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Kurzfassung/ Abstract

Zur Erzeugung von Biodiesel (Fettsauremethylester, FAME) missen preiswerte Einsatzstoffe verwendet
werden, um die Produktion dieses Biotreibstoffes gegenuber der Herstellung von mineralischem Diesel
wirtschaftlich konkurrenzfahig machen zu kénnen. Md&gliche Einsatzstoffe sind Abfallstoffe wie Altspeisedl,
Tierfett oder Nebenprodukte der Olraffinerie. Weiterer Vorteil beim Einsatz dieser Rohstoffe ist, dass keine
essbaren Rohstoffe eingesetzt und der Debatte ,Food versus Fuel* entgegen gewirkt werden kann. Diese
Abfallstoffe enthalten einen hohen Anteil an freien Fettséuren (Free Fatty Acids, FFA) bis zu 100Gew.-%, welche
die Umwandlung zu FAME erschweren. Die bisher gangigste Methode Biodiesel herzustellen ist die basische
Katalyse, die allerdings bei hohen Gehalten an FFA wirtschaftlich nicht eingesetzt werden kann. Die
Hochdruckveresterung ist eine mdgliche Alternative. Bisher ist kein groBtechnisches Verfahren zur
Biodieselherstellung aus diesen Einsatzstoffen bekannt. Der Schwerpunkt dieser Forschungsarbeit wurde auf
das Hochdruckverfahren und seine grof3technische Anwendung gelegt. Die Aufgabe bestand darin, ein
Hochdruckverfahren zur Produktion von Fettsduremethylester dahingehend weiter zu entwickeln, dass

jeglicher auf Ol basierender Einsatzstoff, unabhangig seiner Qualitit, verarbeitet werden kann.

Im  Labormalistab  konnten die  prozessrelevanten  Betriebsparameter  Gleichgewicht  und
Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt und im Technikumsmalstab verifiziert werden. Zur wirtschaftlichen
Anwendbarkeit im grofRtechnischen MaRstab wurde die diskontinuierliche Reaktionsfiihrung vom Labor im
Technikum auf kontinuierliche Reaktionsfilhrung umgestellt. Dafiir war die Bestimmung der Kinetik zur

Auslegung der Versuchsanlage notwendig. Eine Reaktion 2. Ordnung konnte den Reaktionsverlauf beschreiben.

Um die Ausbeute zu optimieren und normgerechten Biodiesel zu erzeugen wurde aus dem einstufigen
kontinuierlichen Konzept ein zweistufiges kontinuierliches Konzept mit anschliefender Destillation entwickelt.
Die zweite Hochdruckstufe diente dazu die freien Fettsduren auf unter 2Gew.-% zu reduzieren und einen
Methylestergehalt (ber 90Gew.-% zu erreichen. Die Destillation diente zur Abtrennung der nicht
umgewandelten Glyceride und freien Fettsauren sowie anderer Storstoffe wie Phosphor und Schwefel, aber

auch Polyethylen.

Um die Prozessparameter zu optimieren und die Wirtschaftlichkeit zu erhéhen wurde zur Verkirzung der
Verweilzeit ein heterogener Katalysator als Unterstiitzung der Veresterungs- und Umesterungsreaktion
eingesetzt. Dadurch konnte die Verweilzeit sowohl in der ersten als auch in der zweiten Hochdruckstufe um
50% reduziert werden. In der Destillation wurde der Katalysator abgetrennt und konnte als Ruckfiihrstrom
wieder im Hochdruckprozess eingesetzt werden. Um Fouling im Rohrreaktor zu vermeiden oder zeitlich hinaus

zu zdgern wurde durch Optimierung die Katalysatormenge minimiert.

Basierend auf den in dieser Forschungsarbeit gewonnenen Ergebnissen konnte das Engineering flr zwei

Industrieanlagen, die im Herbst 2010 in Betrieb genommen werden, durchgefihrt werden.



Abstract

Biofuels contribute to the substitution of fossil fuel without creating more problems than they solve, problems
like exploitation of natural resources. Since criticism has risen against establishing an agricultural industry
growing crops for fuel — and thus wasting recourses — we are asked to develop sustainable solutions. To avoid
the standing debate “food vs. fuel” alternative raw materials for production of biodiesel (fatty acid methyl
ester, FAME) are investigated. The profitability highly depends on the price of raw materials. Due to the rising
costs of crops for biodiesel production a lot of producers cannot work cost-effectively any more. To make the
biodiesel production economically competitive with the production of fossil fuel low cost raw material is
needed. Such raw materials are used cooking oil, trap grease or byproducts of oil refining. But the challenge of
processing these low cost raw materials is the high content of FFA (free fatty acids) up to 100wt%, which makes
the transformation into methyl ester more difficult. The conventionally used method to produce biodiesel is
the based on caustic catalysis of methyl ester formation. This method cannot be used economically in the case
of raw materials with high content of FFA because of saponification and inactivation of the catalyst. The high
pressure process is a possible alternative but an industrial process has not yet been launched. Subject of this
PhD-Thesis is the investigation of the basics of high pressure esterification processes to support process scale

up of biodiesel synthesis for any kind of fat based feed, independent of its quality.

In laboratory scale the key process parameters were determined and results were verified in a pilot plant. To
make the industrial application more economic feasible the batch laboratory scale process data were validated
with results from a continuous process in pilot plant scale. The kinetics and thermodynamics had to be worked

out. A second order reaction fit best with the measured data and describes the reaction well.

To optimize the yield and to produce biodiesel according to the biodiesel standard a two step process was
developed. The second step reduced the content of FFA to <2wt% and increased the content of methyl ester up
to >90wt%. In a distillation unit the residual glycerides and FFA as well as the side components like sulphur or

phosphate were removed from the reaction broth.

To optimize the key reaction parameters and to increase the profitability a heterogeneous catalyst was
investigated. The catalyst reduced the residence time of the high pressure process in both steps by 50wt%. In
the distillation unit the catalyst was removed from the product and could be reused in the high pressure

reaction unit. The amount of catalyst could be reduced by 80%.

Based on data from the laboratory and pilot plant experiments the basic engineering for two industrial scale

plants was possible.
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Einleitung

1 Einleitung

Die knapper werdenden Erddlreserven, die dadurch steigenden Treibstoffpreise und das Engagement zur
Erreichung der Ziele des Kyoto-Protokolls intensivieren die Forschungsaktivitdten im Bereich alternative
Treibstoffe. Zusétzlich treibt die EU-Richtlinie ,,2009/28/EG des Européischen Parlaments und des Rates zur
Forderung der Verwendung von Biokraftstoffen oder anderen erneuerbaren Kraftstoffen im Verkehrssektor
vom 23. April 2009“, die einen Mindestanteil an Biotreibstoffen von 10% fir alle Otto- und Dieselkraftstoffe fiir

den Verkehrssektor bis Ende 2020 verlangt, die Produktion auch im Bereich Biodiesel voran. [1].

Die Verwendung von Pflanzenélen als Dieseltreibstoff wurde bereits vom Erfinder des Dieselmotors, Rudolf
Diesel, erwogen. Im Rahmen der Pariser Weltausstellung 1900 betrieb er seinen ersten Motor mit Erdnussol.
Ende des 19. Jahrhunderts verfassten Nitske und Wilson eine Biographie tGber Diesel. In diesem Werk hielten
sie fest, dass ,die Bandbreite und Leistung der Verbrennungskraftmaschinen nur von deren Treibstoffen
abhangig sind“. Im Zuge der technischen Weiterentwicklung erfuhren Dieselmotoren einen in Bezug auf
mineralische Treibstoffe hohen Optimierungs- und damit auch Spezialisierungsgrad. Zeitgleich ging die
Universalitdt und damit auch die Verwendungsmdglichkeit von Pflanzendlen in den bestehenden Motortypen
weitgehend verloren. Zahlreiche Motorentests in herkdmmlichen Dieselmotoren mit Pflanzendlen
beziehungsweise Mischungen aus pflanzlichen Olen und Dieseldl als Treibstoff haben diesen Umstand
bestatigt. Je nach Motortyp verhindern Ablagerungen im Bereich der Zylinderbuchsen, Kolben, Ventile und

Einspritzdusen einen storungsfreien Betrieb.

Eine Anpassung des Dieselmotors an den Treibstoff Pflanzendl gelingt. In Bayern sind nach Angaben der
Hersteller und Umrister pflanzendltauglicher Motoren rund 700 bis 800 Pkw mit Pflanzendl als Kraftstoff im
Einsatz. Es scheint aber dennoch aus Kostengriinden zurzeit noch kein gangbarer Weg. Daher scheint die
Anpassung des Treibstoffes an die bestehende Motortechnologie die erfolgversprechende Strategie zu sein.
Solch eine Anpassung stellt die Herstellung von Biodiesel (Fettsauremethylester, FAME) dar. Die Umesterung
von Pflanzendlen zu Biodiesel senkt deren Viskositat und macht ihn fir den Gebrauch in Dieselkraftmotoren
einsatzfahig. Die Verwendung von Fettsauremethylester in Dieselmotoren war Gegenstand zahlreicher
Forschungsarbeiten. Ubereinstimmend wurde dabei festgestellt, dass FAME ohne Probleme in herkémmlichen
Dieselmotoren verwendet werden kann. Der etwas geringere Heizwert des FAME im Vergleich zum
Mineraldldiesel wird durch die hohere Dichte beim volumetrischen Dosieren des Treibstoffes nahezu
kompensiert, sodass praktisch kein Leistungsabfall gegeniiber dem Mineral6ldiesel im Betrieb des Motors
feststellbar ist. Die bei der Verwendung von chemisch unverédndertem Pflanzendl aufgetretenen
Motorprobleme (Verkokungen, Ablagerungen, etc.) werden beim Betrieb mit FAME nicht beobachtet. Das
Problem der Schmierdlverdiinnung tritt zwar ebenso wie beim Betrieb mit Pflanzendél auf, fiihrt aber laut

Auskunft von Dieselmotorherstellern bei Dieselmotoren neuerer Bauart zu keinen nennenswerten Problemen.
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FAME zeigt aggressives Verhalten gegenuber bestimmten Fahrzeuglackierungen, Innenbeschichtungen von

Treibstofftanks und —schlduchen (z.B. Gummileitungen) sowie Dichtungsmaterialien.

Resistente Materialien sind auf dem Markt (z.B. Polyamid, Fluorkautschuk) verflighar, entsprechende
Adaptierungen im Bereich der Kraftstoffzuleitung beziehungsweise der Tankinnenlackierung missen vom
Motorhersteller durchgefiihrt werden. Wichtig fur den problemlosen Betrieb in herkdmmlichen Dieselmotoren
ist eine gleichbleibende Qualitat des FAME. Vor allem der Gehalt an nicht umgeesterten Bestandteilen des
Pflanzendles muss gering gehalten werden. Durch die Einfhrung einer bindenden Qualitatsnorm fir FAME
(ONORM C1190) hat Osterreich weltweit als erstes Land eine entsprechende Voraussetzung geschaffen, und
damit seine Vorreiterrolle im Bereich der Verwendung von Biodiesel gefestigt. Die durchwegs positiven
Ergebnisse der Motorentests und die Normierung der Treibstoffqualitét filhrten 1990 in Osterreich zur Freigabe
des FAME als Dieselkraftstoffersatz fiir zahlreiche Traktordieselmotoren durch alle namhaften
Traktorenhersteller. Der VW Golf Ecomatic war der erste Personenkraftwagen, der offiziell vom Hersteller die
Freigabe flr die Verwendung von Biodiesel erhielt. Biodiesel kann entweder in reiner Form oder dem
Mineraldldiesel beigemischt in den Verkehr gebracht werden. Eine Beimischung bis zu 5 Volumsprozent ist
ohne Kennzeichnungspflicht moglich und stellt fir die dsterreichische Dieselflotte aus technischer Sicht kein
Problem dar - eine Beimischung bis 5% ist gemaR Vereinbarung der Kraftfahrzeughersteller in jedem Fahrzeug
einsetzbar (auch wenn fir das jeweilige Fahrzeug keine Biodiesel-Freigabe besteht). Einige Tankstellen bieten
auch Biodiesel in reiner Form an. Diese Art der Anwendung ist aus Sicht des Umweltschutzes zu begriiRen. Das
Fahrzeug muss jedoch fur den Einsatz von Biodiesel in unvermischter Form vom Fahrzeughersteller freigegeben

sein. Informationsmdglichkeiten dazu bieten Freigabelisten im Internet [2]-[5].

Biodiesel erlangt als alternativer, ungiftiger, biologisch abbaubarer und erneuerbarer Treibstoff fir
Dieselmotoren immer mehr an Aufmerksamkeit. Das bei der Verbrennung von Treibstoff aus pflanzlichen
Rohstoffen entstehende Kohlendioxid trégt nicht zum atmospharischen Nettogehalt an CO, bei, da diese
Treibstoffe aus Rohstoffen gewonnen werden, die selber durch Photosynthese entstanden sind [6]. Das bei der
Verbrennung erzeugte Kohlendioxid bindet die Pflanze zuvor beim Wachstum. Die daraus resultierende
neutrale Treibhausgasbilanz stellt einen grofRen Vorteil von Biodiesel gegeniiber mineralischem Kraftstoff dar.
Die Bandbreite der CO2-Minderung reicht in den Studien von 25 bis 80Gew.-%. Die Unterschiede ergeben sich
aus den differierenden landwirtschaftlichen Praktiken, den unterschiedlichen betrachteten Verfahrensabléufen
und unter anderem auch aus der Qualitdt und Aktualitdt der Berechnungsgrundlagen zum Zeitpunkt der

Erstellung [7].
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CO, gebunden in der
Atmosphare

Dieselmotor verbrennt
Biodiesel und es
entsteht dabei CO,

Pflanzen nehmen durch
Photosynthese C auf

Aus den Pflanzen wird
Biodiesel hergestellt

Abbildung 1-1: CO2 Kreislauf von Biodiesel [8]

Doch nicht nur die positive CO,-Bilanz spricht fir den Einsatz von Biodiesel sondern auch der aufgrund seines
Einsatzes geringere AusstoRR anderer Schadstoffe. Biodiesel enthélt einen héheren Gehalt an Sauerstoff als
fossiler Diesel und zeigt eine deutliche Reduktion in den Emissionen was Partikel, Kohlenstoffmonoxid,
Schwefel, Aromaten, Kohlenwasserstoffe aber auch Rauch betrifft. Die Grafik in Abbildung 1-2 fasst das
Emissionsverhalten von Biodiesel im Vergleich zu Mineral6ldiesel (entspricht 0Gew.-%) zusammen. Bei CO-, HC-
und Partikelemissionen liegt Biodiesel deutlich unter den Emissionswerten von Mineral6ldiesel. Unbehandelter
Biodiesel fuhrt im Vergleich zu Mineral6ldiesel lediglich zu einem erhéhten Aussto3 an NOx-Emissionen. Setzt
man allerdings einen Oxidationsstabilisator ein, sind auch die NOx-Emissionen im Fall von Biodiesel niedriger
als im Fall von Mineral6ldiesel. Oxidationskatalysatoren werden in Fahrzeugen eingebaut, um dort CO und HC

zu CO, und H,0 zu oxidieren, welche durch eine nicht komplette Verbrennung entstehen [9].
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Abbildung 1-2: Emission von Biodiesel im Vergleich zu Mineral6ldiesel (0%) [10]*Oxidationskatalysatoren
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In den letzten drei Jahren bewegte sich die Thematik Biodiesel weg vom guten Ansehen die Lésung des
Problems des CO,-AusstoRRes im Transportwesen zu sein hin zum Image Biodiesel fiihre zur Ausbeutung der
Natur und sei einer der Griinde fur die Preissteigerung von Lebensmitteln und damit Mitschuld an den
Hungersndten in den Entwicklungslandern. Durch die Preissteigerung der Pflanzendle wurde es fir die
Biodiesel-Hersteller schwierig konkurrenzfahig zu bleiben und alleine in Deutschland mussten im Jahr 2008 50%
der Biodieselproduktionsanlagen Konkurs anmelden. Um den negativen Schlagzeilen entgegen zu wirken
begann ein Umdenken. Es musste ein kostengtinstiger und ,,ungenielbarer* Rohstoff gefunden werden. Es ist
unumstritten, dass Biodiesel dem Treibhauseffekt entgegen wirkt und dadurch das Erreichen der Ziele des

Kyoto-Protokolls unterstutzt [11].

Wenn fur die Herstellung von Biodiesel Pflanzendl als Rohstoff eingesetzt wird, nehmen die Kosten flr den
Rohstoff mehr als 70% der Biodieselproduktion ein. Dadurch ist Biodiesel wirtschaftlich nur schwer
konkurrenzfahig mit fossilem Diesel [10]Die Zukunft liegt in der Herstellung von qualitativ hochwertigem
Biodiesel aus allen mdglichen Rohstoffen in Multifeedstock-Anlagen. Dieser Biodiesel soll in allen
Beimischungsverhéltnissen fur alle Dieselmotoren und alle Klimaverhdltnisse geeignet sein [12]. Die
Herausforderung liegt aber nicht im Finden solcher Rohstoffe, das Angebot ist enorm, die Schwierigkeit liegt
vielmehr darin, Verfahren zu entwickeln, jegliche Art von Rohstoff welcher auf Ol basiert, in Biodiesel
umzuwandeln. Der Gebrauch von ungenieBbaren Pflanzendlen, Tierfett, Abfallprodukten auf Olbasis und
Nebenprodukten in der Olraffination kann die Kosten fiir die Herstellung von Biodiesel senken. PFAD (palm
fatty acid distillate), Trap Grease (Fettabscheiderfett) und Altspeisedl sind Beispiele fiir solche
Niedrigpreisrohstoffe. Den Nachteil dieser Rohstoffe stellt allerdings meistens der hohe Anteil an freien
Fettsuren dar, der nach Standardveresterungsprozessen nur in kostenintensiven mehrstufigen Verfahren mit
aufwéndigen Nachbereitungsschritten und hohen Ausbeuteverlusten verarbeitet werden kann. Die
Umesterung und Veresterung von Einsatzstoffen im unter- oder Uberkritischen Bereich stellt eine
Verfahrensmdglichkeit dar, aus kostenglinstigen Rohstoffen Biodiesel herzustellen. Mit Gberkritischem
Methanol kann Biodiesel mit einer Reinheit von 99,8Gew.-% hergestellt werden, das Glycerin, das als
Nebenprodukt anféllt weist eine Reinheit von 96,4Gew.-% auf. Unter diesen Bedingungen kann in einer
8000t/J-Anlage der Biodiesel um US$ 0,52/1 verkauft werden, in einer 80.000t/J-Anlage um US$ 0,24/] und in
einer 125000t/J-Anlage um US$ 0,17/1 [13]. Die ausschlaggebenden Schliisselfaktoren fiir die

Wirtschaftlichkeitsrechnung einer Biodieselanlage sind:

der Rohstoffpreis,
die Kapazitat der Anlage,
der Glycerinpreis und

die Investitionskosten.
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Mit Gberkritischen Alkoholen kénnen auch kostengiinstige Rohstoffe zu Biodiesel verarbeitet werden und
stellen dadurch eine gute Konkurrenz fiir die herkdmmlichen sauren und basischen Katalysatoren dar. Speziell
beim Einsatz von Abfallstoffen mit hohem Anteil an FFA (Free Fatty Acids) stellt der Uberkritische Prozess eine
technisch interessante und wirtschaftlich rentable Alternative dar [13]. Allerdings ist derzeit noch kein
groRtechnisches Verfahren entwickelt, um FAME unter Hochdruck herzustellen. Das Ziel dieser
Forschungsarbeit war ein bereits bestehendes Verfahren so weit zu optimieren und zu adaptieren, dass damit

groRtechnisch jeglicher Rohstoff zu FAME umgewandelt werden kann.

Voraussetzung flir den Einsatz von Biodiesel ist die Erreichung der Biodieselnormen, um eine gleichbleibende
Produktqualitit garantieren zu kénnen. Die physikalischen und chemischen Eigenschaften der ONORM C 1190
und der européischen Norm DIN EN 14214 sind in Tabelle 1-1 den Eigenschaften von Rapstélmethylester (nach
herkdmmlichem Standardverfahren hergestellt), Fettsauremethylester (nach Hochdruckverfahren hergestellt),

unbehandeltem Rapsdl und fossilem Diesel gegeniibergestellt.

Eigenschaft Einheit C 1190 EN 14214 | RME FAME Rapsol Diesel
Dichte (15°C) [9/cm3] 0,85-0,89 | 0,86-0,9 0,884 0,877 0,915 0,842
kin.  Viskositdt | [mmz2/s] 3,5-5,0 3,5-5,0 4,1 4,5 40,0 3,08
Flammpunkt [°C] >100 >101 130 173 317 68
CFPP [°C] 0/-15 - -9 4 +5 -7
CCR [Gew.%] <0,05 <0,3 <0,01 <0,01 <0,01 <0,1
Cetanzahl [] >49 >51 51 39 51,5
Schwefelgehalt | ppm <200 <10 6 7 9 <100
Heizwert [MJ/kg] - - 37,1 36,0 42,9

Tabelle 1-1: Vergleich der chemisch — physikalischen Eigenschaften von RME (nach herkémmlichem Verfahren), FAME
(nach Hochdruckverfahren), Rapsél und Diesel mit den Biodieselnormen [10]




Stand der Technik

2 Stand der Technik

Der direkte Einsatz von unbehandelten pflanzlichen oder tierischen Olen und Fetten in Kraftmotoren bringt
einige Nachteile mit sich. In Langzeitversuchen erkannte man, dass es beim direkten Einsatz von Pflanzendlen
als Treibstoff zu Verkokungen und Verschluss der Injektoren des Motors, zum Steckenbleiben der Kolbenringe
und zum Eindicken des Motorschmiermittels kommt. Der Hauptgrund dafir liegt in der viel héheren Viskositat
von Fetten und Olen als der von fossilem Diesel. Diese muss reduziert werden, um den Dieselmotoren keinen

Schaden zuzufiigen. Dafir gibt es folgende vier Methoden:

- Verdunnen mit Alkohol
- Pyrolyse
- Mikroemulgierung

- Umesterung/Veresterung

Die Umesterung bzw. Veresterung, je nachdem, ob Triglyceride oder freie Fettsduren umgewandelt werden,
sind die am haufigsten eingesetzten, fur diese Forschungsaktivititen relevanten und in diesem Kapitel naher
beschriebenen Methoden [15]- [24]. Ester haben eine vergleichbare Viskositdt wie fossiler Diesel, wobei

unbehandelte Pflanzendle 10-20mal hohere Viskositaten als fossiler Diesel aufweisen (Abbildung 2-1) [25].
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Abbildung 2-1: Gegeniberstellung der Eigenschaften von fossilem Diesel und Biodiesel [26]

Die in der groRten Quantitét hergestellten Ester sind die Methylester. Methanol wird aufgrund seines niedrigen

Preises und der hohen Reaktivitat, verglichen mit langerkettigen Alkoholen, am haufigsten eingesetzt.
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Die Umesterung und die Veresterung kdnnen ohne Katalysator nur bei hohen Temperaturen (>200°C), hohen
Driicken und langen Reaktionszeiten (~10 Stunden) ablaufen. Die Zugabe eines Katalysators kann die Reaktion
einerseits wesentlich beschleunigen und andererseits die Reaktionsparameter wie Temperatur und Druck

deutlich senken.

Je nach verwendetem Katalysator beziehungsweise je nach Prozessparameter unterscheidet man folgende 6

Umesterungs- bzw. Veresterungsverfahren:

- Umesterung mit homogenen basischen Katalysatoren

- Umesterung/Veresterung mit homogenen sauren Katalysatoren

- Umesterung/Veresterung mit heterogenen Katalysatoren

- Umesterung/Veresterung mit Enzymen

- Umesterung/Veresterung im Uberkritischen Bereich des Lésungsmittels (Alkohols) ohne Katalysator

- Umesterung/Veresterung im Uberkritischen Bereich des Losungsmittels (Alkohols) mit heterogenen

Katalysatoren

2.1 Homogene Katalysatoren

Von homogener Katalyse wird gesprochen, wenn bei einer chemischen Reaktion der Katalysator und die
reagierenden Stoffe in denselben Aggregatzustanden vorliegen. Homogene Katalysatoren kdnnen wéhrend der
Reaktion umgewandelt werden und kénnen stérende Nebenprodukte bilden, die nach der Reaktion abgetrennt

werden missen [27].

2.1.1 Basenkatalysiert

Die basenkatalysierte Umesterung ist eine der gangigsten Methoden, um aus Triglyceriden Ester herzustellen.
Falls jedoch der Anteil an freien Fettsauren sehr hoch ist, werden diese mit dem basischen Katalysator zu Seifen
umgewandelt und mussen nach der Reaktion abgetrennt werden. Dies bedeutet einen Abtrenn- und
Waschschritt vom Reaktionsprodukt, einen betrachtlichen Ausbeuteverlust, wodurch der Vorgang
unwirtschaftlich wird. Zusatzlich stellt der Verseifungsvorgang eine Neutralisation des Katalysators dar,
wodurch dieser unwirksam wird. Der Rohstoff sollte frei von Saure und frei von Wasser sein, um die
Seifenbildung und die Nebenreaktion zu freien Fettsdauren in Anwesenheit von Wasser zu vermeiden. In

Abbildung 2-2 ist die Reaktion der Umesterung von Triglyceriden dargestellt.
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Abbildung 2-2: Darstellung der Umesterungsreaktion von Triglycerid mit Alkohol zu Glycerin und Ester [28]

Die Reaktionsbedingungen fur die basische Katalyse liegen bei Temperaturen zwischen T=25°C und T=100°C,
Normaldruck und einem hohen Uberschuss an Alkohol. Als basische Katalysatoren werden hauptséchlich

Natrium-, Kaliumhydroxid und Natriummethanolat eingesetzt [19].

2.1.2 Saurekatalysiert

Die sdurekatalysierte Umesterung und Veresterung werden bei Rohstoffen mit einem hohen Anteil an FFA
eingesetzt. Mit basischen Katalysatoren wirde es zu einer starken Seifenbildung kommen, die die Ausbeute
und die Produktaufbereitung verschlechtern wirden. Der Nachteil der sdurekatalysierten Reaktion ist
allerdings, dass diese um 4000mal langsamer ablduft, als die basisch katalysierte. Dies hat eine l&ngere
Verweilzeit zur Folge. Der groRte Vorteil der sdurekatalysierten Reaktion ist, dass sowohl die Umesterung als
auch die Veresterung katalysiert werden kann. Die kostenginstigen Rohstoffe mit FFA Gehalten >6Gew.-%
kénnen dadurch vollstéandig in ihre Methylester umgewandelt werden. Die Reaktion der Veresterung ist in

Abbildung 2-3 dargestellt.

/ ° I
R1—< + HO_R2 — Rl ” O R2 + Hzo
OH
Fettsaure Alkohol Ester Wasser
R; ... Fettsaure; R, ... Alkylrest

Abbildung 2-3: Darstellung der Veresterungsreaktion von freien Fettsduren mit Alkohol zum Ester und Wasser [28]

Die Reaktionsbedingungen sind jenen der basisch katalysierten Reaktion sehr &hnlich. Die
Reaktionstemperaturen liegen zwischen T=70°C und T=120°C. Die Reaktion wird bei Normaldruck mit einem

hohen Uberschuss an Alkohol durchgefiihrt [29].
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Je hoher allerdings der Gehalt an FFA im Rohstoff ist, desto mehr Katalysator wird bendtigt und oft ist ein

mehrstufiges Verfahren unumgénglich. Die Folgen davon sind hohe Produktionskosten [30].

2.2  Heterogene Katalysatoren

Von heterogener Katalyse wird gesprochen, wenn bei einer chemischen Reaktion der Katalysator und die
reagierenden Stoffe in unterschiedlichen Aggregatzustédnden vorliegen [31]. Dadurch kann der Katalysator vom

Reaktanten abgetrennt und fur die Reaktion wieder eingesetzt werden.

2.2.1 Erdalkali- und Metalle, lonenaustauscherharze

Aufgrund der héheren Erzeugungskosten von Biodiesel im Vergleich zu fossilem Diesel sucht man standig nach
Madglichkeiten, diese zu reduzieren. Eine Mdglichkeit sieht man in der Verwendung von festen heterogenen
Katalysatoren, die wiederholt eingesetzt werden koénnen und somit zu einer Kostenreduktion flhren.
Hinzukommend kann sowohl die Umesterungs- als auch die Veresterungsreaktion durch die gleichen
heterogenen Katalysatoren unterstiitzt und beschleunigt werden [28]. Dadurch ist weniger Prozessequipment
notwendig. Zusatzlich entstehen im Gegensatz zur Verwendung von homogenen Katalysatoren keine
Nebenprodukte, die entfernt und verarbeitet werden mussten, beides kostenintensive Prozessschritte.
Vorwiegend werden Erdalkalimetalle wie Magnesiumoxid, Calciumoxid oder —hydroxid sowie Bariumhydroxid
verwendet. Die Basizitat steigt in folgender Reihenfolge Mg(OH), < Ca(OH), < Ba(OH),. Der Grund dafir liegt im
steigenden lonenradius und der damit verbundenen sinkenden Elektronegativitat. Weiters sind die Oxide
starkere Basen als die Hydroxide. Je stérker basisch der Katalysator ist, desto besser ist seine katalytische
Wirkung. Magnesium wirkt demzufolge am schwéchsten basisch, 16st sich allerdings am besten in Alkohol, was
ein entscheidender Effekt flr die Wirksamkeit eines Katalysators darstellt. Je besser 16slich der Katalysator ist,
desto besser katalytisch kann er wirken. Auch die Porengréfiie beeinflusst die Reaktivitat. Je grofier diese ist,

desto mehr reaktive Oberflache hat der Katalysator und desto besser wirkt er [32]- [41].

Es konnen aber nicht nur basische, sondern auch saure heterogene Katalysatoren wie z. B. WO/ZrO,, 8042'

/A1,05, 0,7 /Si0, fur die Unterstiitzung der Veresterung und Umesterung eingesetzt werden [42].

Auch feste saure lonenaustauscherharze kdnnen als Katalysatoren eingesetzt werden. Besonders erfolgreich
fur die Veresterung von FFA kommen polymere, makropordse Harze mit freien Sulfonsduregruppen zum
Einsatz. Der molare Uberschuss an Alkohol betragt bevorzugt 10 bis 25 und die Temperaturen variieren
zwischen T=70°C und T=120°C. Der Systemdruck sollte mindestens dem Dampfdruck des verwendeten Alkohols

entsprechen [43].
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2.3 Enzyme

Die Katalyse der Umesterung und Veresterung von Fetten und Olen mit Lipasen hat viele Vorteile. Die Reaktion
kann unter milden Bedingungen hinsichtlich der Temperatur, pH- Wert und Druck durchgefiihrt werden. Da
keine Verseifungsreaktion eintritt, kommt es leichter zur Phasentrennung, hdherwertiges Glycerin wird
gewonnen, und da keine Abtrennung des Katalysators erforderlich ist, kann auch das bei homogener Katalyse
anfallende Waschwasser vermieden werden. Die Umesterung und die Veresterung werden vom gleichen
Katalysator beschleunigt und es kénnen auch langkettige oder verzweigte Verbindungen zu Ester verarbeitet
werden. Dies ist mit homogenen oder heterogenen Katalysatoren bei milden Reaktionsbedingungen nicht
mdglich [44].

Allerdings bendtigen Lipasen langere Verweilzeiten. Dies bedeutet hohe Kosten. Eine Mdglichkeit diesem
Nachteil auszuweichen ist die Immobilisierung des Katalysators, wodurch der Katalysator mehrmalig eingesetzt
werden kann. Aufgrund von zahlreichen laufenden Forschungsprojekten mit beachtenswerten Ergebnissen auf
diesem Gebiet ist ein mdglicher Einsatz von Lipasen in der Biodieselproduktion in naher Zukunft durchaus
denkbar [10].

2.4  Uberkritische Flussigkeiten

Die katalysatorfreie Biodieselherstellung mit Gberkritischem Alkohol ist eine einfache und effektive Methode,
aus Triglyceriden und FFA die jeweiligen Ester herzustellen. Sie erzielt aufgrund der gleichzeitigen Umesterung
von Triglyceriden und Veresterung von FFA hohe Ausbeuten wahrend kurzer Verweilzeiten. Zusatzlich wird nur

eine Apparatur fir beide Reaktionen benétigt, womit Equipmentkosten gespart werden kénnen.

Eine Substanz veréndert ihren Aggregatzustand von fest tber flussig nach gasférmig, je nach Temperatur und
Druck. Sobald die Temperatur und der Druck Uber den kritischen Punkt ansteigen wird die Substanz zu einem
Uberkritischen Fluid. Im uberkritischen Zustand hat die Substanz eine héhere kinetische Energie, vergleichbar
mit der eines Gases bei einer héheren Viskositat, vergleichbar mit der einer Flissigkeit. Dadurch kann die
Reaktivitat verbessert werden, speziell bei der Verwendung einer protischen Flissigkeit [45]. Wasser stellt die
einfachste Form einer protischen Flussigkeit dar. Doch auch Alkohole gehéren zu den protischen
Losungsmitteln. Je kiirzerkettig der Alkohol ist, desto starker ausgeprégt ist der polare Charakter, wodurch der

Einsatz von Methanol begunstigt wird [46].

Die Veresterung lauft schneller ab als die Umesterung. Eine Erklarung dafir ist, dass die FFAs in Alkohol besser
I6slich sind als die Triglyceride und es daher zum besseren Kontakt zwischen Fettsauren und Alkohol kommt.
Zusatzlich wirkt der Alkohol im Uberkritischen Bereich als saurer Katalysator und beschleunigt die Veresterung

starker als die Umesterung.

10
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Weiters ist die Umesterung eine 3-Schritt Reaktion. Monoglyceride sind sehr stabile Zwischenverbindungen der

Umesterung und nur schwer in die Ester umzuwandeln. In Abbildung 2-4 ist ein Reaktionsaufbau fiir die

Umesterung und Veresterung im tberkritischen Bereich dargestellt.
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Abbildung 2-4: Reaktionsaufbau fiir die Umwandlung von Fetten und Olen mit Gberkritischem Alkohol zum jeweiligen
Ester, (1) Autoklav, (2) elektrischer Ofen, (3) Temperaturmesser, (4) Druckmesser, (5) Ausgang Produktstrom, (6)

Kondensator, (7) ProduktauffanggefaR [47]

Die Vor- und Nachteile der Umwandlung von Triglyceriden und FFA in ihre Methylester im Uberkritischen

Bereich ohne Katalysator sind

Standardbedingungen gegentbergestellt.

in Tabelle 2-1 aufgelistet und dem herkdmmlichen Verfahren bei

Bedingungen

Verfahren im tberkritischen Bereich

Herkdmmliches Verfahren

Katalysator nein Ja
Entfernung von Katalysator nein Ja
Entfernung von Nebenprodukten nein ja

Reaktionszeit

Sekunden-Minuten

Minuten-Stunden

Temperatur [°C] 200-400 50-80
Druck [bar] 100-200 1
Uberschuss an Methanol 40-fach 5-fach
Empfindlichkeit gegenuber FFA nein ja
Empfindlichkeit gegeniiber Wasser nein ja

Tabelle 2-1: Bedingungen fir die Gberkritische und herkdmmliche Umesterung und Veresterung [48]

11




Stand der Technik

Durch das Fehlen eines Katalysators, muss dieser nicht abgetrennt werden und es kommt zu keiner Bildung von
Nebenprodukten. Die Reaktionszeit kann im uberkritischen Bereich von mehreren Stunden auf einige Minuten
reduziert werden. Durch den (iberkritischen Zustand von Methanol werden die Olphase und Methanolphase
einphasig und durch den besseren Kontakt der beiden Reaktanten kann die Reaktionsgeschwindigkeit erhéht
werden. Die Ldslichkeit von Pflanzendl in Methanol steigt pro Temperaturerh6hung um T=10°C um 2-3Gew.-%.
Allerdings sind Bedingungen von T=200°C- T=400°C und Drlcke von p=45-65MPa notwendig. Je hoher die
Temperatur, desto schneller die Reaktionsgeschwindigkeit [45]- [54]. Bei Reaktionstemperaturen iber T=300°C
werden allerdings Nebenprodukte gebildet und es kommt zu Zersetzungsreaktionen. Um diese zu vermeiden,
sollte die Reaktionstemperatur unter T=300°C gewé&hlt werden [55]. Der Alkohol wird in einem 40-fachen
stochiometrischen Uberschuss zugegeben. Die Einsatzstoffe auf Druck und Temperatur zu bringen bendtigt
mehr Energie als bei den herkdmmlichen Verfahren. An die Anlagenausstattung werden strengere
Anforderungen gestellt, was ebenfalls in htheren Kosten resultiert. Die Anwesenheit von FFA und Wasser stort
die Reaktion im uUberkritischen Bereich nicht. Es konnen keine Seifen gebildet werden, was zu einer
verringerten Ausbeute fuihren wirde. Die Zugabe von bis zu 10.000ppm Wasser zur Reaktionsmischung
beeinflusst die Ausbeute an FAME nicht [56]. Dadurch kénnen kostengunstige Einsatzstoffe verwendet und auf
aufwandige Vorbehandlungen verzichtet werden. Weiters missen kein Katalysator und keine durch den
Katalysator entstehenden Nebenprodukte entfernt werden, wodurch weniger Energie fir den Prozess bendtigt
wird. Dies stellt einen einfacheren, umweltfreundlicheren und kirrzeren Produktionsprozess bei Anwendung

des Uberkritischen Verfahrens dar [47]- [62].

Enthalt der Rohstoff ungeséttigte Fettsauren erhoht stufenweises Erwarmen der Reaktionslosung die Ausbeute
an FAME. Bei hohen Temperaturen iber T=200°C kbnnen ungesattigte Verbindungen Zersetzungsreaktionen
eingehen und dem zu Folge nur einen geringeren Umsatz an FAME erzielen. Erwarmt man die Reaktionslésung
allerdings stufenweise beginnend bei niedrigeren Temperaturen zwischen T=100°C und T=170°C, setzen die
Zersetzungsreaktionen noch nicht ein und die Umesterung zu FAME startet dennoch. Der gebildete FAME
erhoht die Loslichkeit des Oles im Alkohol und dadurch die Umesterungsrate. Bei diesen
Reaktionstemperaturen ist allerdings der Umsatz zu gering und die Temperatur muss stufenweise bis T=320°C
erhoht werden, um das Gleichgewicht auf die Produktseite zu verschieben. Die Reaktionszeit bei
Zersetzungstemperaturen der ungesattigten Verbindungen wird dennoch verkurzt und die Wahrscheinlichkeit

der Nebenreaktionen verringert [63].

2.5 Im unter- und Uberkritischen Bereich mit heterogenen
Katalysatoren

Durch die Verwendung eines heterogenen Katalysators wird die Reaktionszeit gesenkt und Methylester kénnen
bereits bei milderen Bedingungen unter dem tberkritischen Zustand der Reaktionspartner hergestellt werden.
Dies erhoht die Wirtschaftlichkeit erheblich.
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Die katalysatorfreie Umwandlung von Fetten und Olen im tiberkritischen Bereich des Alkohols funktioniert, wie
bereits in Kapitel 2.4 beschrieben, fur die Umesterung langsamer als fiir die Veresterung. Bei Rohstoffen mit
hohem Anteil an Triglyceriden beschleunigt die Zugabe eines basischen Katalysators die Umesterung. Die
Reaktionsbedingungen konnen im Vergleich zu denen der katalysatorfreien Umwandlung im Uberkritischen
Bereich milder eingestellt werden. Die Katalysatorkonzentration liegt zwischen 0,3Gew.-% und 5Gew.-% [64]die
Reaktionstemperaturen liegen zwischen T=200°C und T=260°C und die Reaktionsdriicke zwischen p=24 und
p=240bar. Der Uberschuss an Methanol betrégt das 6- bis 36-fache bezogen auf die eingesetzte Olmenge [65].

