsaure
und ethylenisch ungesattigter Carbonsdure von weniger als 300 ppm, besonders
bevorzugt weniger als 200 ppm, ganz besonders bevorzugt weniger als 130 ppm auf.
Insbesondere bevorzugt weist das Endprodukt einen Gesamtgehalt an Saure von we-
niger als 300 ppm, besonders bevorzugt weniger als 200 ppm, ganz besonders
bevorzugt weniger als 130 ppm auf. Fir die Bestimmung des S&uregehalts wird die
Saurezahl Ublicherweise titrimetrisch bestimmt und als Gehalt an Methacrylsaure
angegeben.

Die Kondensation des gasformigen Kopfprodukts erfolgt vorzugsweise in einem oder
mehreren in Serie geschalteten Kondensatoren, insbesondere Platten- oder
Rohrbindelkondensatoren. Vorzugsweise verwendet man Rohrblndelkondensatoren
mit senkrecht angeordneten Rohren, die vom Briden von oben nach unten angestromt
werden.

Wird ein einzelner Kondensator verwendet, so liegt der Druck im Kondensator
bevorzugt im Bereich von 10 bis 200 mbar abs., besonders bevorzugt im Bereich von
30 bis 100 mbar abs., ganz besonders bevorzugt im Bereich von 50 bis 90 mbar abs..
Die Temperatur im Kondensator bevorzugt 45 bis 80 °C, besonders bevorzugt 50 bis
65 °C, unterhalb der Kondensationstemperatur des tert-Butylesters beim verwendeten
Druck. Die Temperatur liegt bevorzugt im Bereich von -25 bis 0 °C, besonders
bevorzugt im Bereich von —20 bis -5 °C.

Beispielsweise betragt die Kondensationstemperatur von tert-Butylacrylat bei

60 mbar abs. 43 °C. In diesem Fall wird der Kondensator zweckmaRigerweise mit
Solekihlung betrieben verwendet.
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In einer Ausflihrungsform erfolgt die Kondensation des gasférmigen Kopfprodukts als
zweistufige Partialkondensation. Hierdurch wird eine mdglichst vollstéandige
Abtrennung des tert-Butylesters bei mdglichst geringer Co-Kondensation von nicht
abgetrennten Leichtsiedern erreicht. Die zweistufige Partialkondensation erfolgt
bevorzugt in zwei in Serie geschaltete Kondensatoren. Die hier angegebenen Tempe-
raturen der partiellen Kondensationen beziehen sich auf die Temperatur des Konden-
sats bei Entnahme aus dem jeweiligen Kondensator.

Die Temperatur des Klhlmittels des zweiten Kondensators ist um etwa 30 bis 60 °C
niedriger als die des ersten Kondensators, bei dem das KihImittel eine Temperatur im
Bereich von etwa 10 bis 35 °C aufweist.

Die erste Temperatur liegt bevorzugt 0 bis 45 °C, vorzugsweise 5 bis 35 °C, unterhalb
der Kondensationstemperatur des tert-Butylesters beim ersten Druck und die zweite
Temperatur 45 bis 80 °C, vorzugsweise 50 bis 65 °C, ganz besonders bevorzugt 50 bis
55 °C unterhalb der Kondensationstemperatur des tert-Butylesters beim zweiten Druck.

Die zweite Temperatur liegt mindestens 5 °C unterhalb der ersten Temperatur.
Vorzugsweise liegt die zweite Temperatur mindestens 10 °C, besonders bevorzugt
mindestens 20 °C, ganz besonders bevorzugt mindestens 30°C und am
bevorzugtesten mindestens 40 °C unterhalb der ersten Temperatur.

Der erste Druck liegt bevorzugt im Bereich von 10 bis 200 mbar abs., besonders
bevorzugt im Bereich von 30 bis 100 mbar abs., ganz besonders bevorzugt im Bereich
von 50 bis 90 mbar abs. Der zweite Druck liegt bevorzugt im Bereich von 10 bis
200 mbar abs., besonders bevorzugt im Bereich von 30 bis 100 mbar abs., ganz
besonders bevorzugt im Bereich von 50 bis 90 mbar abs.. Meist sind der erste und
zweite Kondensator gasseitig verbunden. Der erste und zweite Druck sind dann gleich.

Beispielsweise betragt die Kondensationstemperatur von tert-Butylacrylat bei
60 mbar abs. 43 °C. In diesem Fall kann fir die Kihlung des ersten Kondensators
zweckmaligerweise Flusswasser oder gleichwertig temperiertes Kihlwasser
verwendet werden, wahrend der zweite Kondensator mit Solekihlung betrieben
verwendet wird.

Das (vereinigte) Kondensat wird teilweise als Produkt aus dem Verfahren ausgeflhrt.

Das Carbonsaure enthaltende flissige Sumpfprodukt wird zumindest teilweise in die
Veresterung zurlckgefiihrt. Vorteilhafterweise wird das Carbonsaure enthaltende
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flussige Sumpfprodukt, welches in die Veresterung zurlckgefuhrt wird, auf eine
Temperatur im Bereich von 25 bis 40 °C abgekihlt, bevorzugt 25 bis 35 °C.
Ublicherweise wird hierfir ein Warmwasserklhler verwendet, welcher bei einer
Temperatur im Bereich von 25 bis 35 °C, beispielsweise 30 °C, betrieben wird.

Im Anschluss an die Klhlung wird der Teilstrom des Sumpfstromes, welcher in die
Veresterung zurtckgeflhrt wird, bevorzugt Uber eine Vorrichtung zur Abtrennung von
festen Verunreinigungen geflhrt. Bevorzugt handelt es sich hierbei um einen Filter. Auf
diese Weise kdnnen ungelbste, feste Verunreinigungen, wie beispielsweise Polymeri-
satpartikel, weitgehend entfernt werden. So kénnen Verstopfungen, beispielsweise in
den Leitungen, vermieden werden. ZweckmaRig ist es, den Filter mit einer zuschaltba-
ren Bypassleitung zu versehen, um diesen zur Reinigung oder zum Austausch ohne
Unterbrechung des Verfahrens entnehmen zu kénnen.

Ein weiterer Teilstrom des flissigen Sumpfproduktes wird Uber einen Zwangsumlauf-
verdampfer geleitet, also abgezogen und zu einem Aufheizer geleitet, aus welchem
man einen Uberhitzten, flussigen Ruckfuhrstrom entnimmt und in die Destillationsvor-
richtung entspannt.

Der Druck auf das aus der Destillationsvorrichtung abgezogene, flissige Sumpfpro-
dukt, das zur Destillationsvorrichtung zuriickgefiihrt wird, wird durch Uberhitzen erhéht.
Der Uberhitzte Ruckflhrstrom wird Uber ein Durchflussbegrenzungsmittel entspannt.
Hierdurch erfolgt eine Uberhitzung der Fliissigkeit (iber ihren Siedepunkt in Bezug auf
den Druck im Inneren der Destillationsvorrichtung.

Beim Durchtritt der Uberhitzten FlUssigkeit durch das Durchflussbegrenzungsmittel und
Wiedereintritt in die Destillationsvorrichtung erfolgt eine schlagartige Verdampfung der
Flussigkeit. Diese schlagartige Verdampfung, die unter erheblicher Volumenvergréfie-
rung verlauft, flhrt zu einer Beschleunigung des in die Destillationsvorrichtung eintre-
tenden Fluidstroms, wodurch die Gefahr einer Bildung von Ablagerungen beispielswei-
se von Polymeren an der Eintrittsstelle in die Destillationsvorrichtung verringert wird.
Vorteilhaft ist es daher, wenn das Durchflussbegrenzungsmittel unmittelbar vor dem
Wiedereintritt der Gberhitzten FlUssigkeit in die Destillationsvorrichtung, oder sogar im
Inneren dieser, angeordnet wird.

In einer Ausflhrungsform wird die Destillationsvorrichtung dabei in an sich bekannter
Weise unter Eindosieren von Polymerisationsinhibitoren (Stabilisatoren) an geeigneten
Stellen, beispielsweise am Kopf der Destillationsvorrichtung, betrieben. In dieser Weise
wird vermieden, dass Dampfe der leicht polymerisierbaren Verbindung bzw. Kondensa-
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te dieser Dampfe in Behéltern und Rohrleitungen auftreten, die nicht mit Stabilisatorl6-
sungen benetzt sind.

Vorteilhaft ist es, dass durch Betrieb des Verdampfers im Zwangsumlauf eine gegen-
Uber Betrieb mit Naturumlauf erhdhte Strémungsgeschwindigkeit der FlUssigkeit in der
Erhitzungsvorrichtung, z. B. im Rohrbindel des Warmetauschers, erzielt wird. Dadurch
wird ein kontinuierliches Reinigen der Warmeaustauschflachen durch das strdmende
Produkt erreicht. Ein weiterer Vorteil der Erfindung ist der durch die erhdhte Stro-
mungsgeschwindigkeit verbesserte Warmeubergang zwischen Warmetauscher und
erhitzter Flissigkeit, der wiederum zur Vermeidung lokaler Uberhitzungen beitragt.

Bei der Durchflihrung des erfindungsgemafien Verfahrens wird als Fordervorrichtung
eine Pumpe verwendet, um den Betrieb des Aufheizers im Zwangsumlauf zu ermdgli-
chen. Die Pumpe wird dabei bevorzugt zwischen der Entnahmeleitung und dem Auf-
heizer angeordnet, so dass der Druck auf den in Strdmungsrichtung nachfolgenden
Aufheizer erhoht wird, um ein Verdampfen der Flussigkeit stromabwarts nach diesem
zu verhindern. Eine weitere Pumpe kann zum Abflihren des flissigen Sumpfprodukt-
stroms eingesetzt werden.

Es wird bevorzugt, dem in die Férdervorrichtung geflhrten Strom ein Anti-Fouling-
Mittel, beispielsweise ausgewahlt unter den unter dem Namen KOMAD vertriebenen
Succinimid-Derivaten, zuzusetzen, um diese vor Kontamination, Verstopfung oder Be-
schadigung zu schitzen. Auf diese Weise kénnen ungeldste, feste Verunreinigungen,
wie beispielsweise Polymerisatpartikel, weitgehend entfernt werden, bevor sie in den
Aufheizer gelangen und dort zu Verstopfungen fuhren kénnen.

Als Aufheizer konnen Ubliche Warmetauscher zum Einsatz kommen, bevorzugt wird
ein in indirektem Warmetausch gegen ein Heizmedium arbeitender Warmetauscher,
insbesondere ein Rohrblndel-Warmetauscher verwendet. Dieser wird bevorzugt in
waagerechter Aufstellung betrieben. Auch die Verwendung von Plattenwarmetau-
schern oder Spiralwarmetauschern anstelle von Rohrbtindel-Warmetauschern ist még-
lich, da hier bei Einhaltung von entsprechenden Stromungsgeschwindigkeiten sowie
unterdrickter Verdampfung die gleichen Vorteile wie beim Rohrbundel-Warmetauscher
erzielt werden kénnen.

Moglich ist auch eine Beheizung der aus der Destillationsvorrichtung abgezogenen
Flussigkeit mit elektrischer Energie.
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Bevorzugt wird als Durchflussbegrenzungsmittel eine Blende, ein Ventil, eine Drossel,
eine Lochscheibe, eine Duse, eine Kapillare oder Kombinationen davon, insbesondere
ein Ventil, verwendet. Beispielsweise kann ein Drehkegelventil verwendet werden. Be-
sonders bevorzugt ist es, wenn die Offnungscharakteristik des Durchflussbegren-
zungsmittels verstellbar ist. Auf diese Weise kann der Druck im Verdampfer auch bei
geanderten Stromungsgeschwindigkeiten, wie sie beispielsweise bei An- und Abfahr-
vorgangen auftreten kdnnen, immer Uber dem Siededruck der Flussigkeit, bezogen auf
den Druck im Inneren der Destillationsvorrichtung, gehalten werden.

Im stationdren Zustand liegen im Reaktor die Edukte als Losung im Zielester vor, was
eine VergleichmaRigung der Reaktion und eine besonders vorteilhafte Warmeabfuhr
erlaubt. Zum Anfahren des Reaktors wird der Reaktor daher bevorzugt mit dem
Zielester beflllt. Im Anschluss werden die Edukte und der Katalysator in den Reaktor
eingeleitet und die Reaktion beginnt.

Beim Abfahren der Anlage wird der Reaktorinhalt bevorzugt in einen Auffangbehalter
geleitet. Der Auffangbehélter ist am geodatisch tiefsten Punkt der Anlage angeordnet
und Uber separate Leitungen mit dem Reaktor verbunden. Im Falle einer Leckage ist
so ein schnelles Entleeren des Reaktors mdglich. Ublicherweise sind hierzu keine
Pumpsysteme notwendig. Der Auffangbehalter verflgt Uber einen Druckausgleich und
ist mit einem sauerstoffhaltigen Gas mit einem Sauerstoffgehalt von 10 Vol.-%
Sauerstoff oder weniger, vorzugsweise 5 Vol.-% Sauerstoff oder weniger, in Inertgas,
vorzugsweise Stickstoff, beflllt. Die Kihlung des Auffangbehalters erfolgt mittels einer
Pumpe und einem externen Warmetauscher. Der Inhalt des Auffangbehalters kann
dann unabhéangig weiter aufgearbeitet werden.

Die Edukte, insbesondere die Carbonsdure, werden vorzugsweise in weitgehend
wasserfreier Form eingesetzt. Die im Verfahren mit den Reaktionskomponenten in
Kontakt stehenden Oberflachen bestehen bevorzugt aus Materialien, die bezlglich
technischer Korrosionsbestéandigkeit an die Korrosivitat der eingesetzten Carbonséaure
angepasst sind, wie z. B. Edelstahl der Qualitat 1.4541, 1.4571 bzw. diesen im
Korrosionsverhalten mindestens gleichwertigen Edelstéahle. Aufgrund des sehr
niedrigen Wassergehalts im Prozesssystem kommt es bei diesen Werkstoffen auch bei
Einsatz von starken anorganischen Sauren als Katalysator zu keinem Uber das Maf}
der technischen relevanten Bestandigkeit hinausgehenden Korrosionsangriff. In
Produktionsanlagen fur ethylenisch ungesattigte Ester besteht Ublicherweise die
Notwendigkeit zur Reinigung mit heiRer Natronlauge, wodurch die verwendeten
Werkstoffe eine Wechselbelastung zwischen organischer Sdure und dem
Reinigungsmedium Natronlauge erfahren. Der Einsatz von sogenannten Duplexstéhlen
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wie 1.4462 flr eine verbesserte Langzeitbesténdigkeit der apparativen Ausrlstung
kann daher von Vorteil sein.

Insbesondere in den Bereichen, wo neben der beschriebenen korrosiven Belastung
durch organische Sauren und einer starken anorganischen Saure als Katalysator
zusatzlich noch eine hohe Temperatur und eine mechanische Belastung vorliegen, wie
im Dunnschichtverdampfer zur Abtrennung des sauren Katalysators vom Hauptteil der
organischen Substanz, ist es von Vorteil, deutlich besser korrosionsbestandige
Werkstoffe, z. B. Nickel-Basiswerkstoffe wie 2.4602, 2.4605, 2.4610 oder 2.4819,
einzusetzen. Diese Werkstoffe besitzen neben der erfahrungsgemafll besseren
Langzeithaltbarkeit aufgrund noch kleinerer korrosiver Abtragsraten gegenlber den
Edelstahlen darliber hinaus auch erhebliche Reserven im Falle von unplanmafigem
Auftreten von Wasser als korrosionsforderndem Agens. Die Verwendung dieser
Werkstoffe erlaubt vorteilhafte Notbetriebseigenschaften ohne zu beflrchtenden
schnellen Totalverlust von Apparaten. Wasser kann abweichend vom Regelbetrieb
z. B. durch tempordre ungewollte Einschleppung in das System anwesend sein,
beispielsweise durch wasserbelastete Einsatz- oder Hilfsstoffe, durch eine Leckage in
der Reaktorkihlung oder in den zur fraktionierten Kondensation verwendeten
Kondensatoren, oder aufgrund einer Dampfleckage in den Prozess an den direkt mit
Dampf beheizten Apparaten.

Zur Reinigung des Reaktors wird der entleerte Reaktor bevorzugt mit auf ca. 80 °C
erwarmter Natriumhydroxid-Losung (z. B. 5 Gew.-% in vollentsalztem Wasser) befllt
und die Loésung im Reaktor umgewalzt. Die nach der Reinigung verbleibende,
abgekuhlte Lauge wird verworfen, gegebenenfalls nach einer geeigneten Behandlung
zur Abgabe in eine Abwasserbehandlungseinrichtung (z. B. einer Klaranlage). Nach
der Reinigung des Reaktors, insbesondere von organischen Verschmutzungen,
kénnen Reste der Losung im Reaktorsystem bzw. weiteren gereinigten Anlagenteilen
mittels Spllung mit Wasser entfernt werden.

Isobuten ist hochentzlindlich und kann im Beisein von Sauerstoff explosive Gemische
bilden, die sich in Gegenwart bestimmter Sauerstoffkonzentrationen an heilden
Oberflachen entzinden koénnen. Die Anlage wird im Regelbetrieb sowie bei An- und
Abfahrvorgadngen in geeigneter Weise so betrieben, dass die Sauerstoff-Konzentration
in der Gasphase zu jedem Zeitpunkt unterhalb der flr eine Explosion erforderlichen
Sauerstoffkonzentration liegt. Hierzu wird die Anlage vor der Inbetriebnahme bevorzugt
mit einem sauerstoffhaltigen Gas mit einem Sauerstoffgehalt von 10 Vol.-% Sauerstoff
oder weniger, vorzugsweise 6 Vol.-% Sauerstoff oder weniger, im Gemisch mit einem
Inertgas, vorzugsweise Stickstoff, durchspult und beflllt. Vorzugsweise handelt es sich
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bei dem sauerstoffhaltigen Gas um sogenannte Magerluft mit einem Sauerstoffgehalt
von 10 Vol.-% Sauerstoff oder weniger, hergestellt z. B. durch geeignete Verdliinnung
von Luft mit z.B. molekularem Stickstoff. Alle dem Prozess zuzufihrenden
Komponenten werden bevorzugt unter einer Magerluft-Atmosphare zugefuhrt. Ein
volliger Sauerstoffausschluss ist insbesondere dann nicht erwiinscht, wenn einer der
nachstehend erlduterten Stabilisatoren Sauerstoff zur Entfaltung seiner Wirksamkeit
bendtigt. Wird Sauerstoff wahrend des Verfahrens verbraucht, so wird an geeigneten
Stellen bevorzugt kontinuierlich frische Magerluft eingespeist, z. B. in den Sumpf der
Destillationsvorrichtung. Die Verwendung von Magerluft vermeidet, dass auch bei
Inhomogenitdten in der Zusammensetzung der Gasphase ein explosionsgefahrlicher
Bereich der Gaszusammensetzung durchschritten wird.

Um Leckagen von Luft, insbesondere in unter Unterdruck betriebene
Anlagenkomponenten hinein, zu detektieren, sind bevorzugt an verschiedenen Stellen
der Anlage online Sauerstoffmessungen installiert. Besonders bevorzugt werden diese
online Sauerstoffmessungen in den Leitungen der nicht kondensierbaren Bruden der
fraktionierenden Kondensationen installiert.