Die Reaktionsanordnung ist ident zu der in Abbildung 2-4 angegebenen Ordnung.

Fir die erfolgreiche Anwendung dieser Verfahren ausschlaggebend ist die Erreichung der Biodieselnormen wie
zum Beispiel der Euro Standard EN 14214. Dies garantiert eine gleichbleibende Produktqualitat und ist die
Voraussetzung reinen Biodiesel oder Biodiesel als Beimischung in den vorhandenen Dieselmotoren nahezu aller

namhaften Autohersteller einsetzen zu kénnen [66].
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3 Aufgabenstellung

Die Aufgabe fur diese Dissertation besteht darin, die Verfahrenstechnik fiir ein Hochdruckverfahren zur
Produktion von Fettsauremethylester (fatty acid methyl ester, FAME) zu beschreiben. Das Verfahren ist unter
dem Namen ,,RepCat* zum Patent angemeldet (Stand Beginn 2010). Der Arbeitsbericht ,,Heterogen-katalysierte
Veresterung und Umesterung“ von Mittelbach und Madl [67] und der Artikel ,,Calcium carbonate catalyzed
alcoholysis of fats and oils* im JAOCS von G. J. Suppes [68] und ein bestehendes Verfahren aus der Dissertation
~Entwicklung eines neuen Verfahrens zur Produktion von Fettsduremethylester* von E. Jeitler [10] dienten als
Basis. Bei diesem Verfahrenskonzept werden unter Hochdruck p>50bar und bei Temperaturen T>200°C
Triglyceride und freie Fettséuren (free fatty acids, FFA) gleichzeitig in die jeweiligen Methylester umgewandelt.
Die Reaktion kann mit einem basischen heterogenen Katalysator beschleunigt werden. Der Anspruch, der bei
diesem Verfahren an den Rohstoff gestellt wird, ist, dass der Anteil an freien Fettsauren (FFA) <20Gew.-%
betrégt. Weist der Rohstoff einen héheren Anteil an freien Fettsduren auf, entspricht das Produkt nicht den

Qualitatsanforderungen der Biodieselnormen.

Um bei der Biodieselherstellung mit fossilem Treibstoff wirtschaftlich konkurrenzféhig zu sein, ist das
Naheliegendste die Rohstoffkosten zu senken. Fir die Produktion in herkébmmlichen Verfahren muss der
Rohstoff aufwéndig aufbereitet werden. Kostengiinstige Rohstoffe wie Abfallstoffe (Altspeisedl,
Fettabscheiderfette) oder Nebenprodukte der Pflanzendlraffinerie (palm fatty acid distillate, PFAD) kénnen
einen Gehalt an freien Fettsduren bis zu 100Gew.-% haben. Bisher ist kein grof3technisches Verfahren zur

Biodieselherstellung aus diesen Rohstoffen bekannt.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist, das bestehende Hochdruckverfahren dahingehend zu adaptieren, dass es auf
Rohstoffe mit Konzentrationen an FFA bis zu 100Gew.-% zur Umwandlung in FAME angewendet werden kann.
Es soll der Mechanismus und die Reaktionskinetik der Hochdruckveresterung naher untersucht werden, um die
daraus gewonnenen Erkenntnisse zur Optimierung des bestehenden Hochdruckprozesses anwenden zu
kdnnen. In Folge dient dies als Grundlage fur die Reaktordimensionierung und Betriebsmittelauswahl fir ein
neues Hochdruckverfahren. Es werden im Rahmen dieser Arbeit ausschlieflich Rohstoffe, wie sie spéter in der

GrofRRanlage zum Einsatz kommen werden, verwendet.

Fur die unbehandelten Rohstoffe sollen die Prozessparameter bestimmt werden und mit einer Erweiterung um
eine zweite Stufe die Ausbeute an FAME erhdht werden. Die Schwerpunkte, die es dabei abzukléren gilt, lassen

sich wie folgt zusammenfassen:
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Vorversuche zur Untersuchung der Katalysatoren: Im Vorfeld zu den Versuchen mit Rohstoffen mit

hohem Gehalt an freien Fettsduren wurde untersucht, ob zu dem bisher eingesetzten Katalysator
alternative Katalysatoren gefunden werden kénnen, die eine héhere Aktivitat aufweisen. Es wurden
Natriumhydroxid und Magnesiumstearat untersucht.

Bei Natriumhydroxid reichen laut Literaturangaben [69] ein Fiinftel der an Magnesiumoxid
eingesetzten Menge aus, um die gleiche Aktivitat zu erzielen. Durch den Einsatz dieses Katalysators
kann somit die Menge des Katalysators reduziert werden. Magnesiumstearat wurde deshalb
untersucht, weil Magnesiumoxid zur Initiierung seiner Aktivitét in seine Seifen umgewandelt werden
muss. Man erwartet bei dem direkten Einsatz der Magnesiumseifen ebenfalls eine gesteigerte
Aktivitat.

Prozessparameter: In Versuchsreihen im Laborhochdruckautoklaven sollen:

- das stochiometrische Verhéltnis von Alkohol zu Rohstoff

- die Verweilzeit

- die Menge an Katalysator und

- die Reaktionstemperatur
als Prozessparameter fur die Veresterung von FFA optimiert werden. Bei diesen Parametern wird
aufgrund des hohen Energiebedarfs im Hochtemperatur- und Hochdruckbereich auf ein Optimum
zwischen Wirtschaftlichkeit (Betriebskosten) und Ausbeute geachtet. Bei der Reaktionstemperatur
und Verweilzeit missen bei zu hohen Werten unvorteilhafte Zersetzungsreaktionen berticksichtigt
werden. Bei der Wahl der Menge an Katalysator muss auf ein eventuelles Verschmutzen der
Rohrbiindel (Fouling) in den Rohrreaktoren geachtet werden. Beim Uberschuss an Alkohol muss
bertcksichtigt werden, dass dieser aus Kostengriinden wieder eingesetzt werden muss. Diese
Aufbereitung und Rickgewinnung des Uberschissigen Alkohols ist ebenfalls mit einem hohen
Energieaufwand verbunden.
Reaktionskinetik: Anhand der Labordaten soll die Reaktionskinetik bestimmt werden. Aus dem
Konzentrationsverlauf der Einsatzstoffe werden Reaktionsordnung, Reaktionsgeschwindigkeit,
Aktivierungsenergie und Gleichgewicht(e) bestimmt.

Reaktionsfilhrung: mit der empirisch gewonnenen Reaktionskinetik wird eine kontinuierliche

Reaktionsfihrung im TechnikumsmaRstab entwickelt. Der Durchsatz wird von 2| im
diskontinuierlichen Riihrkessel auf 361/h im kontinuierlichen Rohrreaktor gesteigert.

Reaktionskinetik Technikum: parallel zu den Laborversuchen werden die Reaktionsordnung, die

Reaktionsgeschwindigkeit und die Aktivierungsenergie fiir die Ubertragung der Reaktion in den
Technikumsmalistab geprift. Die Ergebnisse aus Labor und Technikum werden miteinander
verglichen. Davon lassen sich Voraussagen fiir die grofitechnische Anwendung ableiten.

Einsatz eines Katalysators: die Hochdruckveresterung von freien Fettséauren soll mit und ohne

Katalysator durchgefuhrt werden.
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Zweistufiges Konzept: Es soll untersucht werden, ob die Ausbeute durch ein zweistufiges Verfahren

erhéht werden kann. Die Vorgehensweise zur Untersuchung der prozessbestimmenden Parameter
entspricht der des einstufigen Konzeptes.

Scaling vom Technikumsmalf3stab auf eine Industrieanlage: Die Ergebnisse aus Labor und Technikum

dienen als Grundlage zur Ubertragung in den groRtechnischen AnlagenmaRstab.
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4 EinfGhrung in das Fachgebiet

In diesem Kapitel werden die Grundlagen, auf denen die Durchfihrung dieser Forschungsarbeit basiert,
zusammengefasst. Die Eigenschaften der Einsatzstoffe und Produkte werden erlautert und die Reaktionskinetik
wird beschrieben. Die Schwerpunkte liegen auf der Bestimmung der Reaktionsordnung und der Berechnung
der kinetischen EinflussgréRen wie der Aktivierungsenergie und des Frequenzfaktors. Der Reaktionsumsatz

wird in Abhéngigkeit des Strémungsverhaltens berechnet.

4.1 Einsatzstoffe und Produkte

4.1.1 Triglyceride

Triglyceride sind feste, halbfeste oder fllssige Glycerinester héherer Fettsduren. Ester sind Verbindungen, die
durch die Reaktion einer Sauerstoffsaure und eines Alkohols in einer Kondensationsreaktion durch Abspaltung

von Wasser entstehen.

OH o
o—Il r
ya 0
-—OH <+ 3 R‘< — —O—“—R + 3 H,0
OH
L on o—l—r
Glycerin Fettsaure Fettsaureester Wasser

Abbildung 4-1: Darstellung der Kondensationsreaktion von Glycerin und Fettsauren

Die physikalische Beschaffenheit der Fette und Ole wird durch die Kettenlange und die Zahl der
Doppelbindungen bestimmt. Langerkettige und gesattigte Fettsauren unterscheiden sich von kirzerkettigen

oder ungeséttigten Fettsduren durch einen htheren Schmelzpunkt [10].

41.2 Fettsauren

Fettsduren sind aliphatische Carbonsduren mit nahezu ausschlieBlich unverzweigten Kohlenstoffketten.
Fettsuren bis 7 C-Atomen werden als niedere, solche mit 8-12 C-Atomen als mittlere und solche mit mehr als
12 C-Atomen als héhere Fettsauren bezeichnet. Niedere Fettséuren liegen flissig vor, mittlere fest oder fllssig
und hohere liegen fest vor. Mit zunehmender Zahl an C-Atomen steigen die intermolekular wirksamen Van der
Waals-Kréfte, wahrend die Fluchtigkeit abnimmt. Fettsauren kommen in der Natur in freiem Zustand und als
Ester (siehe Kapitel 4.1.1) vor [10], [73].
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4.1.3 Katalysatoren

Katalysatoren werden zur Herabsetzung der Aktivierungsenergie eingesetzt. Folgende Katalysatoren wurden in

auf ihre Reaktivitat untersucht und sind in Tabelle 4-1 aufgelistet und im Folgenden erlautert.

Stoffdaten MgO CssH70MgO4 KOH NaOH H,SO4
Molekulargewicht [g/mol] 40,32 591,27 56,11 39,997 98,08
Aggregatzustand Fest Fest Fest Fest Flussig

Dichte [g/cm®] [25°C] 3,58 1,05 2,04 2,13 1,84
Schmelzpunkt [°C] 2852 140 360 322 10,4 (100%ige)
Siedepunkt [°C] 3600 - 1320 1388 279,6 (100%ige)

Tabelle 4-1: Stoffwerte der verwendeten Katalysatoren [74] - [85]

Magnesiumoxid ist ein weiRer Feststoff der durch das Verbrennen von Magnesium entsteht. Weiters kann es
durch Fallung bzw. durch die Erhitzung von Magnesiumverbindungen gewonnen werden. Beim Erhitzen von
Magnesiumverbindungen (Carbonate) hangt die spatere chemische Eigenschaft von Magnesiumoxid von der
Temperatur und dem Herstellungsverfahren ab. Bis zu einer Temperatur von ca. 800°C entsteht der so
genannte Kauster. Das kaustisch gebrannte Magnesiumoxid zeichnet sich durch seine grof3e
Reaktionsfreudigkeit aus. Unter Zugabe von Wasser bildet sich die basische Suspension Magnesiumhydroxid.
Magnesiumoxid wird vielfach in der Industrie eingesetzt. Es findet unter anderem Verwendung bei der
Herstellung von feuerfesten und warmespeichernden Materialien wie zum Beispiel Hochtemperatur-
Keramikwerkstoffen oder Kochplatten aufgrund seiner hohen Warmeleitfahigkeit und dem gleichzeitig guten
elektrischen Isolationsvermdogen [76]. In der Medizin wird es aufgrund seiner neutralisierenden Eigenschaft als
Mittel gegen Magenibersauerung eingesetzt. In der Lebensmittelindustrie ist Magnesiumoxid als

Séureregulator zugelassen [77].

Magnesiumstearat ist das Magnesiumsalz der Stearinsaure. Es wird aus Fetten und Olen unter Spaltung ihrer

Glyceride mit Magnesiumoxid gewonnen. Magnesiumstearat wird in der pharmazeutischen Industrie als

Hilfsmittel zur Tabletten- oder Granulatherstellung eingesetzt [78].

Kaliumhydroxid ist ein weil3es, stark hygroskopisches Pulver. In Wasser lost es sich exotherm und bildet
Kalilauge. Mit Kohlendioxid, zum Beispiel in der Luft, reagiert es zu Kaliumcarbonat. Verwendung findet es
unter anderem in der Waschmittelfabrikation, zur Herstellung von Kaliumverbindungen in der Glas- und

Farbstoffindustrie. In der Mikrosystemtechnik wird es als Atzmittel eingesetzt [80].
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Natriumhydroxid ist ein weiBer hygroskopischer Feststoff. In Wasser l6st es sich unter groler
Warmeentwicklung zur stark alkalischen Natronlauge auf (pH 14 bei ¢ = 1 mol/I). Mit dem Kohlendioxid der Luft
reagiert es zu Natriumhydrogencarbonat und wird deshalb in luftdicht verschlossenen Behéltern aufbewahrt.
Natriumhydroxid wird hauptséchlich in Form von Natronlauge verwendet. Festes Natriumhydroxid ist ein

wesentlicher Bestandteil von Abflussreinigern [82].

Schwefelsdure ist eine farblose, dlige und hygroskopische Flissigkeit. Sie ist eine der starksten Sauren und wirkt
stark atzend. Sie wird vor allem in der Dingemittelproduktion und zur Darstellung anderer Mineralsauren,
etwa der Salz- oder Phosphorséaure verwendet. Verwendung findet sie liberwiegend als konzentrierte oder

verdiinnte wassrige Losung [84].

414 Methanol

Methanol ist eine farblose, brennféhige, brennend schmeckende Flussigkeit, die mit Wasser, anderen
Alkoholen, Estern und den meisten organischen Losungsmitteln mischbar ist. Als einfachster aliphatischer
Alkohol stellt Methanol den industriell wichtigsten Alkohol dar. In der Natur kommt reines Methanol in
Baumwollpflanzen und verschiedenen Grasern sowie in atherischen Olen spurenweise vor. Methanol wurde
zuerst durch trockene Destillation des Holzes gewonnen (Holzgeist). Heute wird Methanol groRRtechnisch bei

der Synthesegasherstellung gewonnen. Die zu Methanol filhrenden Reaktionen

CO+2H, <> CHZOH und CO,+3H, <> CH30H+H,0

werden bei verschiedenen Temperaturen und Driicken Kkatalytisch durchgefihrt. In Tabelle 4-2 sind die

wichtigsten Stoffdaten fur Methanol zusammengefasst.

Stoffdaten Einheit Methanol
Molekulargewicht [9/mol] 32,04
Dichte bei 25°C [g/cm?3] 0,7869
Dynamische Viskositét bei 25°C [mPas] 0,549
Siedepunkt bei 1 bar [°C] 64,5
Verdampfungsenthalpie bei 1 bar [kI/kg] 1128,8
Flammpunkt [°C] 10
Zundtemperatur [°C] 455
Explosionsgrenze [Vol-%] 6,0-36,5
MAK-Wert [ppm] 200

Tabelle 4-2: Stoffdaten von Methanol [3] - [86]
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415 Fettsauremethylester (FAME)

FAME werden durch Umesterung von Fetten oder Olen (Triglyceride) oder durch Veresterung von Fettsauren
mit Methanol hergestellt. Die Herstellungsmethoden sind in Kapitel 3 n&her erldutert. Je nach Gehalt an
Triglyceriden entsteht das Nebenprodukt Glycerin. Abhdngig vom Fettsduremuster des Ausgangséles handelt

es sich dabei um Fettsduremethylester unterschiedlicher Kettenlénge [87].

FAME sind bei Raumtemperatur flissig und &hneln in ihren Eigenschaften denen von fossilem Dieselkraftstoff
(deshalb auch der Trivialname Biodiesel). Sie sind eine klare bis gelbliche Fllssigkeit mit geringem Eigengeruch.
Die Estergruppen selbst sind ungiftig. Sie werden aber durch die Haut gut aufgenommen, was zu

Gesundheitsproblemen fiihren kann.

Die in Tabelle 4-3 aufgelisteten Stoffwerte beziehen sich auf einen Fettsduremethylester aus der alkalischen
Umesterung von Rapsol. Nicht verfiigbare Daten wurden durch Reinstoffdaten von Olsaure-Methylester
(Methyloleat MEO, C;gH350,) ergénzt.

Stoffdaten Einheit FAME
Molekulargewicht [g/mol] 296
Dichte bei 15°C [g9/cm3] 0,884
Dynamische Viskositat bei 20°C [mPas] 6,9
Schmelzpunktyeo [°C] -20
Siedepunkt bei 1 bar [°C] ca. 340°C
Verdampfungsenthalpie g0 bei 340°C [kI/kg] 215
Spezifische Warmekapazitét bei 20°C [kI/kgK] 2,0
Flammpunkt [°C] 135
Heizwert [MJ/kg] 37,1

Tabelle 4-3: Stoffdaten fur Rapsdlmethylester [10]
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4.1.6 Anforderungen an Biodiesel und seine Eigenschaften

Cetanzahl

Die Cetanzahl stellt ein MaR fur die Zindwilligkeit von Dieselkraftstoff dar. Das Cetan ist ein langkettiger
Kohlenwasserstoff mit 16 Kohlenstoffatomen und ziindet unter dem Einfluss von hohen Temperaturen und
hohem Druck besonders gut, ohne dabei eine Ziindquelle zu bendtigen. Cetan ist damit der ideale Treibstoff flr
Dieselmotoren und erhélt als Referenzkraftstoff eine Cetanzahl von 100.

Je hoher die Cetanzahl eines Dieselkraftstoffs ist, umso besser laufen Zindung und Verbrennung ab.
Handelstibliche Dieselkraftstoffe weisen eine Cetanzahl von 50 bis 52 auf, durch den Zusatz von
Zindbeschleunigern werden Werte von 53 bis 54 erreicht. Biodiesel ist hier von Natur aus im Vorteil, denn die
Hauptbestandteile von Biodiesel &hneln dem Cetan. Daher hat Biodiesel von Natur aus eine Cetanzahl von 56
bis 58, erfiillt also auch ohne Zusatz von Additiven die Forderung der Motorenhersteller nach qualitativ

hochwertigen Treibstoffen mit guten Ziindeigenschaften [10].

Schwefelanteil
Wahrend bei schwefelarmen Dieselkraftstoffen der Schwefelanteil mit hohem Energieaufwand unter
zusétzlicher CO,-Emission und Verlust der Eigenschmierfahigkeit in der Raffinerie gesenkt wird, ist Biodiesel

von Natur aus schwefelarm [10].

Schmierfahigkeit
Biodiesel hat eine sehr gute Eigenschmierfahigkeit. Versuche haben ergeben, dass Biodiesel die in der

Mineral6l-Diesel-Norm festgelegten Werte weit tberschreitet [10].

Verbrennung
Das Biodieselmolekiil enthalt ca. 11 Prozent Sauerstoff. Dieser Sauerstoffanteil fihrt zu einer besseren

Verbrennung und damit zu deutlich weniger RuB. Die kraftstoffbedingten Riickstande im Motorinneren werden

deutlich reduziert [10].

Flammpunkt
Biodiesel nach DIN EN 14214 hat einen Flammpunkt von tber 110 °C und weitere Merkmale, die ein geringes

Gefahrdungspotential ausweisen. Damit stellt Biodiesel kein Gefahrgut dar. Dadurch ergibt sich fur die

Lagerung, den Transport und den Umgang mit Biodiesel ein grof3er Vorteil gegentiber Mineral6l-Diesel [10].
Giftigkeit
Gelangt Biodiesel beim Einsatz unbeabsichtigt in die Umwelt, nehmen Organismen kaum Schaden. Biodiesel

befindet sich in der Wassergefahrdungsklasse (WGK) 1, ist also schwach wassergefahrdend [10].
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Stoffdaten Einheit Minimum | Maximum
FAME-Gehalt Gew.-% 96,5 -
Dichte bei 15°C kg/m° 860 900
Viskositat bei 40°C mm®/s 3,50 5,00
Flammpunkt °C 101 -
Schwefelgehalt mg/kg - 10,0
Conradson (CCR, 10%) Gew.-% - 0,30
Cetanzahl - 51,0 -
Aschegehalt (Sulfat) Gew.-% - 0,02
Wassergehalt mg/kg - 500
Gesamtverschmutzung mg/kg - 24
Kupferkorrosion (3h bei 50°C) - Klasse 1
Oxidationsstabilitat, 110°C Stunden 6,0 -
Neutralisationszahl MQkon/Y - 0,50
Linolensduremethylester Gew.-% - 12,0
FAME mit > 3 DB Gew.-% - 1
Methanolgehalt Gew.-% - 0,20
Monoglyceridgehalt Gew.-% - 0,80
Diglyceridgehalt Gew.-% - 0,20
Triglyceridgehalt Gew.-% - 0,20
Freies Glycerin Gew.-% - 0,02
Totales Glycerin Gew.-% - 0,25
Alkalimetalle (Na + K) mg/kg - 5,0
Erdalkali (Ca + Mg) mg/kg - 5,0
Phosphorgehalt mg/kg - 4,0

Tabelle 4-4: Stoffwerte die Fettsauremethylester nach der Norm DIN EN 14214 erfiillen muss [88]
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4.1.7 Glycerin

Glycerin ist der Trivialname und die gebrduchliche Bezeichnung von Propan-1,2,3-triol. Glycerin ist bei

Raumtemperatur eine farb- und geruchlose viskose und hygroskopische Fliissigkeit, die suf3lich schmeckt.

Bei der Biodieselherstellung aus Rohstoffen mit 100Gew.-% an freien Fettsduren entsteht kein Glycerin als
Nebenprodukt. Die Rohstoffe sind aber selten frei von Triglyceriden und sobald diese im Rohstoff enthalten
sind, kommt es auch zur Bildung von Glycerin als Nebenprodukt. Je nach Anteil an Triglyceriden im Rohstoff
kdnnen bis zu 10Gew.-% Glycerin entstehen. Dieses Glycerin kann in entsprechenden Reinigungsschritten bis

auf pharmazeutische Qualitat gereinigt werden [10].

Unter anderem ist der wasserbindende Stoff in Kosmetikartikeln als Feuchtigkeitsspender enthalten; es wird als
Frostschutzmittel, Schmierstoff, Weichmacher und Sufungsmittel verwendet und wird bei der Herstellung von

Kunststoffen, Microchips, Farbstoffen sowie Zahnpasta und Medikamenten eingesetzt [89].

4.1.8 Sonstige Nebenprodukte

Sonstige Nebenprodukte werden bei dem Hochdruckverfahren zur Herstellung von Fettsauremethylester nicht
gebildet. Die bei den herkdmmlichen Verfahren angewandten Katalysatoren kénnen nicht wiedereingesetzt
werden und mussen daher abgetrennt werden. Durch diese Verfahrensschritte fallen Nebenprodukte an. Bei
dem Hochdruckprozess bleibt der Katalysator im Sumpf der Destillationskolonne und wird als Recyclestrom
wieder im Prozess eingesetzt. Dadurch kann auch der Katalysator wieder eingesetzt werden. Durch das

Ruckfiihren des Sumpfproduktes aus der Destillation kann auch die Ausbeute erhdht werden.

4.2 Reaktionskinetik
[90] - [95]
Die Reaktionskinetik beschreibt den zeitlichen Ablauf chemischer Reaktionen und die dafiir charakteristischen
EinflussgroRRen.

421 Reaktionsordnung

Die Ermittlung der Reaktionsordnung erfolgt analytisch oder graphisch vorzugsweise nach der
Differenzenmethode (Gleichung 1 bis 4). Bei der graphischen Methode wird nach Gleichung 2 —In(r) gegen In(c)
aufgetragen. Die Steigung der Geraden gibt die Reaktionsordnung n an. Aus dem Ordinatenabschnitt wird die

Geschwindigkeitskonstante k berechnet.

rg= —kx* c} Gleichung 1
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—In(ry) = Ink+nx*lIlncy, wobei Gleichung 2
_ (e1-¢2) .
A= e und Gleichung 3
274

Ccy = @ Gleichung 4
ist.

20

15

/ y=2,1613x + 5,5187
n

c 10
' 1 ¢ Datenreihenl
——Linear (Datenreihenl)
5
Schnittpunkt = k
0
0 2 4 6

Inc
Abbildung 4-2: Bestimmung der Reaktionsordnung und der Geschwindigkeitskonstante mit der Differenzenmethode

Diese Methode gilt nur zur Bestimmung der Reaktionsordnung flr Reaktionsfuhrung bei konstanter
Reaktionstemperatur. So wird beispielsweise die Konzentrationsanderung wéhrend des Aufheizvorganges fur
die Reaktionsdurchfihrung bei hdheren Temperaturen nicht miteinbezogen. Die Messwerte werden ab
Erreichen der angestrebten Reaktionstemperatur beriicksichtigt. Die Reaktionsgeschwindigkeit wird durch
Verdnderung der Temperatur beeinflusst. Diese Gesetzmaéligkeit beschreibt die Arrhenius-Gleichung
(Gleichung 5 und in logarithmierter Form Gleichung 6) [90].

—E

k=ky*xerr Gleichung 5
Ink = Inky — -~ Gleichung 6

Weiters soll herausgefunden werden, welcher Reaktionsordnung die gesamte Reaktion, die Aufheizzeit
miteinbezogen, folgt. Daher muss die Temperatur in eine Temperatur-Zeit-Funktion umgewandelt werden,

woraus sich fir k folgende Gleichung ergibt:

— —Eq ;
k= ko= ) Gleichung 7
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Far die Hochdruckveresterung von Einsatzstoffen mit hohem Gehalt an FFA wird der Alkohol als
Reaktionspartner in molarem Uberschuss zugegeben. Aus diesem Grund unterliegt die Konzentration des
Alkohols einer vernachlassigbaren Anderung in der Reaktionsgeschwindigkeit und die Umwandlung der FFA in

die jeweiligen Produkte folgt fiir den Fall einer irreversiblen Reaktion:

A - Produkte Gleichung 8

fur n = 2 folgende Gleichung [91]

1, = _‘% = ke?4 = ke 40(1 — X,)? Gleichung 9

Nach Integration und Mitbericksichtigung der Aufheizkurve erhélt man Gleichung 10 zur Beschreibung einer

irreversiblen Reaktion 2. Ordnung:

1 .
Crra = = Gleichung 10
1 A«eRf(T Dyt

CFFa0
Crrap - KOnzentration der freien Fettséuren, Ergebnis der Eingangsanalyse von PFAD [Gew.-%]
Crra ... Endkonzentration an freien Fettsauren [Gew.-%])
A ... Haufigkeitsfaktor [abhéangig von der Reaktionsordnung]
Ea ... Aktivierungsenergie [kd/kmol]
R ... allgemeine Gaskonstante; [8,314kJ/kmol*K]

f(T,t) ... Funktion der Temperaturkurve [K]

Der Haufigkeitsfaktor A und die Aktivierungsenergie E, werden iterativ berechnet. Dafiir werden diese beiden
GroRen solange variiert bis das Quadrat der Differenz zwischen gemessener und berechneter

Ausgangskonzentration an FFA ein Minimum wird.

Allerdings handelt es sich bei der Hochdruckveresterung von FFA um eine reversible Reaktion wie sie in

Gleichung 11 dargestellt ist.

A o Produkte Gleichung 11

Daraus folgt fiir n =2
Ty = k1C2A — szZR GIEiChung 12
Integriert ergibt sich:

Xae—(2Xpe—1)X4

1 -
In("5 2 =7) = 2k (- — Degot Gleichung 13
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a) A b)
A
= -
= =
= :
2[5 : &
o ij =
ul : H
2 o0 i a
= “—Slope = 2k, |: X, l]t‘m Slope = Cppk
R 0 -
DU = 0

f i
Abbildung 4-3: Uberpriifung der Ubereinstimmung von gemessenen Werten fiir eine Reaktion 2. Ordnung im Fall a)
reversible und im Fall b) irreversibel [91]

4.2.2 Reaktionsgleichgewicht

Chemische Reaktionen streben einem dynamischen Gleichgewicht zu. Es liegen dann sowohl Reaktanten als
auch Produkte vor, die Zusammensetzung des Reaktionsgemisches jedoch bleibt konstant. Wenn ein Reaktor
gebaut wird, ist es vom wirtschaftlichen Standpunkt aus unerlésslich tiber das Gleichgewicht der Reaktion und
wie man es beeinflussen kann Bescheid zu wissen. Bereits bei der Planung muss berticksichtigt werden, ob das
Gleichgewicht durch zum Beispiel Aufheizen oder Kiihlen gesteuert und dadurch die Ausbeute erhéht werden
kann. Alle Prozesse laufen bei konstanter Temperatur und konstantem Druck in Richtung minimaler Freier
Enthalpie G des Systems ab. Uber die Ermittlung der freien Reaktionsenthalpie oder der
Gleichgewichtskonstante einer Reaktion ist man in der Lage, das Ausmall des Reaktionsablaufes zu beurteilen.

Die Freie Reaktionsenthalpie wird durch Gleichung 14 beschrieben [92].

ARG = ARG° + RTInK = ARH° — TARS® Gleichung 14

In Tabelle 4-5 ist die Abhangigkeit des Reaktionsablaufes von AzG° bzw. K dargestellt.

Freie Reaktionsenthalpie ARG° | Gleichgewichtskonstante Kygg Reaktionsablauf

[kd/mol]

ARG < -60 > 10" Vollstandig

60 < ARG° <0 1<K<10% Produkte tUiberwiegen im Glg.
0 < ARG° < 60 1>K>10% Edukte Giberwiegen im Glg.
ARG® > 60 K<10" Keine Reaktion

Tabelle 4-5: Zusammenhang zwischen dem Reaktionsablauf und der Freien Standardreaktionsenthalpie AzG° sowie der
Gleichgewichtskonstante K [92]
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Im Gleichgewicht wird AzG = 0, aus Gleichung 14 wird damit

RTInK = —ARG° = ARH°® — TARS° Gleichung 15

Mit dieser Gleichung werden thermodynamische Messwerte mit der chemisch bedeutsamen

Gleichgewichtskonstante K verknupft.

Fir AzH° > 0 liegt eine endotherme Reaktion vor und Reaktionen sind flir DS >0 endotherm reversibel.
Far ArH® < 0 liegt eine exotherme Reaktion vor und Reaktionen sind fiir DzS >0 irreversibel.

Fir AzH° < 0 liegt eine exotherme Reaktion vor und Reaktionen sind fur DzS<0 exotherm reversibel.

Mit der Annahme, dass die Temperaturabhangigkeit von DiH° vernachldssigbar ist, kann Uber die Van't
Hoffsche Reaktionsisobare (Gleichung 16) die Temperaturabhangigkeit der Gleichgewichtskonstante berechnet

werden.

Nach dem Prinzip von Le Chatelier (Prinzip des kleinsten Zwanges — (bt man auf ein System im Gleichgewicht
eine Stérung aus, reagiert das System so, dass die Wirkung dieser Stérung maoglichst gering ist) ist zu erwarten,
dass bei Erhdhung der Temperatur endotherm reversibler Reaktionen die Produkte begunstigt werden,
wahrend bei exotherm reversiblen Reaktionen eine Temperaturerhdhung eine Verminderung der Produkte im
Gleichgewicht bedingt. Die Temperaturerhdhung verschiebt bei endotherm reversiblen Reaktionen die
Gleichgewichtszusammensetzung zugunsten der Produkte. Analog beglinstigt eine Temperaturabnahme die
exotherme Teilreaktion. Die Van't Hoffsche Reaktionsisobare gibt die Steigung der Gleichgewichtskonstante

(genauer gesagt von In K) als Funktion der Temperatur bei konstantem Druck an [93].

dinK _  AgH°
L
1 R
)

Gleichung 16

Far die gleiche Annahme lasst sich daher aus 2 Gleichgewichtskonstanten bei 2 unterschiedlichen

Temperaturen nach Gleichung 17 Uiber die Van't Hoff 'sche Reaktionsisobare (Gleichung 13) A, H° berechnen.

ApH®  TARS®

K. =
InK, RT, RT

Gleichung 17

(anzl—lanl)*R = AH® Gleichung 18

Ty Tz
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4.2.3 Einfluss von Katalysatoren auf die Kinetik

Ein Katalysator ist ein Stoff, der die Reaktionsgeschwindigkeit einer chemischen Reaktion beeinflusst, ohne
dabei selbst verbraucht zu werden. Dies geschieht durch Herabsetzung der Aktivierungsenergie. Katalysatoren
andern die Kinetik chemischer Reaktionen, ohne deren Thermodynamik zu verdndern. Sie beschleunigen die
Hin- und Ruckreaktion gleichermaBen und &ndern somit bei gleicher Temperatur nichts am Gleichgewicht einer

Reaktion.
Eigenschaften eines Katalysators:

beschleunigt eine Reaktion (erhdht die Reaktionsgeschwindigkeit),
verringert die Aktivierungsenergie,
wirkt selektiv (bestimmte Reaktionen bendétigen bestimmte Katalysatoren),

bleibt nach der Reaktion unveréndert [27] - [31]

Die Herabsetzung der Aktivierungsenergie wird in zwei Reaktionsdiagrammen (Abbildung 4-4) dargestellt. Das
linke Diagramm zeigt den zeitlichen Reaktionsverlauf ohne Katalysator fur eine vorgegebene
Aktivierungsenergie. Das rechte Diagramm zeigt die gleiche Reaktion mit Katalysator. Die Aktivierungsenergie

ist durch die Wirkung des Katalysators deutlich herabgesetzt.

Aktivierungsenergie
ohne Katalysator

Aktivierungsenergie
mit Katalysator

Reaktionsdauer Reaktionsdauer

\/
\

Abbildung 4-4: Reaktionsdiagramm fur Reaktion ohne und mit Katalysator [10]

4.2.4 Der Einfluss des Stromungsverhaltens im Rohrreaktor auf den Umsatz

Das Stromungsverhalten kann den Umsatz einer Reaktion beeinflussen. Mit steigender Viskositat der
Einsatzstoffe nimmt dieser Einfluss zu. Da es sich bei den zu verarbeitenden Rohstoffen um stark viskose
Materialien handelt, soll das Stromungsverhalten dieser Einsatzstoffe in den Rohren des Reaktors untersucht

und weiters der Einfluss des Stromungsverhaltens auf den Umsatz naher beschrieben werden.
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Die Stoffeigenschaften beruhen auf den Stoffdatenbanken der beiden Programme AspenPlus V7.0 und
ChemCad 6.1.4. Aus der dynamischen Viskositdt und der Dichte lassen sich die kinematische Viskositat und

weiters die Reynoldszahl mit Gleichung 19 berechnen:

pxvxd _ vxd _ Massenkraft

Re = v Oberflachenkraft

Gleichung 19

.. Dichte (kg/m°)

.. Stromungsgeschwindigkeit des Fluides (m/s)

o < ©°

... Stromungsdurchmesser des Rohres (m)
n ... dynamische Viskositat des Fluides (kg/m’s)

v ... kinematische Viskositat des Fluides (m?/s)
Fur den turbulenten Bereich (104<Re<106) sind die Kennzahlen in Gleichung 20 bis Gleichung 22 angegeben

Pe,, = 028 Gleichung 20

1,2656+%/Re

_ stoffliche Konvektion

"~ stoffliche Dispersion -

l

Bo = Peg, * 2 Gleichung 21
Dy = uBo_:l Gleichung 22

Far die Damkohler-Zahl Dal fir Reaktionen zweiter Ordnung gilt Gleichung 23

reagierende Stof fmenge

Dal =

=k*txcyp Gleichung 23

konvektive Stof fmenge

Anhand der Kennzahlen aus Gleichung 17 bis Gleichung 23 [94] kann nun der Umsatz fur ein turbulentes
Stromungsrohr (Gleichung 24) [95] und ein laminares Strémungsrohr (Gleichung 25) [91] unter
Berlicksichtigung von Strémungsnichtidealitdten UGber die Bodensteinzahl bzw. Uber die Damkdhler-Zahl

berechnet werden.

Der Umsatz fur ein turbulentes Stromungsrohr berechnet sich nach Gleichung 24.

Gleichung 24

Bi*k*CA oxtxIn (1+k*cy o*t) 1
0 . : *
1+k*CA'0*t 1+k*CA,0*t

1—XA=<1+

Der Umsatz fir ein laminares Strémungsrohr (Re<104) fur Reaktionen zweiter Ordnung lasst sich nach

Gleichung 25 berechnen.

Xy=Dal+(1-22+In(1+2)) Gleichung 25
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5 Kinetik der Hochdruckveresterung hhermolekularer
freier Fettsauren

Die Beschreibung der Kinetik der Hochdruckveresterung hochmolekularer freier Fettsduren dient als Grundlage
zur Auslegung grofdtechnischer Anlagen. Im experimentellen Teil dieser Arbeit wurde detailliert auf die
Weiterentwicklung eines Hochdruckverfahrens zur Produktion von FAME eingegangen. Der Schwerpunkt lag
auf der Quantifizierung der Flexibilitat dieses Verfahrens zur Verarbeitung von beliebigen auf Ol basierenden
Rohstoffen mit einem Gehalt an FFA und Glyceriden von bis zu 100Gew.-%. Im LabormaRstab wurden die

prozessbestimmenden Parameter in einem 250ml und einem 2| Hochdruckautoklaven variiert. Diese waren

- das stochiometrische Verhéltnis von Alkohol zu Rohstoff
- die Verweilzeit
- die Menge an Katalysator und

- die Reaktionstemperatur.
Bei den Laborhochdruckautoklaven handelte es sich um diskontinuierliche Riihrkessel.

Im Technikum wurden die Erkenntnisse aus dem Labor auf eine kontinuierliche Reaktionsfiihrung tUbertragen.

Daflir war die Bestimmung der Kinetik erforderlich.

Ziel dieser Forschungsarbeit war die reaktionstechnischen Grundlagen fir die Auslegung von Grof3anlagen
beziehungsweise die Uberpriifung der Leistung von GroRanlagen zu entwickeln. Daher wurde auch bei allen
prozessbeeinflussenden Parametern groRes Augenmerk auf die Wechselwirkung von Wirtschaftlichkeit des
Verfahrens (Investitionskosten und Betriebskosten) und auf die Ausbeute gelegt. Um diese zu erhéhen wurde
die einstufige Prozessfilhrung auf eine zweistufige Prozessfiihrung erweitert. Durch heterogene Katalyse
konnte die Verweilzeit im Reaktor entscheidend verkiirzt und damit die Wirtschaftlichkeit des Prozesses

gesteigert werden.

51 Einsatzstoffe

Bei den Einsatzstoffen handelte es sich ausschlief3lich um Abfall- und Nebenprodukte.

5.1.1 Rohstoffe

Die fur die Umesterung und Veresterung eingesetzten Rohstoffe waren PFAD, Trap Grease, Lipofit® und

Altspeisedl.
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PFAD, Trap Grease und Lipofit® wurden eingesetzt, um Rohstoffe mit hohen Gehalten an freien Fettséauren

(Free Fatty Acids, FFA) >90Gew.-% untersuchen zu kénnen.

Altspeisedl wurde untersucht, um auch die Verarbeitbarkeit von Rohstoffen mit niedrigen FFA-Gehalten von

maximal 20Gew.-%, daflr aber hohen Gehalten an Glyceriden von bis zu 95Gew.-%, untersuchen zu kbnnen.

PFAD ist das Destillationsprodukt aus der Palmdldestillation. Es zeichnet sich je nach Reinheitsgrad durch einen

hohen Gehalt an FFA bis zu 100Gew.-% aus.