Der Reaktor ist vollstandig mit Flissigkeit beflllt und wird daher bevorzugt mit einem
Sicherheitsventil gegen thermische Ausdehnung abgesichert. Aulerdem verflgt der
Reaktor bevorzugt Uber ein Schnellabschott-, Entleer- und Entspannungssystem
(SAEES), durch das im Falle einer Leckage der gesamte Reaktorinhalt ohne Kontakt
zur Umwelt in einen bellfteten Auffangbehdlter abgelassen werden kann, welcher
explosionstechnisch  sicher beatmet bzw. entliftet ist. Der Inhalt dieses
Auffangbehalters kann bevorzugt Uber einen Warmetauscher geklhlt werden, um ggf.
durch Nachreaktion entstandene Warme Kkontrolliert abfihren zu koénnen. Der
Auffangbehélter und seine zugeordneten Einrichtungen sind derart gestaltet, dass sein
Inhalt in bevorzugter Weise dem Prozess an verschiedenen Stellen wieder zugeflhrt
werden kann.

Die im vorliegenden Verfahren verwendeten Carbonsduren kénnen, wenn es sich um
Carbonsauren mit ethylenisch ungesattigten Gruppen handelt, vor allem bei hdherer
Temperatur eine starke Polymerisationsneigung aufweisen. Insbesondere bei
Destillationen sind diese Verbindungen im Allgemeinen Temperaturen ausgesetzt, die
leicht eine unerwinschte radikalische Polymerisation auslésen konnen. Dies hat zum
einen die Verschmutzung der Apparaturen, das Verstopfen von Leitungen und Pumpen
und die Belegung von Kolonnenbdden und Warmeaustauscherflichen zur Folge. Das
Reinigen der Anlagen ist ein aufwendiger, teurer und umweltbelastender Vorgang, und
die VerflUgbarkeit der Anlagen wird dadurch stark reduziert. Zum anderen kénnen
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unkontrollierte radikalische Polymerisationen ein Sicherheitsrisiko darstellen. Der
Einsatz geeigneter Stabilisatoren kann derartige Polymerisationen unterbinden.

Zur Polymerisationsinhibition werden Ublicherweise Stabilisatoren bzw. Inhibitoren
verwendet. Diese Stabilisatoren sind typischerweise Feststoffe und werden dem
Verfahren in Ldsung zugeflhrt. Das Herstellen der Stabilisatorlésungen erfolgt
bevorzugt diskontinuierlich als Batch-Ansatz.

Geeignete Stabilisatoren sind beispielsweise N-Oxyl-Verbindungen,
Nitrosoverbindungen, Phenolverbindungen, Phenothiazine oder Gemische davon. Die
polymerisationsinhibierende Wirkung der Stabilisatoren wird in der Regel durch die
Gegenwart von molekularem Sauerstoff verstérkt. In einigen Fallen ist die Anwesenheit
von molekularem Sauerstoff fUr die effektive Wirksamkeit des Stabilisators zwingend
erforderlich. Es ist daher bevorzugt, dass in der Anlage molekularer Sauerstoff
vorhanden ist.

Geeignete  N-Oxyl-Verbindungen  umfassen  1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin
(TEMPO), 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-ol (4-HT), 1-oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-on, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-n-propoxypiperidin, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetra-
methyl-4-(2-methoxyethoxy)piperidin, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-(2-methoxyethoxy-
acetoxy)piperidin; 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl-stearat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetra-
methylpiperidin-4-yl-acetat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl-butyrat, 1-Oxyl-
2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl 2-ethylhexanoat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-
yl-octanoat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl-laurat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl-benzoat, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl-4-tert-butylbenzoat,
Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-succinat, Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl)-adipat, Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-sebacat, Bis(1-oxyl-
2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-n-butylmalonat, Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl)phthalat, Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-isophthalat, Bis(1-
oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-terephthalat, Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl)-hexahydroterephthalat,  1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-allyloxy-piperidin,
1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-acetamidopiperidin, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-(N-butyl-
formamido)piperidin, N,N'-Bis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)adipamid, N-(1-
Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-yl)-caprolactam, N-(1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl)-dodecylsuccinimid, 2,4,6-Tris-(N-butyl-N-(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-
piperidin-4-yl]-s-triazin, 4,4'-Ethylenbis(1-oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperazin-3-one),
1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethyl-4-(2,3-dihydroxypropoxy)piperidin, 1-Oxyl-2,2,6,6-tetra-
methyl-4-(2-hydroxy-4-oxapentoxy)piperidin,  Di-tert-butylnitroxyl und 4,4',4"-Tris-
(2,2,6,6-tetramethylpiperidinooxyl)phosphit.
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1-Oxyl-2,2,6,6-tetramethylpiperidin-4-ol (4-HT) ist besonders geeignet.

Geeignete Nitrosoverbindungen umfassen Nitrosophenol, N-Nitrosodiphenylamin,
Isoamylnitrit, N-Nitrosocyclohexylhydroxylamin, N-Nitroso-N-phenylhydroxylamin und
deren Salze.

Geeignete  Phenolverbindungen  umfassen  Hydrochinon,  2-Methoxyphenol,
3-Methoxyphenol, 4-Methoxyphenol (MEHQ), 2-Ethoxyphenol, 3-Ethoxyphenol und
4-Ethoxyphenol. 4-Methoxyphenol (MEHQ) ist besonders geeignet.

Geeignete Phenothiazine umfassen Phenothiazin (PTZ), 2-Methylphenothiazin, 2-
Octylphenothiazin, 2-Nonylphenothiazin, 2,8-Dimethylphenothiazin, 3,7-Dimethyl-
phenothiazin, 3,7-Diethylphenothiazin, 3,7-Dibutylphenothiazin, 3,7-Dioctylphenothiazin
und 2,8-Dioctylphenothiazin, 3,7-Dinonylphenothiazin, 2,8-Dinonylphenothiazin, 2-(a,o-
Dimethylbenzyl)phenothiazin, 3,7-Bis(a,adimethylbenzyl)phenothiazin und 2,8-Bis(a.,a-
dimethylbenzyl)phenothiazin. Phenothiazin (PTZ) ist besonders geeignet.

Es koénnen auch mehrere Stabilisatoren gleichzeitig zum Einsatz kommen. Die
Stabilisatoren kommen im Allgemeinen in Mengen von etwa 2 bis 2000 ppm, bezogen
auf die Gesamtmenge an Carbonsaure und Isobuten, zur Anwendung.

Bevorzugter Weise wird der Stabilisator in einem L&sungsmittel geldst zugegeben.
Grundsatzlich geeignet sind alle Losungsmittel, in denen der jeweilige Stabilisator
I6slich ist und welches mit der zu stabilisierenden FlUssigphase mischbar ist. Um eine
Kontamination mit im Prozess zunachst nicht erforderlichen (externen) Lésungsmitteln
bzw. die Erfordernis des Abtrennens eines externen Losungsmittels zu vermeiden,
verwendet man als Ldsungsmittel bevorzugt eine im Prozess ohnehin vorhandene
Flussigkeit. Besonders bevorzugt wird der reine Zielester als Lésungsmittel verwendet.

Das Einbringen des Stabilisators erfolgt jeweils in Oblicher Weise durch
mengenkontrollierte Zufuhr mittels Pumpen, vorzugsweise wird die Stabilisatorldsung
zur besseren Verteilung mittels Spruhvorrichtungen wie Spraydisen eingespruht.

Einige der genannten Stabilisatoren sind nur in Anwesenheit von Sauerstoff wirksam,
beispielsweise MEHQ, wodurch eine relativ hohe Sauerstoffkonzentration, wie sie
beispielsweise in Luft vorliegt, vorteilhaft ware. Andererseits soll die
Sauerstoffkonzentration auf verhaltnismaRig niedrige Werte begrenzt sein, damit keine
explosionsfahigen Gemische auftreten. Das Verfahren wird geeigneter Weise so
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durchgeflihrt, dass die Sauerstoff-Konzentration in der Gasphase an allen relevanten
Stellen und zu jedem Zeitpunkt unterhalb der Explosionsgrenze liegt. Bevorzugt liegt
das Volumenverhaltnis von Sauerstoff zu Stickstoff in allen gasférmigen Gemischen,
die in den Stufen a) bis d) auftreten, im Bereich von 0,03 bis 0,11.

Die Polymerisationsneigung besteht vor allem in der fllissigen Phase bei verminderten
Konzentrationen an Stabilisatoren und ggf. Sauerstoff. Da die Stabilisatoren in der
Regel schwerflichtig sind, sammeln sie sich bei Verdampfungsschritten im Sumpf der
jeweiligen Verdampfungsanlage. Es ist daher normalerweise nétig, nach der
Verdampfung von polymerisationsfahigen Verbindungen erneut Stabilisator
zuzugeben, wenn die Verbindungen kondensiert werden, da das Kondensat in der
Regel weitestgehend frei von Stabilisatoren anfallt.

Das erfindungsgemalie Verfahren umfasst eine Vielzahl an Verfahrensschritten, bei
denen Stoffgemische mit sehr unterschiedlichen Zusammensetzungen bei
verschiedensten Prozessbedingungen vorliegen. Zur Sicherstellung eines sicheren und
wirtschaftlich vorteilhaften Betriebs ist eine Variation der jeweils zugesetzten
Stabilisatoren notwendig, welche an verschiedenen Stellen ins Verfahren eingefuhrt
werden.

In einer bevorzugten Ausflhrungsform ist bei der Umsetzung der Carbonsaure mit
Isobuten ein unter Phenothiazinen ausgewahlter Stabilisator, besonders bevorzugt
PTZ, zugegen. Die eingesetzte (Meth)acrylsdure kann bereits mit PTZ vorstabilisiert
werden, was insbesondere bei der Inbetriebnahme der Anlage von Vorteil ist. Weitere
Mengen PTZ kénnen in den Reaktor dosiert werden. PTZ geht bei der Abtrennung des
sauren Katalysators mittels der partiellen Verdampfung des Veresterungsgemisches in
die flussige Schwersiederphase Uber, welche vom produkthaltigen Hauptstrom
abgetrennt wird. Die flissige Schwersiederphase wird vorzugsweise wieder in den
Reaktor zurlckgefihrt, sodass im Allgemeinen nur geringe Ergdnzungsmengen an
PTZ dem Prozess kontinuierlich frisch zugeflhrt werden missen.

In einer bevorzugten AusfUhrungsform wird ein unter N-Oxyl-Verbindungen
ausgewahlter Stabilisator bei den Kondensationsschritten zugesetzt. Besonders
bevorzugt wird eine Lésung von 4-HT in Zielester zugegeben. Die Zugabe des
Stabilisators erfolgt vorzugsweise am Brideneintritt in den Kondensator, bei einer
zweistufigen Partialkondensation am Brldeneintritt in den ersten Kondensator. Mit
einem RUckfuhrstrom des Kondensats zum Brldeneintritt des zweiten Kondensators
gelangt dieser Stabilisator auch in den zweiten Kondensator.
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Die Leichtsieder-Destillationskolonne wird ebenfalls bevorzugt mit einem unter N-Oxyl-
Verbindungen ausgewahlten Stabilisator, besonders bevorzugt 4-HT, stabilisiert. Der
Zulaufstrom in die Leichstieder-Destillationskolonne enthalt 4-HT aus dem
vorhergehenden Schritt, eine weitere Menge 4-HT wird am Kopf der Leichstieder-
Destillationskolonne  zugegeben, insbesondere am Brldeneintritt des ersten
Kondensators und gelangt mit dem Kondensatricklauf auch in die Leichstieder-
Destillationskolonne.

In einer bevorzugten Ausfihrungsform wird ein unter N-Oxyl-Verbindungen
ausgewahlter  Stabilisator, besonders bevorzugt 4-HT, dem Zulauf zur
Destillationsvorrichtung zugesetzt.

Der Sumpf und Abtriebsteil der Destillationsvorrichtung werden durch die N-Oxyl-
Verbindung  stabilisiert. Es ist bevorzugt, den Verstarkungsteil der
Destillationsvorrichtung nicht mit N-Oxyl-Verbindungen zu stabilisieren, da der Ubertritt
derartiger Verbindungen nicht vollstandig vermeidbar ware. Die N-Oxyl-Verbindungen
sind im Zielester nicht erwlinscht, weil sie zu Verfarbungen des Produkts und daraus
hergestellten Substanzen flUhren koénnen. Daher wird im Verstarkungsteil der
Destillationsvorrichtung ein unter Phenolverbindungen ausgewahlter Stabilisator,
insbesondere MEHQ, zugesetzt. Dieser Stabilisator wird auch zur Stabilisierung des
Produkts verwendet und wirkt daher nicht nachteilig bzw. muss nicht in einem spateren
Schritt abgetrennt werden. MEHQ wird bevorzugt dem Umwalzstrom Uber die
Kondensatoren und/oder dem Kondensatricklauf in die Destillationsvorrichtung
zugesetzt. Zweckmaligerweise erfolgt dies durch EindlUsen Uber eine zentrisch im
Briidenrohrausgang eingebaute DUse.

Um die Wirksamkeit des MEHQ zu gewahrleisten, wird in den Sumpf der
Destillationsvorrichtung bevorzugt ein molekularen Sauerstoff enthaltendes Gas,
bevorzugt Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in Stickstoff) eingespeist. Durch diese
MaRnahmen ist es mdoglich, die Polymerisatbildung in den Kondensatoren, den
Bradenrohren und in der Destillationsvorrichtung zu verhindern oder zumindest so weit
zu unterdricken, dass wirtschaftlich vorteilhaft lange Laufzeiten des Betriebs ohne
Reinigungsabstellung moglich sind.
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Die Erfindung wird durch die beigefugten Figuren und die Beispiele ndher veranschau-
licht.

Fig. 1 ist eine schematische Darstellung einer zur Durchflhrung des erfindungsgema-
Ren Verfahrens geeigneten Anlage.

Fig. 2 ist eine schematische Darstellung einer zur Durchfiihrung der Reindestillation
geeigneten Destillationsvorrichtung.

Fig. 3 zeigt den Differenzdruck in einer Destillationsvorrichtung gemaf Fig. 2, welche
mit einem Naturumlaufverdampfer und ohne Beheizung des Kopfbereichs der Destilla-
tionsvorrichtung betrieben wird, in Abhangigkeit von der Zeit.

Fig. 4 zeigt die Heizleistung einer Destillationsvorrichtung gemaR Fig. 2, welche mit
einem Naturumlaufverdampfer und mit Beheizung des Kopfbereichs der Destillations-
vorrichtung betrieben wird, als Dampfverbrauch in Abhéngigkeit von der Zeit.

Fig. 5 zeigt den Differenzdruck und die Heizleistung (als Dampfverbrauch) in einer
Destillationsvorrichtung gemaR Fig. 2, welche mit einem Zwangsumlaufverdampfer und
mit Beheizung des Kopfbereichs der Destillationsvorrichtung betrieben wird, in Abhan-
gigkeit von der Zeit.

Gemal Fig. 1 werden Ober einen Mischer M1 eine aliphatische C+-Cs-Carbonsaure, ein
Stabilisator 11 und der saure Katalysator als Gemisch dem Reaktor R1 Uber eine Lei-
tung 1 und eine Duse E1 (in Fig. 1 nicht dargestellt) zugeflhrt. Isobuten wird in den
Sumpf des Reaktors R1 eingefilhrt. Uber die Diise E1 werden dem Reaktor R1 auRer-
dem die Isobuten-haltigen nicht kondensierten Briden B3 und B6 der Kondensatoren
C2 und C4 zugefihrt. Das Kondensat des Rucklaufkihlers W1 wird dem Reaktor R1
zugeflhrt.

Im Reaktor R1 findet die Additionsreaktion von Isobuten und der aliphatischen
C+-Cs-Carbonsaure statt. Der Reaktor hat vier geklhlte Reaktionszonen. Die Reakti-
onszonen sind durch Trennbleche voneinander getrennt, wobei der Ubergang von ei-
ner Reaktionszone zur nachsten aus einem Loch mit geringem Querschnitt besteht.
Die Durchmischung der Reaktanden im Reaktor erfolgt durch die Dise E1 und durch
Verwirbelung beim Ubergang von einer Zone zur néchsten.

Der Abzug des flissigen Reaktionsprodukts G1 am Kopf des Reaktors R1 erfolgt mit-
tels einer Standregelung, so dass sich eine konstante FlUssig/Gas-Phasengrenze ein-
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gestellt. Die im Wesentlichen aus Inertgasen, Isobuten und geringen Mengen des tert-
Butylester bestehende Gasphase wird Uber die Leitung 2 dem Rucklaufktihler W1 zu-
gefuhrt. Das Kondensat des Rucklaufkihlers W1 enthalt Isobuten und Acrylsdure und
wird Uber die Leitung 3 dem Reaktor R1 zugefuhrt. Die Gasphase des Rucklaufklhlers
W1 wird Uber die Leitung 4 als Abgas aus dem Verfahren ausgefuhrt.

Das flussige Reaktionsprodukt G1 wird seitlich am Kopf des Reaktors R1 abgezogen
und mengengeregelt der Verdampfungseinheit V1, bestehend aus einem Fallfilmver-
dampfer und einem Abscheidebehalter (in Fig.1 nicht einzeln dargestellt), zugefiihrt.
Der Druck des flissigen Reaktionsprodukts wird mittels eines Drosselventils (in Fig. 1
nicht dargestellt) von Reaktordruck auf Unterdruck abgesenkt, bei welchem die folgen-
de Katalysatorabtrennung erfolgt. Im Fallfilmverdampfer der Verdampfungseinheit V1
wird das Reaktionsgemisch partiell verdampft und in den Abscheidebehalter weiterge-
fuhrt. Der Abscheidebehalter enthalt bevorzugt einen Tropfenabscheider, um mitgeris-
sene Schwersiederkomponenten wie Schwefelsdure und den Stabilisator |1 sicher ab-
zutrennen. Die nicht gasformigen Bestandteile werden im Abscheidebehalter als erste
Schwersiederphase SPh1 gesammelt und Uber einen externen Kihler (in Fig. 1 nicht
abgebildet) gekuhlt, um eine Rlckreaktion des darin enthaltenen tert-Butylesters zur
Carbonsaure und Isobuten zu verhindern.

Ein Teil der ersten Schwersiederphase SPh1 wird mengengeregelt dem Dunnschicht-
verdampfer V2 zugefihrt, um die weitere Abtrennung von Carbonsadure bzw. tert-
Butylester als Gas zu ermdglichen. Die im Dinnschichtverdampfer V2 erzeugte Gas-
phase wird Uber die Leitung 5 in den Abscheidebehalter der Verdampfungseinheit V1
zurlickgefuhrt, wahrend ein Teil der fllissigen zweiten Schwersiederphase SPh2 in den
Absetzbehalter A1 geflhrt wird. Bevorzugt werden Teilstrome der zweiten Schwersie-
derphase SPh2 dazu verwendet, um den Zufuhrstrom zum Dunnschichtverdampfer der
Verdampfungseinheit V1 vorzuwdrmen. Durch Variation der heiRen Teilstrome l&sst
sich die Zusammensetzung des Zufuhrstroms zum DUnnschichtverdampfer der Ver-
dampfungseinheit V1 sowie die Temperatur des Zufuhrstroms variieren.

Ein weiterer Teil der ersten Schwersiederphase SPh1 und ein weiterer Teil der zweiten
Schwersiederphase SPh2 werden miteinander oder jeweils einzeln mengengeregelt
Uber die Dise E1 in den Reaktor R1 zurlckgefuhrt (die RuckfUhrung der zweiten
Schwersiederphase SPh2 ist in Fig. 1 nicht abgebildet).