Die Eigenschaften von Altspeisedl sind sehr unterschiedlich und hédngen vom Lieferanten ab. Im Zuge dieser

Arbeit wurde Altspeisedl von der Biodiesel Karnten GmbH zur Verfligung gestellt.

Trap Grease sind Fettabscheiderfette aus Klaranlagen und GroRRkiichen. Trap Grease besteht meistens aus Tri-,
Di-, Monoglyceriden und FFA. Ein Produkt mit 8-12Gew.-% FFA bezeichnet man als yellow grease, ab 35 Gew.-%

FFA als brown grease [48].

Lipofit® ist ein Trap Grease, das bereits einer Fettaufbereitung unterzogen und von der Wasserphase getrennt

wurde.

Die Rohstoffe mussten aufgrund ihrer hohen Viskositat und Inhomogenitat vor dem Verestern und Umestern in

einen Zustand niedrigerer Viskositat umgewandelt werden. Dies erfolgte durch Vorwarmen und Rihren.

5.1.2 Reaktionspartner Alkohol

Im Zuge der Laborversuche wurde ausschlief3lich technisch reines Methanol der Firma Sigma Aldrich als
Reaktionspartner verwendet. Die Technikumsversuche wurden zum Teil mit technisch reinem Methanol, aber
hauptsachlich mit Recyclingmethanol der Firma Biodiesel Karnten GmbH durchgefihrt, um die
Wiedereinsetzbarkeit des tberschissigen Alkohols untersuchen zu kénnen. Die Stoffdaten des technisch reinen
Methanols sind dem Stoffdatenblatt der Firma Sigma Aldrich [96] zu entnehmen. Die Stoffdaten des

Recyclingmethanols werden im Kapitel 5.11 naher beschrieben.

51.3 Katalysator

Fir die Versuchsreihen mit Katalysator wurde Natriumhydroxid der Firma Fluka verwendet, Magnesiumoxid
der Firma Magnesia Luneburg und Magnesiumstearat der Firma Sigma Aldrich und P. Greven. Die Qualitat aller
drei Katalysatoren war ,technisch rein“. Die Stoffdaten sind dem Datenblatt der jeweiligen Hersteller zu

entnehmen und sind im Anhang (Kapitel 8.1) aufgelistet.
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52 Beschreibung der Versuchsanlagen und Versuchsdurchfiihrung

5.2.1 Beschreibung der Versuchsanlagen im Labormalfstab

Die Versuchsreihen zur Hochdruckveresterung im Labormaflstab wurden in einem 250ml und einem 2I

Hochdruckautoklaven durchgefiihrt.
In Abbildung 5-1 ist der 250ml Autoklav der Firma Roth [98] dargestelit.

Der 250ml Autoklav ist mit einem Autoklavkopf, in den das Edukt gefillt wird, einer Heizhaube, mit der der
Autoklavkopf auf Temperatur gebracht wird, und einer Regeleinheit, mit der die gewiinschte Temperatur
eingestellt werden kann, ausgestattet. Der Autoklav besteht aus einem Autoklavbecher mit einem 250ml
Glaseinsatz, in den die Edukte gefullt werden. Am Deckel sind ein Manometer und ein Temperaturfihler sowie

ein Ventil zur Druckentlastung eingebaut. Die Spezifikation ist in Tabelle 5-1 angegeben.

Autoklav Heizhaube Temperaturregler

Modellbezeichnung Roth Modell Il Roth 30 S Roth WRX 2000

Autoklavenbecher mit Fe-CuNi Temperaturfiihler
Ausstattung .

250ml Glaseinsatz
Betriebsdruck bis 160 bar Heizleistung 400 W

Leistung Magnetrihrer

Betriebstemperatur bis

300°C 0 bis 1100 U/min

Tabelle 5-1: Hauptbestandteile des 250ml Hochdruckautoklaven [97]

Abbildung 5-1: Autoklav, Heizhaube und Regelung des Apparates [98]
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In Abbildung 5-2 ist der 2| Hochdruckautoklav dargestellt. Dieser Hochdruckautoklav der Firma Biichi, Schweiz,
hat ein Fassungsvolumen von maximal 2| und es kénnen Reaktionstemperaturen bis T=350°C und Driicke bis
p=350bar eingestellt werden. Ein Ruhrwerk mit einer maximalen Geschwindigkeit von 2400 U/min
(Rhrerdurchmesser dg=15mm) ermoglicht eine homogene Durchmischung. Der elektrisch beheizte
Hochdruckautoklav kann Uber einen wassergekiihlten Mantel bei Bedarf rasch abgekihlt werden. Die
Reaktionstemperatur und Abkuhltemperatur kdnnen Uber eine Programmiereinheit vorgegeben werden. Das
Probenahmeventil mit Schleuse ermdglicht eine Probenahme wahrend des Betriebes ohne die Reaktion
stoppen zu missen. Es ist moglich tber eine Gaseinleitung den Betriebsdruck einzustellen. Nach Beendigung

der Reaktion kann der Ansatz Uber ein Bodenventil enthommen werden.

Tabelle 5-2 fasst die Ausstattung und Leistung des Laborhochdruckautoklaven zusammen.

Autoklav Heizung Antrieb

Hersteller Limbo 350 Roth 30 S Roth WRX 2000

Elektrische Heizung

Ausstattung 2| Gefal aus rostfreiem Stahl ) Ex Antrieb
Programmierbarer PID-
Regler
Betriebsdruck bis 350 bar
Leistung Aufheizrate 14°C/min 0-2400 U/min
Betriebstemperatur bis
350°C

Tabelle 5-2: Hauptbestandteile des 2| Hochdruckautoklaven [99]
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Abbildung 5-2: Laborhochdruckautoklav: A..Manometer, B...Rlhrantrieb, C...Rihrbehalter, D...Probenahmeventil,
E...Programmiereinheit [98]

5.2.2 Versuchsdurchfuhrung der Hochdruckveresterung im Labormalf3stab

Siedetemperatur [°C] Kritische Temperatur T,[°C] | Kritischer Druck p. [°C]

Methanol 64,7 239,5 81,0

Tabelle 5-3: Stoffdaten von Methanol aus der Stoffdatenbank des Programmes AspenPlus V7.0

Vorbereitung der eingesetzten Rohstoffe: Die unterschiedlichen Olsorten wurden vor ihrem Einsatz im

Laborhochdruckautoklaven auf 60-80°C erwarmt und durchmischt, um feste Bestandteile aufzuldsen. Danach
wurde die Probe unter den Siedepunkt von Methanol abgekihlt und der Alkohol eingemischt. Bei Verwendung

eines Katalysators wurde dieser zuletzt der Reaktionsmischung beigemischt.

Druck: der jeweilige Druck stellte sich je nach eingesetzten Mengen an Alkohol und gewahlter Temperatur ein.

Der Maximaldruck betrug wéahrend der Versuche p,p,s=80bar.

Temperatur: die Temperatur wurde auf einen Zielwert der Reaktionstemperatur von T=230°C und T=260°C
geregelt. Die Aufheizzeit betrug zwischen 15 und 50 Minuten und wurde flr die Bestimmung der Kinetik

dokumentiert.
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Verweilzeit: die Verweilzeit wurde von 5 Minuten bis 60 Minuten in ,5 Minuten Schritten“ gesteigert. Der
Beginn der isothermen Verweilzeit wurde ab dem Erreichen des Zielwertes der Reaktionstemperatur

angenommen.

Abbruch der Reaktion: nach Ablauf der jeweiligen Verweilzeit wurde die Reaktion gestoppt. Beim 250ml

Autoklaven wurde durch das Entspannen auf Atmosphére das tberschiissige Methanol abgetrennt und somit

die Reaktion gestoppt.

Beim 2| Autoklav wurde die Wasserkiihlung aktiviert, um das Reaktionsmedium zu kiihlen und somit die

Reaktion zu stoppen.

Aufbereitung des Produktes fiir Analysen: um sicherzugehen, dass kein Methanol im Produkt vorhanden war,

wurden die Proben mit Wasser extrahiert, zentrifugiert und anschlieBend analysiert.

5.2.3 Beschreibung der Versuchsanlage im Technikumsmalfstab

Die Veresterungs- und Umesterungsversuche im PilotmaRstab wurden im Technikum des Process Development

Centers PDC in Grambach an der Mehrzweckanlage durchgefiihrt. In Abbildung 5-3 ist die Mehrzweckanlage

dargestellt.

Abbildung 5-3: Mehrzweckanlage: A...Vorlagebehalter, B...Vorwarmer=1.Reaktor (auf 140°C), C...Reaktor 2 (aufheizen auf
Reaktionstemperatur), D: Reaktor 3, E...Flashbehalter, F...Probenahmestelle
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Tabelle 5-4 fasst Ausstattung und Leistung der Mehrzweckanlage zusammen.

Rohrreaktor Hochdruckpumpe
Hersteller Hofer & Karpf Lewa
Ausstattung 20 | Volumen
. Betriebsdruck bis 101 bar . .
Leistung Betriebstemperatur bis 300°C Betriebsdruck bis 100 bar

Tabelle 5-4: Hauptkomponenten der Mehrzweckanlage der Firma PDC in Grambach [10]

5.2.4 Versuchsdurchfihrung der Hochdruckveresterung im
Technikumsmalf3stab

Vorbereiten der Einsatzstoffe und Befiillen der Anlage: Nach dem Verflissigen und Homogenisieren der

Rohstoffe in Metallfassern bei T=130°C wurden diese in den Vorlagebehalter mit Rihrer gepumpt, auf T<60°C
abgekuhlt und das Methanol unter Rihren zugegeben. Das Verfliissigen wurde mit einem heiBwasserbeheizten
Tauchsieder durchgefiihrt. Damit das Rohstoff-Methanol Gemisch nicht erstarren konnte, musste es tber einen
Warmetauscher stetig im Kreis gepumpt und auf ca. 40°C bis 45°C temperiert werden. Zum Befillen der Anlage

wurde das Gemisch mit einer Hubkolbenpumpe mit einem Durchsatz von 361/h beférdert.

Druck: der gewunschte Druck wurde (ber eine Hubkolbenpumpe und tber ein pneumatisch gesteuertes

Regelventil konstant auf p=83bar; gehalten. Der maximal zul&ssige Anlagendruck liegt bei py=100bary.

Temperatur: Der Feedstrom wurde im Vorwarmer = 1. Reaktor indirekt mit HeiBwasser auf 140°C aufgeheizt.
Im zweiten Reaktor wurde das Gemisch indirekt mit Warmetragerdl auf die gewiinschte Temperatur gebracht.

Der dritte Reaktor hielt das Gemisch auf Reaktionstemperatur und diente zur Verlangerung der Verweilzeit.

Verweilzeit: Die Stromungsgeschwindigkeit wurde durch den Hub der Kolbenpumpe definiert. Damit konnte die
Verweilzeit eingestellt werden. Der Verlauf der Reaktion konnte Uber finf Probenahmeventile entlang der

gesamten Verweilzeitstrecke in Reaktor drei mit verfolgt werden.

Abbruch der Reaktion: der Produktstrom wurde nach Austritt aus dem zweiten Reaktor in den Flashbehélter

entspannt. Dort wurde die Produkt-Methanol-Mischung auf Atmospharendruck entspannt, dadurch das

tberschiissige Methanol abgetrennt, und die Reaktion gestoppt.

Aufbereitung des Produktes flir Analysen: um sicherzugehen, dass kein Methanol im Produkt vorhanden war,

wurden die Proben mit Wasser extrahiert und zentrifugiert und anschlieRend analysiert.
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In der kontinuierlichen Pilotanlage fand die Reaktion in einem Rohrreaktor statt. Rihren wahrend der
Hochdruckreaktion war nicht notwendig, da das Ol-/Alkohol-Stoffgemisch aufgrund des hohen Uberschusses an
Alkohol bei den gewéhlten Reaktionsbedingungen einphasig war. Die folgenden Abbildungen zeigen das

Verhalten der Phasengrenzflache in Abhangigkeit der Reaktortemperatur.

Edukt

Abbildung 5-4: Phasenverhéltnis nach Befillen bei T=30°C  Abbildung 5-5: Phasenverhéltnis bei Aufheizung auf 68°C
[10] [10]

Die Phasengrenzflache ist in Abbildung 5-4 im oberen Drittel des Schauglases zu erkennen. Wéhrend des
Aufheizvorganges zeigte sich eine milchig trilbe Schicht zwischen der Olphase und der leichteren
Methanolphase wie Abbildung 5-5 zeigt. Mit steigender Temperatur erhéhte sich das Losevermagen des Ols in

Methanol und die Grenzflache verschwand zunehmend.

A

Abbildung 5-6: Phasenverhaltnis bei 130°C [10] Abbildung 5-7: Phasenverhaltnis bei 95°C [10]

Bei einer Temperatur von T=130°C war keine Grenzflache zu beobachten, das Reaktionsgemisch war einphasig
(Abbildung 5-6).
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Nach dem Absenken der Systemtemperatur kam es bei einer Temperatur von T~ 100°C allmahlich wieder zur
Bildung einer zweiten, schwereren Phase (Abbildung 5-7). Die Gasphase erklarte sich dadurch, dass die
Versuchsapparatur nicht zur Ganze mit Flussigkeit geflllt wurde. Dadurch konnte die Volumenénderung
aufgrund der Temperaturdnderung wéhrend des Aufheizens kompensiert werden. Aufgrund der Lage des

Schauglases in der Anlage sammelte sich dort die Gasphase.

Reaktionsprodukt 1

Um das Loslichkeitsverhalten der Reaktionsprodukte untersuchen zu kénnen, wurde eine Mischung aus
Methylester, Glycerin und Methanol in dieser Versuchsapparatur untersucht. Abbildung 5-8 zeigt die Mischung
bei einer Temperatur von T=30°C. Die beim Aufheizen auftretende Verschiebung der Phasengrenzflache ist in

den folgenden Bildern dargestellt.

Abbildung 5-8: Phasenverhéltnis nach Befiillung bei Abbildung 5-9: Tribung wéhrend Aufheizvorgang bei
T=30°C [10] T=68°C [10]

Abbildung 5-9 zeigt zunachst eine Tribung der Methanolphase wéahrend des Aufheizvorganges. Ab einer
Temperatur von T=105°C waren die beiden Flussigphasen wieder deutlich zu erkennen. Je hdher die
Temperatur desto hoher war wieder die Loslichkeit des Oles im Methanol und die Phasengrenzflache

verschwand zunehmend, wie Abbildung 5-10 und Abbildung 5-11 zeigt.
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Abbildung 5-10: Phasenverhaltnis bei T=105°C [10] Abbildung 5-11: Phasenverhaltnis bei T=150°C [10]

Bei einer Systemtemperatur von T=185°C ist das Dreikomponentengemisch vollstdndig ineinander l6slich, wie

Abbildung 5-12 deutlich zeigt.

Abbildung 5-12: Phasenverhaltnis des Dreikomponentengemisches bei T=185°C [10]

Reaktionsprodukt 2

Um den Einfluss des Uberschusses an Alkohol auf die Léslichkeit der Reaktionsprodukte zu bestimmen, wurde
ein Versuch mit einem Gemisch aus Methylester und Glycerin durchgefiihrt. Die folgenden Bilder zeigen wieder

das Loslichkeitsverhalten des Oles in Methanol in Abhangigkeit von der Temperatur.
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Abbildung 5-13: Phasenverhéltnis wéhrend des Aufheizens  Abbildung 5-14: Phasenverhéltnis bei 200°C [10]

[10]

Wie der Vergleich der Abbildung 5-13 und Abbildung 5-14 zeigt, &nderte sich die Lage der Phasengrenzflache
wéhrend des Aufheizens von T=30°C auf T=200°C nicht. Auch nach mechanischer Durchmischung der beiden
Flussigkeiten, trennten sich diese wieder in die beiden Phasen. Eine hohere Temperatur als T=200°C kann

aufgrund apparatebaulicher Grenzen nicht erreicht werden.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass das Einsatzgemisch aus Ol und Methanol mit einem

Gewichtsverhéltnis von circa 1:1 ab einer Temperatur von T=130°C vollstandig ineinander l6slich ist.

Weiters zeigte sich bei dem Reaktionsprodukt aus Methylester, Glycerin und einem Uberschuss an Methanol

eine vollstéandige Loslichkeit der drei Komponenten bei einer Temperatur von T=185°C.

Der Versuch ohne Zugabe von Methanol zum Reaktionsgemisch zeigte, dass Methanol im System Methylester —
Glycerin als Lésungsvermittler wirkte. Die Abtrennung des Nebenproduktes Glycerin konnte erst nach

Entfernung des Uberschusses an Alkohol erfolgen, weil dieser als Losungsvermittler wirkt [10].

Bei der Hochdruckveresterung von FFA ist fur den erfolgreichen Abbau der FFA das Vorliegen der
Methanolphase in flissiger Form ausschlaggebend. Zur Untersuchung, ob das Methanol zur Ganze verflissigt
vorliegt, wurden zwei Betriebsdriicke p=83bar; und p=70bar; untersucht. Die Reaktionstemperatur betrug
T=260°C (zum Vergleich die kritischen Daten von Methanol: kritische Temperatur T.=239°C, kritischer Druck
p.=8,09MPa) [100]. Nach Befillen der Mehrzweckanlage wurde das Druckregelventil komplett geschlossen und
der zeitliche Druckanstieg im System beobachtet. Wahrend des Versuchsbetriebes war zu erkennen, dass der
Druckanstieg bei 83 bar bei VerschlieRen des Druckregelventils viel schneller und sofort erfolgte, im Gegensatz
zum Betriebsdruck von 70bar. Dies lie3 darauf schlieen, dass sich bei 70bar Gasblasen bildeten und das
Methanol/OI-Gemisch nicht vollstandig verfliissigt werden konnte. Bei VerschlieRen des Ventils wurden zuerst

diese Gasblasen komprimiert und dann stieg der Druck erst verzdgert und langsamer an.
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Zusétzlich wurde der Reaktionsfortschritt der Hochdruckveresterung von FFA am Beispiel des Einsatzstoffes
PFAD bei p=83bar; und p=70bar; untersucht. In Tabelle 5-5 und Abbildung 5-15 sind die Ergebnisse aufgelistet.
Man erkennt, dass bei einem Druck von p=70bar; der Endgehalt an FFA um tber 1Gew.-% hoher bleibt als bei
einem Reaktionsdruck von p=83bar. Bei einem niedrigeren Druck erfolgte die Abnahme der Konzentration an
FFA langsamer. Bei p=70bar; war das Methanol nicht zur Ganze verflissigt und somit die Durchmischung des

Ols mit Methanol schlechter, was eine schlechtere Veresterung zur Folge hatte.

Verweilzeit ab RT [min] 0 7 14 21 28 30
Versuchsreihe Druck Stdch. Verhaltnis FFA Gehalt [%]
1 83 31 28,1 20,5 16,7 | 145 13,3 11,4
2 70 31 31,3 21,4 174 | 16,1 15,0 12,6

Tabelle 5-5: FFA Verlauf des Einsatzstoffes PFAD in Abhangigkeit der Reaktionsbedingungen und Verweilzeiten bei
p=83bar; und p=70bar;
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Abbildung 5-15: Der Konzentrationsverlauf an FFA des Einsatzstoffes PFAD im Technikum bei einer Reaktionstemperatur
von T=260°C, einem 3-fachen molaren Uberschuss an Methanol und einem Druck von p=83bar; und p=70bar;

525 Aufbereitung der Produkte fur die nachfolgenden Analysen

Der Rotavapor und die Laborzentrifuge waren fur die Aufbereitung der Proben fiur die Analytik erforderlich Die

technische Beschreibung des Rotavapors ist in Tabelle 5-6 aufgelistet.
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Rotavapor Vakuumpumpe Druckmessung
Heidolph vacuubrand vacuubrand
Hersteller
Laborota 4000 Mz2C DVR 2
Ausstattung Olbad mH:i;eLI;I;tnscher Membranvakuumpumpe Digitalanzeige

Tabelle 5-6: Hauptkomponenten der Versuchsapparatur fir die Ldsungsmittelabtrennung am Rotavapor

Zur Probenvorbereitung wurden die Produkte entweder mit Wasser ausgeschittelt und zentrifugiert oder bei

80°C vom uiberschiissigen Methanol 30 Minuten abgestreift.

53 Analytik

Zur Analyse der Proben wurden zwei Methoden angewendet:

- Bestimmung des Gehaltes an freien Fettsduren mittels Titration [10]

- Bestimmung des Methylestergehaltes und der Tri-, Di und Monoglyceride mittels GC bzw. HPLC [10]

5.3.1 Titration zur Bestimmung der freien Fettsauren

Der Gehalt an freien Fettsduren und die daraus abgeleitete Neutralisationszahl NZ stellt einen
Qualitatsparameter fur Biodiesel dar. Die Bestimmung kann entsprechend den Richtlinien O NORM C 1146, DIN
51 558 T1, ASTM D 974-80 sowie IP 139/65 fur die Farbtitration und nach DIN 51 809, ASTM D 664-81 bzw. IP
177/83 fur die potentiometrische Titration erfolgen. Bei Zwischenprodukten der Biodieselproduktion gibt der
Gehalt an freien Fettsauren Aufschluss Uber den Grad der Veresterung. Die Konzentration an FFA wurde im

Rahmen dieser Arbeit durch Titration mit Farbindikation bestimmt.

Folgende Reagenzien wurden fiir die Titration verwendet:

Digitalburette Reagenzien

Brand

Easy Calibration Riedel-de Haen Sigma Aldrich

S Kalilauge 0,1 mol/I Diethylether
25 mi Digitalburette in Ethanol, Art. Nr. 35127 Art. Nr. 443522
Ethanol absolut vergallt Phenolphtalein
Art. Nr. 24194 Art. Nr. 10,594-5

Tabelle 5-7: Reagenzien fur die Bestimmung der FFA und NZ
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Das Losungsmittelgemisch (Ether:Ethanol = 1:1) wird mit der Kalilauge vortitriert, dann die Probe zugegeben

und bis zum Umschlagspunkt titriert.

Fur die Berechnung des FFA - Gehalts wird die Definition nach Gleichung 27 herangezogen.

W = Verbrauch[ml]* Molaritat Lauge[mol /1]1* MolmasseFettsaure[ g/ mol]* 100%
FFA Pr obe[ g]* 1000[mi /1]

Gleichung 26

Die Bestimmung der Neutralisationszahl erfolgt ident zur FFA — Titration. Sie unterscheidet sich nur durch die

Definition und wird nach Gleichung 28 berechnet.

_ Verbrauch[ml]* Molaritat Lauge[mol /1]1* MolmasseKOH [g/ mol]* 100
Probe[g]*1000[ml /1]

NZ
Gleichung 27

5.3.2 Bestimmung des Gehaltes an Methylester und Glyceriden

Der Methylestergehalt und der Gehalt der Tri-, Di- und Monoglyceride wurden gaschromatographisch oder mit
HPLC gemessen. Die Analysen wurden am Institut fur Chemie der Karl Franzens Universitat Graz durchgefuhrt.

Abbildung 5-16 zeigt am Beispiel PFAD eine gaschromatographische Auswertung und Tabelle 5-8 fasst diese

Ergebnisse zusammen.
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Abbildung 5-16: Gaschromatographische Analyse der Glyceride am Beispiel PFAD

43



Kinetik der Hochdruckveresterung hohermolekularer freier Fettsauren

Nare Total Area Armount
[ pA*s] [%A
G ycerol 774.94104 0. 2222
But antri ol 321.41083 0. 0864
Monopal mitin 384. 91460 0. 1589
Monool ei n 3393. 21021 1.5266
Tricaprin 1321. 73682 0. 8018
Di gl yceri des 1. 06538e4 5. 2556
Triglycerides 5436. 40771 4.5443
Tot al s: 12. 5958

Tabelle 5-8: Report der gaschromatographischen Analyse der Glyceride am Beispiel PFAD

Die Tri- und Diglyceride sowie Glycerin werden chromatographisch direkt erfasst. Monopalmitin und

Monoolein kénnen allgemein zu Monoglyceriden zusammengefasst werden. Der Gehalt an Monoglyceriden

wird rechnerisch durch Addition dieser Bestandteile bestimmt.
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54 Ubersicht der einzelnen Versuchsreihen

Die Versuchsreihen wurden im Labor an einem 250ml und einem 2| Hochdruckautoklaven und im Technikum
an der Pilotanlage des PDC Grambach durchgefihrt. Die Versuche im Labor lieferten folgende

prozessrelevante Parameter, die am Betreiben der Pilotanlage in groRerem MaRstab verifiziert werden sollten:

- das stochiometrische Verhéltnis von Alkohol zu Rohstoff
- die Verweilzeit
- die Menge an Katalysator und

- die Reaktionstemperatur.

5.4.1 Versuchsreihenim 250ml und 21 Hochdruckautoklaven

Die Versuche im Labor dienten zunéchst zur Untersuchung der Wirksamkeit unterschiedlicher Katalysatoren im
250ml Hochdruckautoklaven. Es wurden Natriumhydroxid und Magnesiumstearat als Alternative zu
Magnesiumoxid herangezogen. Die Einsatzstoffe waren Altspeisedl der Firma Biodiesel Karnten GmbH und

raffiniertes Rapsol. Beide Rohstoffe zeichneten sich durch hohe Gehalte an Triglyceriden (>90 Gew.-%) aus.

Weiters wurden Rohstoffe mit hohem Gehalt an FFA verarbeitet, um das Hochdruckkonzept auf die
Anwendbarkeit an beliebigen auf Ol basierenden Rohstoffen weiter zu verfolgen. Im Zuge dieser
Versuchsreihen wurden die Rohstoffe Trap Grease, PFAD und Lipofit® eingesetzt. Im Labor wurden die

Prozessparameter festgelegt, auf die Rohstoffe adaptiert und optimiert. Diese waren:

- das stochiometrische Verhéltnis von Alkohol:Einsatzstoff
- die Verweilzeit
- die Menge an Katalysator und

- die Reaktionstemperatur.

Die Stochiometrie befasst sich mit den Mengenverhdltnissen der Elemente in Verbindungen und mit den
quantitativen Beziehungen zwischen Verbindungen oder Elementen, die an chemischen Reaktionen beteiligt
sind. Unter stochiometrischem Verhdltnis versteht man das korrekte Verhdltnis von Edukten und Produkten in
einer chemischen Reaktion [101]. Im Falle der Veresterung von Fettsduren mit Alkohol reagiert 1 mol Fettséure
mit 1 mol Alkohol zu 1 mol Ester und 1 mol Wasser. Die Reaktionsgleichung dazu ist in Abbildung 5-17

dargestellt.
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O o)
Rl—{ + HO_RZ Rl / + Hzo

OH 0—r,

1 mol 1 mol 1 mol 1 mol

R; ... Fettsaure; R, ... Alkylrest

Abbildung 5-17: Veresterung von Fettsaure mit Alkohol

Durch Nebenreaktionen und unvermeidbaren Verlusten werden die Produktausbeuten, die bei idealem
Reaktionsablauf zu erwarten wéren, erheblich unterschritten. Zuséatzlich ist der Reaktionsablauf meist nicht
vollsténdig. Es stellt sich ein Gleichgewichtszustand ein, bei dem sich an der Konzentration der Edukte und
Produkte nichts mehr &ndert [102]. Um diesen Gleichgewichtszustand zu verandern, wird einer der
Reaktionspartner im Uberschuss zugegeben. Im Fall der Veresterung von freien Fettsauren mit Alkohol wird der
Alkohol im Uberschuss zugegeben. Der in dieser Arbeit verwendete Ausdruck fiir stdchiometrisches Verhéltnis

von Alkohol:Einsatzstoff stellt den molaren Uberschuss an Alkohol dar.

Um die Versuchsergebnisse auf die Technikumsanlage Ubertragen zu kénnen, musste die Reaktionskinetik
bestimmt werden. Zusétzlich zum Hochdruckprozess wurde der Rohstoff PFAD mit starker Saure (rauchende
Schwefelsaure) verestert, um die Anwendbarkeit des Standardverfahrens bei Normaldruck auf einen Rohstoff

mit FFA > 20Gew.-% zu prufen.

Um die Ausbeute des Hochdruckprozesses erhdhen zu kdnnen, wurden Versuchsreihen mit zweistufiger
Prozessfuhrung durchgefiihrt. Im Labor kamen fiir die Verarbeitung der Einsatzstoffe mit FFA > 20Gew.-%

ausschlieBlich Versuchsreihen ohne Einsatz eines Katalysators im Hochdruckteil zum Einsatz.

5.4.2 Versuchsreihen in der Pilotanlage

Die Versuche in der Pilotanlage wurden bei Reaktionstemperaturen von T=210°C, T=230°C und T=260°C
durchgefuhrt. Das stochiometrische Verhéltnis eingesetzter Rohstoffe:MeOH betrug 1:3 und 1:6. Durch den
definierten Hub an der Hochdruckkolbenpumpe von 5mm beziehungsweise 10mm wurde eine Verweilzeit von
t=60 Minuten beziehungsweise t=30 Minuten erreicht. Die Variation von Temperaturfuhrung,
stochiometrischem Verhaltnis und Verweilzeit ergab die notwendigen Versuchsreihen. Diese sind in Tabelle 5-9

aufgelistet.
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Versuchsreihen | Rohstoff | stoch. Probenart Temperatur | Probenahme Hub
P1-P-l1bis5 | PFAD 311 Produkt 210°C 1 bis 5* 10 mm
P1-P-B-1bis5 | PFAD 311 Produkt 230°C 1 bis 5* 10 mm
P1-P-B1bis5 | PFAD 311 Produkt 260°C 1 bis 5* 10 mm
P2-P-l-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 210°C 1 bis 5* 10 mm
P2PB1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 230°C 1 bis 5* 10 mm
P2-P-B-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 260°C 1 bis 5* 10 mm
P2b-P-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 210°C 1 bis 5* 10 mm
P2b-PB-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 230°C 1 bis 5* 10 mm
P2b-PB1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 260°C 1 bis 5* 10 mm
P3-P-l-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 210°C 1 bis 5* 5mm
P3-P-B-1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 230°C 1 bis 5* 5mm
P3PB1bis5 | PFAD 6:1 Produkt 260°C 1 bis 5* 5mm
P4PA-1bis5 | LIPOFIT | 3:1 Produkt 210°C 1 bis 5* 10 mm
P4-P-B-1bis5 | LIPOFIT | 3:1 Produkt 230°C 1 bis 5* 10 mm
P4PB1bis5 | LIPOFIT |31 Produkt 260°C 1 bis 5* 10 mm
P4PB-1bis5 | LIPOFIT |3:1 Produkt 260°C 1 bis 5* 5mm
P5-P-I-1bis5 | LIPOFIT | 6:1 Produkt 210°C 1 bis 5* 10 mm
P5-P-B-1bis5 | LIPOFIT | 6:1 Produkt 230°C 1 bis 5* 10 mm
P5P-B1bis5 | LIPOFIT |61 Produkt 260°C 1 bis 5* 10 mm
P5-PB-1bis5 | LIPOFIT | 6:1 Produkt 260°C 1 bis 5* 5mm

Tabelle 5-9: Reaktionsbedingungen zu den Versuchsreihen P1 bis P5 zur Hochdruckveresterung der Rohstoffe PFAD und

Lipofit®

* Probenahme 1 (Erreichen der Reaktionstemperatur)
Probenahme 2 (Reaktionszeit von ca. 7 bzw. 15 Minuten ab Erreichen der Reaktionstemperatur)
Probenahme 3 (Reaktionszeit von ca. 15 bzw. 30 Minuten ab Erreichen der Reaktionstemperatur)
Probenahme 4 (Reaktionszeit von ca. 22 bzw. 45 Minuten ab Erreichen der Reaktionstemperatur)
Probenahme 5 (Reaktionszeit von ca. 30 bzw. 60 Minuten ab Erreichen der Reaktionstemperatur)
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Im Technikum wurde die zweistufige Hochdruckreaktion sowohl mit als auch ohne Katalysator durchgefiihrt.

Die Wirksamkeit des Katalysators wurde fur die zweite Stufe und fiir beide Stufen untersucht.

Auch im Technikum wurde die Kinetik bestimmt. Dies erlaubte den qualitativen Vergleich der Labor- und

Technikumsversuche trotz der unterschiedlichen Prozessfuihrung.

55 Vorversuche zum Einsatz von NaOH und Mg-stearat als
alternative Katalysatoren

Der Einsatz von Natriumhydroxid als Katalysator im Hochdruckbereich geht auf den Artikel ,, Transesterification
of the crude oil with NaOH in supercritical and subcritical methanol* zurtick [69]. Der Autor gibt vor, dass
Katalysatormengen im ppm Bereich ausreichen, um einen befriedigenden Umsatz der Glyceride in die
jeweiligen Methylester zu erzielen. Der groRRe Vorteil ist, dass es aufgrund der geringen Menge an Katalysator
zu keiner ungewollten Seifenbildung kommt, was einen Ausbeuteverlust bedeuten wirde. Es sollte
Natriumhydroxid den vorher eingesetzten Magnesium-basierten Katalysatoren gegeniibergestellt werden. Der
erwartete Vorteil von NaOH ist, dass nur circa ein Flnftel der Menge an Katalysator ausreicht, um die Reaktion
der Hochdruckveresterung zu unterstiitzen. Dadurch kénnte Fouling im Reaktor entweder ganz verhindert,

oder wenigstens verlangsamt werden.

55.1 Versuchsdurchfihrung im 2l Hochdruckautoklav mit NaOH als Alternative
zu MgO
Als Ausgangsstoffe wurden die beiden Rohstoffe Altspeisedl und Rapsol eingesetzt. Methanol als
Reaktionspartner wurde in technisch reiner Form zugegeben. Die gewéahlte Reaktionstemperatur von T=230°C
wurde nach einer Aufheizzeit von 30 Minuten erreicht. Die Verweilzeit von t=20 Minuten wurde ab Erreichen
der Reaktionstemperatur beriicksichtigt. Der Reaktionsdruck stellte sich in Abhingigkeit des Uberschusses an
Methanol ein und lag zwischen p=40bar; und p=60bar;. Der stochiometrische Uberschuss an Methanol wurde
mit 6:1 und 11:1 gewahlt. Die Mengen an Katalysator wurden zwischen m=1,3 kg und m=1,8 kg pro Tonne Ol

variiert. Die konkreten Versuchsbedingungen sind in Tabelle 6-2 aufgelistet.
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Versuchsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 230

Verweilzeit [min] 20

Stéchiometrischer Uberschuss an Alkohol [-] 6:1 11:1
Reaktionsdruck [bar] 40 60
Masse an Katalysator [kg/tOl] 1,3 1,8 0

Tabelle 5-10: Versuchsbedingungen der Laborversuche mit Katalysator NaOH als Alternative zu MgO

Der Autoklav wurde zuerst mit dem Rohstoff gefillt. Der Katalysator und das Methanol wurden nacheinander
zugegeben. Als Blindversuch wurden je ein Versuch mit Altspeisedl und ein Versuch mit Rapsél, beide ohne

Katalysator, und einem stochiometrischen Verhéltnis von MeOH:OI = 11:1 durchgefiihrt.

Abbildung 5-18 zeigt die Verlaufe der Methylestergehalte in Abhédngigkeit von der Verweilzeit mit und ohne
NaOH. Bei den Versuchen ohne Katalysator wurde sowohl mit Altspeisedl als auch mit Rapsél ein
Methylestergehalt unter 10 Gew.-% erreicht. Die Versuche mit Katalysator lieferten dagegen bei 20 mintiger
Verweilzeit (iber 90Gew.-% an Methylester. Damit konnte eine deutliche Aktivitat von NaOH als Katalysator zur
Unterstltzung der Umesterung bei Temperaturen Uber T=200°C und Reaktionsdriicken von p~50bary

nachgewiesen werden.

Die Umesterung folgt einer Gleichgewichtsreaktion. Dies kann in Abbildung 5-18 mit dem Rohstoff Rapsél
deutlich veranschaulicht werden. Der Gleichgewichtswert und somit die Ausbeute an Methylester wurde
bereits wahrend der Aufheizzeit erreicht. Der Methylestergehalt blieb tber die gesamte Verweilzeit konstant

und betrug 96Gew.-%. Eine Verldngerung der Reaktionszeit bewirkte keinen héheren Methylestergehalt.

Bei Altspeisedl als Einsatzstoff verlief die Reaktion langsamer als mit Rapsél. Die Umesterung setzte wahrend
der Aufheizzeit bereits ein, der Methylestergehalt konnte jedoch wahrend der Verweilzeit noch erhéht und erst
nach 20 mindtiger Verweilzeit ein Endwert von 96Gew.-% erzielt werden. Vergleicht man die beiden
Versuchsreihen mit 6-fachem und 11-fachem Uberschuss an Methanol ist deutlich zu erkennen, dass ein
hoherer Uberschuss an Alkohol die Reaktion beschleunigt und der Gleichgewichtswert in kurzeren

Verweilzeiten erreicht werden konnte.

20 Minuten Verweilzeit bei beiden stdéchiometrischen Verhdltnissen reichten aus um unabhéngig vom

Einsatzstoff einen Methylestergehalt Gber 90Gew.-% zu erzielen.
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Abbildung 5-18: Gegeniiberstellung der Versuchsreihen mit NaOH als Katalysator in den Laborversuchen zur Umesterung
von Raps- und Altspeisedl

5.5.2 Versuchsdurchfihrung von NaOH als Alternative zu MgO im Technikum

Im Labor konnte die Umesterungsreaktion von Raps6l und Altspeisedl mit Natriumhydroxid als alternativer
Katalysator erfolgreich durchgefiihrt werden. Weiters wurden Versuchsreihen mit Altspeisedl im Technikum
durchgefuhrt, um die Wirksamkeit des Katalysators auch im gréReren MaRstab zu untersuchen. Die
Bedingungen der Technikumsversuche wurden hinsichtlich Wirtschaftlichkeit und Realisierbarkeit in einer
GrolRanlage angepasst. NaOH wurde separat in Methanol angemischt und dann im Vorlagebehalter mit
Altspeisedl 5 Stunden bei 50°C geruihrt. Erst dann wurde Methanol im 4 fachen Uberschuss zugegeben. Die
Reaktionstemperaturen wurden zwischen T=230°C, T=240°C und T=260°C variiert, eine Verweilzeit von 20 bis
40 Minuten eingestellt und ein konstanter Druck von p=83bar; gewéhlt. Die konkreten Versuchsbedingungen

sind in Tabelle 5-11 aufgelistet.

Versuchsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 230 240 260
Verweilzeit [min] 20, 30 und 40
Stochiometrischer Uberschuss an Alkohol [-] 4:1

Reaktionsdruck [bar] 83

Masse an Katalysator [kg/tOl] 0,2 0,5 0,8 25

Tabelle 5-11: Versuchsbedingungen der Technikumsversuche mit NaOH als Alternative zu MgO zur Umesterung von
Altspeisedl
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In Abbildung 5-19 sind die Versuchsreihen bei einer einheitlichen Verweilzeit von t=30 Minuten ab dem
Erreichen der Reaktionstemperatur dargestellt. Der Nullversuch ohne Katalysator zeigte den geringsten Umsatz

zu Methylester von 25Gew.-% nach 30 Minuten.