Die gasférmigen Bestandteile aus dem Abscheidebehdlter der Verdampfungseinheit

V1 werden in den Kondensatoren C1 und C2 fraktionierend kondensiert, wobei der
Briiden B2 des Kondensators C1 in den Kondensator C2 gefihrt wird. Ein Stabilisator
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12 wird am Kopf des Kondensators C1 zugegeben und ein Stabilisator I3 am Kopf des
Kondensators C2 zugegeben. Fur die Klhlung des Kondensators C1 kann z. B. Fluss-
wasser oder gleichwertig temperiertes Klhlwasser verwendet werden, wahrend der
Kondensator C2 mit Solekihlung betrieben wird. Der im Kondensator C2 nicht konden-
sierte Bruden B3 wird Uber die Duse E1 in den Reaktor R1 geflhrt.

Die in den Kondensatoren C1 und C2 anfallenden Kondensate K1 und K2 werden ver-
einigt und der Destillationskolonne D1 seitlich zugefiihrt. In der Destillationskolonne D1
werden Leichtsieder, vor allem Diisobuten und Isobuten, abgetrennt. Die Sumpfbehei-
zung der Destillationskolonne D1 erfolgt Gber einen Umlaufverdampfer (in Fig. 1 nicht
dargestellt), Uber den ein Teil des Sumpfs umgepumpt wird. Die Leichtsieder B4 wer-
den dampfformig am Kopf der Destillationskolonne D1 abgeftihrt und in den Kondensa-
toren C3 und C4 fraktionierend kondensiert. Der Briiden B5 des Kondensators C3 wird
in den Kondensator C4 gefuhrt. FUr die Kiuhlung des Kondensators C3 kann z. B.
Flusswasser oder gleichwertig temperiertes Kihlwasser verwendet werden, wahrend
der Kondensator C4 mit Solekihlung betrieben wird. Der im Kondensator C4 nicht
kondensierte Briiden B6 wird Uber die Duse E1 in den Reaktor R1 gefuhrt. Ein Stabili-
sator |4 wird am Kopf des Kondensators C3 zugegeben. Die in den Kondensatoren C3
und C4 anfallenden Kondensate K3 und K4 werden vereinigt; ein Teilstrom wird als
Rucklauf in die Destillationskolonne D1 geflhrt, der Rest wird dem Absetzbehalter A2
zugeflhrt.

Der Sumpfstrom S1 der Destillationskolonne D1 wird der Destillationskolonne D2 seit-
lich zugefuhrt. In den Zulauf zur Destillationskolonne D2 wird Stabilisator |15 dosiert. Die
Sumpfbeheizung der Destillationskolonne D2 erfolgt Gber einen Umlaufverdampfer (in
Fig. 1 nicht dargestellt), iber den ein Teil des Sumpfs umgepumpt wird. Im Rahmen
des Umpumpens wird dem Sumpf der Destillationskolonne D2 auRerdem Magerluft
zugefluhrt.

In der Destillationskolonne D2 wird der tert-Butylester von der verbleibenden aliphati-
schen Carbonséure getrennt. Ublicherweise liegt der Siedepunkt der Carbonsaure liber
dem Siedepunkt des tert-Butylesters, weshalb der reine tert-Butylester Uber Kopf ab-
gezogen wird und die Carbonsaure am Sumpf der Destillationskolonne D2 anfallt. Um
eine Kondensation des tert-Butylesters am Kolonnenkopf zu vermeiden, wird der Ko-
lonnenkopf mit Dampf beheizt. Somit wird auch einer aus der Kondensation ggf. resul-
tierenden Polymerisation des tert-Butylesters vorgebeugt. Der Sumpfstrom S2 der Des-
tillationskolonne D2 wird Uber einen Warmetauscher (in Fig. 1 nicht dargestellt) und
ggf. einen Filter (in Fig. 1 nicht dargestellt) in den Reaktor R1 zurlckgefihrt. Der Filter
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kann mit einer Bypassleitung versehen sein, um diesen zur Reinigung oder zum Aus-
tausch ohne Unterbrechung des Verfahrens entnehmen zu kénnen.

Der Briden B7 der Destillationskolonne D2 wird in den Kondensatoren C5 und C6 frak-
tionierend kondensiert; der Briden B8 des Kondensators C5 wird in den Kondensator
C6 gefuhrt. Ein Stabilisator 17 wird am Kopf des Kondensators C5 zugegeben und ein
Stabilisator 18 am Kopf des Kondensators C6 zugegeben. Der im Kondensator C6 nicht
kondensierte Briden B9 wird als Abgas aus dem Verfahren ausgefthrt. Das Abgas
wird zum Beispiel einer Fackel oder einer Abgasverbrennung zugefiihrt.

Ein Teilstrom der vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensatoren C5 und
C6 wird auf die Kondensatoren C5 und C6 (in Fig. 1 nicht abgebildet) bzw. unter Zu-
satz des Stabilisators 16 als Rucklauf auf die Destillationskolonne D2 gegeben. Ein
weiterer Teilstrom der vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensatoren C5
und C6 wird als reiner tert-Butylester Uber einen Warmetauscher (in Fig. 1 nicht abge-
bildet) aus dem Verfahren ausgeflhrt. Zur Lagerstabilisierung kann dem reinen tert-
Butylester weiterer Stabilisator |19 zugegeben werden.

Die Anlage verfligt bevorzugt Uber ein Schnellabschott-, Entleer- und Entspannungs-
system (SAEES), durch das im Falle eines Lecks der gesamte Inhalt des Reaktors R1
in einen bellfteten Auffangbehalter (in Fig. 1 nicht dargestellt) abgelassen werden
kann. Der Inhalt dieses Auffangbehalters kann Uber einen Warmetauscher gekuhlt
werden, um die durch Nachreaktion entstandene Warme abfluhren zu kénnen. Der In-
halt des Auffangbehélters kann dem Verfahren an verschiedenen Stellen wieder zuge-
fuhrt werden, insbesondere dem Reaktor R1, dem Fallfiimverdampfer V2 oder dem
Dunnschichtverdampfer der Verdampfungseinheit V1.

Fig. 2 ist eine bevorzugte Ausfiihrungsform von Fig. 1. GemaR Fig. 2 wird der Sumpf-
strom S1 der Destillationskolonne D1 der Destillationskolonne D2 seitlich zugefiihrt. In
den Zulauf zur Destillationskolonne D2 wird Stabilisator 15 dosiert. Ein Teilstrom der
vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensatoren C5 und C6 (in Fig. 2 nicht
abgebildet) wird unter Zusatz des Stabilisators 16 als Rucklauf auf die Destillationsko-
lonne D2 gegeben.

Die Sumpfbeheizung der Destillationskolonne D2 erfolgt Uber einen Zwangsumlaufver-
dampfer Z1, Uber den ein Teil des Sumpfs S2 mittels der Pumpe V1 umgepumpt wird.
Der erhitzte Strom aus dem Umlaufverdampfer wird Gber eine Dise E2 in die Destilla-
tionskolonne D2 zurlckgefuhrt. Dem Sumpf der Destillationskolonne D2 wird Magerluft
L1 zugefihrt.
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In der Destillationskolonne D2 wird der tert-Butylester von der verbleibenden aliphati-
schen Carbonséure getrennt. Ublicherweise liegt der Siedepunkt der Carbonsaure liber
dem Siedepunkt des tert-Butylesters, weshalb der reine tert-Butylester Uber Kopf ab-
gezogen wird und die Carbonsaure am Sumpf der Destillationskolonne D2 anfallt. Um
eine Kondensation des tert-Butylesters am Kolonnenkopf zu vermeiden, wird der Ko-
lonnenkopf mit Dampf beheizt. Somit wird auch einer aus der Kondensation ggf. resul-
tierenden Polymerisation des tert-Butylesters vorgebeugt. Dieser Polymerisation wird
weiterhin durch die Dosierung eines Inhibitors 110 in das Bridenrohr B7 mittels einer
Duse D3 vorgebeugt.

Beispiel 1

Das folgende Beispiel wurde in einer Anlage gemaf Fig. 1 durchgeflhrt. Alle angege-
benen Prozentsatze sind gewichtsbezogen, soweit nicht anders angegeben. Es wur-
den Methacrylsdure und Isobuten unter Zusatz von Schwefelsdure zu tert-
Butylmethacrylat umgesetzt. Die Anlage wurde mit Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in
Stickstoff) durchspult und beflllt.

Methacrylsdure (MAS, 99,97%, 0,012% Essigsaure, 0,011% Propionsaure, 575 kg/h)
wurde in einem Mischer M1 mit der aus dem Sumpf der Destillationskolonne D2 ruck-
gefuhrten Methacrylsaure (91,35% MAS, 5,15% Schwersieder, 3.32% TBMA,
485 kg/h) und mit einer Phenotiazin (PTZ)-Lésung (97,97% MAS, 2,10% PTZ, 0,01
m?/h) als Stabilisator |1 vermischt. Schwefelsdure (technisch, 96%, 3,7 kg/h) wurde
mittels Stickstoff (3,5 bar abs.) eindosiert. Aulerdem wurde ein Teilstrom (1.500 kg/h)
der flissigen Phase aus dem Abscheidebehélter der Verdampfungseinheit V1 dem
Gemisch zugefuhrt.

Die flissigen Edukte und RUckstréme wurden als Gemisch Uber die Leitung 1, einen
Kihler (Rohrbindel, 180 m?, Edelstahl 1.4571, in Fig.1 nicht dargestellt) und die DU-
se E1 dem Reaktor R1, einer kaskadierten Blasensaule, zugefiihrt. Die Austrittstempe-
ratur des Kuhlers betrug 33 °C.