Die Versuchsreihen mit Katalysator zeigten, dass eine hdhere Temperatur einen stérkeren Einfluss auf den
Fortschritt der Reaktion ausiibte als eine héhere Menge an Katalysator. Mit 0,5kg Katalysator pro Tonne
Einsatzstoff konnte bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C der héchste Gehalt an Methylester mit knapp
90 Gew.-% erreicht werden. Allgemein konnte festgestellt werden, dass bei gleicher Katalysatormenge eine
héhere Reaktionstemperatur erwartungsgemal3, da die Reaktion endotherm reversibel ist, die Zunahme des
Umsatzes zu Methylester bewirkte. Dies gilt fur den untersuchten Temperaturbereich von T=230°C bis T=260°C.
Die Reaktionstemperaturen T=240°C und T=260°C filhrten zu sehr &hnlichen Ergebnissen, bei
Reaktionstemperaturen von T=230°C lagen die Methylestergehalte bereits deutlich darunter. Es konnten nur

mehr Gehalte von 65 bis 75Gew.-% erzielt werden.
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Abbildung 5-19: Gegenuberstellung der Versuchsreihen im Technikum mit unterschiedlicher NaOH-Konzentration zur
Umesterung von Altspeisedl bei konstanter Verweilzeit von t=30 min bei T=230°C, T=240°C und T=260°C

Abbildung 5-20 verdeutlicht die grofle Temperaturabhéngigkeit. Dabei wurde die Menge an eingesetztem
Katalysator gleich gehalten. Die Verweilzeiten und Reaktionstemperaturen wurden variiert. Zwischen T=240°C

und T=260°C konnte keine signifikante Steigerung des Methylestergehaltes erzielt werden.

Der Endgehalt an Methylester betrug rund 85Gew.-% nach 40 minltiger Verweilzeit. Bei einer

Reaktionstemperatur von T=220°C lag der Endwert an Methylester mit 70Gew.-% deutlich darunter.
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Bei einer Reaktionstemperatur von T=240°C kann nach einer Verweilzeit von t=20 Minuten ein Endgehalt von
70Gew.-% an Methylester erreicht werden. Senkt man die Reaktionstemperatur um 20°C auf T=220°C braucht

man die doppelte Verweilzeit, um den gleichen Endgehalt an Methylester zu erreichen.
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Abbildung 5-20: Gegenuberstellung der Versuchsreihen im Technikum mit konstanter NaOH-Menge bei Variation der
Verweilzeit und der Reaktionstemperatur zur Umesterung von Altspeise6l

Abbildung 5-21 zeigt, dass bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C und einer Verweilzeit von t=30 Minuten
bei der Verwendung von NaOH und auch MgO der zu erreichende Gehalt an Methylester gleich ist und bei rund
75Gew.-% liegt. Die Menge an bendtigtem Katalysator konnte unter diesen Bedingungen fir Magnesiumoxid
optimiert werden, wodurch der Einsatz von NaOH keine Vorteile brachte. Diese Versuchsserien wurden daher

nicht weiter verfolgt und als Standardkatalysator MgO weiter verwendet.
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Abbildung 5-21: Gegeniiberstellung von MgO und NaOH als Katalysator fir die Umesterung von Altspeisedl im
Technikum bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C und einer Verweilzeit von t = 30 Minuten

55.3 Zusammenfassung der Versuche mit NaOH als Alternative zu MgO

Bei den Versuchen zur Hochdruckveresterung von FFA mit dem Katalysator NaOH als Alternative zu MgO
konnte bestétigt werden, dass nur geringe Mengen an Katalysator notwendig waren, um die Triglyceride mit
Methanol in den jeweiligen Methylester umzuwandeln. Im Labor reichte circa 1kg Katalysator pro Tonne

Einsatzstoff aus, um einen Methylestergehalt von 90 bis 95Gew.-% zu erreichen.

Im Technikum konnte bei einer Menge von 0,5 kg Katalysator pro Tonne eingesetztem Ol ein Methylestergehalt
von uber 85Gew.-% erreicht werden. Allerdings waren dazu Reaktionstemperaturen von mindestens T=240°C
notwendig. Einer Erhdhung der Katalysatorkonzentration folgte keine weitere Erhohung der

Methylesterausbeute.

Die Versuche wurden nicht weiter verfolgt, da ahnliche Ergebnisse mit dem bereits eingesetzten Katalysator
MgO erzielt werden konnten und keine Verbesserung mit NaOH erkennbar war. Die Katalysatorkonzentration
von MgO konnte von 5kg auf circa 1kg pro Tonne Einsatzstoff reduziert werden, wodurch dem Verschlei3en der
Reaktorrohre in GrofRanlagen entgegen gewirkt werden kann. Daher bestand aus wirtschaftlichen Griinden fir
die Forschungsaktivitat, einen alternativen Katalysator zur Reduzierung der Katalysatormenge einzusetzen,

keine Notwendigkeit.
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55.4 Versuchsdurchfiuhrung im 250ml Hochdruckautoklaven mit Mg-Stearat
als Alternative zu MgO

Far die folgenden Versuchsreinen im 250ml Hochdruckautoklaven kamen Mg-Seifen zum Einsatz, um die

Verseifungsreaktion als Retardation fur die eigentliche Veresterungsreaktion prifen zu kdnnen. Durch den

Einsatz von Mg-Seifen wurde ein héherer Umsatz erwartet (der Einsatz von MgO bei der Veresterung von FFA

flihrt zur Verseifungsreaktion). Diese Mg-Seifen wirken im Hochdruckverfahren katalytisch.

Fir diese Versuchsreinen wurde Altspeisedl mit 9-fachem Uberschuss an Methanol im 250ml
Hochdruckautoklaven im Labor bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C zur Reaktion gebracht und
Magnesiumstearat (MgSeifen) als Katalysator eingesetzt. Die Katalysatormengen betrugen SKgka/taispeisesi Und
die Verweilzeit t=10 Minuten ab Erreichen der Reaktionstemperatur. Zur Untersuchung der Auswirkung des
Stearats auf den Reaktionsfortschritt im Vergleich mit dem Oxid wurden parallel Versuche mit MgO und Mg-
Seifen durchgefiihrt. In Abbildung 5-22 und Tabelle 5-12 sind die Analysenergebnisse von Magnesiumoxid und
Magnesiumstearat als Katalysator gegeniibergestellt. Die Methylestergehalte mit Stearat-Katalysatoren waren
in allen Versuchsreihen niedriger als mit Oxid-Katalysatoren. Sie lagen bei rund 70Gew.-%. Mit MgO konnte
unter den gleichen Reaktionsbedingungen ein Methylestergehalt von 77Gew.-% erreicht werden. Mit Seifen

konnte keine Verbesserung des Reaktionsfortschrittes erzielt werden.
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Abbildung 5-22: Gegeniberstellung der Katalysatoren MgO 295, Mg-stearat Sigma Aldrich, Mg-stearat Merck und Mg-
stearat P. Greven
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295 Sigma Aldrich Merck P. Greven
Parameter Einheit Methode MO Mg.stearat Mo stearat Mo stearat
[5 kg Kat/t Altspeisedl]

FFA Gew.-% | 1SO 16931 134 0,59 0,82 0,87
Methylester Gew.-% | 1SO 16931 76.905 72,01 69,75 68,7
Monoglyceride Gew.-% | 1SO 16931 12,015 13,1 10,95 12,85
Diglyceride Gew.-% | 1SO 16931 6.7 8,9 9,5 9,6
Triglyceride Gew.-% | 1SO 16931 30 5,7 8,9 7.3
Polymere Gew.-% | 1SO 16931 n.A. n.n. n.n. n.n.

Tabelle 5-12: Gegenuberstellung der Analysenergebnisse der Hochdruckversuche mit MgO und Mg-stearat als
Katalysator

Die Bezeichnungen Sigma Aldrich, P.Greven und Merck der verschiedenen Mg.stearat-Katalysatoren sind
Zuordnungen zu den Lieferanten. Die Produktspezifikation der einzelnen Katalysatoren und die Eigenschaften

des verwendeten Altspeisedls sind im Anhang angefuhrt.

Die Oxid- und Stearat-Katalysatoren wurden zusétzlich in einem Langzeitversuch mit einer Reaktionszeit von
eineinhalb und drei Stunden durchgefiihrt. Dafiir wurde die Reaktionstemperatur auf T=260°C erhoht. Die
Methanolmenge wurde von 9-fachem Uberschuss auf 6-fachen Uberschuss reduziert. In Tabelle 5-13 sind die
Analysenergebnisse der Langzeitversuche aufgelistet. Bei den Stearat-Versuchen blieb die erreichte
Konzentration an Methylester unverandert bei 84Gew.-%. Die verlangerte Verweilzeit hatte keinen Einfluss auf

die Ausbeute. Es konnten weder Riickreaktionen noch Zersetzungsreaktionen beobachtet werden.

Bei den Oxid-Versuchen sank die Konzentration des Methylesters wéhrend der verldngerten Verweilzeit um
10Gew.-%. Der Methylestergehalt anderte sich von 85 Gew.-% nach 1,5 Stunden Verweilzeit weiteren 1,5
Stunden Verweilzeit auf 76Gew.-%. Parallel dazu stieg der Gehalt an freien Fettsauren von 0Gew.-% auf
15Gew.-%. Der Katalysator unterstlitzte nach Erreichen des Gleichgewichtswertes die Riickreaktion zu den
freien Fettsauren, wodurch eine niedrigere Ausbeute und ein hdherer Gehalt an FFA erzielt wurden. Trotz 6-
fachem Uberschuss an Methanol konnte das Gleichgewicht der reversiblen Reaktion nicht auf die Produktseite

verschoben werden.
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Parameter Einheit Methode [5 kg Kat/t Altspeised]

P. Greven Mg.st. 295 MgO
Verweilzeit [h] 15 3 1,5 3
Freie Fettséuren Gew.-% ISO 16931 0,74 1,65 n.n. 15,02
Methylester Gew.-% ISO 16931 84,0 83,5 84,5 76,0
Monoglyceride Gew.-% ISO 16931 8,3 8,7 6,9 4,4
Diglyceride Gew.-% ISO 16931 6,4 6,1 59* 4,5
Triglyceride Gew.-% ISO 16931 0,5 n.n. 2,7 n.n.
Polymere Gew.-% ISO 16931 n.n. n.n. n.n. n.n.

Tabelle 5-13: Langzeitversuch bei einer Verweilzeit von eineinhalb und drei Stunden: Katalysator: Mg-stearat

Der Einsatz von Mg-stearat anstelle von MgO wirde hohere Kosten bedeuten, da der Preis der
Magnesiumseifen hoher liegt, als der Preis des Oxides. Da mit Mg-stearat keine héheren Ausbeuten erzielt
werden konnten, wurden die Versuche mit diesem Katalysator eingestellt und mit MgO fir die Erarbeitung des

optimierten Hochdruckkonzeptes weiter gearbeitet.

5.6 Untersuchung der Prozessparameter der einstufigen
Laborhochdruckveresterung von FFA ohne Katalysator

In diesem Projektteil wurden die Prozessparameter zur Hochdruckveresterung von FFA im Labor untersucht.
Ziel dieser Versuchsreihen war die Untersuchung von Einsatzstoffen mit hohem FFA-Gehalt (PFAD, Trap Grease
und Lipofit®). Es galt zu klaren, ob fir die Hochdruckreaktion ein Katalysator notwendig ist, oder ob es unter
noch zu ermittelnden Prozessbedingungen auch mdglich ist die Veresterung ohne Katalysator durchzufiihren.

Unter diesen Vorgaben sollten in Laborversuchen geeignete Prozessparameter gefunden werden.

Als Vergleich zur Hochdruckveresterung sollte der Einsatzstoff unter Standardbedingungen sauer verestert

werden.

Die Einsatzstoffe PFAD, Trap Grease und Lipofit® mussten vor ihrem Einsatz im Trockenschrank bei T=80°C
verflissigt und danach homogenisiert werden. Da die Rohstoffe sehr rasch wieder fest wurden, musste jeder

produktfiihrende Anlagenteil beheizbar sein, um ein Verstopfen oder Verkleben zu verhindern.
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5.6.1 Einstufige Laborhochdruckveresterung von FFA ohne Katalysator

Die Hochdruckveresterung von Rohstoffen mit hohem Gehalt an FFA ohne Katalysator im LabormaRstab wurde
im 2| Autoklaven durchgefiihrt. Als Einsatzstoffe wurden PFAD, Trap Grease und Lipofit® eingesetzt. Der
Reaktionsvorgang setzte sich aus einer Aufheizzeit und der Verweilzeit bei Reaktionstemperatur zusammen.
Die gewiinschte Reaktionstemperatur von T=230°C wurde nach einer Aufheizzeit von t=30 Minuten erreicht,
jene von T=260°C nach 38 Minuten. Die Verweilzeit von t=60 Minuten wurde ab Erreichen der
Reaktionstemperatur beriicksichtigt. Der Reaktionsdruck stellte sich in Abhangigkeit des Uberschusses an
Methanol ein und lag zwischen p=50bar; und p=80bar,. Der stochiometrische Uberschuss an Methanol zum
Einsatzstoff wurde mit 3:1, 6:1 und 9:1 gewahlt. Durch das Variieren der Reaktionstemperatur und des
Methanoltberschusses konnte der Einfluss dieser Prozessparameter auf die Reaktion untersucht werden. Am
Probenahmeventil des Hochdruckreaktors wurden wéhrend der Reaktionszeit Proben genommen. Damit
konnte der Reaktionsverlauf inklusive Aufheizzeit und Verweilzeit dokumentiert werden ohne die Reaktion

abbrechen zu missen. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 5-14 aufgelistet.

PFAD Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 230 260
Stdchiometrisches Verhaltnis MeOH: Ol 31 31 6:1 9:1

Trap Grease und Lipofit®

Reaktionstemperatur [°C] 230 260
Stéchiometrisches Verhaltnis MeOH:Ol 31 31 6:1
Verweilzeit [min] 60

Reaktionsdruck [bar] 50 bis 80

Tabelle 5-14: Versuchsbedingungen fir die Laborversuche zur Veresterung von PFAD, Trap Grease und Lipofit® mit
Methanol im 2| Hochdruckautoklaven

5.6.1.1 Ergebnisse aus der Untersuchung zur Hochdruckveresterung von PFAD

Die Abnahme an FFA des Einsatzstoffes PFAD in Abhéngigkeit der Verweilzeit ist in Abbildung 5-23 dargestellt.
Der Verlauf ist trotz unterschiedlicher Reaktionsfihrung sehr &hnlich. Zuerst kommt es zu einer starken
Abnahme der Konzentration an FFA. Je naher die Produktzusammensetzung am Gleichgewichtswert liegt,
desto geringer wird die Abnahme an FFA (iber die Zeit und die Reaktionsgeschwindigkeit sinkt. Es ist ersichtlich,
dass die Veresterung bereits vor Erreichen der Reaktionstemperatur einsetzt (die blauen Linien in Abbildung

5-23 markieren den Zeitpunkt des Erreichens der Reaktionstemperatur).
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Der Vergleich der beiden Reaktionen bei T=230°C und T=260°C zeigt, dass durch die hdhere
Reaktionstemperatur der Gehalt an FFA weiter gesenkt werden konnte. Bei einer Reaktionstemperatur von
T=230°C kann nach einer Verweilzeit von t=60 Minuten eine Endkonzentration an FFA von knapp Uber
11Gew.% erreicht werden, wohingegen bei T=260°C die Endkonzentration unter 10Gew.-% liegt. Dies zeigt,
dass bei hoherer Temperatur die Reaktionsgeschwindigkeit héher ist und eine schnellere Abnahme an FFA
erreicht werden kann. Eine Erhéhung des Uberschusses an Alkohol ergibt keinen héheren Veresterungsgrad.

Die Reproduzierbarkeit wurde durch Wiederholen der Versuche nachgewiesen.
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Abbildung 5-23: Zeitliche Abnahme der Konzentration an FFA bei den unterschiedlichen Verhéltnissen von MeOH zu
PFAD von 3:1, 6:1 und 9:1 bei T=260°C und T=230°C

5.6.1.2 Ergebnisse aus den Untersuchungen zur Hochdruckveresterung von Trap Grease

Bei der Hochdruckveresterung des Einsatzstoffes Trap Grease ubte die Reaktionstemperatur keinen Einfluss auf
den Fortschritt der Reaktion aus. Nach Ablaufen der 60 minutigen Verweilzeit erreichten alle Versuchsreihen
eine Endkonzentration von circa 4Gew.-% an FFA. Mit einem 6-fach stéchiometrischen Uberschuss an
Methanol konnte das Gleichgewicht schneller erreicht werden als mit 3-fachem Uberschuss. Die zeitliche
Entwicklung der drei Versuchsreihen ist in Abbildung 5-24 dargestellt. Bei der Hochdruckveresterung von Trap
Grease stellte sich das Gleichgewicht unmittelbar nach Erreichen der Reaktionstemperatur ein. Bei langer

Verweilzeit konnte keine signifikante Senkung der Konzentration an FFA beobachtet werden.
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Abbildung 5-24: Zeitliche Entwicklung der Konzentration an FFA bei den unterschiedlichen Verhéltnissen von MeOH zu
Trap Grease von 3:1 und 6:1 bei T=260°C und T=230°C

5.6.1.3 Ergebnisse aus den Untersuchungen zur Hochdruckveresterung von Lipofit®

Gleich den Erkenntnissen mit Trap Grease kann bei den Hochdruckveresterungen des Einsatzstoffes Lipofit® bei
hohen Uberschiissen an Methanol keine ausgeprigte Temperaturabhangigkeit der Reaktion nachgewiesen
werden. Die Reaktion lauft bei beiden Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C sehr dhnlich ab. Zu
Beginn der Reaktion ist bereits vor Erreichen der Reaktionstemperatur ein deutlicher Abfall der Konzentration
an FFA zu erkennen und je naher die Produktzusammensetzung am Gleichgewicht liegt, desto geringer ist die
Abnahme an FFA Uber die Zeit. Die zeitliche Entwicklung der Konzentration an FFA fur den Einsatzstoff Lipofit®
ist in Abbildung 5-25 dargestellt.
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Abbildung 5-25: Zeitliche Entwicklung der Konzentration an FFA bei den unterschiedlichen Verhéltnissen von MeOH zu
Lipofit® von 3:1 und 6:1 bei T=260°C und T=230°C

5.6.2 Zusammenfassung der Laborhochdruckveresterung ohne Katalysator

Die Hochdruckveresterung der Einsatzstoffe PFAD, Trap Grease und Lipofit® wurde im 2| Hochdruckautoklav
durchgefuhrt. Mit einer Reaktionstemperatur von T=260°C und den sttchiometrischen Verhéltnissen von
Alkohol zu Einsatzstoff von 3:1 und 6:1 reichte eine Verweilzeit von t=60 Minuten aus, um die Konzentration an
FFA unter 8Gew.-% zu senken. An den Reaktionsverlaufen war zu erkennen, dass es sich um eine
Gleichgewichtsreaktion handelte. Je weiter der Reaktionsfortschritt voranging, umso mehr kam es zu einer
Riickreaktion und die Reaktionsgeschwindigkeit der Hinreaktion sank. Je héher der Uberschuss an Methanol
gewahlt wurde, desto starker wurde die Hinreaktion unterstitzt. Aus den beiden untersuchten
Reaktionstemperaturen kann abgeleitet werden, dass eine hohere Reaktionstemperatur den
Gleichgewichtszustand friiher erreichen lasst. Eine weitere Verkiirzung der Verweilzeit kann fir hohere
Reaktionstemperaturen angenommen werden, ist aber nicht weiter Teil dieser Arbeit, da der Schwerpunkt auf

der wirtschaftlichen Umsetzbarkeit im industriellen MaRstab liegt.

5.6.3 Saure Veresterung unter Standardbedingungen im Labor

Es wurde untersucht, ob der FFA-Anteil der Einsatzstoffe PFAD und Lipofit® (FFA>90Gew.-%) unter
Standardbedingungen und mit saurem Katalysator unter 2Gew.-% gesenkt werden kann. Entscheidend dafiir
sind die notwendigen Stufen, weil ihre Anzahl ausschlaggebend dafir ist, ob dieses Verfahren grofZtechnisch

umgesetzt werden kann.
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Als Vergleich zu der Hochdruckveresterung im Laborautoklaven wurden die Einsatzstoffe PFAD und Lipofit® als
1:1 Gemisch auch bei atmospharischem Druck und Reaktionstemperaturen von T=70°C mit Schwefelséure
(98Gew.-%) verestert. Die FFA auf circa 2 Gew.-% zu senken konnte in einem dreistufigen Prozess erreicht
werden. Die Katalysatormenge hing von der Anfangskonzentration an FFA des Einsatzstoffes ab. In der ersten
Stufe wurde der Katalysator mit 1,5Gew.-%, in der zweiten Stufe mit 3Gew.-% und in der dritten Stufe mit

6Gew.-% bezogen auf die verbliebene Menge an FFA eingesetzt. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 5-15

aufgelistet.
PFAD+Lipofit® Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 70
Reaktionsdruck [bar] 1,013

1. Stufe 2. Stufe 3. Stufe
Stochiometrisches Verhaltnis MeOH zu Ol 150 110 50
Katalysatormenge [Kgyat/tor] 15 10 8
Verweilzeit [min] 120 90 120

Tabelle 5-15: Versuchsbedingungen fur die Laborversuche zur sauren Veresterung des 1:1 Gemisches aus PFAD und
Lipofit® bei p=1,013bar und T=70°C bei einer FFA Ausgangskonzentration von 94Gew.-%

5.6.3.1 Ergebnisse aus den Untersuchungen zur sauren Veresterung von PFAD und Lipofit®

Die Ergebnisse zur sauren Veresterung des 1:1 Gemisches von PFAD und Lipofit® sind in Tabelle 5-16 und
Abbildung 5-26 dargestellt.

1. Stufe 2. Stufe 3. Stufe

VZ (min) FFA (Gew.-%) VZ (min) FFA (Gew.-%) VZ (min) FFA (Gew.-%)
0 93,83 0 31,91 0 13,00

30 49,73 30 17,80 30 4,62

60 40,20 60 15,07 60 2,95

90 35,50 90 13,11 90 2,51

120 33,17 120 2,34

Tabelle 5-16: Abnahme der FFA in drei Veresterungsschritten bei Verweilzeiten (VZ) von t=120 min. bzw. t=90 Minuten
und einer Reaktionstemperatur von T=70°C
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Abbildung 5-26: Verlauf der Abnahme an FFA aller drei Veresterungsschritte bei Verweilzeiten von 120 min. bzw. 90
Minuten und einer Reaktionstemperatur von T=70°C

Bei der sauren Veresterung von FFA handelt es sich um eine Gleichgewichtsreaktion. Zu Beginn der Reaktion,
wenn ein Uberschuss an Methanol vorhanden und noch kein Reaktionswasser gebildet war, verlief die
Veresterung der FFA schnell. Sobald Reaktionswasser als Nebenprodukt gebildet worden war, kam es zur

Ruckreaktion und die Reaktionsgeschwindigkeit sank.

Daher musste die Reaktion mehrstufig durchgefiihrt werden. Zwischen den Reaktionsstufen wurde das
Uberschiissige Methanol und Reaktionswasser abgezogen und die Reaktion mit frischem Methanol und
neuerlicher Zugabe von Katalysator gestartet. In Abbildung 5-26 ist die héhere Reaktionsgeschwindigkeit zu
Beginn jeder Stufe durch die schnelle Abnahme der Konzentration an FFA zu erkennen. In der ersten
Veresterungsstufe konnte die Anfangskonzentration von 94Gew.-% an FFA auf 33Gew.-% gesenkt werden, in

einer zweiten Stufe auf weitere 13Gew.-% und in der dritten Stufe auf 2,3Gew.-%.

Somit konnte die saure Veresterung erfolgreich durchgefiihrt werden. Allerdings waren dafiir drei
Prozessstufen notwendig, was hohe Apparatekosten aber auch einen hohen Verbrauch an homogenem
Katalysator bedeutet. Im Vergleich mit der sauren Veresterung unter Standardbedingungen ist trotz des
hoheren Energieverbrauches der Hochdruckprozess wirtschaftlicher, da viel kiirzere Verweilzeiten und somit
kleinere Apparate notwendig sind und bei Einsatz eines heterogenen Katalysators dieser wieder eingesetzt

werden kann.
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57 Bestimmung der Reaktionskinetik der Hochdruckveresterung
von FFA im Labor

Die theoretischen Grundlagen zur Bestimmung der Reaktionskinetik wurden in Kapitel 5 beschrieben. Mit Hilfe
der Differenzenmethode konnte die Reaktionsordnung der Versuchsreihen bestimmt werden. In Abbildung
5-27 ist als Beispiel fUr die Ermittlung der Reaktionsordnung der Verlauf der Hochdruckveresterung des

Einsatzstoffes PFAD angegeben.

6 \
y = -2,1474x + 10,522
R2 = 0,981
5
4 \

-Inr

& Reaktionsverlauf FFA

Inc

Abbildung 5-27: Bestimmung der Reaktionsordnung am Beispiel der Laborhochdruckveresterung von PFAD nach der
Differenzenmethode

Anhand der linearen Interpolation konnte fir die Hochdruckveresterung von FFA ab Erreichen der konstanten

Reaktionstemperatur eine Reaktion zweiter Ordnung ermittelt werden.

Wie bereits in Kapitel 5 erwdhnt wurde, streben chemische Reaktionen ein Gleichgewicht an. Es liegen dann
sowohl Reaktanten als auch Produkte vor, die Zusammensetzung des Reaktionsgemisches bleibt konstant. Man
spricht von einer reversiblen Reaktion. Auch bei der Hochdruckveresterung von freien Fettsduren handelt es
sich um eine reversible Reaktion. Bei einem Umsatz von 90 bis 95Gew.-% wird ein Gleichgewichtszustand
erreicht und die Konzentrationen der Edukte und Produkte verédndern sich nicht mehr. Fir die kinetische und
thermodynamische Auswertung wurde eine reversible Reaktion angenommen. Fur die Beschreibung des
Reaktionsverlaufes allerdings wurde zur Vereinfachung eine quasi irreversible Reaktion zweiter Ordnung
angenommen. Daflr wurde der Nullpunkt zur Konzentration cgj. = Cy verschoben und ein Bestimmtheitsmaf

von circa R=1 erhalten. Die grafische Darstellung dafir ist in Abbildung 5-28 angefihrt.
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Rank 1 Egn 8127 [Equil A+B=C+D] y=ab(n+1)/(an+2b-a) n=exp(2abcx/(a-b))
rr2=0.99019679 DF Adjr~2=0.98039359 FitStdErr=0.8062224 Fstat=202.01489
a=25.970537 b=7.2432388
€=0.0022163846
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Abbildung 5-28: Nullpunktverschiebung einer Reaktion zweiter Ordnung zur Beschreibung der Hochdruckveresterung von
FFA modelliertin Table Curve

Der folgende Abschnitt dient der Beweisfiihrung, dass die vereinfachte Interpretation der Reaktion als quasi
irreversible Reaktion erlaubt ist. Dafiir wurde einerseits die Ubereinstimmung der Messpunkte mit einer
reversiblen und einer irreversiblen Reaktion 2. Ordnung untersucht und andererseits das Verhaltnis der

Geschwindigkeitskonstanten der Hin- und Riickreaktion berechnet.

Zuletzt wurde mit Hilfe einer Zeit-Temperatur-Funktion die Aufheizzeit fur die Hochdruckveresterung von FFA
mitberucksichtigt und die Gesamtreaktion kinetisch mit einer irreversiblen Reaktion beschrieben und diese den

erhaltenen Messwerten gegeniibergestellt.

In Abbildung 5-29 ist die Interpretation flir eine reversible Reaktion angegeben, in Abbildung 5-30 die
Interpretation fiir eine irreversible Reaktion. Die BestimmtheitsmaRe sind fiir beide Félle gleich und liegen bei
tber 90%.
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Abbildung 5-29: Ubereinstimmung der Messwerte mit einer reversiblen Reaktion 2. Ordnung fiir den Einsatzstoff PFAD
bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C und einem 3-fach stéchiometrischen Uberschuss an Methanol
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Abbildung 5-30: Ubereinstimmung der Messwerte mit einer irreversiblen Reaktion 2. Ordnung fiir den Einsatzstoff PFAD
bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C und einem 3-fach stéchiometrischen Uberschuss an Methanol

Mit der Ausgangskonzentration cgrao und der erreichten Gleichgewichtskonzentration Ceragiy an FFA konnte der

Gleichgewichtsumsatz Xgq und die Gleichgewichtskonstante K|, ermittelt werden.

Die Geschwindigkeitskonstante der Rickreaktion ist um ein 200 bis 500-faches kleiner, als die
Geschwindigkeitskonstante der Hinreaktion. Dies beweist, dass der Uberschuss an Methanol das Gleichgewicht

auf die Produktseite verschiebt und die Riickreaktion von untergeordneter Bedeutung ist.
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Die Gleichgewichtskonstanten und Gleichgewichtsumsétze fur die Einsatzstoffe PFAD, Trap Grease und Lipofit®
sind in Tabelle 5-17 angegeben. Auf die Interpretation der Gleichgewichtskonstanten wird in Kapitel 5.10 noch

néaher eingegangen.

Labor PFAD Reaktionstemperatur [°C] | Crrao[GewW.-%] | Crracig [GEW.-%] Xoig [-] K [
MeOHs:_'TAD ) 260 89 8,3 0,01 310
> M OH"PFAD =
E € 6.'1 - 260 89 6,0 0,94 280
3 MeOH:PFAD =
€ 3'_1 - 230 89 10,9 0,88 210
Labor Lipofit
MeOH:Lipo =3:1 260 92,2 7,2 0,92 390
s
E MeOH:Lipo = 6:1 260 92,2 4,2 0,95 380
o
({e)
MeOH:Lipo = 6:1 230 92,2 6,0 0,92 200
Labor TGW
MeOH:TGW =3:1 260 83,4 6,0 0,93 490
s
E MeOH:TGW =6:1 260 83,4 3,0 0,96 470
o
©
MeOH:TGW =6:1 230 83,4 4,1 0,95 330

Tabelle 5-17: Gleichgewichtsumséatze Xg und Gleichgewichtskonstanten Kg, fiir die Hochdruckveresterung von PFAD,
Trap Grease und Lipofit® im Labor, cea gc=Ausgangskonzentration, cqra gig=Gleichgewichtskonzentration

Die Differenzenmethode kann nur zur Bestimmung der Reaktionsordnung und der Geschwindigkeitskonstante
fur Reaktionsfiihrung bei konstanter Reaktionstemperatur angewendet werden. Daher wird die

Konzentrationsanderung wahrend des Aufheizvorganges nicht miteinbezogen.

Aus den Experimenten ist allerdings ersichtlich, dass die Veresterung der FFA bereits vor Erreichen der
Reaktionstemperatur statt findet. Es soll daher eine Gleichung zur Beschreibung der gesamten Reaktionszeit

inklusive Aufheizzeit gefunden werden.

Daher muss die Aufheizrate miteinbezogen und die Temperatur in eine Temperatur-Zeit-Funktion
umgewandelt werden. Aus dem gemessenen Zeit-Temperatur-Verlauf kann eine Sigmoid-Funktion (Gleichung

28) bestimmt werden. Sie ist in Abbildung 5-31 dargestellt.
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C:\Programme\TC2D\pfad2st.prn
Rank 48 Eqn 8011 [Sigmoid] y=a+b/(1+exp(-(x-c)/d))
r~2=0.99297368 DF Adjr~2=0.99132042 FitStdErr=6.5794982 Fstat=847.93153
a=69.668362 b=469.16351
¢=-1.3306029 d=11.429079
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Abbildung 5-31: Sigmoid Funktion zur Beschreibung der Aufheizkurve der Hochdruckveresterung im Laborautoklaven

F(T.6) = a+b/(1+exp(~22)) Gleichung 28

a, b, ¢, d .... Koeffizienten (im Table Curve 2D berechnet), die die Energiedichte und Warmekapazitat beschreiben

Die Aufheizfunktion miteinbezogen ergibt fur die Gleichungen einer irreversiblen Reaktion 2. Ordnung folgende

Formel:
1 .
CrFa — ~F, G|8|Chung 29
R+f(T,t
CFFA‘()+k0*e F(T8) «¢
t... Zeit[s]

Crrap - KOnzentration der freien Fettséuren, Ergebnis der Eingangsanalyse von PFAD [Gew.-%]

Crra .. Endkonzentration an freien Fettsauren [Gew.-%)

A ... Haufigkeitsfaktor [abhéangig von der Reaktionsordnung]

k ... Geschwindigkeitskonstante [abhangig von der Reaktionsordnung]

Ea ... Aktivierungsenergie [kd/kmol]

R ... allgemeine Gaskonstante; [8,314kJ/kmol*K]

In Abbildung 5-32 sind die experimentellen und berechneten Daten der gesamten Reaktion inklusive
Aufheizzeit zusammengefasst. Sie basieren auf einer irreversiblen Reaktion 2. Ordnung (der FFA-Gehalt wurde
um FFAgg korrigiert). Die berechneten und im Labor experimentell ermittelten Daten stimmen bei allen drei

Einsatzstoffen PFAD, Lipofit® und Trap Grease sehr gut Uberein.
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Abbildung 5-32: Gegeniiberstellung der Ubereinstimmung von experimentell ermittelten und theoretisch berechneten
Daten basierend auf einer Reaktion 2. Ordnung fiir die Hochdruckveresterung der Rohstoffe PFAD, Trap Grease und
Lipofit® im Labor bei T=260°C

Der Haufigkeitsfaktor A und die Aktivierungsenergie E, wurden iterativ berechnet. Dafiir werden diese beiden

GrolRen solange variiert bis das Quadrat der Differenz zwischen gemessener und berechneter
Ausgangskonzentration an FFA ein Minimum wird. Die Werte fur A und E, sind in Tabelle 5-18 aufgelistet. Der
Haufigkeitsfaktor ist in [Gew.-%/s] angegeben. Die Konzentration fiir die FFA’s kann durch Dividieren durch die
Molmasse von FFA (Molmasse fiir Olsdure betragt M=282g/mol) in die Einheit [mol/kg] umgerechnet werden,

woraus sich fiir eine Reaktion 2. Ordnung fur den Haufigkeitsfaktor eine Einheit von [kg/mols] ergibt.

Je hoher die gewahlte Reaktionstemperatur war, umso hdher war die erreichte Aktivierung und umso héher

der erzielte Reaktionsumsatz.

Reaktionsbedingungen Charakteristische GroRen fur
eine Reaktion 2. Ordnung

Reaktionstemperatur [°C] | Stoch. Uberschuss v. MeOH zu FFA | A [Gew.-%s™] | Ea [ki/kmol]
V1+V7 260 31 1,00%10° 1,08*10°
V4 +V9 260 6:1 1,00%10° 1,09*10°
V5 + V8 260 9:1 1,00%10° 1,10%10°
V6 230 31 1,00%10° 1,05*10°

Tabelle 5-18: Haufigkeitsfaktor A und Aktivierungsenergie E, fur alle Versuche im Labor fir eine Reaktion 2. Ordnung
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Um die Kinetik der Hochdruckveresterung und sauren Veresterung unter Standardbedingungen vergleichen zu
kdnnen, werden in Tabelle 5-19 die Aktivierungsenergien der beiden Prozesse aufgetragen. Die
Aktivierungsenergie der Hochdruckveresterung ist um 30 bis 40% hoher, als die der Standardveresterung bei
Normaldruck und einer Reaktionstemperatur von T=70°C. Der saure Katalysator setzt die Aktivierungsenergie
herunter, wodurch auch bei niedrigen Temperaturen von T=70°C und milden Bedingungen von p=1,013bar die

Veresterung statt findet. Die Ergebnisse fiir A und E, sind in Tabelle 5-19 aufgelistet.

Hochdruck 2. Ordnung Standardbedingung 2. Ordnung
A [%/s] Ea [kd/kmol] A [%/s] Ea [kd/kmol]
260°C 1,00%10° 110000 1. Stufe 1,00*10° 68500
] p=1,013 bar .
230°C 1,00*10 105000 T=70°C 2. Stufe 1,00*10 68600
3.Stufe | 1,00%10° 60200

Tabelle 5-19: Haufigkeitsfaktor A und Aktivierungsenergie E, fir eine Reaktion 2. Ordnung fir Versuche im
Hochdruckautoklaven bei T=230°C und T=260°C und unter Standardbedingungen bei p=1,013bar und T=70°C

5.8 Verifizierung der Prozessparameter aus der
Laborhochdruckveresterung im Technikum

Aufgrund der erfolgreich durchgefuihrten Hochdruckveresterung von PFAD, Trap Grease und Lipofit® im Labor,
sollte diese Reaktion auch in groBerem MaRstab durchgefiihrt werden. Die im Labor gewonnenen Erkenntnisse
waren im Technikum zu verifizieren. Die Kinetikdaten aus dem Labor dienten als Basis fur die Auslegung einer
kontinuierlich arbeitenden Hochdruckanlage. Im Technikum stellt die kontinuierliche Reaktionsfiihrung eine

einfachere Variante vor allem im Hinblick auf die industrielle Umsetzbarkeit dar.

Stillstandzeiten und somit héhere Betriebskosten kénnen vermieden und eine konstante Qualitat der Produkte
garantiert werden. Zusatzlich ist der kontinuierliche Betrieb automatisierungsfreundlich, was den Betrieb der

Anlage vereinfacht.

5.8.1 Technikumshochdruckveresterung von FFA ohne Katalysator

Aus den Ergebnissen der Laborversuche war bekannt, dass eine Verweilzeit von t=60 Minuten ausreichte, um
eine Konzentration an FFA <20Gew.-% zu erreichen. Daher sollte die Verweilzeit zwischen t=30 und t=60
Minuten variiert und neben den Reaktionstemperaturen T=230°C und T=260°C zusatzlich eine
Reaktionstemperatur von T=210°C untersucht werden. Die Dauer der Aufheizperiode zéhlte nicht zur
Verweilzeit. Der Uberschuss an Methanol wurde in 3-fachem und 6-fachem Uberschuss gewihlt. Die

Prozessbedingungen sind in Tabelle 5-20 im Detail aufgelistet.
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PFAD und Lipofit® Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 210 230 260
Stochiometrischer Uberschuss MeOH zu Ol 3:1und 6:1

Verweilzeit [min] 30 und 60
Reaktionsdruck [bar] 83

Tabelle 5-20: Prozessbedingungen fiir die Technikumsversuche zur Veresterung von PFAD und Lipofit®

Die Einsatzstoffe PFAD und Lipofit® wurden im Liefergebinde durch Erwarmen verflissigt, anschlieRend in den

Rihrbehélter gepumpt und abgekihlt. Sobald die Temperatur unter der Normalsiedetemperatur von Methanol

Ts=65°C lag wurde dieses dazu gemischt.

5.8.1.1 Ergebnisse PFAD und Lipofit®

Die Abnahme der Konzentration an FFA des Einsatzstoffes PFAD Uiber die Reaktionszeit von t=30 Minuten ist in

Abbildung 5-33 dargestellt. Die Reaktionstemperaturen betrugen T=210°C, T=230°C und T=260°C und der

stdchiometrische Uberschuss an Methanol wurde zwischen 3-fach und 6-fach variiert.
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Abbildung 5-33: Abnahme der Konzentration an FFA des Einsatzstoffes PFAD bei einer Verweilzeit von t=30 Minuten und
bei einem stéchiometrischen Uberschuss von MeOH zu PFAD von 3:1 und 6:1 bei Reaktionstemperaturen von T=260°C,
T=230°C und T=210°C im Technikumsversuch
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Die Veresterungsreaktion setzte in den Technikumsversuchen ebenfalls vor dem Erreichen der
Reaktionstemperatur ein. Bei der im Technikum kirzer gewéhlten Verweilzeit von t=30 Minuten war der
Einfluss der Reaktionstemperaturen auf den Fortschritt der Reaktion deutlich erkennbar. Bei
Reaktionstemperaturen von T=210°C konnte die Endkonzentration an FFA nicht unter 20Gew.-% gesenkt
werden. Sowohl bei einem 3-fachen und 6-fachen stéchiometrischen Uberschuss an Methanol wurde nur eine
Endkonzentration von circa 23Gew.-% erreicht. Bei den Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C
konnten Endkonzentrationen von 15Gew.-% bzw. 10Gew.-% erzielt werden. Je hoher die gewdhlte
Reaktionstemperatur war, desto weiter konnte die Konzentration an FFA gesenkt werden. Bei der Erh6hung
der Temperatur um 20°C bzw. 30°C und gleichem Uberschuss an Methanol konnten bis zu 5 Gew.-% geringere
Endkonzentrationen an FFA erzielt werden. Die erhéhte Reaktionstemperatur erhohte die
Reaktionsgeschwindigkeit und innerhalb der fix vorgegebenen Reaktionszeit konnte bei hoherer

Reaktionstemperatur eine niedrigere Konzentration an FFA erzielt werden.