Isobuten (402 kg/h) wurde direkt in den Sumpf des Reaktors dosiert. AuRerdem wur-
den die Isobuten-haltigen Briden B3 und B6 aus den Kondensatoren C2 und C4
(122 m?h), zusammen mit dem tert-Butylmethacrylat-haltigen Kondensat aus dem
Rucklaufkthler W1, Gber die Dise E1 in den Reaktor R1 dosiert. Bei der Diise E1 han-
delte es sich um eine Ejektorstrahldise. In der Duse erfolgt eine Druckerhéhung durch
den Treibstrahl auf ca. 2 bar abs.
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Der Reaktor R1 hatte vier Reaktionszonen, wobei der Ubergang aus einem Loch mit
geringem Querschnitt (Durchmesser 24 mm) bestand. Die Reaktionszonen wurden
jeweils gekUhlt (Zone 1: externer Flusswasserklhler mit 121 kW, Zone 2: externer Sol-
ekUhler mit 28 kW, Zone 3: innenliegender SoleklUhler mit 14 kW, Zone 4: innenliegen-
der Solekuhler mit 14 kW, wobei die Temperatur der Sole je -20 °C betrug). Im Reaktor
R1 fand die leicht exotherme Additionsreaktion (-37,6 kJ/mol) von Isobuten und Me-
thacrylsaure bei einer Temperatur von 35 °C in der Zone 1, 25 °C in der Zone 2, 20 °C
in der Zone 3 und 16 °C in der Zone 4 und einem Druck von 1,92 bar abs. statt.

Die Durchmischung der Reaktanden im Reaktor erfolgte zum einen durch die Duse E1
und zum anderen durch Verwirbelung beim Ubergang von einer Zone zur N&chsten.
Am Kopf des Reaktors (Zone 4) wurde mittels Standregelung eine FlUssig/Gas-
Phasengrenze eingestellt.

Die Gasphase umfasste 41,18% Isobuten, 0,74% tert-Butylmethacrylat (TBMA) und
Inertgase und wurde Uber die Leitung 2 in den Rucklaufkthler W1 gefuihrt. Das im Ab-
gas mitgerissene TBMA wurde mittels RucklauftkUhler W1 auskondensiert und Uber die
Leitung 3 im Gemisch mit den Isobuten-haltigen Briden aus den Kondensatoren C2
und C4 Uber die Dise E1 in den Reaktor R1 zurlickgeflhrt. Der Druck am Kopf des
Reaktors R1 wurde in der Abgasleitung auf 1,21 bar abs. eingestellt. Am Boden des
Reaktors stellte sich ein Druck von 1,92 bar abs. ein. Die gasférmigen Bestandteile des
RucklaufkUhlers W1 (4,37 m3/h) wurden Uber die Leitung 4 aus dem Verfahren ausge-
fuhrt.

Das fllissige Reaktionsprodukt aus dem Reaktor R1 hatte folgende Zusammensetzung:

8,58%  Isobuten

41,63% MAS

44,00% TBMA

0,68%  Diisobuten

2,66%  Schwersieder

2,10%  Schwefelsaure
0,35%  sonstige Bestandteile

Das flissige Reaktionsprodukt aus dem Reaktor R1 (3,39 m?h, 16 °C) wurde am obe-
ren Ende des Reaktors R1 abgefuhrt und Uber einen Siebkorbfilter (0,1 m?, in Fig. 1
nicht abgebildet) dem Fallfilmverdampfer (71,5 °C, 309 kW, 47 m?) der Verdampfungs-
einheit V1 zugefiihrt. Uber ein Regelventil (Durchflussregelung) wurde der Druck auf
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60 mbar abs. reduziert. Es bildete sich ein zweiphasiges Gemisch durch das Verdamp-
fen eines Teils der Leichtsiederkomponenten. Im Fallfilmverdampfer der Verdamp-
fungseinheit V1 wurde das zweiphasige Gemisch temperaturgeregelt bei 55,2 °C und
70 mbar abs. weiter abgedampft und anschlief’end in den Abscheidebehélter der Ver-
dampfungseinheit V1geleitet. Der Abscheidebehdlter war mit einem Tropfenabscheider
ausgestattet, um sicher Schwefelsaure und PTZ abzutrennen.

Die nicht gasférmigen Bestandteile im Abscheidebehélter der Verdampfungseinheit V1
wurden als erste Schwersiederphase SPh1 (ber einen Umpumpstrom mittels eines
Soleklhlers auf 2 °C gekdhlt. Im Abscheidebehélter stellte sich so eine Mischtempera-
tur von ca. 8 bis 10 °C ein. Ein Teil des Umpumpstroms (1.500 kg/h) der ersten
Schwersiederphase SPh1 wurde zur Schwefelsaurertickfihrung dem Reaktor R1 wie-
der zugefthrt. Darlber hinaus wurde ein Teil des Umpumpstroms der ersten Schwer-
siederphase SPh1 (82 kg/h) dem Dulnnschichtverdampfer V2 (4 m?, Nickel-Chrom-
Molybdan-Legierung 2.4610) zugefiihrt, um weitere Wertprodukte (TBMA, MAS) Uber
den Kopf des Dunnschichtverdampfers V2 abzutrennen (89 °C, 70 mbar abs.). Die
Beheizung des Dunnschichtverdampfers V2 erfolgte mittels Niederdruck-Dampf. Dem
Sumpfaustrag des Dinnschichtverdampfers V2 war eine Pumpe (in Fig.1 nicht darge-
stellt) nachgeschaltet, welche die auszuschleusende zweite Schwersiederphase SPh2
in einem Teilstrom zum Absetzbehalter A1 leitete. Auf dem Weg zum Absetzbehalter
A1 wurde der Teilstrom der zweiten Schwersiederphase SPh2 von 89 °C auf 35 °C
gekulhlt. Dies erfolgte mittels eines Mantelrohrs, durch das im Gegenstrom Wasser mit
einer Temperatur von 30 °C geflhrt wurde.

Ein weiterer Teilstrom der zweiten Schwersiederphase SPh2 des Dinnschichtver-
dampfers V2 wurde wiederum als heiRer Rlckflhrstrom direkt dem Zufuhrstrom zum
Dannschichtverdampfer V2 zugemischt. Durch Variation des heiflen RulckfUhrstroms
lieRen sich der Zufuhrstrom, sowie auch die Zufuhrstromtemperatur in einem weiten
Bereich einstellen. In Verbindung mit der Anpassung der Heizdampfmenge und der
Heizdampftemperatur war der Dlnnschichtverdampfer V2 in der Lage, einen groRRen
Lastbereich abzudecken.

Noch ein weiterer Teilstrom der zweiten Schwersiederphase SPh2 des Dinnschicht-
verdampfers wurde dem kalten Umpumpstrom auf der Saugseite der Pumpe zum
Dunnschichtverdampfer V2 zugegeben, der sich dadurch aber nur wenig erwarmte.
Der Zufuhrstrom zum Dunnschichtverdampfer V2 wurde auf der Druckseite der Pumpe
entnommen.
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Der Bruden des Dinnschichtverdampfers V2 wurde Uber die Leitung 5 dem Abschei-
debehalter der Verdampfungseinheit V1 zugefuhrt. Der Briden B1 aus dem Abschei-
debehalter der Verdampfungseinheit V1 (ca. 68 °C) hatte folgende Zusammensetzung:

57% TBMA

24% MAS
16% Isobuten
3% sonstige Bestandteile

Der Briden B1 wurde fraktionierend kondensiert und dazu in den Kopf des Kondensa-
tors C1 (Rohrblndelwdrmetauscher, 75 m?, Kihlung: Flusswasser (27 °C), 60 mbar
abs., Edelstahl 1.4571) geleitet. Im Kondensator C1 wurde das zugeflihrte Gemisch
auf 29 °C gekuhlt.

Der Briden B2 des Kondensators C1 (umfassend ca. 35% TBMA, 5% MAS, 60%
Isobuten) wurde in den Kopf des Kondensators C2 (Rohrbindelwarmetauscher, 30 m?,
Kihlung: Kuhlsole (=20 °C), 60 mbar abs., Edelstahl 1.4571) gefuhrt. Das Kondensat
K2 des Kondensators C2 (umfassend ca. 86% TBMA, 5% MAS, 4% Isobuten, ca. -
17 °C) wurde in einem Behélter (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Kondensat K1 des
Kondensators C1 vereinigt. Der Briiden B3 des Kondensators C2 (umfassend ca. 95%
Isobuten) wurde Uber eine Pumpe (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Briden B6 des
Kondensators C4 gemischt und in den Reaktor R1 zurtickgefiihrt.

Das Kondensat K1 des Kondensators C1 (umfassend ca. 68% TBMA, 28% MAS,
0,7% lsobuten) wurden in einem Behdlter (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Konden-
sat K2 des Kondensators C2 vereinigt. Das vereinigte Kondensat aus C1 und C2 hatte
folgende Zusammensetzung:

68,09% TBMA

28,17% MAS

1,13%  Diisobuten

0,74%  Isobuten

0,61%  sonstige Bestandteile

Ein Teilstrom der vereinigten Kondensate aus C1 und C2 wurde zusammen mit einer
4-Hydroxy-TEMPO (4-HT)-Lésung (2% in TBMA) als Stabilisator 12 in den Kopf des
Kondensators C1 geleitet, wiederum ein Teilstrom davon wurde als Stabilisator 13 in
den Kopf des Kondensators C2 geleitet.
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Ein weiterer Teilstrom der vereinigten Kondensate aus den Kondensatoren C1 und C2
wurde der Destillationskolonne D1 (40 Dual-Flow-B&den, 91 °C im Kolonnensumpf,
120 mbar abs. im Kolonnenkopf) auf den Boden 23 zugefiihrt. Die Destillationskolonne
D1 wurde Uber einen Naturumlaufverdampfer (4 bar abs. Dampf) geheizt. Die Tempe-
raturregelung der Destillationskolonne D1 erfolgte Uber ein Regelventil in der Rucklauf-
leitung. Das Vakuum wurde mittels Regelventil in der Saugleitung zur Vakuumeinheit
geregelt.

Der Bruden B4 aus der Destillationskolonne D1 wurde fraktionierend kondensiert und
dazu in den Kondensator C3 (Rohrblndelwarmetauscher, 110 m?, Kdhlung: Flusswas-
ser (27 °C), 120 mbar abs., Edelstahl 1.4571) geleitet. Im Kondensator C3 wurde das
zugefiihrte Gemisch auf 29 °C gekuhlt. Das Kondensat K3 des Kondensators C3 wur-
de in einem Behalter mit dem Kondensat K4 des Kondensators C4 vereinigt.

Der Briden B5 des Kondensators C3 wurde in den Kondensator C4 (Rohrblndelwéar-
metauscher, 8 m?, Kihlung: Kihlsole (-20 °C), 120 mbar abs., Edelstahl 1.4571) gelei-
tet und auf -2 °C gekuhlt. Das Kondensat K4 des Kondensators C4 wurde in einem
Behalter (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Kondensat K3 des Kondensators C3 ver-
einigt. Der Briiden B6 des Kondensators C4 (65,12 m?h, 62,94% Isobuten) wurde Uber
eine Pumpe (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Briiden B3 des Kondensators C2 und
dem Kondensat des Rucklaufkiihlers W1 gemischt und in den Reaktor R1 zurickge-
fuhrt.

Ein Teilstrom der vereinigten Kondensate aus C3 und C4 wurde in den Kopf der Destil-
lationskolonne D1 geleitet; wiederum ein Teilstrom davon wurde als Gemisch mit einer
4-HT-L6sung (2% in TBMA) als Stabilisator 14 in den Kopf des Kondensators C3 gelei-
tet.

Das Sumpfprodukt der Destillationskolonne 1 hatte folgende Zusammensetzung:

69,63% TBMA
28,65% MAS
1,72% sonstige Bestandteile

Das Sumpfprodukt S1 der Destillationskolonne D1 wurde mit einer 4-HT-Losung (2% in
TBMA) als Stabilisator 15 versetzt und der Destillationskolonne D2 (40 Dual-Flow-
Bdden, 99 °C im Kolonnensumpf, 60 mbar abs. im Kolonnenkopf) auf den Boden 18
zugefuhrt. Die Destillationskolonne D2 wurde Uber einen Umlaufverdampfer (4 bar
abs. Dampf) geheizt. Es handelte sich entweder um einen Naturumlaufverdampfer o-
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der einen Zwangsumlaufverdampfer (sh. Varianten 1 bis 3). Die Temperaturregelung
der Destillationskolonne D2 erfolgte Uber ein Regelventil in der Rucklaufleitung. Das
Vakuum wurde mittels Regelventil in der Saugleitung zur Vakuumeinheit geregelt.

In den Sumpf der Destillationskolonne D2 wurden 6 m*h Magerluft (5 Vol.-% Sauer-
stoff in Stickstoff) dosiert.

Der Briden B7 aus der Destillationskolonne D2 (umfassend 99,83% TBMA) wurde
fraktionierend kondensiert und dazu in den Kondensator C5 (Rohrblndel-
warmetauscher, 72 m?, Kihlung: Flusswasser (27 °C), 60 mbar abs., Edelstahl 1.4571)
gefihrt. Im Kondensator C5 wurde das zugeflhrte Gemisch auf 29 °C gekuhlt. Das
Kondensat P1 des Kondensators C5 wurde in einem Behélter (in Fig. 1 nicht darge-
stellt) mit dem Kondensat P2 des Kondensators C6 vereinigt.

Der Briiden B8 des Kondensators C5 wurde in den Kopf des Kondensators C6 (Rohr-
bindelwarmetauscher, 12 m?, Kuihlung: Kuhlsole (-20 °C), 55 mbar abs. Edelstahl
1.4571) geleitet und auf —17 °C gekuhlt. Das Kondensat P2 des Kondensators C6 wur-
de in einem Behalter (in Fig. 1 nicht dargestellt) mit dem Kondensat P1 des Kondensa-
tors C5 als Produkt vereinigt. Der Briden B9 des Kondensators C6 wurde Uber eine
Pumpe (in Fig. 1 nicht dargestellt) aus dem Verfahren ausgetragen.

Ein Teilstrom der vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensatoren C5 und
C6 wurde und unter Zusatz von 4-Methoxyphenol (MEHQ, 2% in TBMA)-Ldsung als
Stabilisator 16 als Rucklauf in die Destillationskolonne D2 geleitet. Weitere Teilstrdme
der vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensatoren C5 und C6 wurden und
unter Zusatz von 4-Methoxyphenol (MEHQ, 2% in TBMA)-L6sung als Stabilisatoren 17
und 18 den Kondensatoren C5 bzw. C6 zugeflhrt.

Hierbei wurde die Stabilisierung der Kolonne mit einem hoéheren Gehalt an MEHQ vor-
genommen, wahrend der 4-Methoxyphenol-Gehalt in den Kondensatoren C5 und C6
15 +/- 5 ppm betrug. Um die Kondensation von TBMA am Kolonnenkopf der Destillati-
onskolonne D2 zu vermeiden, welche auch zur Polymerisation von TBMA fUhren kdnn-
te, wurde der Kolonnenkopf mit Dampf (4 bar abs.) beheizt.

Noch ein weiterer Teilstrom der vereinigten Kondensate P1 und P2 aus den Kondensa-
toren C5 und C6 wurde nach einer Druckerhdhung auf 4 bar abs. Gber einen Warme-
tauscher (Spiral-Warmetauscher, Kuihlung: Kiihisole (-20 °C), in Fig.1 nicht dargestellt)
auf 20 °C gekuhlt und als Produkt aus dem Verfahren ausgetragen. Ein Teilstrom da-
von wurde als Losungsmittel fur die Stabilisatoren 4-HT und MEHQ verwendet.
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Das Produkt hatte folgende Zusammensetzung:

99,68% TBMA

0,30% Isobuten

100 ppm Saure (MAS, Essigsaure, Propionsaure)
17 ppm MEHQ

Der Sumpf S2 der Destillationskolonne D2 (umfassend 91,35% MAS) wurde nach einer
Druckerhéhung auf 4 bar abs. Uber einen Warmetauscher (Spiral-Warmetauscher,
5 m?, Kihlung: Warmwasser Edelstahl 1.4571, in Fig.1 nicht dargestellt) auf 35°C ge-
kihlt und ein Teilstrom mit dem Zufuhrstrom der Methacrylsdure vereinigt und dem
Reaktor R1 zugefuhrt.

Der in der Verdampfungseinheit V1 und den nachgeschalteten Einheiten benétigte
Unterdruck wurde mittels einer Vakuumeinheit erzeugt. Es wurden Drehwalzkolben-
verdichter ohne Schmierél verwendet.

Zur Herstellung der Stabilisatorldsung von Phenothiazin wurde Methacrylsaure rein in
einem RuUhrbehélter (begleitbeheizt mit Wasser, 30 °C, bellftet) vorgelegt. PTZ wurde
als Feststoff Uber eine Sackentleerstation und ein pneumatisches Powder-Transfer-
System mittels Anlegen von Vakuum Uber eine Pumpe in den Ruhrbehalter eingeflhrt.
Geringe Mengen an Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in Stickstoff) wurden zugegeben.
PTZ wurde unter Rihren geldst und die PTZ-Ldsung in einen Vorlagebehalter (begleit-
beheizt mit Wasser, 30 °C, belliftet) geleitet, von diesem aus die Dosierung ins Verfah-
ren vorgenommen wurde.

Zur Herstellung der Stabilisatorlésung von 4-Hydroxy-2,2,6,6-tetramethyl-1-oxyl-
piperidin wurde tert-Butylmethacrylat (aus den vereinigten Kondensaten P1 und P2 der
Kondensatoren C5 und C6) in einem Ruhrbehalter (bellftet) vorgelegt. 4-HT wurde als
Feststoff Uber eine Sackentleerstation und ein pneumatisches Powder-Transfer-
System mittels Anlegen von Vakuum Uber eine Pumpe in den Ruhrbehalter eingeflhrt.
Geringe Mengen an Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in Stickstoff) wurden zugegeben. 4-
HT wurde unter Rihren geldst und die 4-HT-L&sung in einen Vorlagebehalter (bellftet)
geleitet, von diesem aus die Dosierung ins Verfahren vorgenommen wurde.

Zur Herstellung der Stabilisatorlésung von 4-Methoxyphenol wurde tert-

Butylmethacrylat (aus den vereinigten Kondensaten P1 und P2 der Kondensatoren C5
und C6) in einem Rihrbehalter (bellftet) vorgelegt. MEHQ wurde als Feststoff Uber
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eine Sackentleerstation und ein pneumatisches Powder-Transfer-System mittels Anle-
gen von Vakuum Uber eine Pumpe in den Ruhrbehalter eingefuhrt. Geringe Mengen an
Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in Stickstoff) wurden zugegeben. MEHQ wurde unter
RiUhren geldst und die MEHQ-L&sung in einen Vorlagebehalter (bellftet) geleitet, von
diesem aus die Dosierung ins Verfahren vorgenommen wurde.

Die in den Solekuhlern verwendet Sole war als Druckkreis aufgebaut. Die Sole wurde
in einer Ammoniakkélteanlage auf —20 °C gekuhlt und den jeweiligen Verfahrensele-
menten zugeflhrt. Danach wurde die Sole in einem Solevorlagebehalter homogenisiert
und Uber eine Pumpe wieder der Ammoniakkalteanlage zugeflhrt. Das Solesystem
verflgte Uber ein Ausgleichsgefalt, welches mit Magerluft (5 Vol.-% Sauerstoff in Stick-
stoff) Uberlagert wurde.