Bei gleicher Temperatur und unterschiedlichem Uberschuss an Methanol lag der Unterschied bei 1Gew.-% bis
3Gew.-%. Ein Uberschuss an Methanol verschob die Gleichgewichtszusammensetzung auf die Produktseite. Da
dieses allerdings durch die verkirzte Verweilzeit nicht erreicht wurde, konnte auch der Einfluss des

Uberschusses an Methanol nicht so deutlich beobachtet werden.

In Abbildung 5-34 sind die Messergebnisse aus den Technikumsversuchen mit dem Einsatzstoff PFAD bei einer
Verweilzeit von t=60 Minuten dargestellt. Es wurde ein stochiometrischer Uberschuss von Methanol zu
Einsatzstoff von 6:1 gewdhlt, um bei diesen Versuchsreihen herausfinden zu kdnnen, wie weit die
Konzentration an FFA innerhalb von t=60 Minuten Verweilzeit maximal gesenkt werden kann. Die
Reaktionstemperaturen variierten zwischen T=210°C, T=230°C und T=260°C. Bei dieser Verweilzeit konnte bei
allen drei Reaktionstemperaturen die Konzentration an FFA unter 20Gew.-% gesenkt werden. Die niedrigste
Endkonzentration an FFA von 6Gew.-% wurde mit einer Reaktionstemperatur von T=260°C erreicht. Bei der
Reaktionstemperatur von T=230°C bzw. T=210°C konnten Konzentrationen von 9Gew.-% bzw. 15Gew.-%

erreicht werden.
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Abbildung 5-34: Abnahme der Konzentration an FFA des Einsatzstoffes PFAD bei einer Verweilzeit von t=60 Minuten und
bei einem stochiometrischen Uberschuss von MeOH zu PFAD von 6:1 bei Reaktionstemperaturen von T=260°C, T=230°C
und T=210°C im Technikumsversuch

In Abbildung 5-35

ist die Abnahme der

Konzentration an FFA des Einsatzstoffes Lipofit® der

Technikumsversuche bei einer Verweilzeit von t=60 Minuten aufgetragen. Bei dem Einsatzstoff Lipofit konnten

die FFAs bei allen drei Reaktionstemperaturen unter 10Gew.-% gesenkt werden. Bei T=210°C wurden 10Gew.%
erreicht, bei T=230°C wurden 9Gew.-% erreicht und bei T=260°C 4Gew.-%.
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Abbildung 5-35: Abnahme der Konzentration an FFA des Einsatzstoffes Lipofit® bei einer Verweilzeit von t=60 Minuten
und bei einem stéchiometrischen Uberschuss von MeOH zu Lipofit® von 3:1 und 6:1 bei Reaktionstemperaturen von
T=260°C, T=230°C und T=210°C im Technikumsversuch
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Abbildung 5-36: Abnahme der Konzentration an FFA des Einsatzstoffes Lipofit® bei einer Verweilzeit von t=30 Minuten
und bei einem stéchiometrischen Uberschuss von MeOH zu Lipofit® von 3:1 und 6:1 bei Reaktionstemperaturen von
T=260°C im Technikumsversuch

In Abbildung 5-36 ist der FFA-Verlauf des Rohstoffes Lipofit bei einer Verweilzeit von t=30 Minuten dargestellt.
Bei dem 3-fachen und 6-fachen Uberschuss an Methanol wurde die gleiche Endkonzentration an FFA von 10
Gew.-% erreicht. Der 3-fache Uberschuss an Methanol war bereits so hoch gewdhlt, dass eine weitere

Erhohung (6-facher Uberschuss) den Reaktionsverlauf nicht weiter beeinflussen konnte.

582 Zusammenfassung der Technikumshochdruckveresterung ohne
Katalysator

Bei der Hochdruckveresterung von PFAD und Lipofit® im Technikum konnte eine Endkonzentration von

15Gew.-% an FFA bei einer Verweilzeit von t=60 Minuten und den Reaktionstemperaturen 7=210°C, T=230°C

und T=260°C unterschritten werden. Um dies bei einer Verweilzeit von t=30 Minuten zu erreichen, musste bei

Verwendung von PFAD die Reaktionstemperatur mindestens T=230°C betragen.

Fur den Einsatzstoff Lipofit® wurde bei einer Verweilzeit von t=30 Minuten nur die Reaktionstemperatur
T=260°C untersucht. Bei dieser Temperatur konnte eine Konzentration von 10Gew.-% an FFA erreicht werden.
Bei einer Verweilzeit von t=60 Minuten konnte die Konzentration an FFA bei Reaktionstemperaturen von
T=210°C, T=230°C und T=260°C auf 5Gew.-% bis 10Gew.-% reduziert werden.
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59 Bestimmung der Reaktionskinetik bei der Hochdruckveresterung
von FFA im Technikum

Analog zu den Laborversuchen wurde auch die Kinetik der Technikumsversuche charakterisiert. Mit Hilfe der
Differenzenmethode wurde zuerst die Reaktionsordnung bestimmt. Mit der Ausgangskonzentration Crao und
der erreichten Gleichgewichtskonzentration ceacy @an FFA konnte der Gleichgewichtsumsatz Xg, und die
Gleichgewichtskonstante Kgy ermittelt werden. Da die Geschwindigkeitskonstante der Riickreaktion um ein 40-
bis 400-faches kleiner war als die Geschwindigkeitskonstante der Hinreaktion wurde wie auch bei den
Ergebnissen aus den Laborversuchen eine quasi irreversible Reaktion 2. Ordnung zur Beschreibung der
Hochdruckveresterung von FFA herangezogen. Die Gleichgewichtskonstanten und Gleichgewichtsumsétze sind
in Tabelle 5-21 und Tabelle 5-22 angegeben. In Kapitel 5.10 wird auf die Interpretation der

Gleichgewichtskonstanten naher eingegangen.

Technikum PFAD Reaktionstemperatur [°C] | Cerao[GeW.-%] | Crracig [GEW.-%] Xoig [-] K [-]
210 89 14,5 0,84 80
60 min VZ,
MeOH:PFAD = 6:1 230 89 9,8 0,89 165
260 89 57 0,96 265
210 89 28,1 0,68 44
30 min VZ,
MeOH:PFAD = 3,5:1 230 89 16,1 0,82 115
260 89 12,1 0,86 170
210 89 22,1 0,75 43
30 min VZ,
MeOH:PFAD = 6:1 230 89 12,9 0,86 100
260 89 8,9 0,90 160
~ | MP=141 260 89 18,5 0,79 415
>
£
€ M:P=2:1 260 89 12,3 0,86 420
5
M:P=24:1 260 89 10,0 0,89 410
45 minVZ, M:P=2:1 260 89 13,9 0,84 420

Tabelle 5-21: Gleichgewichtsumsatze und Gleichgewichtskonstanten fur die Hochdruckveresterung von PFAD im
Technikum
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Technikum Lipofit® | Reaktionstemperatur [°C] | Cerao[GeW.-%] | Crracig [GEW.-%] Xeig [-] K[
210 92,2 11,0 0,88 210
60 min VZ,
MeOH:PFAD = 3:1 230 92,2 10,4 0,89 230
260 92,2 8,0 0,91 340
210 92,2 10,9 0,88 110
60 min VZ,
MeOH:PFAD = 6:1 230 92,2 6,5 0,93 210
260 92,2 4,2 0,95 350
S
= | M:P=35:1 260 92,2 10,5 0,89 230
€
S| Mmp=61 260 92,2 7.3 0,92 220

Tabelle 5-22: Gleichgewichtsumsatze und Gleichgewichtskonstanten fur die Hochdruckveresterung von PFAD und
Lipofit® im Technikum

Die Gegenuberstellung der modellierten und experimentell ermittelten Daten ist in Abbildung 5-37 angefihrt.
Bei den gemessenen und modellierten Werten lag eine gute Ubereinstimmung vor und die Annahme einer
Reaktion zweiter Ordnung konnte bestétigt werden. W&hrend der Aufheizzeit konnten keine Proben und somit
kein Verlauf der Konzentration an FFA aufgenommen werden. Daher wurde der Bereich bis zum Erreichen der

Reaktionstemperatur im Diagramm strichliert dargestellt.

I

- \ e  PFAD,210°C
%\ PFAD, 210°C, ber

. N m  PFAD,230°C
< 60 D\ PFAD, 230°C, ber

=, Qs oo
3 50 (\\\ PFAD, 260°C, ber

o “, \ Lipo, 210°C
:D: 40 '{!Aw Lipo, 210°C, ber

I-LII: “Q \ Lipo’ o
30 ‘\\VH Lipo, 230°C, ber

20 ¥ \ = Lipo, 260°C
W — Lipo, 260°C, ber

. —
10 =
0

Verweilzeit [min]

Abbildung 5-37: Darstellung der Ubereinstimmung von experimentell ermittelten und modellierte Daten basierend auf
einer Reaktion zweiter Ordnung bezliglich FFA fur die Hochdruckveresterung der Einsatzstoffe PFAD und Lipofit® im
Technikumsversuch
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Der Haufigkeitsfaktor A und die Aktivierungsenergie E, fur die Technikumsversuche von PFAD und Lipofit® sind

in Tabelle 5-23 aufgelistet.

PFAD Lipofit®

Versuchsreihe A[%/s] Ea [kJ/kmol] Versuchsreihe A [%/s] Ea [kJ/kmol]
P1-P-1-1 bis 5 1*10"6 101000 P4-P-1-1 bis 5 1*10"6 100000
P1-P-2-1 bis 5 1*10"6 103000 P4-P-2-1 bis 5 1*10"6 103000
P1-P-3-1 bis 5 1*10"6 105000 P4-P-3-1 bis 5 1*10"6 108000
P2-P-1-1 bis 5 1*1076 101000 P4-P-4-1 bis 5 1*10"6 106000
P2-P-2-1 his 5 1*1076 103000 P5-P-1-1 bis 5 1*10"6 100000
P2-P-3-1 his 5 1*1076 108000 P5-P-2-1 bis 5 1*10"6 103000
P3-P-1-1 his 5 1*1076 102000 P5-P-3-1 bis 5 1*10"6 106000
P3-P-2-1 bis 5 1*10"6 104000 P5-P-4-1 bis 5 1*10"6 107000
P3-P-3-1 bis 5 1*10"6 108000

Tabelle 5-23: Haufigkeitsfaktor Aund Aktivierungsenergie E, fur die Versuche im Technikum fiir eine quasi irreversible
Reaktion 2. Ordnung

Die Technikumsversuche wurden bei den drei verschiedenen Reaktionstemperaturen T=210°C, T=230°C und
T=260°C durchgefiihrt. Damit konnte anhand des Arrhenius Diagrammes untersucht werden, ob die
logarithmierten Geschwindigkeitskonstanten auf einer Geraden liegen oder in diesem Temperaturbereich eine
temperaturabhangige Mechanismendnderung auftritt. Im Arrhenius Diagramm wurde der Kehrwert der
Temperatur gegen den Logarithmus der Geschwindigkeitskonstante aufgetragen. Ergibt sich daraus eine
Gerade, kommt es zu keiner temperaturabhéngigen Mechanismendnderung. In Abbildung 5-38 ist das
Arrhenius Diagramm fiir die Hochdruckveresterung des Einsatzstoffes PFAD bei den Reaktionstemperaturen
T=210°C, T=230°C und T=260°C aufgetragen. Da allerdings nur die Mdoglichkeit der Untersuchung der
Temperaturabhéngigkeit bei drei Temperaturen gegeben war und keine exakte Gerade aus den Werten

resultierte, ware eine Aussage Uber eine temperaturabhangige Mechanismenanderung nicht zul&ssig.

Es konnte keine Aussage getroffen werden, ob es sich um einen Ausreier oder tatséchlich um eine
Mechanismenénderung handelte. Unter Berlcksichtigung dieser Einschrankung kann angenommen werden,

dass im untersuchten Temperaturbereich keine Mechanismenanderung auftritt.
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Abbildung 5-38: Arrhenius Diagramm fir die Hochdruckveresterung des Einsatzstoffes PFAD bei Reaktionstemperaturen
von T=210°C, T=230°C und T=260°C
Die Werte fiir die Haufigkeitsfaktoren A und Aktivierungsenergien E, wurden fiir die rechnerische

Gegenuberstellung der Labor- und Technikumsversuche in Kapitel 5.9.1 weiter verwendet.

591 Qualitativer Vergleich der Laborversuche mit den Technikumsversuchen
der Hochdruckveresterung von PFAD und Lipofit®

Die Laborversuche und Technikumsversuche wurden miteinander verglichen, um den Unterschied von
diskontinuierlichem und kontinuierlichem Betrieb diskutieren zu kénnen. Um die Versuchsreihen vergleichen
zu koénnen, musste die kinetische Analyse zu Hilfe genommen werden, da beide Versuchsweisen mit
unterschiedlichen Aufheizraten und Verweilzeiten durchgefuhrt wurden. Mit Hilfe der kinetischen Analyse
konnte diese Problematik umgangen werden. In den Zeit-Temperaturverlauf der Technikumsversuche wurde
die Aktivierungsenergie Ex und der Haufigkeitsfaktor A der Technikumsversuche aus Kapitel 5.9 fur die
Berechnung der theoretisch erreichbaren Endwerte an FFA eingesetzt. Als Vergleich dazu wurde im gleichen
Diagramm die Aktivierungsenergie E, und der Haufigkeitsfaktor A der Laborversuche aus Kapitel 5.7 in den Zeit-
Temperaturverlauf der Technikumsversuche eingesetzt. Somit konnten die Versuchsreihen direkt und
unabhéngig von der Verweilzeit miteinander verglichen werden. Die Abnahme der Konzentration an FFA mit

den Labor- und Technikumskinetikdaten sind in Abbildung 5-39 bis Abbildung 5-41 dargestellt.

Bei den Versuchsreihen mit dem Einsatzstoff PFAD konnte bei den Technikumsversuchen bei
Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C eine niedrigere Endkonzentration an FFA erreicht werden als
bei den Laborversuchen. Dies ist auf den Druckunterschied zwischen den Technikums- und Laborversuchen

zuriickzufuhren.
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Bei den Technikumsversuchen wurde ein konstanter Druck von p=83bar; gehalten, bei den Laborversuchen
variierte der Druck zwischen p=40bar; und p=70bar; in Abh&ngigkeit von der eingesetzten Menge an Methanol.
Der hohere Druck im Technikum verbessert thermodynamisch bedingt den Phasenkontakt zwischen Olphase
und Methanol. Bei der diskontinuierlichen Reaktionsfilhrung im Labor wurde der Phasenkontakt durch

standiges Rihren verbessert.

Bei den Versuchsreihen mit dem Einsatzstoff Lipofit® wurden im Labor und Technikum sehr &hnliche
Reaktionsfortschritte erzielt. Es ist kein Unterschied zwischen kontinuierlicher und diskontinuierlicher

Reaktionsfuhrung erkennbar.
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Abbildung 5-39: Gegenuberstellung der Kinetikdaten der Laborversuche aus Tabelle 5-18 mit den Technikumsversuchen
aus Tabelle 5-23 fur den Einsatzstoff PFAD bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C (Linie), experimentell ermittelte
Technikumsdaten (Symbol)
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Abbildung 5-40: Gegenliberstellung der Laborversuche aus Tabelle 5-18 mit den Technikumsversuchen aus Tabelle 5-23
fiir den Einsatzstoff PFAD bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C (Linie), experimentell ermittelte Technikumsdaten
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Abbildung 5-41: Gegenliberstellung der Laborversuche aus Tabelle 5-18 mit den Technikumsversuchen aus Tabelle 5-23

fur den Einsatzstoff Lipofit® bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C (Linie), experimentell

Technikumsdaten (Symbol)

ermittelte
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510 Diskussion der kinetischen und thermodynamischen Beschreibung
der Hochdruckveresterung von FFA

Erst die kinetische und thermodynamische Beschreibbarkeit einer Reaktion liefert ausreichend Informationen,
um eine industrielle Anlage auslegen zu kénnen. Ein Scale Up Faktor fur den Durchsatz alleine reicht nicht aus,
um auch in GroBanlagen die notige Ausbeute zu erzielen. Die Ausbeute kann nur durch das Verschieben des
chemischen Gleichgewichtes erhoht werden. Dafiir missen die Lage des Gleichgewichtes und die
EinflussgroRen, die eine Anderung der Gleichgewichtszusammensetzung zulassen, bekannt sein. Mit Hilfe der
Gleichgewichtskonstante K und der Reaktionsenthalpie AzH® kann der Reaktionsablauf und die Energiebilanz
beschrieben werden. Diese Kenngrof3en sind in Tabelle 5-24 aufgelistet. Bei einer Gleichgewichtskonstante von
K > 10" lauft die Reaktion vollstandig ab. Man spricht von einer irreversiblen Reaktion. Bei 1 < K < 10"
Uberwiegen die Produkte, allerdings lauft sie nicht vollstandig ab, es kommt zu einem Gleichgewicht zwischen
Edukten und Produkten und man spricht von einer reversiblen Reaktion, bei der die Produkte Uberwiegen, wie
es bei der Hochdruckveresterung von FFA der Fall ist. Die Reaktionsenthalpie AgH® ist > 0. Dies ist ein Beweis fir
eine endotherme Reaktion. Durch Erhéhen der Temperatur kann das Gleichgewicht in Richtung der Produkte
verschoben werden. Das heilt, dass die Reaktion endotherm reversibel ist. Dies ist auch an den
unterschiedlichen Gleichgewichtskonstanten bei unterschiedlichen Reaktionstemperaturen zu erkennen. Je
héher die Temperatur, desto héher die jeweiligen Gleichgewichtskonstanten. Die verschiedenen Fettsduren

weisen auch bei den Gleichgewichtskonstanten und Enthalpien Unterschiede auf.

Vergleicht man die Kennzahlen der Laborversuche mit denen aus den Technikumsversuchen gibt es im Fall des
Einsatzstoffes Lipofit® eine gute Ubereinstimmung. Die diskontinuierliche Laborfiinrung konnte problemlos auf

die kontinuierliche Technikumsanlage tibertragen werden.

Bei PFAD als Einsatzstoff allerdings konnten die Ergebnisse der Laborversuche in den Technikumsversuchen
nicht wiederholt und damit bestétigt werden. Die Laborversuche sind nicht direkt aufs Technikum Ubertragbar.
Im Falle des Einsatzstoffes PFAD ist die Anderung der Reaktionsfiihrung von diskontinuierlich auf kontinuierlich
mit Vorsicht zu behandeln. Die Reaktionsenthalpie bei den Technikumsversuchen ist um das 3-fache hoher als
bei den Laborversuchen. Bei den Technikumsversuchen des Einsatzstoffes PFAD wurde das Sicherheitsventil
ausgeldst und nach neuerlicher Inbetriebnahme nicht mehr vollstandig dicht. Aus diesem Grund wurde davon
ausgegangen, dass ein Teil der Reaktionslésung verdampfte und daraus durch die Verdampfungsenthalpie eine

scheinbar héhere Reaktionsenthalpie resultierte.
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Labor PFAD 3 533 0,029 302 60530
6 533 0,029 272 42201
3 503 0,029 213
Labor Lipo 3 533 0,042 390 87451
6 533 0,042 383 83975
6 503 0,042 236
Labor TGW 3 533 0,018 490 71817
6 533 0,018 475 66399
6 503 0,018 324
Technikum Lipo 3 503 0,042 256 84853
6 503 0,042 241 79993
3 533 0,042 387 71840
6 533 0,042 380 81670
Technikum PFAD 6 483 0,029 71 180256
3 483 0,029 65 188992
6 483 0,029 71 180256
3 533 0,029 425 178927
1 533 0,029 442 185752
2 533 0,029 420 176998
2 533 0,029 413 173858
6 533 0,029 414 174613

Tabelle 5-24: Gleichgewichtskonstante K und Reaktionsenthalpie AzH° der Hochdruckveresterung von PFAD, Lipofit® und
Trap Grease aus Versuchsergebnissen im Labormafstab und im Technikumsmafstab
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511 Analyse der Zersetzungsprodukte wahrend der einstufigen
Technikumshochdruckveresterung

In diesem Kapitel wurden allféllige Zersetzungsprodukte wéhrend der einstufigen Hochdruckveresterung im
Technikum analysiert. Aufgrund der hohen Reaktionstemperaturen bis zu T=260°C und Verweilzeiten bis zu
t=60 Minuten konnte die Bildung von Zersetzungsprodukten angenommen und in weiterer Folge ihr Auftreten
nachgewiesen werden. Die Reaktionstemperaturen fiir diese Versuchsreihe betrugen T=230°C und T=260°C
und die Verweilzeiten t=30 und t=60 Minuten. Methanol wurde in einem 3-fachen molaren Uberschuss
eingesetzt. Es wurden zwei unterschiedliche Temperaturen und Verweilzeiten gewahlt, um sowohl den Einfluss
der Temperatur als auch der Verweilzeit auf die Zersetzungsreaktion untersuchen zu kénnen. Die

Versuchsbedingungen dieser Versuchsreihen sind in Tabelle 5-25 detailliert aufgelistet.

Lipofit® Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 230 260
Stochiometrische Verhaltnis MeOH:Ol 31

Verweilzeit [min] 30 und 60
Reaktionsdruck [bar] 83

Tabelle 5-25: Versuchsbedingungen der Technikumsversuche von Lipofit® zur Untersuchung der Bildung von
Zersetzungsprodukten wéhrend der Reaktion

Sowohl das uberschissige Methanol als auch die Produkte wurden beziglich Bildung von kurzkettigen
Kohlenwasserstoffverbindungen untersucht. Die gebildeten Zersetzungsprodukte wurden als Komponente
»organischer Rest” dargestellt. In Tabelle 5-26 sind die Analysenergebnisse fir eingesetztes, liberschissiges
und nach der Reaktion wieder zuriickgewonnenes Methanol aufgelistet. Der Einsatzstoff Methanol weist
bereits 0,28Gew.-% an organischem Rest auf, da es sich dabei um Recyclingmethanol (Analyse Einsatzstoff im
Anhang Kapitel 8.1 ,Recyclingmethanol Arnoldstein®) aus einem Hochdruckprozess (T=240°C) zur

Biodieselherstellung handelt.

Bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C konnte durch eine Verdoppelung der Verweilzeit keine Erhéhung
der Konzentration an Zersetzungsprodukten beobachtet werden. Der prozentuelle Anteil an kurzkettigen
Kohlenwasserstoffverbindungen stieg wahrend der ersten 30 Minuten von 0,3Gew.-% auf 4,7Gew.-% und blieb
dann wahrend der restlichen 30 Minuten Verweilzeit unverandert. Bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C
kam es zu einer stetigen Zunahme an kurzkettigen Verbindungen wahrend der 60 Minuten Verweilzeit. Nach
t=30 Minuten befanden sich 5,0Gew.-% kurzkettige Verbindungen im Methanol, nach t=60 Minuten bereits

7,6Gew.-%.
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Einsatz-MeOH RecMeOH RecMeOH RecMeOH RecMeOH
T=230°Ca) | T=230°Ch) | T=260°Ca) | T=260°C b)
Wasser 0,12 22,76 21,97 20,85
GC-FID / Methanol Gew.- % 99,6 72,5 73,3 71,6
Rest 0,28 4,74 4,73 7,6

Tabelle 5-26: Analysen des eingesetzten Methanols bzw. des tiberschiissigen Methanols nach der Reaktion, a) t=30 min.,

b) t=60 min.

In Tabelle 5-27 sind die Analysen der Produkte dargestellt. Bei der Untersuchung der Produktproben zeigte sich

kein Unterschied zwischen den Proben bei T=230°C und T=260°C. Die GC-MS Chromatogramme fielen &hnlich

aus und der Anteil der kurzkettigen Kohlenwasserstoffverbindungen lag bei 6,0Gew.-% bis 7,5Gew.-%. Der

Grund dafir lag darin, dass es sich bei den Zersetzungsprodukten hauptsachlich um kurzkettige leichtfliichtige

Kohlenwasserstoffverbindungen handelte, die vor allem mit dem Uberschissigen Recyclemethanol nach der

Reaktion abgezogen wurden und nicht im Produkt zurlickblieben. Zusatzlich wurden die Proben auf Polymere

untersucht. Ein exakter Polymeranteil konnte nicht ausgewertet werden, da sich mehrere HPLC Peaks

Uberlagerten. Es war allerdings zu erkennen, dass die l&ngere Verweilzeit die Bildung von Polymeren nicht

beeinflusste. Die Peaks waren annahernd ident.

Produkt Lipo | Produkt Lipo | Produkt Produkt Lipo

T=230°C a) T=230°C b) T=260°C a) T=260°C b)
Freie Fettséuren 11,73 8,38 8,4 7,59
Methylestergehalt 73,77 81,89 81,0 80,6
Wasser 0,26 0,23 0,2 0,2
Monoglyceride Gew.% 2,44 1,67 1,86 1,6
Diglyceride 2,84 1,04 1,03 0,72
Triglyceride 0,75 0,17 0,15 0,08
Freies Glycerin 0,12 0,08 0,15 0,09
Totales Glycerin 1,23 0,67 0,79 0,61
Rest 6,86 5,87 6,42 7,67

Tabelle 5-27: Analysen des bei der Hochdruckveresterung erhaltenen Produktes, a) t=30 min., b) t=60 min.
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512 Prozessparameter der 2-stufigen Hochdruckveresterung von FFA
ohne Katalysator

Die zweistufige Hochdruckveresterung soll die Ausbeute in verkirzter Verweilzeit erhdhen. Die Verweilzeit
kann durch Erhohen der Reaktionsgeschwindigkeit verkirzt werden. Da es sich bei der Veresterung um eine
Gleichgewichtsreaktion handelt, kann die Reaktionsgeschwindigkeit durch Erhéhen des Uberschusses an

Alkohol oder durch Entfernen des Nebenproduktes Wasser erhéht werden.

Mit der einstufigen Hochdruckveresterung kann der Einsatzstoff innerhalb einer Verweilzeit von t=60 Minuten
auf 5Gew.-% bis 10Gew.-% Restgehalt an FFA verestert werden. 5Gew.-% bis 10Gew.-% bleiben unverestert
und werden nicht in ihre Methylester umgewandelt. Dies bedeutet einerseits einen hohen Ausbeuteverlust
und andererseits, dass den Qualitdtsanforderungen der Biodieselnorm nicht entsprochen werden kann. Daher
soll eine zweite Hochdruckveresterungsstufe nachgeschaltet werden. Nach der ersten Stufe wird das
entstandene Reaktionswasser mit dem verbliebenen Methanol abgetrennt und in der zweiten Stufe frisches

Methanol erneut im Uberschuss zugegeben.

Durch das Entfernen des Reaktionswassers und neuerliches Zugeben von Methanol kann das Gleichgewicht
erneut in Richtung Produktseite verschoben und die Reaktionsgeschwindigkeit erhéht werden. Man erhélt ein

Produkt mit niedrigerer Endkonzentration an FFA und héherer Endkonzentration an Methylester.

Die fur eine zweite Hochdruckstufe erforderlichen Prozessparameter wurden im Labor untersucht und im
Technikum verifiziert und optimiert. Die Optimierung bezog sich auf die Verkirzung der Verweilzeit, da die
GroRe der Reaktoren einen wesentlichen Einfluss auf die Betriebsmittelkosten hat. Die Verweilzeit konnte
durch optimale Aufteilung auf die erste und zweite Hochdruckstufe und durch den Einsatz eines Katalysators

am effektivsten reduziert werden.

5.12.1 2-stufige Laborhochdruckveresterung ohne Katalysator

Die Versuchsreinen zur Untersuchung der 2-stufigen Laborhochdruckveresterung wurden mit den
Einsatzstoffen PFAD und Lipofit® durchgefuhrt. Ziel der Untersuchung war, eine Endkonzentration von < 2

Gew.-% an FFA zu erreichen.

Die erste Hochdruckstufe wurde bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C, einem 6-fach molaren
Uberschuss an Methanol und einer Verweilzeit von t=60 Minuten durchgefihrt. Die Ergebnisse dazu sind in

Kapitel 5.6.1 angefuhrt.

Die zweite Stufe wurde ebenfalls bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C und einer Verweilzeit von t=60
Minuten durchgefilhrt. Das Methanol wurde in einem 6-fach molaren Uberschuss zugegeben. Die

Reaktionsbedingungen beider Hochdruckstufen sind in Tabelle 5-28 aufgefiihrt.
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PFAD und Lipofit® Sollwert
1. Stufe

Reaktionstemperatur [°C] 260
Stochiometrischer Uberschuss an MeOH zu Ol 6:1
Verweilzeit [min] 60
Reaktionsdruck [bar] 74
2. Stufe

Reaktionstemperatur [°C] 260
Stochiometrischer Uberschuss an MeOH zu Ol 6:1
Verweilzeit [min] 60
Reaktionsdruck [bary] 74

Tabelle 5-28: Versuchsbedingungen fur die 2-stufigen Laborhochdruckveresterungsversuche von PFAD und Lipofit®

Die Endkonzentration der ersten Stufe betrug bei PFAD 7,5Gew.-% und bei Lipofit® 6Gew.-% an FFA. Bei diesen

Produktproben wurde nach einer Stunde Absetzzeit die Methanol-/Wasserphase abgezogen und neuerlich

Methanol im Uberschuss zugegeben. In Abbildung 5-42 ist die Abnahmen der Konzentration an FFA der zweiten

Stufe der Hochdruckveresterung von PFAD und Lipofit® aufgetragen. Der Startwert der beiden Reaktionen lag
bei 6Gew.-% an FFA flr Lipofit® und bei 7,5Gew.-% an FFA fiir PFAD. Wéhrend der 60 Minuten Verweilzeit

konnte diese Anfangskonzentration auf <1Gew.-% gesenkt werden. Auch die zweite Stufe der

Hochdruckveresterung setzte vor Erreichen der Reaktionstemperatur ein. Der Gleichgewichtswert der Reaktion

wurde innerhalb der 60 Minuten Verweilzeit erreicht, da die FFA-Konzentrationen innerhalb der letzten 20

Minuten Verweilzeit konstant blieb.
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Abbildung 5-42: Abnahme der Konzentration an FFA der Einsatzstoffe PFAD und Lipofit® in der zweiten
Laborhochdruckveresterungsstufe bei t=60 Minuten und T=260°C und einem 6-fachen Uberschuss an Methanol in Bezug
auf das Produkt aus der ersten Stufe

5.12.2 2-stufige Technikumshochdruckveresterung ohne Katalysator

Die 2-stufige Technikumshochdruckveresterung ohne Katalysator wurde mit &hnlichen Prozessparametern wie
im Labor durchgefiihrt. Die erste Hochdruckveresterungsstufe wurde bei einer Reaktionstemperatur von
T=260°C, einem stochiometrischen Verhéltnis von 3:1 und einer Verweilzeit von t=60 Minuten durchgefuhrt. In
der zweiten Hochdruckstufe wurden die Reaktionstemperaturen zwischen T=230°C und T=260°C variiert, der
Uberschuss an Methanol wurde zwischen 3:1 und 6:1 gewahlt und die Verweilzeit betrug t=30 Minuten. Die

Reaktionsbedingungen fir die erste und zweite Hochdruckstufe sind in Tabelle 5-29 angefiihrt.
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PFAD und Lipofit® Sollwert
1. Stufe

Reaktionstemperatur [°C] 260
Stochiometrischer Uberschuss an MeOH zu Ol 31
Verweilzeit [min] 60
Reaktionsdruck [bar] 83
Gemisch aus PFAD und Lipofit® 2. Stufe

Reaktionstemperatur [°C] 230 und 260
Stochiometrische Verhaltnis MeOH:Ol 3:1und 6:1
Verweilzeit [min] 30
Reaktionsdruck [bar] 83

Tabelle 5-29: Versuchsbedingungen der 2-stufigen Technikumshochdruckveresterung des Reaktionsgemisches PFAD und

Lipofit®

In der ersten Hochdruckveresterungsstufe wurde eine Konzentration von 8Gew.-% an FFA erreicht. Die

Ergebnisse dazu sind in Kapitel 5.8.1 angefuihrt. Diese Endkonzentration diente als Ausgangskonzentration flr

die zweite Hochdruckveresterungsstufe. Fur diese wurden die Produkte der ersten Stufe der Rohstoffe PFAD

und Lipofit® gemischt, das Methanol-/Wassergemisch durch Entspannen auf Normaldruck abgetrennt,

Methanol im Uberschuss zugegeben und dieses Gemisch einer zweiten Hochdruckveresterungsstufe

unterzogen. Der Wassergehalt des Reaktionsproduktes wurde regelméfig gemessen und lag zwischen 1300

und 1600ppm.

Die Ergebnisse dieser zweiten Stufe sind in Abbildung 5-43 dargestellt.
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Abbildung 5-43: Abnahme der Konzentration an FFA des Gemisches aus PFAD und Lipofit® in der zweiten
Hochdruckveresterungsstufe bei T=230°C und T=260°C, Uberschuss an Methanol von 3:1 und 6:1 und t=30 Minuten

Im Technikum setzte die Reaktion der Veresterung auch bei der zweiten Hochdruckveresterungsstufe wahrend
der Aufheizzeit noch vor Erreichen der Reaktionstemperatur ein. Die blauen Messpunkte zeigen den
Konzentrationsverlauf an FFA bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C. Bereits bei Erreichen der
Reaktionstemperatur war die Endkonzentration an minimaler durch die Gleichgewichtsreaktion erreichbaren
FFA erreicht. Diese betrug < 2Gew.-%. Bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C konnte der
Gleichgewichtswert ebenfalls erreicht werden, allerdings war daflr eine langere Verweilzeit notwendig, die
Reaktionsgeschwindigkeit war langsamer. Der Uberschuss an Methanol zeigte keinen signifikanten Einfluss auf
den Fortschritt der Reaktion. Sowohl beim 3-fachen, als auch beim 6-fachen Uberschuss konnten die 2Gew.-%

an FFA unterschritten werden.

Im Technikum konnten in zwei Hochdruckstufen bei Reaktionstemperaturen von T=260°C Einsatzstoffe mit FFA
Konzentrationen > 90 Gew.-% auf eine Endkonzentration < 2Gew.-% verestert werden. Die Verweilzeiten
betrugen in der ersten Stufe t=60 Minuten und in der zweiten Stufe t=30 Minuten. Aus Abbildung 5-43 erkennt
man, dass die Verweilzeit vor allem der zweiten Hochdruckstufe zu lang dimensioniert wurde. Deshalb wird
die Optimierung der 2-stufigen Hochdruckveresterung durch Verklrzen der Verweilzeit detailliert untersucht.
Im Hinblick auf die wirtschaftliche Umsetzung in eine GrofRanlage wird auf die Untersuchung einer dritten

Hochdruckveresterungsstufe verzichtet.
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Der Energieaufwand, der zum Aufheizen und auf Druck bringen in einer dritten Stufe erforderlich ist, steht
nicht im Verhéltnis mit dem Ausbeuteverlust, der bei einer Konzentration < 2Gew.-% auftritt. Um eine
Optimierung der 2-stufigen Hochdruckveresterung durchftihren zu kénnen, muss zuerst die Kinetik der zweiten

Stufe ermittelt werden.

5.12.3 Bestimmung der Reaktionskinetik der 2-stufigen Labor- und
Technikumshochdruckveresterung ohne Katalysator

Die Bestimmung der kinetischen EinflussgroRen Aktivierungsenergie E, und Haufigkeitsfaktor A fur die 2. Stufe

der Labor- und Technikumshochdruckveresterung wurde ident zur in Kapitel 5.7 und Kapitel 5.9 beschriebenen

Vorgehensweise durchgefiihrt. In Abbildung 5-44 sind die experimentellen und theoretisch berechneten Daten

der gesamten Reaktion inklusive Aufheizzeit fur die 2. Stufe im Labor zusammengefasst. Sie basieren auf einer

irreversiblen Reaktion 2. Ordnung. Die berechneten und im Labor experimentell ermittelten Daten stimmen bei

PFAD und Lipofit® gut Uberein.
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3
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Abbildung 5-44: Gegeniiberstellung der Ubereinstimmung von experimentell ermittelten und theoretisch berechneten
Daten basierend auf einer Reaktion 2. Ordnung fir die 2. Stufe der Laborhochdruckveresterung der Einsatzstoffe PFAD
und Lipofit® bei T=260°C

Der Haufigkeitsfaktor A und die Aktivierungsenergie E, wurden iterativ berechnet. Die Werte sind in Tabelle

5-30 aufgelistet.
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PFAD Lipofit®
Reaktionsbedingungen Charakteristische GroRen fur Reaktion 2. Ordnung
Reaktionstemperatur | Stdch. Verweilzeit A[%/s] Ea A[%/s] Ea
['Cl LI\J/IbeeCEZCZLL:SFSF\; [min] [ki/kmol] [k)/kmol]
260 6:1 60 1,00%10° 103000 1,00%10° 101000

Tabelle 5-30: Haufigkeitsfaktor Aund Aktivierungsenergie E, fir die Versuche im Labor fiir eine irreversible Reaktion 2.
Ordnung

Die Gegentiiberstellung der modellierten und experimentell ermittelten Daten fur die 2. Stufe im Technikum ist

in Abbildung 5-45 angefuhrt.
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Abbildung 5-45: Darstellung des Vergleiches von experimentell ermittelten und modellierten Daten basierend auf einer
Reaktion zweiter Ordnung fiir die Technikumshochdruckveresterung des Einsatzstoffgemisches PFAD+Lipofit®

Der Haufigkeitsfaktor A und die Aktiveriungsenergie E, fur die Technikumsversuche von PFAD und Lipofit® in
der zweiten Stufe sind in Tabelle 5-31 aufgelistet. Sie dienten der Optimierung der Verweilzeit der 2-stufigen

Hochdruckveresterung (siehe Kapitel 5.12.4).
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PFAD+ Lipofit®
Reaktionsbedingungen Charakteristische GroRen flr Reaktion 2.
Reaktionstemperatur | Stch. Uberschuss | Verweilzeit A[%/s] Ea[ki/kmol]
[°C] v. MeOH zu FFA .
[min]

260 3:1 30 1,0*10° 86800
230 3:1 30 1,0*10° 84000
230 6:1 30 1,0*10° 83200

Tabelle 5-31: Haufigkeitsfaktor A und Aktivierungsenergie E, fur die 2. Hochdruckstufe im Technikum bei t=30 min. fur
eine irreversible Reaktion 2. Ordnung

5.12.4 Optimierung der 2-stufigen Technikumshochdruckveresterung ohne
Katalysator durch Verklrzen der Verweilzeit

In diesen Versuchsreihen sollten die Versuchsparameter soweit optimiert werden, dass eine Konzentration

<2Gew.-% in kirzest moglicher Verweilzeit bei geringstmoéglichem  Methanollberschuss und

Reaktionstemperaturen zwischen T=230°C und T=260°C erreicht wird.

Mit Hilfe der aus vorangegangenen Versuchen erhaltenen Kinetikdaten fiir die Aktivierungsenergie E, und den
Haufigkeitsfaktor A (Kapitel 5.9 und Kapitel 5.12.3) wurde ermittelt, dass eine Endkonzentration der 1. Stufe
und somit der Startwert fiir die 2. Hochdruckstufe zwischen 10Gew.-% und 14Gew.-% an FFA liegen sollte. Die
Konzentration an FFA wurde mit Gleichung 30 zur Beschreibung der irreversiblen Reaktion zweiter Ordnung

berechnet und in Tabelle 5-32 aufgelistet.