Beim Verfahren anfallendes, nicht verwertbares Abgas wurde Uber einen Abscheider
geflhrt und die nicht kondensierten Bestandteile an einer Schirmfackel verbrannt, wah-
rend das Kondensat ausgefuhrt wurde.

Es ist erkennbar, dass das Verfahren die Herstellung von tert-Butylmethacrylsaureester
in hoher Reinheit (hier 99,68%) bei gleichzeitig energetisch glinstiger Abtrennung von
Isobuten, welches mit hohem Abtrennungsgrad aus dem Veresterungsgemisch isoliert
werden konnte, erlaubt.

Beispiel 1 - Variante 1

Das Verfahren wurde geméaR Beispiel 1 durchgefihrt. Die Reindestillation wurde mit
einem Naturumlaufverdampfer (4 bar abs. Dampf, 114 Rohre) und ohne zusatzliche
Wandbeheizung im Kopfbereich betrieben.

Temperatur im Sumpf der Reindestillation: ca. 102 °C
Temperatur im Kopf der Reindestillation:  ca. 58 °C
Wandtemperatur im Kopfbereich: ca.53 °C
Rucklaufverhaltnis: 3,1
Heizdampf zum Naturumlaufverdampfer:  ca. 400 kg/h
Differenzdruck in der Kolonne: ca. 55 mbar

Es wurde der Differenzdruck in der Reinkolonne D2 in Abhangigkeit von der Zeit unter-
sucht. Der Differenzdruck und die Heizleistung gelten als Indikatoren fur den Polymeri-
sationsgrad in der Kolonne. Es wurde ein Anstieg des Differenzdruckes in der Reinko-
lonne D2 von etwa 55 mbar auf etwa 110 mbar Uber einen Zeitraum von etwa 8 Tagen

37



10

15

20

25

30

35

WO 2017/102297 PCT/EP2016/079025

beobachtet (Fig. 3). Der Druckanstieg wurde durch die Kondensation gasférmiger Pro-
dukte an den Oberflachen im Kopfbereich der Kolonne verursacht, welche nicht stabili-
sierte polymerisationsanféllige Flissigphasen bildeten und zu einem Belag auf den
Oberflachen im Kopfbereich der Kolonne flihrte.

Zudem wurde eine abnehmende Heizleistung (Warmelbergang) des Naturumlaufver-
dampfers festgestellt. Die bendtigte Heizdampfmenge erhohte sich von ca. 400 kg/h
auf ca. 500 kg/h.

Die oberen zwei Béden der Kolonne wurden ausgebaut und mussten gereinigt werden,
da sie mit Polymerbrocken belegt waren. Ca. 30% der inneren Verdampferrohre waren
mit Polymer verstopft und mussten ebenfalls aufwendig gereinigt werden.

Beispiel 1 - Variante 2

Das Verfahren wurde gemaf Beispiel 1 durchgefuhrt. Die Reindestillation wurde mit
einem Naturumlaufverdampfer (4 bar abs. Dampf, 114 Rohre) und mit einer Wandbe-
heizung im Kopfbereich mittels Ummantelung mit einer Halbrohrschlange (110 °C,
1,5 bar) betrieben.

Temperatur im Sumpf der Reindestillation: ca. 102 °C
Temperatur im Kopf der Reindestillation:  ca. 58 °C
Wandtemperatur im Kopfbereich: ca. 66 °C
Rucklaufverhaltnis: 3,1
Heizdampf zum Naturumlaufverdampfer:  ca. 400 kg/h
Differenzdruck in der Kolonne: ca. 55 mbar

Es wurde die Heizleistung des Naturumlaufverdampfers in Abhangigkeit von der Zeit
untersucht. Die Heizleistung gilt als Indikator flir den Polymerisationsgrad in der Kolon-
ne. Es wurde eine abnehmende Heizleistung (Warmelbergang) des Naturumlaufver-
dampfers festgestellt. Die benétigte Heizdampfmenge erhéhte sich von ca. 400 kg/h
auf ca. 500 kg/h.

Das Verfahren musste nach 15 Tagen unterbrochen werden. Der Kolonnenkopf wurde
gedffnet und es konnten weder im Kolonnenkopf, noch auf dem obersten Boden ein
Polymerbelag festgestellt werden. Ca. 30% der inneren Verdampferrohre waren aller-
dings mit Polymer verstopft und mussten aufwendig gereinigt werden
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Beispiel 1 - Variante 3

Das Verfahren wurde geméaR Beispiel 1 durchgefihrt. Die Reindestillation wurde mit
einem Zwangsumlaufentspannungsverdampfer (4 bar abs. Dampf, 308 Rohre) und mit
einer Wandbeheizung im Kopfbereich mittels Ummantelung mit einer Halbrohrschlange
(110 °C, 1,5 bar) betrieben.

Temperatur im Sumpf der Reindestillation: ca.102 °C
Temperatur im Kopf der Reindestillation: ca.58 °C
Wandtemperatur im Kopfbereich: ca. 66 °C
Rucklaufverhaltnis: 3.1
Heizdampf zum Verdampfer mit Zwangsumlauf: ca. 400 kg/h
Differenzdruck in der Kolonne: ca. 55 mbar

Es wurden der Differenzdruck in der Reinkolonne D2 sowie die Heizleistung des
Zwangsumlaufverdampfers in Abhangigkeit von der Zeit untersucht. Der Differenzdruck
und die Heizleistung gelten als Indikatoren fir den Polymerisationsgrad in der Kolonne.
Es wurde Uber einen Zeitraum von 30 Tagen kein signifikanter Anstieg des Differenz-
druckes in der Reinkolonne beobachtet.

Das Verfahren wurde unterbrochen. Der Kolonnenkopf wurde gedffnet und es konnte

weder im Kolonnenkopf, noch auf dem obersten Boden oder in den Zwangsumlaufver-
dampferrohren ein Polymerbelag festgestellt werden.
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Patentanspriiche

Verfahren zur kontinuierlichen Herstellung des tert-Butylesters einer ethylenisch
ungesattigten Carbonsaure, bei dem man

a) eine ethylenisch ungesattigte Carbonsaure mit Isobuten in Gegenwart eines
sauren Katalysators zu einem Veresterungsgemisch umsetzt;

b) den sauren Katalysator abtrennt;

c) leichtsiedende Komponenten abtrennt; und

d) eine tert-Butylester enthaltende Flussigkeit einer Destillationsvorrichtung zu-
fuhrt und in der Destillationsvorrichtung reindestilliert, wobei man

d1) die tert-Butylester enthaltende Flussigkeit in der Destillationsvorrichtung in ein
tert-Butylester enthaltendes gasférmiges Kopfprodukt und ein Carbonsaure
enthaltendes flissiges Sumpfprodukt auftrennt;

d2) das tert-Butylester enthaltende gasférmige Kopfprodukt zumindest teilweise
kondensiert und das Kondensat teilweise als Ricklauf in die Destillationsvor-
richtung zurtckfihrt;

d3) das Carbonsaure enthaltende fllissige Sumpfprodukt zumindest teilweise in
Schritt a) zurtckflhrt;

d4) Carbonsaure enthaltendes fllssiges Sumpfprodukt abzieht und zu einem Auf-
heizer leitet, einen Uberhitzten, flussigen RuckfUhrstrom aus dem Aufheizer
entnimmt und den Uberhitzten Rickflhrstrom in die Destillationsvorrichtung
entspannt; und

d5) zumindest im Kopfbereich der Destillationsvorrichtung die mit dem Brliden in
Kontakt stehenden Wande der Destillationsvorrichtung zumindest in Teilberei-

chen beheizt und/oder thermisch isoliert.

Verfahren nach Anspruch 1, wobei die ethylenisch ungesattigte Carbonsaure aus-
gewahlt ist unter Acrylsaure und Methacrylsaure.
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10.

11.

12.

13.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprliche, wobei die ethylenisch un-
gesattigte Carbonsaure einen Essigsauregehalt von weniger als 300 ppm und ei-
nen Propionsauregehalt von weniger als 300 ppm aufweist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, wobei man

d1") das flissige Sumpfprodukt Uber eine Vorrichtung flhrt, welche es von festen
Verunreinigungen befreit.

Verfahren nach Anspruch 4, wobei die Vorrichtung ein Filter ist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriche, wobei der Aufheizer ein in
indirektem Warmetausch gegen ein Heizmedium arbeitender Rohrbindel-Warme-
tauscher ist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, wobei die Entspannung
des Uberhitzten Rickflhrstroms Uber ein Durchflussbegrenzungsmittel erfolgt,
ausgewahlt unter einer Blende, einem Ventil, einer Drossel, einer Lochscheibe, ei-
ner DUse, einer Kapillare oder Kombinationen davon.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, wobei der saure Katalysa-
tor eine anorganische Saure ist.

Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7, wobei der saure Katalysator eine
organische Saure ist.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, wobei das Veresterungs-
gemisch 0,1 bis 10 Gew.-% des sauren Katalysators umfasst.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriche, wobei die Umsetzung in
Schritt a) in Gegenwart eines unter Phenothiazinen ausgewdhlten Stabilisators
durchgeflihrt wird.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Ansprliche, wobei in den Verstar-
kungsteil der Destillationsvorrichtung ein unter Phenolverbindungen ausgewahlter

Stabilisator dosiert wird.

Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspruche, wobei in den Zulauf zur
Destillationsvorrichtung ein unter N-Oxyl-Verbindungen ausgewahlter Stabilisator
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dosiert wird.
14. Verfahren nach einem der vorhergehenden Anspriiche, wobei das Volumenver-

haltnis von Sauerstoff zu Stickstoff in allen gasformigen Gemischen, die in den
Stufen a) bis d) auftreten, im Bereich von 0,03 bis 0,11 liegt.
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