Crpa = ! = Gleichung 30

1 +koxeR (Tt
CFFA0
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Temperatur [°C] Zeit inkl. Aufheizzeit [min] Zeit exkl. Aufheizzeit [min] | cqa berechnet [Gew.-%]
40 0 - 89,0
140 10 - 88,8
260 12 0 25,5
260 16 4 20,9
260 20 8 17,8
260 23 11 154
260 27 15 13,6

Tabelle 5-32: FFA Konzentration der 1. Stufe der HD-Veresterung berechnet auf Basis der Kinetikdaten aus den
Technikumsversuchen PFAD und Lipofit® bei T=260°C und MeOH zu Ol = 3:1 bei t=15 Minuten

Laut dieser Berechnung kann die Konzentration an FFA bei T=260°C innerhalb von 15 Minuten Verweilzeit ab
Erreichen der Reaktionstemperatur auf unter 14Gew.-% gesenkt werden. Im Technikum wurden diese
berechneten Daten experimentell tberprift. Die Technikumsversuche konnten die Ergebnisse bestétigen. Es
konnte Uber sieben Stunden im kontinuierlichen Betrieb eine durchschnittliche FFA-Endkonzentration von

11,25Gew.-% erreicht werden. In Tabelle 5-33 sind die erhaltenen Ergebnisse aufgelistet.

Zeitraum [h] FFA Konzentration [Gew.-%]
1 11
3 11,5
5 11,2
7 11,3
Durchschnittswert 11,25

Tabelle 5-33: Experimentell ermittelte Konzentration an FFA der 1. Stufe der 2-stufigen Hochdruckveresterung von PFAD
und Lipofit® bei T=260°C und MeOH zu Ol = 3:1 bei t= 15 Minuten

Zur Berechnung des theoretischen FFA-Verlaufes der 2. Stufe der Hochdruckveresterung eines Gemisches aus
PFAD und Lipofit® wurden die Kinetikdaten aus den vorangegangenen Technikumsversuchen herangezogen. Als

Startkonzentration fur die Berechnungen wurden 11,3Gew.-% FFA eingesetzt.
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Temperatur [°C] Zeit inkl. Aufheizzeit [min] Zeit exkl. Aufheizzeit Crra theoretisch [Gew.-%]
40 0 - 12,3
140 10 - 12,16
260 18 0 2,37
260 24 6 1,92
260 29 11 1,61
260 34 16 1,39
260 38 20 1,23

Tabelle 5-34: Theoretische FFA Konzentration der HD-Veresterung 2. Stufe mit den Kinetikdaten aus den
Technikumsversuchen PFAD und Lipofit® bei T=260°C und MeOH zu Ol = 3:1 bei t= 20 Minuten

Anhand dieser berechneten Ergebnisse kann der FFA-Gehalt theoretisch innerhalb von 20 Minuten Verweilzeit
auf < 2Gew.-% gesenkt werden. Experimentell wurde daraufhin der erforderliche stochiometrische Uberschuss

an MeOH zu (Produkt aus 1. Stufe) gefunden.

Fiur die zweite Hochdruckstufe wurden Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C gewahlt,
Verweilzeiten von 30 und 60 Minuten und ein stéchiometrischer Uberschuss an MeOH zu (Produkt 1. Stufe) =
0,5:1; 1:1 und 1,5:1 gewahlt. Die Reaktionsbedingungen fir die erste und zweite Hochdruckstufe sind in Tabelle

5-35 aufgelistet.

Prozessbedingungen PFAD und Lipofit® 1. Stufe PFAD-Lipofit® Mischung 2. Stufe
Reaktionstemperatur [°C] 260 230 260
Stochiometrisches Verhéltnis 31 0,5:1 1:1 1,5:1
Verweilzeit [min] 15 30 und 60
Reaktionsdruck [bar] 83 83

Tabelle 5-35: Versuchsbedingungen fir die optimierte 2-stufige Hochdruckveresterung des Einsatzgemisches Lipofit® und
PFAD
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Folgende Endwerte nach der 2. Stufe konnten experimentell erreicht werden:

MeOH : (Produkt 1. Stufe) Verhaltnis 0,5:1 Verhaltnis 1:1 Verhaltnis 1,5:1
FFA Endwert bei T=230°C, 4,2 2,5 2,0
FFA Endwert bei T=230°C, 3,2 2,2 19
FFA Endwert bei T=260°C, 3,2 2,3 2,0
FFA Endwert bei T=260°C, 31 - 2,0

Tabelle 5-36: FFA Konzentration der 2. Stufe der Hochdruckveresterung der beiden Rohstoffe PFAD und Lipofit® in
Abhéngigkeit der Versuchsbedingungen

An den Versuchsergebnissen ist zu erkennen, dass der Gleichgewichtswert der Veresterung erreicht wurde.
Eine Erhohung der Temperatur bewirkte kaum Veradnderungen bei der Endkonzentration an FFA. Nur ein
hoherer Uberschuss an Methanol bewirkte die Verschiebung des Gleichgewichtes auf die Produktseite und
somit eine niedrigere Endkonzentration an FFA. Der berechnete Wert von < 1,5Gew.-% an FFA innerhalb einer
Verweilzeit von t=20 Minuten konnte mit einem 1,5 fachen Uberschuss an Methanol experimentell nicht

erreicht werden.

5.12.5 Einfluss der Startkonzentration an FFA der 2. Stufe der Technikums-
hochdruckveresterung auf den Reaktionsverlauf

Der Einfluss der FFA Startkonzentration der 2. Stufe der Technikumshochdruckveresterung auf den
Reaktionsverlauf wurde mit dem Einsatzstoff PFAD untersucht. Es sollte herausgefunden werden, wie sehr die
Startkonzentration der 2. Hochdruckstufe den Verlauf der Reaktion beeinflusst. Die verschiedenen
Startkonzentrationen wurden in 18 Versuchsreihen bei mehreren Reaktionstemperaturen, unterschiedlichem
Uberschuss an Methanol und Verweilzeiten hergestellt. Es wurden molare Uberschusse von MeOH zu PFAD von
1:1 bis 3:1 untersucht, Reaktionstemperaturen von T=260°C und T=240°C und Verweilzeiten zwischen t=15 und

t=60 Minuten. Die Versuchsbedingungen fiir die erste Hochdruckstufe sind in Tabelle 5-37 aufgelistet.
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Versuchs Stoc.hlor_netrlsches Kgmeon/ Reaktions- Verweilzeit | Endwert FFA
. Verhéltnis MeOH zu o :
-reihe ol terap temperatur [°C] [min] [%]
115 31
10 11 260 15
115 30,1
11 1:1 260 30
155 19,7
15 1,35:1 260 16 o
3
155 19,5 <
14 1,35:1 260 20 Nt
o)
155 18,8 g
13 1,35:1 260 22,5 T
X
155 185 i
12 1,35:1 260 30
230 14,5
7 2:1 240 30
230 154
6 2:1 260 15 o
3
230 13,9 <
5 2:1 260 22,5 e
o)
230 12,4 2
8 2:1 260 30 5
X
230 12,4 X
4 2:1 260 30
230 12,3
9 2:1 260 30
345 10,8 o
16 31 260 30 =
<
345 10,0 A
18 31 260 35 e
o)
345 8,3 2
17 31 260 60 O\o

Tabelle 5-37: Versuchsbedingungen und FFA Endkonzentrationen von PFAD im Technikum fiir die erste Hochdruckstufe

In der ersten Hochdruckstufe wurden zwei Chargen mit 10,5Gew.-% und 13,0Gew.-% an FFA hergestellt. Mit
diesen zwei Chargen konnte untersucht werden, wie sich die Startkonzentration auf den Veresterungsverlauf
der 2. Stufe auswirkt. Die Reaktionsprodukte wurden in Metallfassern aufgefangen und einer zweiten

Hochdruckstufe unterzogen.

Der detaillierte Verlauf der Abnahme an FFA Uber die Zeit ist in den folgenden Tabellen und Diagrammen néher

beschrieben.
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Abbildung 5-46: Abnahme der FFA Konzentration in der ersten Hochdruckstufe des Einsatzstoffes PFAD im Technikum bei
T=240°C und T=260°C, stéchiometrischen Verhéltnissen von 1,35:1 bis 3:1 von Methanol zu Ol und t= 23 bis 30 Minuten

In Abbildung 5-46 ist die Abnahme der FFA-Konzentrationen der ersten Hochdruckstufe des Rohstoffes PFAD

im Technikum bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen dargestellt.

Die Erhéhung des molaren Uberschusses (bis zu 3-fach tiberstéchiometrisch) ergab eine Verschiebung der Lage
des Gleichgewichtes. Bei gleicher Verweilzeit konnten bei einem 3-fachen Uberschuss eine Endkonzentration
von 10,0Gew.-% bei einem 1,35-fachen Uberschuss eine Endkonzentration von 18,5Gew.-% erreicht werden.
Weiters Ubte die Reaktionstemperatur einen Einfluss auf den Fortschritt der Veresterungsreaktion aus. Bei
gleichem stochiometrischen Uberschuss an Methanol wurde bei 240°C nach 30 Minuten Verweilzeit eine
Endkonzentration von 15,0Gew.-% an FFA erreicht, bei 260°C nach 30 Minuten eine Endkonzentration von
12,0Gew.-% und selbst bei einer verkilrzten Verweilzeit von 23 Minuten konnte eine Endkonzentration von

14,0Gew.-% an FFA erreicht werden.

Die Versuchsbedingungen und die Endkonzentration an FFA der Verarbeitung der Charge mit einer
Startkonzentration von 10,5Gew.-% an FFA fur die 2. Hochdruckstufe sind in Tabelle 5-38 aufgelistet. Nach

einer Verweilzeit von 30 Minuten konnte eine Endkonzentration an FFA von 3,6 Gew.-% erreicht werden.

Bei Erhohung des Uberschusses an Methanol von 0,84-fach auf 2,4-fach und 3-fach und Verdoppelung der

Verweilzeit konnte ein Endgehalt von knapp Uber 2,0Gew.-% an FFA erreicht werden.
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Versuchs- Stdéchiometrisches ) Kgmeon/ Reaktions- Verweilzeit FFA-Gehalt
reihe Verhaltnis MeOH zu Ol trrap temperatur [°C] [min] Endwert [%]
1 0,84:1 96 260 30 3,60
2 1,31:1 150 260 30 3,55
3 1,79:1 205 260 30 3,60
4 2,4:1 275 260 60 2,20
5 31 345 260 60 2,20
6 31 345 260 86 1,82
Tabelle  5-38:Versuchsbedingungen und FFA Endkonzentration des Einsatzstoffes PFAD in der 2.

Hochdruckveresterungsstufe mit Startwert 10,5Gew.-% FFA

Die Versuchsbedingungen flr die Charge mit einem Anfangsgehalt von 13,0Gew.-% an FFA sind in Tabelle 5-39
aufgelistet. Bei einer Verweilzeit von 60 Minuten und 1,9-fachem und 2,6-fachem Uberschuss an Methanol

konnte ein Endgehalt von 2,5Gew.-% an FFA erreicht werden.

Versuchs- Stochiometrisches Kdmeon/ Reaktions- Verweilzeit FFA-Gehalt
reihe Verhéltnis MeOH zu Ol trrap temperatur [°C] [min] Endwert [%]
6 1,91 217 260 60 2,5
2,6:1 300 260 60 2,5

Tabelle 5-39: Versuchsbedingungen und FFA Endkonzentration des Einsatzstoffes PFAD in der 2.

Hochdruckveresterungsstufe mit Startwert 13Gew.-% FFA 2-stufige Technikumshochdruckveresterung mit Katalysator in
der 2. Stufe

Aufgrund der unbefriedigenden Ergebnisse aus den zweistufigen Hochdruckveresterungen des Rohstoffes PFAD
im Technikum ohne Katalysator wurden die nachsten Versuchsreihen unter gleichen Prozessbedingungen

durchgefuhrt, nur mit dem Unterschied, dass ein heterogener Katalysator eingesetzt wurde.

5.12.6 Einsatz eines Katalysators in der 2. Stufe der Technikumshochdruck-
veresterung

Zur Untersuchung der Wirksamkeit von MgO als Katalysator in der 2. Stufe der Hochdruckveresterung wurde
die Charge mit einer Konzentration von 19,0Gew.-% an FFA und die Charge mit 13,5Gew.-% an FFA im

Technikum verestert.
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Die Versuchsbedingungen zur Herstellung der 19,0 Gew.-% und 13,5Gew.-% an FFA Charge sind in Kapitel
5.12.5 aufgefiihrt. Anhand dieser beiden Startwerte soll der Einfluss des Anfangsgehaltes auf den Umsatz der

FFA untersucht werden.

Mit der 19,0%-FFA Charge wurden sechs Versuchsreihen durchgefihrt. 3 Versuchsreihen wurden ohne
Katalysator und 3 Versuchsreihen mit Katalysator unter Hochdruck verestert. Die Verweilzeiten wurden
zwischen t=30 und t=60 Minuten variiert, Methanol lag in 2-fach und 3-fach stéchiometrischem Uberschuss vor
und die Reaktionstemperaturen wurden zwischen T=240°C und T=260°C gewahlt. Die Versuchsbedingungen

und dazugehdrigen Analysenergebnisse der Endkonzentrationen an FFA sind in Tabelle 5-40 zusammengefasst.

Al Versuchs- MeOH Kat.-Menge | Reaktionstemperatur | Verweilzeit | Endwert FFA
reihe zu Ol [kg/torap] [°C] [min] [%]
1 2:1 0 260 60 1,90
2 31 0 240 60 1,40
X
(o}
—
& 3 31 0 240 30 4,46
£
(&)
2 4 31 0,40 240 30 1,20
a
5 31 0,7 240 30 0,80
6 31 0,9 240 30 0,41
7 2:1 0 240 60 15
2
o 8 2:1 0 240 30 1,85
8 9 2:1 0 260 60 1,64
(&)
<
on 10 2:1 0,7 240 30 1,30
11 2:1 1,7 240 30 1,09

Tabelle 5-40: Versuchsbedingungen und Endkonzentration an FFA nach der zweiten Hochdruckveresterungsstufe im
Technikum mit und ohne Katalysator

Die Abnahme der FFA Konzentrationen sind graphisch in Abbildung 5-47 bis Abbildung 5-49 dargestellt. Die
Messergebnisse zeigen, dass ohne Einsatz eines Katalysators trotz Verdoppelung der Verweilzeit ein hdherer
Endwert an FFA resultierte als mit Katalysator. Damit ist nachgewiesen, dass der Katalysator eine

Beschleunigung der Reaktion und damit eine Verkiirzung der Verweilzeit bewirkte.
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Er unterstitzte die Reaktion, sodass eine Senkung auf eine Endkonzentration an FFA erreicht wurde, die ohne
Katalysator wirtschaftlich nicht mdoglich wére. Zusatzlich wirkt MgO wasseranziehend. Bei der
Hochdruckveresterung von FFA wird Wasser als Nebenprodukt gebildet. Daher ist es naheliegend, dass das
MgO mit dem Reaktionswasser zu Mg(OH), umgewandelt wird und nicht als Katalysator sondern vielmehr als

Reaktionspartner in die Reaktion mit eingreift.

Es entzieht dem System Wasser und erhdht dadurch die Reaktionsgeschwindigkeit, da die Produktbildung
durch das Entstehen von Nebenprodukten nicht gehemmt wird. Durch das Entfernen des Nebenproduktes wird
zusétzlich das Gleichgewicht auf die Produktseite verschoben und ein hoherer Umsatz erzielt. Die

Reaktionsgleichungen dafiir sind in Gleichung 31 und Gleichung 32 angegeben.

FFA+ MeOH < RME + Mg(OH), Gleichung 31
Mg(OH), + FFA < Mg(FFA), + H,0 Gleichung 32
20 ‘
18 Anfangskonzentration an FFA von
19Gew.-% fur Versuchsreihen
16
T 14
=
b}
2 12 ®
S @ 30 min. ohne Kat
§ 10 © 60 min. ohne Kat
c [ J
g 8 30 min. 0,4kg Kat
o
Y4 [} .
< 6 ® 30 min. 0,7kg Kat
L & oo ® 30 min. 0,9kg Kat
4
°
2 ® ’ @
. St
0 20 40 60 80 100 120
Verweilzeit [min]

Abbildung 5-47: Abnahme der Konzentration an FFA mit Ausgangskonzentration von 19Gew.-% an FFA in der zweiten
Hochdruckveresterungsstufe mit und ohne Katalysator bei Reaktionstemperaturen von T=240°C im Technikumsversuch

Aus der Analyse ergibt sich, dass eine Erhohung der Reaktionstemperatur von T=240°C auf T=260°C keine

weitere Senkung der Konzentration an FFA ohne Katalysator bewirkt.
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Ohne Katalysator konnte bei beiden Reaktionstemperaturen ein Endgehalt von 1,8 Gew.-% an FFA erzielt

werden. Dies ist in Abbildung 5-48 dargestellt.
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Abbildung 5-48: Abnahme der Konzentration an FFA der Charge 13,5Gew.-% in der zweiten Hochdruckveresterungsstufe
mit und ohne Katalysator bei Reaktionstemperaturen von T=240°C und T=260°C im TechnikumsmafRstab
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Abbildung 5-49: Verlauf des FFA Gehaltes der Chargen 19Gew.-% (o) und 13,5Gew.-% (A) in der zweiten
Hochdruckveresterungsstufe mit Katalysator ab Erreichen der Reaktionstemperatur von T=240°C
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Die 19,0Gew.-% an FFA konnten in der zweiten Hochdruckveresterungsstufe unter 0,5Gew.-% gesenkt werden.

Bei der Charge mit dem Ausgangswert von 13,5Gew.-% konnte bei gleicher Verweilzeit von t=30min und

gleicher Reaktionstemperatur von T=240°C eine Endkonzentration von circa 1,0Gew.-% an FFA erreicht

werden. Beide Chargen konnten mit heterogenem Katalysators unter 1,5Gew.-% an FFA hochdruckverestert

werden.

5.12.7 Bestimmung der Reaktionskinetik der 2-stufigen

Technikumshochdruckveresterung mit Katalysator in der 2. Stufe

In Tabelle 5-41 sind die Aktivierungsenergien der Hochdruckveresterung mit und ohne Katalysator in der

zweiten Technikumshochdruckstufe angegeben. Es kann bewiesen werden, dass der Katalysator die

Aktivierungsenergie herabsetzt. Die Aktivierungsenergien ohne Katalysator sind um 7-15% hoher als die

Aktivierungsenergien mit heterogenem Katalysator.

Reaktionsbedingungen

PFAD

Reaktionstemperatur T=240°C und Verweilzeit t=30min

Charakteristische Grof3en flr Reaktion 2. Ordnung

PFAD Charge kgkat/to St?\;go%b;:s:;]:ss A/s] E, [kI/kmol]
0 31 1,0%10° 84500
0,4 31 1,0%10° 75000
Charge 19Gew.-%

0,7 31 1,0%10° 73500

0,9 31 1,0%10° 71000

0 2:1 1,0%10° 81700

Charge 13,5Gew.-% 07 2:1 1,0%10° 75800
1,7 2:1 1,0%10° 74800

Tabelle 5-41: Haufigkeitsfaktor A und Aktivierungsenergie E, fiir die 2. Hochdruckstufe im Technikum bei T=240°C und
t=30 min. fUr eine irreversible Reaktion 2. Ordnung
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5.12.8 Analyse der Zersetzungsprodukte wéhrend der 2-stufigen
Technikumshochdruckveresterung

Fettsduremuster PFAD FEED PFAD-F-2S-3 PFAD-P-2S-3
Laurinsaure (C12:0) Gew.% - 0,19 0,21
Myristinsaure (C14:0) Gew.% - 1,26 1,19 1,24
Palmitinsdure (C16:0) Gew.% - 45,27 47,29 47,31
Palmitoleinsaure (C16:1) Gew.% - 0,5 0,23 0,24
Stearinsaure (C18:0) Gew.% - 0,86 4,72 4,54
Olsaure (C18:1) Gew.% - 4,37 35,73 35,65
Linolsdure (C18:2) Gew.% - 34,96 9,64 9,76
Linolensédure (C18:3) Gew.% - 10,3 0,28 0,31
Arachinsaure (C20:0) Gew.% - 0,41 0,37 0,4
Gadoleinsaure (C20:1) Gew.% - 0,47 0,18 0,21
Summe gesattigte FS Gew.% - 47,8 53,94 53,83

Tabelle 5-42: Gegenuberstellung des Fettsauremuster von dem unbehandelten Rohstoff PFAD (PFAD neu FEED) mit dem
einstufig HD-veresterten PFAD (PFAD-F-2S-3) und dem zweistufig HD-veresterten PFAD (PFAD-P-2S-3)

In Tabelle 5-42 ist der unbehandelte Rohstoff PFAD (PFAD neu FEED) dem 1-stufig hochdruckveresterten PFAD
(PFAD-F-2S5-3) und dem 2-stufig hochdruckveresterten PFAD (PFAD-P-2S-3) gegenubergestellt. Die
Fettsduremuster wurden verglichen, um herauszufinden, ob es in der zweiten Hochdruckstufe vermehrt zu
Zersetzungsreaktionen kommt und kurzkettige Kohlenwasserstoffverbindungen entstehen. Das einstufig und
zweistufig hochdruckveresterte PFAD weist keine Unterschiede im Fettsauremuster auf. Es kommt zu keiner
Abnahme der langkettigen Verbindungen. Vergleicht man den unbehandelten Einsatzstoff mit den

hochdruckveresterten Proben, erkennt man eine Reduzierung der Doppelbindungen.

Durch den Hochdruckveresterungsvorgang werden die Doppelbindungen abgebaut (C18:2-Verbindungen). Die
Anzahl der C18:1 und C18:0 Verbindungen steigt und die der C18:2 Verbindungen sinkt.
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5129 2-stufige Technikumshochdruckveresterung mit Katalysator in beiden
Hochdruckstufen

Nachdem die Hochdruckveresterung mit Katalysator in der zweiten Stufe erfolgreich durchgefiinrt werden

konnte, sollte nun der Einsatz eines Katalysators sowohl in der ersten als auch in der zweiten Stufe untersucht

werden. Bei dieser Versuchsreihe wurde der Einsatzstoff PFAD in beiden Hochdruckstufen mit MgO verestert.

In der ersten Stufe wurden 5 Versuchsreihen durchgefuhrt und in der zweiten Stufe 4 Versuchsreihen. Als Feed
fur die zweite Stufe wurde das Produkt der Hochdruckveresterung aus der ersten Stufe verwendet. In der
zweiten Stufe wurde kein neuer Katalysator zugegeben, da dieser bereits im Produkt der ersten Stufe vorlag
und vor der zweiten Hochdruckveresterungsstufe nicht abgetrennt wurde. Da der Katalysator wéahrend der
Reaktion nicht verbraucht wurde, stand er fiir die Reaktion der zweiten Stufe zur Verfiigung. Das Uberschissige
Methanol und das gebildete Reaktionswasser aus der ersten Stufe wurden durch Entspannen auf Normaldruck
nach der Hochdruckreaktion entfernt. Fiir die zweite Stufe wurde neuerlich Methanol im Uberschuss zur

Verschiebung der Gleichgewichtszusammensetzung auf die Produktseite zugegeben.

In Tabelle 6-6 sind die Versuchsbedingungen und Analysenergebnisse flr die Konzentration an FFA fur die
beiden Hochdruckstufen aufgelistet. In der ersten Hochdruckstufe kann eine Endkonzentration zwischen
8Gew.-% und 9Gew.-% an FFA erreicht In der zweiten Hochdruckstufe kann die Konzentration an FFA auf

0,65Gew.-% reduziert werden.

Versuchs MeOH zu Kgka/ torao Reaktions- Verweilzei | FFA-Gehalt Endwert
-reihe PFAD : temperatur [°C] t [min] [Gew.-%]
1 31 0,75 230°C 30 8,14
2 31 14 210°C 15 9,86
()
2
@ 3 31 1,4 210°C 30 8,36
i
4 31 14 230°C 30 8,28
5 31 14 230°C 15 8,40
6 2:1 14 210°C 30 1,60
£ 7 2:1 14 230°C 30 1,01
&
3N
8 2:1 14 240°C 30 0,81
9 2:1 14 240°C 15 0,65

Tabelle 5-43: FFA Endkonzentration des Einsatzstoffes PFAD in der 1. und 2. Hochdruckveresterungsstufe im Technikum
in Abhéngigkeit der Reaktionsbedingungen
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Die Reaktionsverlaufe fir diese Versuche sind in Abbildung 5-50 dargestellt. Bereits bei kiirzerer Verweilzeit
wurde die Endkonzentration an FFA erreicht und eine Verdoppelung der Verweilzeit konnte keine weitere
Senkung an FFA ermdglichen. Auch die Erhdhung der Reaktionstemperatur von T=210°C auf T=230°C und

Katalysatorkonzentration von 0,75kg auf 1,4kg/t PFAD konnte keinen htheren Reaktionsumsatz erzielen.
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Abbildung 5-50: Abnahme der Konzentration an FFA von PFAD in der ersten Hochdruckveresterungsstufe mit Katalysator
bei Reaktionstemperaturen von T=210°C und T=230°C

Die Anfangskonzentration fiir die zweite Hochdruckstufe betrug 12,6Gew.-% an FFA und 0,13Gew.-% H,O. Der
Verlauf der Reaktionen in der zweiten Hochdruckstufe unter Anwesenheit eines Katalysators ist in Abbildung

5-51 dargestellt.

Die Erhdhung der Temperatur von T=210°C auf T=230°C bewirkte bei gleicher Verweilzeit eine Abnahme des
FFA-Gehaltes um 0,6 Gew.-%. Die Erhohung auf T=240°C senkte die Endkonzentration an FFA um weitere
0,2Gew.-%.
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Abbildung 5-51: Abnahme der Konzentration an FFA von PFAD in der 2. Stufe der Technikumshochdruckveresterung mit
Katalysator bei T=210°C, T=230°C und T=240°C und t=30 Minuten mit einer Startkonzentration von 12,6Gew.-% an FFA

Um den Einfluss eines Katalysators auf den Reaktionsfortschritt besser erkennen zu kénnen ist in Abbildung
5-52 die Abnahme der Konzentration an FFA mit und ohne Katalysator gegeneinander aufgetragen. In dieser
ersten Hochdruckstufe betrug die Verweilzeit t=25 Minuten und die Reaktionstemperatur variierte zwischen
T=210°C und T=230°C. Ohne Katalysator konnte die Konzentration an FFA in der ersten Hochdruckstufe bei
T=230°C auf 20,0 Gew.-% und bei T=210°C auf 25,0Gew.-% reduziert werden. Im Gegensatz dazu konnte die
Konzentration an FFA unter Verwendung eines heterogenen Katalysators wahrend der gleichen Verweilzeit
unter 10,0Gew.-% gesenkt werden. Der Einfluss der Reaktionstemperatur ist nur bei kiirzerer Verweilzeit zu
erkennen. Bei 25 Minuten Verweilzeit konnte bei beiden Reaktionstemperaturen die gleiche Endkonzentration

an FFA von 9,0Gew.-% erreicht werden.
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Abbildung 5-52: Gegeniberstellung der ersten Hochdruckstufe der Veresterungsreaktion von PFAD mit und ohne
Katalysator bei Reaktionstemperaturen von T=210°C und T=230°C
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Abbildung 5-53: Gegeniiberstellung der zweiten Hochdruckstufe der Veresterungsreaktion von PFAD mit und ohne
Katalysator bei Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C

In Abbildung 5-53 ist der Verlauf der FFA in der zweiten Hochdruckstufe bei einer Verweilzeit von t=15 und

t=30 Minuten und Reaktionstemperaturen von T=230°C und T=260°C mit und ohne Katalysator aufgetragen.

Bei der Hochdruckveresterung mit heterogenem Katalysator konnte eine Endkonzentration < 1,0Gew.-% an FFA

erreicht werden.
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Trotz der Verdoppelung der Verweilzeit bei der Hochdruckveresterung ohne Katalysator konnte nur eine

Endkonzentration knapp unter 2,0 Gew.-% an FFA erreicht werden. Mit Katalysator konnte der Endgehalt an

FFA im Vergleich mit Versuchen ohne Katalysator um das Doppelte weiter gesenkt werden.

5.12.10 Bestimmung der Reaktionskinetik der 2-stufigen
Technikumshochdruckveresterung mit Katalysator in beiden Stufen

In Tabelle 5-44 sind die Aktivierungsenergien E, und Haufigkeitsfaktoren A der Hochdruckveresterung mit und

ohne Katalysator in der ersten und zweiten Hochdruckstufe angegeben. Die Aktivierungsenergien ohne

Katalysator waren erwartungsgemaR hoher als die Aktivierungsenergien mit heterogenem Katalysator. In der

ersten Stufe betrug die Senkung der Aktivierungsenergie mit Katalysator knapp 20% und in der zweiten Stufe

10% bis 15%.
PFAD Reaktionsbedingungen Charakteristische Grof3en fur
Reaktion 2. Ordnung
Kgiat/to, Reaktions- Stoch. Uberschuss Verwgilzeit A[%/s] E,
temperatur [°C] MeOH:FFA [min] [kJ/kmol]
0 1,0%10° 101000
210 3:1 30
0,75 1,0%10° 82800
= 0 1,0%10° 103000
2 230 3:1 30
- 0,75 1,0%10° 83600
1,4 210 31 30 1,0%10° 81700
1,4 230 3:1 20 1,0*10° 83300
0 230 6:1 30 1,0*10° 83200
0 31 1,0%10° 84000
Q@ 230 30
>
& 14 31 1,0¢10° 72800
N
0 3:1 1,0*10° 86800
260 30
1,4 31 1,0*10° 77300

Tabelle 5-44: Gegenuberstellung der Aktivierungsenergie E, und des Haufigkeitsfaktors A der Hochdruckveresterung mit
und ohne Katalysator in der 1. und 2. Technikumshochdruckstufe bei T=210°C, T=230°C und T=260°C und t=30 Minuten
und t=20 Minuten
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5.12.11 Wirkungsweise des MgO bei der Hochdruckveresterung von FFA

Der Mechanismus der Wirkungsweise des MgO bei der Hochdruckveresterung von FFA wurde nicht néher
untersucht. Ausgehend von der wissenschaftlichen Arbeit ,,Entwicklung eines neuen Verfahrens zur Produktion
von Fettsauremethylester [10], wurde davon ausgegangen, dass MgO mit den im Ol vorhandenen freien

Fettsduren zu Magnesiumseifen reagiert, welche die Reaktion katalysieren.

Sie beschleunigen die Reaktion und es kann in einer kiirzeren Verweilzeit ein héherer Umsatz erzielt werden.
Durch den héheren Siedepunkt der Seifen gegeniiber FAME bleiben diese wéhrend der Destillation im Sumpf

zuriick und kénnen als Bestandteil des Destillationsriickstandes erneut im Prozess eingesetzt werden.

Dadurch wird einerseits die Ausbeute erhdht, da die nicht reagierten Glyceride und FFA erneut der Reaktion
zugefithrt werden und andererseits kann der Katalysator mehrmals eingesetzt werden. In Osterreich, BDK
Arnoldstein, wird dieses Verfahren zur Herstellung von Biodiesel bereits erfolgreich angewendet. Es kommen
Einsatzstoffe mit Startkonzentrationen an FFA bis zu 20Gew.-% zum Einsatz. Der direkte Einsatz von
Magnesiumseifen in Form von Magnesiumstearat erzielt dhnliche Umsétze, sowohl in der GroRanlage als auch

im Labormalistab (siehe Kapitel 5.5.4). Dies bestatigt die Wirkungsweise des Katalysators als Seife.

Allerdings besitzt MgO eine wasseranziehende Eigenschaft. Die Verwendung von MgO im Turnsport als
Antitranspirator der Hande, um die Abrutschgefahr durch feuchte Hande zu vermindern, ist weit verbreitet. Bei
der Hochdruckveresterung von FFA wird Wasser als Nebenprodukt gebildet. Daher ist es naheliegend, dass das
MgO mit dem Reaktionswasser zu Mg(OH), umgewandelt wird und nicht als Katalysator sondern vielmehr als
Reaktionspartner in die Reaktion mit eingreift. Es entzieht dem System Wasser und erhéht dadurch die
Reaktionsgeschwindigkeit, da die Produktbildung durch das Entstehen von Nebenprodukten nicht gehemmt
wird. Durch das Entfernen des Nebenproduktes wird zusatzlich das Gleichgewicht auf die Produktseite
verschoben und ein hoherer Umsatz erzielt. Ein Indiz dafiir, dass MgO als Reaktionspartner das Gleichgewicht
beeinflusst und nur als quasi Katalysator wirkt ist dadurch gegeben, dass ein Katalysator die Reaktion

beschleunigt nicht aber das Gleichgewicht dndert.

Bei den Technikumsversuchen war die Variation der Verweilzeit durch die baulichen Gegebenheiten
beschrankt. Die maximale Verweilzeit betrug bei kontinuierlicher Fahrweise 85 Minuten. In diesen 85 Minuten
konnte der Gleichgewichtswert bei unendlicher Verweilzeit nicht erreicht, sondern nur angenahert werden.
Daher konnten uber die Lage der Gleichgewichtskonzentration und dem zu Folge Uber die Beeinflussung von
MgO auf die Gleichgewichtszusammensetzung nur Vermutungen angestellt werden. Trotz Zugabe von MgO
konnte kein 100%iger Umsatz erzielt werden. Allerdings wurde MgO in Konzentrationen eingesetzt, die zu
gering waren, um das gesamte Reaktionswasser aufnehmen zu kénnen. Bei Einsatz der stéchiometrischen

Menge an MgO zur Bindung des gesamten Reaktionswassers muss die 10-fache Menge eingesetzt werden.

108



Kinetik der Hochdruckveresterung hohermolekularer freier Fettsauren

Gegen die Theorie der Wasseraufnahme spricht, dass MgO bereits in einer Industrieanlage erfolgreich
eingesetzt und dort als Recyclestrom im Kreis gefahren wird und dennoch die Reaktion beschleunigt. Auch im
Technikumsmalfistab bei Einsatz von FFA und von Glyceriden als Rohstoff konnte das MgO mehrmals eingesetzt
und auch im wiederholten Einsatz als Bestandteil des Destillationsriickstandes seine Wirkung bestatigen.
Wirde MgO das Reaktionswasser aufnehmen und als Mg(OH), im Kreis gefahren werden, misste es

verbraucht werden und diirfte die Reaktion bei wiederholtem Einsatz nicht mehr beschleunigen.

MgO wird die Basis fur weiterfihrende wissenschaftliche Untersuchungen darstellen. In zukinftigen
Forschungsarbeiten wird MgO in unterschiedlichen Konzentrationen bei langeren Verweilzeiten zum Einsatz
kommen, um die genaue Wirkungsweise des MgO zur Unterstiitzung der Umwandlung von Glyceriden und

FFA’s in FAME untersuchen zu kénnen.
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6 Grol3technische Anwendung der Hochdruckveresterung
hochmolekularer freier Fettsauren

Wie in der Analyse und Diskussion der Versuchsergebnisse in Kapitel 5 festgestellt wurde, konnte bei der
einstufigen Hochdruckveresterung der Einsatzstoff mit Anfangskonzentrationen >90Gew.-% an FFA auf eine
Endkonzentration zwischen 5Gew.-% und 20Gew.-% an FFA reduziert werden. Um einerseits die Ausbeute zu
erhéhen und andererseits die Biodieselnorm EN 14214 erfillen zu kénnen, missen der Hochdruckveresterung
weitere Prozessschritte folgen. Eine Mdglichkeit die Ausbeute zu erhéhen besteht darin, das herkémmliche
Verfahren mit saurer Vorveresterung (der Ausdruck Vorveresterung wird eingesetzt, weil die Veresterung vor
der Umesterung durchgefiihrt wird) und basischer Umesterung der Hochdruckveresterung nachzuschalten.
Dabei werden mit konzentrierter Schwefelsdure als Katalysator die verbleibenden FFA's auf < 2Gew.-%
verestert. AnschlieBend werden die im Einsatzstoff nach dem Hochdruckvorgang verbliebenen Tri-, Di- und

Monoglyceride mit Kaliumhydroxid zu Methylester umgeestert.

Bei der zweistufigen Prozessfilhrung konnte der Einsatzstoff auf eine Endkonzentration zwischen 0,5Gew.-%
und 2Gew.-% an FFA reduziert werden. Wird ein Einsatzstoff mit hohem Anteil an FFA von > 90Gew.-%
eingesetzt und liegt der Anteil an Triglyceriden < 10Gew.-%, kann das zweistufige Hochdruckkonzept ohne
Katalysator durchgefiihrt werden und die Glyceride werden dennoch vollstandig in ihre Methylester
umgewandelt. Liegt der Anteil an Triglyceriden > 10Gew.-% muss entweder das zweistufige Hochdruckkonzept
mit Katalysator angewendet werden, um die Triglyceride in einer wirtschaftlich vertretbaren Verweilzeit
umzuestern, oder es wird den Hochdruckveresterungsstufen eine basische Umesterung nachgeschaltet, die die

verbliebenen Tri-, Di- und Monoglyceride in die Methylester umwandelt.

Beim zweistufigen Hochdruckkonzept mit Katalysator kann das herkdmmliche Verfahren der sauren
Veresterung und basischen Umesterung génzlich vermieden werden. Dadurch kann Katalysator gespart
werden, und es fallen keine Nebenprodukte an, die Ausbeuteverluste und Kosten fir die Entsorgung mit sich
bringen. Beim Hochdruckkonzept wird im Gegensatz zum herkémmlichen Verfahren ein heterogener

Katalysator eingesetzt. Dieser wird im Prozess nicht verbraucht und kann wiederholt eingesetzt werden.

Neben dem Prozess der vollstandigen Umwandlung der FFA und Glyceride in die Methylester sind fiir das
Erreichen der Biodieselnorm auch anschlieBende Reinigungsschritte ausschlaggebend. Speziell bei
Multifeedstockanlagen, die unterschiedlichste Einsatzstoffe mit niedriger Qualitat verarbeiten, reicht die
Veresterung und Umesterung nicht aus, um normgerechten Biodiesel zu erhalten. Die Einsatzstoffe enthalten
Storstoffe wie Schwefel, Phosphor, unverseifbare Bestandteile, Polyethylen, etc. Diese Stérstoffe, unvollstéandig
veresterte FFA und unvollstdndig umgeesterte Glyceride missen abgetrennt werden. Am effektivsten

funktioniert dies in einer nachgeschalteten Destillation, da diese individuell an die Storstoffe angepasst werden
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kann. Diese verbleiben im Sumpf und durch Variieren der Destillationsbedingungen kann ein den

Qualitatsparametern der Biodieselnormen entsprechendes Produkt gewonnen werden.

6.1 Beschreibung der Versuchsanlagen und Versuchsdurchfiihrung zur
Umwandlung der noch nicht reagierten FFA und Glyceride und
Aufreinigung des Produktes

Die Beschreibung der Versuchsanlagen und Versuchsdurchfiihrung beschréankt sich auf die saure
Vorveresterung und basische Umesterung mit anschlieBender Destillation zum Reinigen der Produkte. Die
Ausgangsstoffe flir die Vorveresterung, Umesterung oder Destillation waren Produkte aus dem

Hochdruckprozess. Die Herstellung dieser Produkte wurde in Kapitel 5 ausfiihrlich beschrieben.

6.1.1 Versuchsanlage zur sauren Vorveresterung und basischen Umesterung im
Labormalf3stab
Die Versuchsreihen zur sauren Vorveresterung und basischen Umesterung wurden im Labormalistab in einem
2| Glasreaktor durchgefiihrt. Dieser ist in Abbildung 6-1 dargestellt. Bei dem Glasreaktor handelt es sich um
einen Doppelmantelreaktor, der mit Hilfe eines Thermostaten auf konstanter Reaktionstemperatur gehalten
werden kann. Der Glasreaktor besitzt drei Reaktoréffnungen fur Probeentnahmen und Temperaturmessungen.
Auch der KPG-Ruhrer wird Uber eine der Reaktoréffnungen in den Reaktorraum gefiihrt. Das Auslassventil am
Boden des Reaktors dient zum Entleeren der Reaktionslésung. Der Reaktor hat einen Durchmesser von

d=150mm und eine Hohe von h=115mm.

Abbildung 6-1: 2| Glasapparatur zur sauren Veresterung und basischen Umesterung im LabormafRstab

111



GroRtechnische Anwendung der Hochdruckveresterung hochmolekularer freier Fettsauren

6.1.2 Versuchsdurchfihrung zur sauren Vorveresterung flr den Labormaf3stab

Vorbereitung der Einsatzstoffe und Befiillen der Glasapparatur: Die Einsatzstoffe wurden auf T=60-80°C

temperiert und homogenisiert. Nach dem Befiillen der Glasapparatur wurden die Einsatzstoffe auf T=30°C

abgekuhlt und dann das Methanol und die Schwefelsaure langsam unter Rihren zugegeben.

Druck: Die Reaktion fand bei Normaldruck statt.

Temperatur: Die Temperatur zur Vorveresterung wurde auf T=70°C eingestellt.

Verweilzeit: Die Verweilzeit betrug pro Vorveresterungsstufe zwei Stunden. Wahrend dieser zwei Stunden
wurde die Mischung stetig gerthrt. Die Anzahl der Vorveresterungsstufen hing vom FFA-Gehalt des

Einsatzstoffes ab.

Phasentrennung: Die Phasentrennung fand bei T=60°C statt und dauerte zwischen 60 und 120 Minuten. Die
unterschiedlichen Zeiten hingen von den unterschiedlichen Eigenschaften der Einsatzstoffe ab. Nach Abzug der
schweren Phase wurde die organische Phase auf FFA untersucht und je nach Konzentration an FFA eine zweite

Veresterungsstufe (wenn FFA > 2Gew.-%) oder die Umesterung (wenn FFA < 2Gew.-%) durchgefiihrt.

6.1.3 Versuchsdurchfihrung zur basischen Umesterung flr den Labormalf3stab

Vorbereitung der Einsatzstoffe und Befllllen der Glasapparatur: Die Produkte aus der Vorveresterung wurden in

die Apparatur gefiillt. Das Methanol und Kaliumhydroxid wurden bei einer Temperatur von T=50°C langsam
zugegeben, da sich Kaliumhydroxid aufgrund der negativen Losungsenthalpie unter Warmeentwicklung I6ste

(stark exotherme Reaktion).

Druck: Die Reaktion fand bei Normaldruck statt.

Temperatur: Die Temperatur zur Umesterung wurde auf T=50°C geregelt.

Verweilzeit: Die Verweilzeit betrug pro Umesterungsstufe 15 Minuten. Wahrend dieser Verweilzeit wurde die
Mischung gerlihrt. Wurde in der ersten Umesterungsstufe ein Triglyceridgehalt < 0,2Gew.-% erreicht, war die
Reaktion abgeschlossen. War der Triglyceridgehalt > 0,2Gew.-% musste eine zweite Umesterung durchgefihrt

werden.

Phasentrennung: Die Phasentrennung fand bei T=50°C statt und dauerte 60 bis 120 Minuten. Die
unterschiedlichen Zeiten hingen von den unterschiedlichen Absetzeigenschaften der Einsatzstoffe ab. Nach
Abzug der schweren Phase wurde in der organischen Phase der Triglyceridgehalt bestimmt und je nach

Konzentration an Triglyceriden wurden eine zweite Umesterungsstufe oder die Wéschen durchgefihrt.
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Waschen: Nach Zugabe der Waschwésser musste die Lésung funf Minuten geriihrt werden, damit die Seifen,
die durch Zugabe des basischen Katalysators mit den verbliebenen FFA’s entstanden, aus der Mischung

herausgewaschen wurden. Zur Phasentrennung der Mischung waren zwei Stunden erforderlich.

6.1.4 Versuchsanlage zur sauren Vorveresterung und basischen Umesterung im
Technikum

In Abbildung 6-2 ist die Buchi Glasapparatur zur Veresterung und Umesterung im Technikum dargestellt. Die

Glasapparatur besteht aus einer Offnung fiir die Feedzufuhr, einem Rihrer zur Durchmischung der

Reaktionslosung, einem Heizmantel, der mit Wé&rmetragerdl beheizt wird und einem Auslassstutzen zum

Entleeren der Reaktanten. Die Glasapparatur hat eine Fullhéhe von h=800mm wund einen

Ruhrkesselinnendurchmesser von d=600mm. Daraus ergibt sich ein Fullvolumen von 2501.

Abbildung 6-2: Apparatur fiir die saure Veresterung und basische Umesterung im Technikum, A.. Offnung fiir
Feedzufuhr, B..Ruhrer (Impeller, d = 360mm, Geschwindigkeit: 0 bis 200U/min), C..Heizmantel (T;,,=200°C),
D...Auslassstutzen, Rithrkesselinnendurchmesser=600mm, Fiillhéhe=800mm

6.1.5 Versuchsdurchfihrung der sauren Vorveresterung im Technikum

Vorbereitung der Einsatzstoffe und Beflillen der Biichi Glasapparatur: Die Einsatzstoffe wurden auf T=60-80°C

temperiert und homogenisiert. Nach dem Befiillen der Apparatur mit den Einsatzstoffen wurden diese auf

T=50°C abgekiihlt und dann Methanol und Schwefelséure langsam unter Riihren zugegeben.

Druck: Die Reaktion fand bei Normaldruck statt.

Temperatur: Die Temperatur zur Vorveresterung wurde auf T=70°C eingestellt. Die Reaktion wurde bei

Siedetemperatur und vollstdndigem Destillatriicklauf durchgefuhrt.
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Verweilzeit: Die Verweilzeit betrug pro Vorveresterungsstufe zwei Stunden. Wahrend dieser zwei Stunden
wurde die Mischung stetig geriihrt. Die Anzahl der Vorveresterungsstufen hing von der Konzentration an FFA

des Einsatzstoffes ab.

Phasentrennung: Die Phasentrennung fand bei T=60°C statt und dauerte 60 Minuten. Nach Abzug der
schweren Phase wurde die FFA-Konzentration der organische Phase gemessen. Je nach Konzentration an FFA
wurde eine zweite Veresterungsstufe (wenn FFA > 2Gew.-%) oder die Umesterung (wenn FFA < 2Gew.-%)

durchgefinhrt.

6.1.6 Versuchsdurchfihrung der basischen Umesterung im Technikum

Vorbereitung der Einsatzstoffe und Befillen der Biichiapparatur: Die Produkte aus der Vorveresterung wurden

in die Apparatur gefullt. Methanol und Kaliumhydroxid wurden bei einer Temperatur von T=50°C langsam

zugegeben

Druck: Die Reaktion fand bei Normaldruck statt.

Temperatur: Die Temperatur der Umesterung wurde auf T=50°C geregelt.

Verweilzeit: Die Verweilzeit betrug pro Umesterungsstufe 15 Minuten. Wéhrend dieser Verweilzeit wurde die
Mischung gerlhrt. Wurde in der ersten Umesterungsstufe ein Triglyceridgehalt <0,2Gew.-% erreicht, war die
Reaktion abgeschlossen. War der Triglyceridgehalt >0,2Gew.-% musste eine zweite Umesterungsstufe

durchgefuhrt werden.

Phasentrennung: Die Phasentrennung fand bei T=50°C statt und dauerte 120 Minuten. Nach Abzug der
schweren Phase wurde die Konzentration an Trigylceriden in der organischen Phase untersucht. Je nach Gehalt

an Triglyceriden wurden eine zweite Umesterungsstufe oder die Waschen durchgefihrt.

Waéschen: Nach Zugabe der Waschwésser musste die Losung fiinf Minuten geriihrt werden, damit die Seifen
aus der Mischung herausgewaschen wurden. Zur Phasentrennung der Mischung waren zwei Stunden

erforderlich.

Die Reinigung des Produktes wurde durch Destillation in der Destillationsanlage im Technikum der Fa. PDC
(Process Developement Center in Grambach bei Graz) durchgefiihrt. In Abbildung 6-3 ist diese dargestellt. Um
nach der Hochdruckstufe ein normgerechtes Produkt zu erhalten, mussten die schwer flichtigen Bestandteile
abgetrennt werden. Der Katalysator, der Grofteil der Tri-, Di- und Monoglyceride sowie andere
Verschmutzungen blieben im Sumpf. Die Qualitat des Produktes im Kopf entsprach den Anforderungen der

Biodieselnorm.
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6.1.7 Versuchsanlage fur die Destillation im Technikumsmalf3stab

In Abbildung 6-3 ist die Versuchsanlage fiir die Destillation im Technikum dargestellt. Die Destillationsanlage
besteht aus einem Entgaser (Packungskolonne), zur Abtrennung von Reaktionswasser und Uberschiissigem
Methanol, einem Fallflmverdampfer (ein mit Warmetrdgerdl beheiztes Doppelmantelrohr), einer
Packungskolonne mit strukturierter Gewebepackung und Totalkondensator am Kopf der Kolonne (T=20°C),
einer Kurzwegdestillation zur Erhéhung der Ausbeute und einem Vakuumstand. Folgende Vakuumpumpen

nach Tabelle 6-1 waren im Einsatz:

Drehschieberpumpe Walzkolbenpumpe
E50201 EFC50101
Tvoe Oerlikon Leybold vaccum KAESER OMEGA
yp Trivac D16Bex WVC 180-ATEX
Saugvermdgen 16 m3/h bei 1000 mbar 170m3/h

Tabelle 6-1: Kenndaten des Vakuumsystems der Destillationsanlage im Technikum [10]

Abbildung 6-3: Destillationsanlage im Technikum der Fa. PDC in Grambach

6.1.8 Versuchsdurchfuhrung der Destillation im Technikum

Befiillen der Destillationskolonne: Der Feed wurde tiber die Druckluftmembranpumpe einer Mehrzweckanlage

in den Entgaser gepumpt, wo das Reaktionswasser und das uiberschissige Methanol abgetrennt wurden.
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Fallfilmverdampfer: Uber eine Umwalzpumpe wurde der entgaste Feedstrom in den Fallfilmverdampfer

geleitet, wo die Destillation in der mit strukturierten Gewebepackungen ausgestatteten Packungskolonne statt
fand.

Kurzwegdestillation: Uber ein Ventil wurde ein Teilstrom des Sumpfes in die Kurzwegdestillation geleitet und

dort das restliche Produkt abgezogen. Die Kurzwegdestillation diente zur Erhéhung der Ausbeute.

Druck: Im Entgaser wurde ein Systemdruck von pa,s=50,0mbar und in der Destillationskolonne ein Druck von
Pabs=0,5mbar eingestellt. Das Grobvakuum von 50,0mbar wurde mittels Drehschieber Vakuumpumpe, das

Feinvakuum mittels Walzkolben Vakuumpumpe erzeugt.

Temperatur: Die Temperatur stellte sich einerseits durch die verwendeten Rohstoffe und dem Umsetzungsgrad
in den Hochdruckstufen ein und andererseits durch die Menge an ausgeschleustem Sumpf. Bei Methylester
lagen die Kopftemperaturen im Bereich zwischen T=135°C und T=150°C. Beim Sumpf wurde eine Temperatur
zwischen T=170°C und T=190°C eingestellt.

Destillatgewinnung: die Destillate aus der Kolonne und aus der Kurzwegdestillation wurden 0ber

Destillatpumpen ausgetragen und in externen KunststoffgefalRen aufgefangen.

6.2 Prozessschritte zur Weiterverarbeitung der hochdruckveresterten
Einsatzstoffe zu Biodiesel

Die Weiterverarbeitung der hochdruckveresterten Einsatzstoffe zu Biodiesel umfasst folgende Prozessschritte:

- Die saure Vorveresterung nach 1-stufiger Hochdruckveresterung mit anschlieBender basischer
Umesterung und Destillation zur Reinigung des Produktes

- Die basische Umesterung nach 2-stufiger Hochdruckveresterung mit anschlieBender Destillation zur
Reinigung des Produktes

- Destillation nach 2-stufiger Hochdruckveresterung zur Reinigung des Produktes

Die Logistikdiagramme in Abbildung 6-4 bis Abbildung 6-6 beschreiben die einzelnen Prozessschritte.

Einstufiger 9 Q Basische 9 »
Hochdruckprozess X Umesterung

Abbildung 6-4: Logistikdiagramm Biodieselherstellung kombinierter Prozess aus einstufigem Hochdruckprozess und
saurer Vorveresterung und basischer Umesterung mit anschlieender Destillation zur Aufreinigung des Produktes
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Zweistufiger 3 ‘; Waschen Destillation
Hochdruckprozess : 3 3

Abbildung 6-5: Logistikdiagramm Biodieselherstellung kombinierter Prozess aus zweistufigem Hochdruckprozess und
basischer Umesterung mit anschliefender Destillation zur Aufreinigung des Produktes

Zweistufiger
Hochdruckprozess 3
mit/ohne Kat.

Abbildung 6-6: Logistikdiagramm 2-stufiger Hochdruckprozess mit anschliefender Destillation zur Aufreinigung des
Produktes

In den folgenden Kapiteln wird die Anwendbarkeit dieser Prozessschritte auf die Einsatzstoffe PFAD, Trap
Grease und Lipofit® sowohl im Labor- als auch im TechnikumsmaRstab untersucht. Um die basische
Umesterung nach dem Hochdruckteil und nach der sauren Vorveresterung untersuchen zu kénnen, wurden die
Einsatzstoffe nach dem Hochdruckteil mit Altspeisedl gemischt. Dadurch wurde eine Einsatzstoffmischung mit
einer Glyceridkonzentration von 50-80Gew.-% erhalten. Der Glyceridanteil von PFAD, Trap Grease und Lipofit®
alleine wére nach dem Hochdruckteil zu gering, um Aussagen Uber die anschliefende basische Umesterung

treffen zu kénnen.

6.3 Saure Vorveresterung und basische Umesterung im Labor

Die saure Vorveresterung musste, ausgehend von 10-20Gew.-% an FFA, ein Produkt mit <2Gew.-% an FFA
liefern. Erst dann konnten durch die basische Umesterung die noch nicht reagierten Triglyceride umgeestert
werden. Kénnten die FFA nicht unter 2Gew.-% gesenkt werden, wiirde einerseits der Ausbeuteverlust durch

Seifenbildung des verwendeten basischen Katalysators zu gro und andererseits dieser inaktiv werden.

Im Labor wurde untersucht, ob eine 2-stufige Hochdruckveresterung die Konzentration an FFA unter 2Gew.-%
senken konnte, ob dadurch der saure Vorveresterungsschritt vermieden werden konnte und eine basische
Umesterung ausreichte, um normgerechten Biodiesel erzeugen zu kénnen.

6.3.1 Saure Vorveresterung

Die Versuchsbedingungen fir die saure Vorveresterung von einstufig hochdruckverestertem PFAD und Lipofit®

in einer 1:2 Mischung mit Altspeisedl sind in Tabelle 6-2 angefihrt.

117



Groftechnische Anwendung der Hochdruckveresterung hochmolekularer freier Fettséuren

Reaktionsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 70
Verweilzeit [min] 120
Hochdruckverestertes PFAD/Lipofit® : Altspeisedl [Gew.-%] 1:2
Stochiometrischer Uberschuss an Alkohol [Kguethanol/toi] 110
Absetzzeit [min] 60
Reaktionsdruck [bar] Atmosphére
Masse an Katalysator [kgnasos/ts|] 10

Tabelle 6-2: Versuchsbedingungen der einstufigen sauren Vorveresterung im Labor mit 98%iger Schwefelsaure

In Abbildung 6-7 sind die Ergebnisse dargestellt. Bei allen Versuchsreihen konnten idente Reaktionsverlufe
und somit eine gute Reproduzierbarkeit erreicht werden. Die Anfangskonzentration der FFA’s lag zwischen
12,0Gew.-% und 13,0Gew.-% und die erreichte Endkonzentration nach 120 Minuten Verweilzeit lag zwischen
2,0Gew.-% und 2,1Gew.-% an FFA. Somit reichte eine Veresterungsstufe aus, um die anschlieBende basische

Umesterung durchfiihren zu kénnen.
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Abbildung 6-7: Abnahme der Konzentration an FFA innerhalb von 120min Verweilzeit wéhrend der sauren
Vorveresterung mit konzentrierter Schwefelsdure im Labormalistab
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6.4 Basische Umesterung

Bei der basischen Umesterung waren zwei Umesterungsschritte notwendig, um die Triglyceride auf <0,1Gew.-
% umzuestern. Ausgangsstoff war das hochdruckveresterte Gemisch aus PFAD und Lipofit®, das mit Altspeisedl

sauer vorverestert wurde. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 6-3 angefiihrt.

Reaktionsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 60
Reaktionszeit [min] 15
Absetzzeit [min] 120
Reaktionsdruck [bar] Atmosphare
1. Stufe

Stochiometrischer Uberschuss an Alkohol [kg/tg] 120
Masse an Katalysator [kgxon/te] 6,5
2. Stufe

Stochiometrischer Uberschuss an Alkohol [kg/tg] 32
Masse an Katalysator [kgxon/te] 2,5

Tabelle 6-3: Versuchsbedingungen der 2-stufigen basischen Umesterung im Labor mit Kaliumhydroxid

6.5 Basische Umesterung nach 2-stufiger Hochdruckveresterung

Als Ausgangsstoff flr diese Umesterungsversuche wurde ein Gemisch aus PFAD und Lipofit®, welches unter
Hochdruck 2-stufig bis zu einer Konzentration an FFA < 2Gew.-% verestert wurde, verwendet. Die

Umesterungen wurden analog zu den unter Punkt 6.4 beschriebenen Versuchsbedingungen durchgefiihrt.

Auch die Umesterung nach der 2-stufigen Hochdruckveresterung konnte erfolgreich durchgefiuhrt werden. Die
Triglyceride und Diglyceride konnten 2-stufig auf < 0,1Gew.-%, die Monoglyceride auf 0,4Gew.-% reduziert

werden.
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6.6 Saure Vorveresterung und basische Umesterung im Technikum

Die saure Vorveresterung und die basische Umesterung wurden im Technikum wiederholt. Es wurde ebenfalls

eine Mischung aus 1-stufig hochdruckverestertem PFAD und Lipofit® mit Altspeisedl eingesetzt.

Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 6-4 und Tabelle 6-5 angefthrt.

Reaktionsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 70
Verweilzeit [min] 180
Absetzzeit [min] 60
Reaktionsdruck [bar] Atmosphére
Hochdruckverestertes PFAD/Lipofit® : Altspeisedl [Gew.-%] 1:2

1. Stufe 2. Stufe
Stéchiometrischer Uberschuss an Alkohol [Kgmethanol/tol] 150 110
Masse an Katalysator [Kgnasos/tsl] 10 8

Tabelle 6-4: Versuchsbedingungen fiir die einstufige saure
Technikumsmalistab

Vorveresterung mit 98%iger Schwefelsdure im

Reaktionsbedingungen Sollwert
Reaktionstemperatur [°C] 60
Reaktionszeit [min] 15
Absetzzeit [min] 120
Reaktionsdruck [bar] Atmosphare

1. Stufe 2. Stufe
Stéchiometrischer Uberschuss an Alkohol [Kgweon/tol] 120 35
Masse an Katalysator [Kgxon/te] 7 3

Tabelle 6-5: Versuchsbedingungen fir die 2-stufige basische Umesterung mit KOH als Katalysator im Technikumsmafstab
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Die Abnahme an FFA durch saure Vorveresterung ist in Abbildung 6-8 dargestellt. Trotz der Verléangerung der
Reaktionszeit von zwei Stunden auf drei Stunden bei der Ubertragung der Reaktion vom LabormaRstab auf den
TechnikumsmaRstab, konnte die Grenze einer Endkonzentration von < 2Gew.-% an FFA in der ersten Stufe

nicht erreicht werden. Im Technikumsmalfistab wurden zwei Stufen bendétigt.
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Abbildung 6-8: Verlauf der Vorveresterung von PFAD mit Lipofit® und Altspeisedl mit H,SO, im Technikumsmafstab

Auch im Technikumsmalistab konnten nach 2 Umesterungsstufen die Gehalte an Triglyceride auf 0,1Gew.-%

gesenkt werden.

6.6.1 2-stufige Hochdruckveresterung

Die Versuchsdurchflihrung zur 2-stufigen Hochdruckveresterung ist in Kapitel 6.11 angefiihrt. In diesem Kapitel
wird gezeigt, dass trotz der 2-stufigen Prozessfihrung und Senkung der Endkonzentration an FFA < 2Gew.-%,

die Qualitatsstandards fur den Methylestergehalt der Biodieselnorm nicht erftillt werden konnten.

In Tabelle 6-6 sind die Versuchsbedingungen und Analysenergebnisse fiir die Konzentrationen an FFA,

Glyceriden und Methylester flr die beiden Hochdruckveresterungsstufen mit Katalysator aufgelistet.

In der ersten Hochdruckveresterungsstufe konnte eine Endkonzentration an FFA zwischen 8Gew.-% und
9Gew.% erreicht werden. In der zweiten Hochdruckveresterungsstufe konnte die Konzentration an FFA auf
1Gew.-% reduziert werden. Die Tri-, Di- und Monoglyceride konnten in der ersten Hochdruckstufe gesamt auf
3,5Gew.-% reduziert werden und in der zweiten Stufe auf 1Gew.-%. In der ersten Stufe konnte ein
Methylestergehalt von 89Gew.-% erreicht werden, in der zweiten Stufe ein Methylestergehalt von 94Gew.-%.
Es musste eine Destillation zur Aufkonzentrierung des Methylestergehaltes auf >96,5Gew.-% durchgefiihrt

werden.
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Ver- | MeoHzu | kg | REBKUONS: |y eip. | FRAGENAIt oo g | MEG.
Stufe suchs- PEAD R temperatur zeit [min] Endwert [Gew.-%] | [Gew.-%]
reihe PFAD [°C] [Gew.-%] e e
1. 1 31 0,75 230 30 8,14 3,5 88,69
6 2:1 1,4 210 30 1,60 - 93,11
2.
7 2:1 1,4 230 30 1,01 1,0 93,98

Tabelle 6-6: FFA- und Glycerid-Endkonzentration und Methylestergehalt des Einsatzstoffes PFAD in der ersten und
zweiten Hochdruckveresterungsstufe in Abh&ngigkeit von den Reaktionsbedingungen

Da der Tri- und Diglyceridgehalt im Rohstoff PFAD bei 12Gew.-% lag, wurden neben dem Verlauf der

Konzentration der freien Fettsduren auch der Verlauf der Tri- Di- und Monoglyceridgehalte bestimmt. Der

Verlauf dieser Konzentrationen ist in Tabelle 6-7 und Abbildung 6-9 angegeben.

Parameter Analysenergebnisse

2. Stufe VZ [min] 0 7,5 15 22,5 30 31
Freies Glycerin [Gew.-%] 0,08 0,01 0,13 0,11 0,14 0,19
Monoglyceride [Gew.-%] 1,47 1,00 0,86 0,89 0,83 0,93
Diglyceride [Gew.-%] 1,00 0,60 0,36 0,36 0,29 0,24
Triglyceride [Gew.-%] 0,77 0,29 0,30 0,50 0,13 0,11
Totales Glycerin [Gew.-%] | 0,68 0,39 0,44 0,44 0,41 0,47

Tabelle 6-7: Verlauf der Tri-, Di- und Monoglyceridgehalte des Einsatzstoffes PFAD in der zweiten Hochdruckstufe im

Technikumsmalfstab
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Abbildung 6-9: Verlauf der Tri-, Di und Monoglyceride des Elnsatzstoffes PFAD beider Hochdruckstufen im
Technikumsmafistab

Es ist deutlich zu erkennen, dass der Gehalt an Glyceriden nur mehr um 0,5Gew.-% gesenkt werden konnte, da
das Produkt aus der ersten Stufe bereits nahe dem Gleichgewichtswert lag. Bei dem Einsatzstoff PFAD diente

die zweite Hochdruckstufe hauptséchlich der Senkung der freien Fettsauren.

6.7 Destillation der Produktproben

Die Qualitdt von Biodiesel unterliegt einer Norm. Erst wenn diese eingehalten wird, darf Biodiesel als

alternativer Kraftstoffe eingesetzt werden.

Die Hochdruckveresterung kombiniert mit einer sauren Vorveresterung und basischen Umesterung
(=kombinierter Prozess) und der 2-stufige Hochdruckveresterungsprozess eigneten sich, aus jedem auf Ol
basierenden Einsatzstoff mit Methanol Methylester herzustellen. Allerdings reichten diese Vorgange nicht aus,

um der europadische Biodieselnorm EN 14214 zu entsprechen.

In Tabelle 6-8 sind die Analysenwerte von der Norm entsprechendem Biodiesel und einem aus der zweiten
Hochdruckstufe erhaltenen Produkt der Mischung PFAD und Lipofit® aufgelistet. Dies dient der Darstellung der
Qualitatsparameter, die ohne Destillation nicht erreicht werden kénnten. Anstelle der bisher verwendeten
Bezeichnung FFA fiir die nicht reagierten freien Fettsauren wird ab dem Destillieren des Produktes von der
Neutralisationszahl NZ gesprochen. Der Unterschied liegt in der Definition, welche in Kapitel 6.3 angegeben ist.

Beide beschreiben die Konzentration an nicht reagierten freien Fettsauren.
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Fgenschatt cnneic | BodeselnachEN | cerz, | Gominach
Hochdruckstufe kombiniertem Prozess
Neutralisationszahl Mgkon/d <0,50 4,14 0,90
Methylestergehalt Gew. % >96,5 92,5 88,7
Triglyceride Gew. % <0,20 0,63 0,20
Diglyceride Gew. % <0,20 0,33 0,2
Monoglyceride Gew. % <0,80 1,44 0,4
Schwefelgehalt ppm <10 64 49

Tabelle 6-8: Gegeniiberstellung der Norm und der Produktqualitat aus der zweiten Hochdruckveresterungsstufe eines
Gemisches von PFAD und Lipofit® bzw. dem Produkt aus dem kombinierten Prozess

Um der Anforderung der Biodieselnorm zu entsprechen, wurde dem Prozess zur Herstellung von Biodiesel eine
Destillation nachgeschaltet. In den folgenden Kapiteln werden Destillationsmethoden zur Aufbereitung der

Reaktionsprodukte aus dem kombinierten Hochdruckvorgang und dem 2-stufigen Hochdruckprozess erlautert.

Der Unterschied in den zu destillierenden Produkten aus den beiden Prozessen bestand darin, dass das Produkt
aus dem kombinierten Prozess keinen Katalysator, das aus dem Hochdruckveresterungsprozess einen
heterogenen Katalysator enthielt. Bei der Destillation des Reaktionsproduktes mit Katalysator musste die
Maglichkeit einer Ruckreaktion aufgrund der hohen Temperaturen mitberucksichtigt werden. Das Produkt aus
dem kombinierten Prozess wurde Uber den Fallfilmverdampfer und anschlieRend lber die Kurzwegdestillation
(KD) destilliert, um die Ausbeute an Methylester erhéhen zu kénnen. Beim Hochdruckprozess wurde die
Maglichkeit einer vorgeschalteten KD und dann erst Destillation Uber den Fallfilmverdampfer untersucht, um

durch die verkiirzte Verweilzeit in der KD die Wahrscheinlichkeit einer Riickreaktion zu minimieren.

6.7.1 Destillation Uber Fallfilmverdampfer und anschliel3ende KD nach dem
kombinierten Prozess

Das aus der sauren Vorveresterung und basischen Umesterung erhaltene Reaktionsprodukt wurde zuerst tiber
den Entgaser gepumpt, um Uberschissiges Methanol und Reaktionswasser (im Flash) abzutrennen. In der
anschlielenden Destillationskolonne stellte sich eine Sumpftemperatur von T=180-190°C und ein Druck von
Pabs=0,5-0,8mbar ein. Der Riicklauf wurde von totalem Ricklauf R=0 bis R=0,8 variiert, um den Einfluss des
Rucklaufverhdltnisses auf die Qualitat des Fettsauremethylesters, welcher Uber Kopf destilliert wurde,
untersuchen zu kdénnen. Ab einem Riicklaufverhaltnis von R=0,4 konnte eine zufriedenstellende Qualitat des

Biodiesels erhalten werden.
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Nach dem Fallfilmverdampfer wurde der Sumpf in der Kurzwegdestillation weiter eingedickt, um die Ausbeute
an Methylester zu erhdhen. Die Temperatur der Kurzwegdestillation betrug T=180°C. In Tabelle 6-9 sind

ausgewdhlte Analysenergebnisse der Destillationsversuche mit der Mischung PFAD mit Lipofit® und Altspeisedl

aufgelistet.
Probe Temperatur [°C] Ricklauf
Sumpf | 1.Schuf® | 2.Schuf3 R Nz ME S Ph
TI30406 TI30106 TI30206 | Mitte | Kopf | mgcon/g Gew-% ppm Ppm
Normwert <0,5 >96,5 <10 <10
Feed 0,9 88,7 49 3
Destillat Fallf. 182 157 115 0,4 | total 0,3 98,6 2 1
Destillat KD 180 - - - - 2,8 83,9 69 1
Destillat ges. 0,5 98,0 5 1
Sumpf KD 3,0 49 960 110

Tabelle 6-9: Analysenergebnisse der Destillation von PFAD mit Lipofit® und Altspeisedl nach dem kombiniertem Prozess

Die Parameter Neutralisationszahl, Methylestergehalt, Schwefel- und Phosphorgehalt lagen innerhalb der
Normwerte. Die Werte der Probe ,,Destillat Kurzwegdestillation* lagen Gber den Normwerten, in der Mischung

mit der Destillatprobe konnte allerdings ein der Norm entsprechender Biodiesel erhalten werden.

6.7.2 Destillieren des einstufig hochdruckveresterten PFAD Uber die KD

Die Destillation von einstufig hochdruckverestertem PFAD wurde durchgefuhrt, um herauszufinden, wie weit
der FFA-Gehalt Uber die Kurzwegdestillation gesenkt werden kann. Der Vorteil der Kurzwegdestillation war,
dass das Produkt nur wahrend einer kurzen Verweilzeit Kontakt mit der heiRen Oberflache der Wischerblatter
hatte. Dadurch war die Wahrscheinlichkeit einer Ruckreaktion, die aufgrund der hohen Temperatur, des

Vorhandenseins eines Katalysators und dem Fehlen des abgezogenen Methanols auftreten kann, sehr gering.

Die Kurzwegdestillation wurde im Vakuum bei einem Druck von p=0,7mbar,,s betrieben. Als Feed wurde
einstufig hochdruckverestertes PFAD verwendet. Die Anfangskonzentration an FFA flr die Destillation betrug
6,9Gew.-%. Zu Beginn der Destillation wurde die Kurzwegdestillation mit einer Temperatur von T=155°C und

60Gew.-% Rickstand betrieben. Der Gehalt an FFA konnte auf 5,6Gew.-% reduziert werden.
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Als zweite Einstellung wurde die Temperatur auf T=152°C gesenkt und die Rickstandsrate auf 65Gew.-%

erhoht. Dadurch konnte die Konzentration an FFA auf 4,8Gew.-% reduziert werden.

Die FFA Konzentration konnte trotz hoher Rickstandsrate und niedriger Destillationstemperatur lediglich um
30Gew.-% reduziert werden. Die Ergebnisse dazu sind in Tabelle 6-9 aufgelistet. Dies beweist, dass sich die
Destillation Gber den Kurzwegverdampfer nicht eignete, die FFA zu reduzieren, was auch zu erwarten war. Das

Ziel, den Katalysator abzutrennen, konnte erreicht werden.

Probe Arbeitstemperatur KD [°C] | Rickstandsrate [Gew.-%] | FFA Konzentration [Gew.-
Feed - - 6,9
Destillat 1 155 60 5,6
Destillat 2 152 65 4,8

Tabelle 6-10: Analysenergebnisse fir die Destillation von 1-stufig hochdruckverestertem PFAD Uber die KD

6.7.3 Destillieren des 2-stufig hochdruckveresterten PFAD in der KD und
anschlief3end im Fallfilmverdampfer

In Kapitel 6.7.2 konnte gezeigt werden, dass die FFA’s uber die KD um 30Gew.-% gesenkt werden kdnnen. Dies

reicht im Prozess nicht aus, um die Biodieselnorm zu erfillen. In diesem Kapitel soll daher die Wirksamkeit

eines nachgeschalteten Fallfilmverdampfers untersucht werden.

Fur die Destillation des zweistufig hochdruckveresterten PFAD in der Kurzwegdestillation und anschliefend im
Fallflmverdampfer wurde als Feed eine Probe mit einer Ausgangskonzentration an FFA von 1,5Gew.-%
gewahlt. Die Probe wurde im Vorfeld unter Hochdruck und bei einer Reaktionstemperatur von T=230°C mit

Katalysator zweistufig verestert.

Die Proben wurden zuerst Uber den Entgaser entmethanolisiert und entwassert und dann in der KD destilliert.
Es wurden vier verschiedene Einstellungen untersucht. Die Arbeitstemperatur der KD variierte zwischen
T=185°C und T=170°C und die Rickstandsraten zwischen 5Gew.-% und 15Gew.-%. Der Arbeitsdruck lag bei
p=0,7mbar,s. Die Versuchsbedingungen sind in Tabelle 6-11 aufgelistet. Trotz der Reduzierung der
Arbeitstemperatur der Kurzwegdestillation konnte die Neutralisationszahl nicht gesenkt werden und blieb

konstant auf dem Ausgangswert.
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Probe Arbeitstemperatur KD Ruckstandsrate [Gew.- FFA [%] /NZ
Feed (FFA) 1,5
Destillat 1 (N2) 185 12,4 3,2
Destillat 2 (N2) 180 4,0 3,3
Destillat 3 (N2) 175 8,0 3,2
Destillat 4 (N2) 170 11,3 2,9

Tabelle 6-11: Versuchsbedingungen fur die Destillation von 2-stufig hochdruckverestertem PFAD in der KD

Die Destillate aus der KD wurden gesammelt und Uber den Fallfilmverdampfer destilliert.

Die

Warmetragerdlanlage zum Beheizen des Sumpfes des Fallfilmverdampfers wurde auf T=240°C aufgeheizt, der

Druck in der Kolonne betrug p=0,7mbar .

Die Proben D-3-0 und D-5-0 wurden genauer analysiert. Die Analysenergebnisse sind in Tabelle 6-12 der

Biodieselnorm DN 14214 gegenubergestellt. Die Neutralisationszahl und das freie Glycerin entsprachen nicht

der Norm. D-3-0 wurde mit R=0 destilliert, D-5-0 mit R=0,4. Man erkennt, dass das Rlcklaufverhaltnis die

Neutralisationszahl beeinflussen konnte, ein R=0,4 aber noch zu gering war, um einen der Norm

entsprechenden Biodiesel zu erhalten. Ein hdheres Rucklaufverhéltnis wiirde die NZ zwar weiter senken,

allerdings waére solch eine Einstellung fiir eine groRtechnische Anwendung nicht umsetzbar.

Parameter Einheit Normwert D-3-0 D-5-0
Methylestergehalt Gew-% >96,5 99,03 >99,5
Schwefel ppm <10 1 1

Wasser ppm <500 100 95

Neutralisationszahl MQkon/ <0,5 1,63 0,92
Monoglyceride Gew.-% <0,8 0,02 <0,01
Diglyceride Gew.-% <0,2 <0,01 <0,01
Triglyceride Gew.-% <0,2 <0,01 <0,01
Freies Glycerin Gew.-% <0,02 0,03 0,07

Tabelle 6-12: Gegeniiberstellung der Analysen der Destillatproben und der Biodieselnorm DN 14214
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Aus diesen Versuchsergebnissen ging deutlich hervor, dass die Destillation alleine nach der zweistufigen
Hochdruckveresterung nicht ausreichte, um einen der Norm entsprechenden Biodiesel zu erhalten. Die
Neutralisationszahl war zu hoch. Daher musste ein Verfahrensschritt zur Reduktion der NZ vorgeschaltet

werden. Es wurde die Neutralisation der nicht reagierten FFA mit Base gewahit.

6.8 Neutralisieren des hochdruckveresterten PFAD mit NaOH und KOH

Bei allen Ergebnissen der Destillationen stellte das wichtigste Problem die Neutralisationszahl dar. Daher
musste eine LOsung zur Reduzierung dieser zusatzlich zum Destillationsschritt gefunden werden. Das
hochdruckveresterte Produkt wurde zuerst neutralisiert, um die Konzentration an FFA und die daraus

resultierende Neutralisationszahl zu senken.

Die Neutralisation wurde mit NaOH und KOH durchgefiihrt. Als Lésungsmittel wurde sowohl Wasser als auch
Methanol verwendet. Als Ausgangsstoff wurde zweistufig hochdruckverestertes PFAD mit einem Endwert an
FFA von 3,5Gew.-% verwendet. Die Neutralisation wurde mit 20Gew.-%iger Natriumhydroxidlésung, 10Gew.-

%igem Natrium- und Kaliummethanolat durchgefuhrt.

Das Ziel, die Anfangskonzentration von 3,5Gew.-% unter 1,0Gew.-% zu senken, konnte mit allen Laugen
erreicht werden. Das Neutralisieren mit Kaliumhydroxid war von der Vorgehensweise einfacher als mit

Natriumhydroxid, da die Viskositat der Probe durch die Lauge in geringerem AusmaR beeinflusst wurde.

6.9 Neutralisieren des hochdruckveresterten Gemisches aus PFAD und
Altspeisedl mit Magnesiumoxid mit anschlief3ender Destillation
uber den Fallfilmverdampfer

In Kapitel 6.8 konnte wurde beschrieben, dass die Senkung der FFA unter 1,0Gew.-% durch Neutralisieren mit
Natrium- oder Kaliumhydroxid erreicht werden kann. Fir den Hochdruckprozess wurde Magnesiumoxid
eingesetzt. Nun wurde untersucht, ob auch MgO als schwéchere Base die FFA neutralisieren kann. Der grof3e
Vorteil wére, dass das Produkt (die Magnesiumseifen) nicht abgetrennt werden misste und als Katalysator im
Prozess als Recyclestrom eingesetzt werden kdnnte. Zusatzlich wére das Verarbeiten leichter da es zu keiner

Erhéhung der Viskositat kommen wirde.

Nach der zweistufigen Hochdruckveresterung und -umesterung des Einsatzstoffgemisches Altspeisedl und
PFAD wurde dieses Produkt tiber den Fallfilmverdampfer destilliert. Lag nach der zweiten Hochdruckstufe die
Konzentration an FFA im Produkt tber 1,5Gew.-%, wurde soviel MgO hinzugegeben, dass ein Wert von unter
1,0Gew.-% erreicht wurde. Dieser Wert reichte aus, um nach der Destillation tiber den Fallfilmverdampfer bei
einem Rucklaufverhdltnis von R=0,2 eine Neutralisationszahl von < 0,5mgxon/Grrobe ZU erreichen. Bei R=0 lag die

NZ dartber bei 0,7mgxon/Gprobe-
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In Tabelle 6-13 sind die Daten zur Destillation Uber den Fallfilmverdampfer und die dazugehdérigen
Analysenergebnisse aufgelistet. Die Sumpftemperatur lag zwischen T=180°C und T=200°C, der Rucklauf
variierte zwischen R=0 und R=0,2 und der Druck in der Kolonne betrug p=0,8mbar,,s. Rund 10-15Gew.-%
Rickstand wurden ausgeschleust. Weitere Analysenergebnisse der Destillatproben der Einsatzstoffmischung

Altspeisedl und PFAD sind in Tabelle 6-14 aufgelistet

Feed Probe Temperatur [°C] Druck [mbar ] Rucklauf NZ
PFAD Sumpf 2.SchuR | Entgaser MYkon/ Uprobe R Mkon/ Yerobe
TI30406 TI130206 PI25251 PI35507 Mitte Kopf Produkt
1 197 162-164 45 0,8 0,0 Total 0,66
2 187-190 | 140-145 45 0,8 0,2 Total 0,35

Tabelle 6-13: Betriebsdaten fur die Destillation von zweistufig hochdruckver- und -umgeestertem Gemisch aus
Altspeisedl und PFAD im Fallfilmverdampfer

Parameter Einheit Normgrenze Probe Altspeisedl + PFAD
Viskositat; 40°C mm?/s 35-50 4,3
Methylestergehalt Gew.% >96,5 97,4
Schwefel Ppm <10 2
Aschegehalt (Sulfat) Gew.% <0,02 <0,01
Wasser ppm <500 80
Neutralisationszahl M0kon/ Uprobe <0,50 0,30
Linols&uremethylester Gew.% <12,0 1,9
Methanol Gew.% <0,20 <0,01
Monoglyceride Gew.% <0,80 0,00
Diglyceride Gew.% <0,20 0,00
Triglyceride Gew.% <0,20 0,00
Freies Glycerin Gew.% <0,02 0,03
Totales Glycerin Gew.% <0,25 0,03
Alkali (Na + K) ppm <5,0 <0,2
Erdalkali (Ca + Mg) ppm <50 <0,2
Phosphor ppm <10 0,8

Tabelle 6-14: Analysen der Destillatprobe von hochdruckverestertem PFAD und Altspeise6l
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Alle Normwerte konnten eingehalten werden. Das freie Glycerin konnte durch eine Biodieselwésche entfernt

werden. Die Neutralisation konnte mit Magnesiumoxid erfolgreich durchgefuhrt werden.

6.10 Neutralisieren des hochdruckveresterten PFAD mit Magnesiumoxid
und anschlief3ender Destillation tber KD und Fallfilmverdampfer

Da die Einsatzstoffmischung PFAD und Altspeisedl erfolgreich mit Magnesiumoxid neutralisiert und zu
normgerechtem Biodiesel destilliert werden konnte, sollte nun auch reines PFAD auf die gleiche Weise
verarbeitet werden. Der Einsatzstoff PFAD wies eine hohe Anfangskonzentration an FFA auf, daher wurde bei
diesem Rohstoff befiirchtet, dass die Rickreaktion verstarkt auftritt. Um die Riickreaktion zu vermeiden wurde
das Produkt der 2-stufigen Hochdruckveresterung zuerst Uber die Kurzwegdestillation gefahren, um den
Katalysator wéhrend mdglichst kurzer Verweilzeit vom Reaktionsprodukt abzutrennen. Wiederum wurde nach
dem Hochdruckteil soviel MgO zugegeben, dass die Konzentration an FFA in die Kurzwegdestillation unter
1Gew.-% lag. Dies entsprach einer NZ<2. Die Kurzwegdestillation wurde bei einem Druck von p,ps=0,8mbar und
bei Temperaturen zwischen T=200°C bis T=220°C betrieben und 10Gew.-% Rickstand wurden ausgeschleust.
Der Feed in die Kurzwegdestillation wies eine NZ=1,2 auf. Bei Ansatz 1 wurde die Kurzwegdestillation bei
T=220°C betrieben. Die Temperatur war zu hoch gewdhlt, daher kam es trotz kurzer Verweilzeit zu
Rickreaktionen und das Produkt enthielt eine hthere NZ als der Feed. Die NZ des Destillationsproduktes aus
der KD betrug 1,4. Bei Ansatz 2 wurde die Temperatur auf T=200°C reduziert wodurch die NZ nicht beeinflusst
wurde. Sie blieb bei NZ=1,2. Da die KD lediglich den Katalysator und schwerfliichtige Storstoffe abtrennte
musste eine Destillation Uber den Fallfilmverdampfer nachgeschaltet werden, um unter anderem die
notwendige NZ zu erreichen. In Tabelle 6-15 sind die Daten zur Destillation Uber den Fallfilmverdampfer mit
den zugehdrigen Analysenergebnissen der Neutralisationszahl aufgelistet. Die Sumpftemperatur wurde
zwischen T=165°C und T=180°C gehalten, der Rucklauf variierte zwischen R=0 und R=0,8 und der Druck in der

Kolonne betrug p=0,6mbar,,s. 10Gew.-% Riickstand wurden ausgeschleust.

Bei Ansatz 1 konnte sowohl bei Ricklaufverhaltnis R=0,0 und R=0,2 die NZ unter 0,5Mgkon/Trrone geSENKL
werden. Beim Ansatz 1 wurden beide Einstellungen, sowohl Rucklauf R=0 und R=0,2 fir jeweils sechs Stunden
konstant gehalten und jede Stunde eine Destillatprobe genommen, um den Verlauf der NZ nachverfolgen zu
kdénnen. Die Proben lagen konstant zwischen NZ=0,45 und NZ=0,5. Bei Ansatz 2 konnte nur mit einem
Rucklaufverhdltnis von R=0,8 eine NZ<0,5 erreicht werden. Die Sumpftemperatur musste zwischen T=165°C

und T=175°C geregelt werden.
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Ansatz Temperatur [°C] Druck [mbara] Rucklauf NZ

Sumpf 2.5chuB | Entgaser | Kolonne r MGkon/ Gprobe

TI30406 TI30206 PI25251 PI35507 Mitte Kopf Feed Produkt
1 168-172 | 136-139 55 0,6 0,2 total 14 0,50
1 168-172 | 136-139 55 0,6 0,0 total 14 0,48
2 165-173 | 139-142 55 0,6 0,0 total 1,2 0,80
2 165-173 | 139-142 55 0,6 0,2 total 1,2 0,72
2 165-173 | 139-142 55 0,6 0,5 total 1,2 0,62
2 165-173 | 139-142 55 0,6 0,8 total 1,2 0,48

Tabelle 6-15: Daten der Destillation im Fallfilmverdampfer von zweistufig hochdruckverestertem PFAD

In Tabelle 6-16 sind die Gesamtanalysen der Destillate den Normwerten gegeniibergestellt. Bis auf das

Glycerin, welches durch Biodieselwéschen entfernt werden musste, konnten alle Werte der Norm EN 14214

erreicht werden.

Parameter Einheit EN 14214 PFAD Destillat Ansatz 1 | PFAD Destillat Ansatz 2
Methylestergehalt Gew.-% >96,5 98,5 97,7
Schwefel ppm <10 8 4
Wasser ppm <500 378 192
Neutralisationszahl MQkon/ Uprobe <0,50 0,5 0,7
Linols&uremethylester Gew.-% <12,0 0,3 0,4
Monoglyceride Gew.-% <0,80 0,0 0,0
Diglyceride Gew.-% <0,20 0,0 0,0
Triglyceride Gew.-% <0,20 0,0 0,0
Freies Glycerin Gew.-% <0,02 0,03 0,03
Totales Glycerin Gew.-% <0,25 0,03 0,03
Alkali (Na + K) ppm <5,0 <0,2 <0,2
Erdalkali (Ca + Mg) ppm <5,0 <0,2 <0,2
Phosphor ppm <10 1 0,4

Tabelle 6-16: Analysen der Destillate von Ansatz 1 und Ansatz 2 der Langzeitversuche des Rohstoffes PFAD
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Es kann zusammengefasst werden, dass ungeféahr 10Gew.-% an Destillationsriickstand (DRS) ausgeschleust
werden mussten. Fir den Fall, dass damit die Sumpftemperatur unter T=175°C gehalten wurde, konnte eine
NZ < 0,5Mgkon/Trrone €rreicht werden. Mit steigendem Rucklaufverhéltnis konnte die NZ ebenfalls gesenkt

werden.

6.11 Destillieren des tiberschissigen Methanols

Bei der Hochdruckveresterung wird Methanol als Reaktionspartner in groRem Uberschuss zugegeben. Um die
Reaktion dennoch wirtschaftlich umsetzen zu kdnnen, muss dieses uberschiissige Methanol gesammelt, vom
Reaktionswasser abgetrennt und wieder im Prozess eingesetzt werden. Zusatzlich enthalt dieses Methanol-
Wassergemisch FFA, Glyceride und Methylester (Sammelbezeichnung organische Verbindungen), die durch das

Abtrennen nach dem Hochdruckvorgang mitgeschleppt wurden.

In den folgenden Versuchsreihen wurde dieses Uberschissige Methanol destillativ vom Reaktionswasser und
den schwerfliichtigen organischen Verbindungen abgetrennt und auf leichtfliichtige Komponenten untersucht.

In Tabelle 6-17 sind die Wassergehalte der Produktproben und Methanolproben aufgelistet.

Stufe Probe Ter?*nf)?eg?unrsi%] verweilzeit [min] Pg)edhuaklzp[goe?;\a/.i/i? '\gﬁ:l-tp[rgs&vﬂ;}c])-
1 210 30 0,64 24,83
L. 5 230 30 0,40 22,63
6 230 15 0,26 17,71
7 210 30 0,11 3,01
2. 8 230 30 0,04 2,82
9 240 30 0,05 2,84

Tabelle 6-17:Wassergehalt der Produkt- und Methanolproben der 1. und 2. Stufe der Hochdruckveresterung von PFAD
mit MgO als Katalysator

Die Wasserkonzentrationen in den Methanolproben lagen deutlich héher als in den Produktproben. Dies lag
daran, dass das uberschussige Methanol nach der Reaktion von T>200°C und p>83bar; auf Atmosphére
entspannt wurde und dabei das Reaktionswasser mit der Methanolphase mitgerissen und von der

Produktphase abgetrennt wurde.
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Weiters war die Wasserkonzentration in der 1. Stufe deutlich héher als in der 2. Stufe. Dies lag daran, dass in
der ersten Stufe ein hoherer Anteil an FFA in Methylester umgewandelt wurde und dadurch mehr

Reaktionswasser entstand.

Das wéahrend der Reaktion nicht verbrauchte und nach dem Hochdruckvorgang abgetrennte Methanol wurde
destillativ gereinigt, um zu untersuchen, ob es als Recyclemethanol im Prozess wieder eingesetzt werden kann.
Ziel war ein Kopfprodukt mit einem Wassergehalt unter 0,5Gew.-% zu erhalten. Die Methanolphase enthielt
das wéhrend der Reaktion entstandene Reaktionswasser und Teile von mitgerissenem Reaktionsprodukt, sowie
wéhrend der Reaktion entstandene Zersetzungsprodukte. Durch die Destillation und Analysen der Produkte
sollte herausgefunden werden, um welche Komponenten es sich bei den Zersetzungsprodukten handelte, in
welcher Konzentration sie auftraten und ob sich diese im Sumpf- oder Kopfprodukt sammelten. Die aus der
Hochdruckveresterung erhaltene Methanolphase wurde in einer Detillationsanlage in Recyclemethanol und
Reaktionswasser getrennt. Der Feed enthielt rund 14,0Gew.-% Wasser und neben Methanol 4,5Gew.-%
organische Verbindungen. Daraus ergab sich ein Methanolanteil von rund 80Gew.-%. Die Versuchsbedingungen

sind in Tabelle 6-18 aufgelistet.

Versuchsbedingungen Sollwert
Sumpftemperatur [°C] 90-100
Kondensatortemperatur [°C] 64
Feedmenge [I/h] 1,5-25
Reaktionsdruck [bar] Atmosphére
Rucklaufverhaltnis [-] 1-2

Tabelle 6-18: Versuchsbedingungen fur die Destillation von tiberschiissigem Methanol

Es wurde kontinuierlich destilliert und die Heizleistung konstant gehalten. Sie wurde so eingestellt, dass sich im
Sumpf eine Temperatur zwischen T=90°C und T=95°C einstellte. Der Ricklauf wurde so weit variiert, dass im
Kopfprodukt maximal 0,5Gew.-% an Wasser erhalten wurde. Von diesen Kopfprodukten wurden

stichprobenartig GC/MS-Messungen durchgefiihrt, um alle Komponenten erfassen zu kénnen.

Folgende in Tabelle 6-19 aufgelisteten Einstellungen mit den dazugehdrigen Wassergehalten wurden

untersucht.
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Versuchs- Durchsatz Sumpftemperatur Kopftemperatur Ricklauf [I/1] Wassergehalt
nummer [I/h] [°C] [°C] [Gew.-%]
1 2,0 75,8 63,8 0,0 0,36

3 2,0 90,8 63,8 1,0 0,46

4 2,0 88,7 63,8 1,0 0,18

5 2,0 89,6 64,4 1,0 0,44

6 2,5 89,2 63,9 1,0 0,54

7 2,5 88,2 63,8 1,2 0,10

9 2,0 88,9 63,8 1,2 0,19
11 15 99,2 63,4 2,0 0,24
12 15 99,6 63,8 2,0 0,28

Tabelle 6-19: Einstellungen und Analysenergebnisse aus der Destillation von Giberschiissigem Methanol

Bei einem Durchsatz von 2,51 begann die Kolonne zu fluten. Zusatzlich konnte der Kopfkondensator die dabei

anfallende Menge an Destillat nicht vollstandig kihlen. Der Durchsatz musste von 2,51/h auf 1,5I/h reduziert

werden.

In Tabelle 6-20 ist die Komponentenbilanz fur den Feed, das Destillat und den Sumpf der Destillation von

Uberschiissigem Methanol aus dem Hochdruckprozess angefiihrt. Der Feed enthielt 4,5Gew.-% an organischen

Verbindungen. Die schwerfliichtigen Bestandteile, welche hauptséchlich langerkettige Methylester waren,

verblieben im Sumpf. Die kurzkettigen Verbindungen bis C¢ wurden mit dem Kopfprodukt destilliert. Der Sumpf

enthielt 17Gew.-% an organischen Verbindungen, das Kopfprodukt 1Gew.-%.
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Komponenten F1 [Gew.-%] D5 [Gew.-%] Sumpf [Gew.-%]
H,0 13,57 0,18 65,75
Methanol 81,91 98,80 17,25
Rest 4,52 1,02 17,00
Ethanol 0,05 0,10

Essigsauremethylester 0,11 0,28
Propionsauremethylester 0,06 0,14

Buttersauremethylester 0,12 0,34

Pentansduremethylester 0,07 0,08

Hexansauremethylester 0,08 0,08

Glycerin 0,26 -

Octansauremethylester 0,25 -
Tetradecansauremethylester 0,14 -

Palmitinsduremethylester 1,95 -

Stearinsauremethylester 1,40 -

Tabelle 6-20: Komponentenbilanz von Feed F1, Destillat D5 und Sumpf der Destillation von uberschiissigem Methanol

aus dem Hochdruckprozess

Die Analysenergebnisse kann man wie folgt zusammenfassen: Der eingesetzte Feed bestand zu rund 14Gew.-%

aus Wasser und zu 4,5Gew.-% aus kurzkettigen und langkettigen Methylesterverbindungen. Bei einer

Sumpftemperatur von T=90°C bis T=95°C konnte der Wassergehalt unter 0,5Gew.-% gesenkt werden. Der

restliche Methanolgehalt im Sumpf betrug 18Gew-%. Das Destillat wies einen Wassergehalt von <0,5Gew.-%

auf und einen Anteil an organischen kurzkettigen Verbindungen (bis Cg) von rund 1Gew.-%. Somit konnte das

Destillat im Biodieselprozess erneut eingesetzt werden. Ob das Produkt bei mehrmaligem Einsetzen im

Hochdruckteil weiter aufkonzentriert wird, muss in Folgeversuchen untersucht werden. Es war nicht

Gegenstand dieser Arbeit.
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6.12 Versuchsserien zum Langzeitverhalten des 2-stufigen
Hochdruckprozesses mit Katalysator

Um eine Aussage Uber die Einsetzbarkeit eines Verfahrens im grof3technischen MaRstab treffen zu kénnen,
sollte der Prozess Uber einen l&dngeren Zeitraum untersucht werden. Dafur wurde der 2-stufige
Hochdruckprozess kontinuierlich mit anschlieRender Destillation im Technikum durchgefiihrt. Die
Langzeitversuche wurden grob in zwei Abschnitte unterteilt. Im ersten Abschnitt wurde eine Mischung aus
Altspeisedl und PFAD unter Hochdruck verestert. Dabei wurde die Anfangskonzentration an FFA auf 20Gew.-%
eingestellt. Im zweiten Abschnitt wurde reines PFAD verarbeitet. Das PFAD enthielt eine Anfangskonzentration
an FFA von 90Gew.-%. Die beiden Einsatzstoffe wurden unter den gleichen Versuchsbedingungen
hochdruckverestert. Das Altspeisedl/PFAD-Gemisch musste nach der 1. Hochdruckstufe von der Glycerinphase
getrennt werden. Bei reinem PFAD entstand so wenig Glycerin, dass es vor der 2. Hochdruckstufe nicht
abgetrennt werden musste. Ziel dieser Versuchsreihen war, das Langzeitverhalten der zweistufigen
Hochdruckveresterung zu untersuchen und aufgrund der unterschiedlichen Anfangskonzentrationen an FFA
und Glyceriden die Anwendbarkeit auf jeglichen auf Ol basierenden Einsatzstoff zu untersuchen. Das
Altspeisedl/PFAD-Gemisch deckte einen Einsatzstoff mit hohem Gehalt an Triglyceriden und einen vergleichbar
niedrigen Gehalt an FFA ab. Der Einsatzstoff PFAD deckte einen Rohstoff mit extrem hohem Gehalt an FFA und
vergleichbar niedrigem Gehalt an Triglyceriden ab. Spezielles Augenmerk bei diesen Versuchen lag auf der

Ausbeute.

Die Versuchsbedingungen fur beide Einsatzstoffe sind in Tabelle 6-21 aufgelistet.

Altspeise6l/PFAD 1. Stufe 2. Stufe
Reaktionstemperatur [°C] 230 230
Stochiometrisches Verhaltnis MeOH:Ol 2:1 bis 6:1 2,5:1
Verweilzeit [min] 20 30
Katalysatormenge kg/te 1 1
PFAD 1. Stufe 2. Stufe
Reaktionstemperatur [°C] 230 230 und 260
Stochiometrisches Verhaltnis MeOH:Ol 2:1 1,5:1
Verweilzeit [min] 20 30
Katalysatormenge kg/t 1 1

Tabelle 6-21: Versuchsbedingungen fiir die Langzeitversuche mit Altspeisedl/PFAD und reinem PFAD mit Katalysator im

TechnikumsmafRstab
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Von Altspeisedl/PFAD (vier Durchgénge) wurden 1200kg und vom Edukt PFAD (zwei Durchginge) 430kg
Einsatzstoff verarbeitet. Die Analysenergebnisse zu den einzelnen Versuchsbedingungen entsprechen den
Ergebnissen aus den Versuchen zur 2-stufigen Hochdruckveresterung aus Kapitel 6.11 und Destillation in
Kapitel 6.9 und 6.10.

Bei der Mischung Altspeisedl und PFAD und dem Reinstoff PFAD konnte ein der Biodieselnorm entsprechendes

Produkt gewonnen werden.
Gesamtbilanz

Fir die Berechnung der Gesamtausbeute wurden die Mengen an Einsatzstoff (Altspeise6l+PFAD oder PFAD)
und die Biodieselmenge nach der Destillation herangezogen. Es ergab sich beim Einsatz der Einsatzmischung
Altspeisedl + PFAD eine Ausbeute von

859
AFame - 0.954 - 900ngAME/tEinsatz('jl

und beim Einsatz von reinem PFAD eine Ausbeute von

176

AFame = m = 889ngAME/tEinsatzﬁl-

6.13 Der Einfluss des Stromungsverhaltens auf den Umsatz

Das folgende Kapitel beschreibt den Einfluss des Stromungsverhaltens der verwendeten Materialien auf den
Umsatz. Da es sich bei den zu verarbeitenden Rohstoffen um viskose, bei Raumtemperatur teilweise feste
Materialien handelte, wurde das Strdmungsverhalten dieser Einsatzstoffe in den Rohren untersucht und

weiters der Einfluss dieses Strémungsverhaltens auf den Umsatz néaher beschrieben.

Die fur die Berechnungen relevanten Stoffdaten sind die Dichte und die dynamische Viskositat. Die
Einsatzstoffe PFAD, Trap Grease und Lipofit weisen unterschiedliche Fettsduremuster auf und setzen sich aus
Kohlenstoffketten unterschiedlicher Kettenldnge zusammen. Vereinfacht wurde Olséure (Cyg) als Beispiel fiir
einen auf Ol basierenden Einsatzstoff hergenommen. Die Dichte p und die dynamische Viskositét u fir Olsaure
wurden aus den beiden Stoffdatenprogrammen AspenPlus V7.0 und ChemCad 6.1.4, welche mit Literaturdaten
uberpriift wurden, herangezogen. Die Strémungsgeschwindigkeit wurde fir einen konstanten Oldurchfluss von
3800kg/h exklusive Methanol berechnet. Der theoretische Hintergrund der folgenden Berechnungen ist in

Kapitel 5 naher erlautert.
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Berechnung fiir Olséure

Stochiometrischer Uberschuss | 500 400 300 200 100 0

an Methanol [kgmeon/tsl]

Strémungsgeschwindigkeit v | 0,07 0,06 0,05 0,05 0,04 0,03
[m/s]

Dichte p [kg/m’] 485 510 541 582 640 726
Kinematische  Viskositat v | g2 0,2 0,2 0,2 0,3 0,6
[m?/s]

Reynoldszahl Re [-] 91800 80660 68400 54370 37000 14300

Tabelle 6-22: Einfluss der Methanolmenge auf die Stoffeigenschaften der Methanol-Olsiure-Mischung und somit auf die
Reynoldszahl bei einem konstanten Durchfluss von 3800kg/h Ol bei T=200°C

Olsorte Olsaure Canolagl
Reaktorrohrdurchmesser innen d; [m] 0,244 0,244
Stromungsgeschwindigkeit v [m/s] 0,03 0,03
Kinematische Viskositét v [m?/s] 0,97 2,00
Reynoldszahl Re [-] 7860 3794

Tabelle 6-23: Einfluss der kinematischen Viskositat des eingesetzten Rohdles auf die Reynoldszahl mit AspenPlus
Stoffdaten ohne Verwendung von Methanol bei T=200°C

In Tabelle 6-22 und Tabelle 6-23 ist deutlich zu erkennen, dass sowohl die Menge an zugemischtem Methanol,
als auch der auf Ol basierende Einsatzstoff einen erheblichen Einfluss auf die Reynoldszahl und somit auf das

Strémungsverhalten der Flussigkeit im Rohrreaktor ausiibt.

Je mehr Methanol eingesetzt wird, desto groRer ist die Reynoldszahl und desto hdher der Grad der Turbulenz.
Je weniger Methanol eingesetzt wird, desto mehr nahert sich die Reynoldszahl dem Ubergangsbereich
zwischen turbulenter und laminarer Strémung (2400<Re<10000) und desto niedriger wird der Umsatz, da das

Stromungsbild keiner idealen Pfropfenstrdmung entspricht.

Die folgenden Berechnungen zeigen den Einfluss von turbulenter und laminarer Stromung auf den Umsatz in

einem Rohrreaktor.
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Wie bereits im experimentellen Teil ndher erldutert ist, wird fir die Hochdruckveresterung von freien
Fettsduren eine Verweilzeit von t=30 Minuten bendtigt, um eine Reduzierung dieser Fettsduren auf rund
10Gew.-% bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C zu erreichen. Bei einem Rohrdurchmesser von
d=0,244m und einer durchschnittlichen Stromungsgeschwindigkeit von v=0,1m/s ergibt sich flir einen

Durchsatz von m=3800kg/h Ol eine Rohrlange von [=156m.

Die Hochdruckveresterung von freien Fettsduren folgt einer Reaktion zweiter Ordnung. Fur die Damkohler-Zahl

Da | ergibt sich fur n=2 folgende Gleichung [94]:

Dal=kxtx*cyy Gleichung 33

Um den Einfluss des Strémungsverhaltens auf den Umsatz zeigen zu kdnnen, wird fiir den oben angefiihrten
Rohrreaktor der Umsatz sowohl fiir ein turbulentes als auch fir ein laminares Stromungsrohr berechnet. Der
Umsatz fir ein turbulentes Strdmungsrohr ist in Gleichung 33 und fir ein laminares Strdmungsrohr in

Gleichung 34 angegeben [91]

Berechnung des Umsatzes fiir ein turbulentes Stromungsrohr fiir eine Reaktion zweiter Ordnung:

*K*Cpo*t *InL+k*cyo*t) 2 1 Gleichung 34
%
1+Kk*Cyo*t T ltkrc,,t
@

¢
1- X, =¢1+ B0

Berechnung des Umsatzes fiir ein laminares Stromungsrohr (Re<104) flir eine Reaktion zweiter Ordnung:

Dal 2 .
X,=Dalx+(1 ——*In (1 +ﬁ)) Gleichung 35

Die kinetischen Daten fur den Haufigkeitsfaktor A und die Aktivierungsenergie E, wurden anhand der
Ergebnisse aus den Technikumsversuchen ermittelt (Kapitel 6). In Tabelle 6-24 sind die Kennzahlen zur
Berechnung des Umsatzes flr einen Rohrreaktor angegeben. Die Grundlagen zur Berechnung dieser

Kennzahlen sind in Kapitel 5.2.4 n&her erldutert.

Kennzahlen Einheit Wert
Haufigkeitsfaktor A %/s 999960
Aktivierungsenergie EA J/mol 107000
Geschwindigkeitskonstante k %/s 3,28E-05
Anfangskonzentration ¢, o % 90

Tabelle 6-24: Kennzahlen zur Berechnung des Umsatzes
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Verweilzeitstrecke im Reaktor Reaktoraustritt
Rohrlange | [m] 10 20 50 100 120 150 156
Bodensteinzahl Bo [-] 2,4 4,9 12,2 24,5 29,3 36,7 38,1

Turbulentes Stromungsrohr

Umsatz U [-] 0,24 0,39 0,64 0,79 0,82 0,85 0,86

Laminares Strdmungsrohr

Umsatz U [-] 0,26 0,41 0,62 0,76 0,79 0,83 0,83

Tabelle 6-25: Berechnung des Umsatzes in Abhéangigkeit der Lange des Rohrreaktors und Vergleich von turbulentem und
laminarem Strémungsrohr

Der erreichte Umsatz von 86% fiir den turbulenten Bereich stimmt gut mit den in den Technikumsversuchen
erhaltenen Ergebnissen Uberein. Vergleicht man diese Ergebnisse mit einer laminaren Stromung, bei der ein
theoretischer Umsatz von 84% erreicht werden kann, erkennt man, dass beim Bau des Rohrreaktors nicht nur
der Durchsatz beachtet werden darf, sondern auch das Strdmungsverhalten der verwendeten Einsatzstoffe. Bei
der Rohrléange von 1=10 bis 1=100m steigt der Umsatz bei turbulenter Stromung schneller als bei laminarer
Strémung. Ab einer Lange von [=100m steigen die Umsétze bei beiden Stromungsarten ident. In Abhéangigkeit
des Strdmungsverhaltens des verwendeten Einsatzstoffes missen Rohrgeometrien und eventuelle
Rohreinbauten mitberiicksichtigt werden. Damit mussen konstante Verweilzeiten in den Rohren garantiert

werden. Nur mit konstanten Verweilzeiten kdnnen exakte Ausbeuten erzielt werden.

140
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7 Zusammenfassung

In dieser Forschungsarbeit wurden die verfahrenstechnischen Grundlagen fur ein Hochdruckverfahren zur
Produktion von Fettsduremethylester (Fatty Acid Methyl Ester, FAME) aus jeglichem auf Ol basierenden
Rohstoff entwickelt. Schwerpunkt war die Hochdruckveresterung von Einsatzstoffen mit hohen
Konzentrationen an FFA. In Abbildung 7-1 ist die zeitliche Abfolge der Versuche dargestellt. Im Labor beginnend
wurden die prozessrelevanten Versuchsparameter bestimmt, um diese im Technikum zu verifizieren und fiir
eine groRtechnische Anlage zu optimieren, um schlielich ein Konzept und Design fiir den Industriemal3stab zu

entwerfen.

Labormalistab Technikumsmalstab Industriemalistab
2 36l/h 25.000-100.000jato

\ B 4, P L

Abbildung 7-1: Laboranlage im 21 MaRstab, Technikumsanlage fuir den kontinuierlichen Betrieb fiir einen Durchsatz von
361/h, Design fir eine GroRanlage fir einen kontinuierlichen Durchsatz von 25.000 bis 100.000jato

Die prozessrelevanten Parameter waren:

- Das stéchiometrische Verhaltnis von Alkohol zu Einsatzstoff
- Die Verweilzeit
- Die Menge an Katalysator und

- Die Reaktionstemperatur.

Im Labor konnte der Reaktionsverlauf wahrend einer Verweilzeit von t=60 Minuten aufgenommen werden. Ab
einer Verweilzeit von t=20 Minuten naherte sich die Reaktion einer Gleichgewichtskonzentration an und die

Reaktionsgeschwindigkeit nahm deutlich ab.
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Innerhalb der 30 minutigen Aufheizzeit und der ersten 10 Minuten Verweilzeit bei Reaktionstemperatur konnte

die Konzentration an FFA von 90Gew.-% auf 15-20Gew.-% reduziert werden.

Dies entsprach einer Abnahme an FFA von 70-75Gew.-%. Innerhalb der verbleibenden 50 Minuten Verweilzeit

konnten die FFA’s um weitere 5-10Gew.-% gesenkt werden.

100 300

90 .ﬂA.

|

% 0, / T=260C %

70 ;
_.60 / " 180
8
<50 5 G ¢ MeOH:FFA=3:1
L —_
= / - 5
§ 40 / 1208w MeOH:FFA=6:1

]

S 30 ‘ &
© / n T A MeOH:FFA =9:1
£20 / = 60
g .
g 10 LS u
N

0 0

0 20 40 60 80
Verweilzeit[min]

Abbildung 7-2: Abnahme an FFA wahrend einer Verweilzeit von t=60 Minuten, 3-, 6- und 9-fachem stéchiometrischen
Uberschuss an Methanol und einer Reaktionstemperatur von T=260°C im Laborhochdruckautoklav

Die Kinetik der Reaktion konnte mit einem Zeitgesetz 2. Ordnung beziglich FFA beschrieben werden. Die
modellierten Kurven sind den Messpunkten in Abbildung 7-3 gegenibergestellt. Sie stimmen sehr gut

miteinander Uiberein.
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N\

40 60 80 100 120
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Abbildung 7-3: Gegentiberstellung der modellierten Kurve und der Messpunkte der Laborhochdruckveresterung von FFA

Fir den LabormafRstab konnten somit geeignete Prozessparameter zur Reduzierung der FFA von einem

Anfangsgehalt ber 90Gew.-% auf unter 10Gew.-% gefunden werden. Um die Ausbeute steigern und die

Qualitatsparameter der Biodieselnorm EN 14214 erfiillen zu kénnen war eine Anderung der Prozessfiihrung

notwendig. Diese Anderung wurde durch die Umstellung der einstufigen Prozessfilhrung auf eine zweistufige

Prozessfiihrung umgesetzt.

In der zweiten Stufe der Hochdruckveresterung konnten die FFA bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C

und einem 6-fachen stdchiometrischen Uberschuss an Methanol von 8Gew.-% auf unter 1Gew.-% reduziert

werden.
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Zusammenfassung
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Abbildung 7-4: Abnahme der FFA in der zweiten Hochdruckstufe bei einer Reaktionstemperatur von T=260°C und einer
Verweilzeit von t=60 Minuten im Laborhochdruckautoklav

Aufbauend auf den Laborergebnissen wurde im TechnikumsmaRstab die diskontinuierliche Reaktionsfiihrung
auf eine kontinuierliche Reaktionsfuhrung umgestellt. Der Scale Up Faktor vom Labor auf das Technikum
betrug 20.

Auch im Technikum konnten FFA’s erfolgreich in der ersten Hochdruckstufe auf eine Endkonzentration von
10Gew.-% reduziert werden. Die erforderliche Reaktionstemperatur betrug T=260°C und die Verweilzeit t=30
Minuten. Bei T=230°C und T=210°C konnten die FFA’s auf 20-25Gew.-% reduziert werden. Die Abnahme an FFA
ist in Abbildung 7-5 dargestellt. Zus&tzlich dazu sind die modellierten Kurven einer Reaktion 2. Ordnung folgend
im Diagramm aufgetragen. Bei den gemessenen und modellierten Werten lag eine gute Ubereinstimmung vor
und die Annahme einer Reaktion zweiter Ordnung konnte bestétigt werden. Wéhrend der Aufheizzeit konnten
keine Proben und somit kein Verlauf der Konzentration an FFA aufgenommen werden. Daher wurde der

Bereich bis zum Erreichen der Reaktionstemperatur im Diagramm strichliert dargestelt.
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100
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Abbildung 7-5: Abnahme der FFA im Technikum bei T=260°C, T=230°C, T=210°C und t=30 Minuten, Gegeniiberstellung der
gemessenen und der modellierten Werte

Auch im Technikum wurde die Ausbeute durch eine zweite Stufe erhéht. Zusétzlich zur Erweiterung auf eine

zweite Hochdruckstufe wurde der Einsatz von MgO als Katalysator untersucht. Die Abnahme an FFA mit und

ohne Katalysator ist in Abbildung 7-6 dargestellt.

Konznetraiotion an FFA[%]

100
90
80
70
60
50
40
30
20
10

0

o
\ Anfangsgehalt der 4

Versuchsreihen von 89Gew.-%

210°C, ohne Katalysator

® 230°C, ohne Katalysator

@ 210°C, mit Katalysator

[ ]
° ® 230°C, mit Katalysator
* ° ®
¢ e
0 10 20 30 40

Verweilzeit [min]

Abbildung 7-6: Gegeniberstellung der ersten Hochdruckstufe der Veresterung von FFA mit und ohne Katalysator bei
T=230°C und T=260°C und t=30 Minuten
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Zusammenfassung

Durch den Einsatz von MgO konnte die erreichte Endkonzentration an FFA unter gleichen
Reaktionsbedingungen halbiert werden. Mit Katalysator wurde ein Endgehalt von 10Gew.-% an FFA erreicht,
wohingegen bei gleicher Reaktionstemperatur und gleicher Verweilzeit ohne Katalysator nur ein Endgehalt von

20-25Gew.-% erreicht werden konnte.

Die Abnahme der FFA in der zweiten Hochdruckstufe sind in Abbildung 7-7 dargestellt. Auch in der zweiten
Hochdruckstufe konnte die Endkonzentration an FFA mit MgO halbiert werden im Vergleich zur
Hochdruckveresterung ohne Katalysator. Mit MgO konnte eine Endkonzentration von unter 1Gew.-% erreicht
werden, ohne Katalysator ein Endgehalt von knapp unter 2Gew.-%. Selbst eine Verlangerung der Verweilzeit

konnte bei der Reaktion ohne Katalysator keine weitere Senkung der Konzentration an FFA erzielen.

[EY
o

# 230°C, ohne Katalysator

260°C, ohne Katalysator

Konzentration an FFA [%]
o - N w S (6] » ~ oo [{e)

* @ 230°C, mit Katalysator
°® ® 260°C, mit Katalysator
® s : * * '3
l (
0 10 20 30 40 50

Verweilzeit [min]

Abbildung 7-7: Abnahme der FFA mit und ohne Katalysator bei T=230°C und T=260°C, bei t=20 und t=40 Minuten

Fur die Umsetzung in eine groRtechnische Anlage zur Herstellung von FAME aus jeglichen auf Ol basierenden
Einsatzstoffen reicht die Einfiihrung einer zweiten Hochdruckstufe nicht aus, um normgerechten Biodiesel
herzustellen. Den beiden Hochdruckstufen muss eine Vakuumdestillation zur Reinigung des Produktes
nachgeschaltet werden. Im Sumpf dieser Destillation bleiben nicht umgewandelte Glyceride, ein Teil der nicht
umgewandelten freien Fettsduren, Nebenbestandteile wie Schwefel und Phosphor sowie der Katalysator
zuriick. In einem Ruckfuhrstrom kann ein Teil dieses Sumpfproduktes dem Hochdruckteil wieder zugefiihrt und

somit die Ausbeute zusatzlich erhéht werden.

Im Falle der Hochdruckumesterung von Einsatzstoffen mit hohem Gehalt an Triglyceriden wird Glycerin als

Nebenprodukt gebildet. Dieses wird uber Kopf mit dem Methylester mit destilliert. Durch Absetzen und
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Zusammenfassung

anschlieende Wasserwéasche kann dieses Glycerin vom Methylester abgetrennt werden und normgerechter

Biodiesel erhalten werden.

Mit dieser Arbeit konnte ein bestehendes Hochdruckverfahren dahingehend weiter entwickelt werden, dass es
auf Rohstoffe mit Konzentrationen an FFA bis zu 100Gew.-% zur Umwandlung in Biodiesel erfolgreich

angewendet werden kann.
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8 Anhang

8.1 Stoffdaten der Chemikalien

Magnesiumstearat

Systematischer Name (IUPAC):
Summenformel:
Molmasse:

Farbe/ Form:

Hersteller Produktinformationen:

Sigma Aldrich 2007:

Beilstein Registrierungsnummer:

Qualitat:

CAS Nummer:

P. Greven:

Qualitat:
Produktbeschreibung:
FFA [Gew.-%]

Ges. Asche [Gew.-%]
Feuchte [Gew.-%]
Schiittgewicht [g/1]
Schmelzpunkt [°C]
Merck:

Qualitat:

CAS Nummer:
Schmelzpunkt [°C]
pH-Wert in Wasser
Saurezahl

Spezifische Oberflache [m2/g]
Palmitin-/Stearinséure [Gew.-%]
Chloride [Gew.-%]
Sulfate [Gew.-%]
Schwermetalle [Gew.-%]
Cadmium [Gew.-%]
Nickel [Gew.-%]

Blei [Gew.-%]

Magnesium octadecanoate
[CH3(CH,)16C0O,],Mg
591,24g/mol

weil3es Pulver

3919702
technisch rein

557-04-0

Liga Magnesiumstearat technisch rein

direkt umgesetztes Magnesiumstearat

max. 2
6,3-8,3
max. 6
250
140-160

technisch rein
557-04-0
140

195-210

5-12

295
<0.10

<03

<0.0020

<0.0001

<0.00050

<0.0005
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Magnesiumoxid

Systematischer Name (IUPAC):
Summenformel:

Molmasse:

Farbe/ Form:

Hersteller Produktinformationen:
Magnesia GmbH MgO 295

Magnesiumoxid
MgO
40,32g/mol

weildes Pulver

Qualitat; schwer, chemisch rein

Batch Nr.: 2508295

Herstelldatum: 06/2008
Chemische Analyse:
| Parameter | Einheit | Standard |
Mg (auf geglhter Basis) C % min. 99,0
CEO b max. 045 -
‘8o, == - % max, 004
D . % . _max. 003 g
A i, i % max. 0,015 L
Chlond{{'.li] _________ N % ~max. 0,25 }
E |% e 028 ]
ENaEO T o e .9{?‘ PR L‘!‘;’F;," .g*.l st
K0 ' ?f max 004 !
| Glithverlust (900 °C) _ % , max. ‘___?__!g :

' Spezifische Obx Dbﬂﬂﬂche _{HE‘I}

Di= varsteheaden Angaben entbinden I:|II:-r| Kaufer nichr von der Durehfithrung sincr Eln[:unglkmumlle

Natriumhydroxid (Fluka 2008):
Qualitat

Assay
Form

Verunreinigung insgesamt

purum p. a.
>98,0% (T)

Perlen (klein)

<0,5% Natriumcarbonat (Na2CO3)

Kaliumhydroxid (Sigma Aldrich 2008):

Qualitat
Assay
Form

Verunreinigung insgesamt

technisch rein

> 85%

Pulver

<0,002% Schwermetalle (als Pb)
<1,0% K2CO3
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Schwefelsaure (Sigma Aldrich 2008):

Beschreibung
Besoldungsgruppe

Assay

Nominell 95-98% H2S04

puriss. p. a.
95-97% (T)

Palm Fatty Acid Distillate PFAD:

Van Wijk & Olthuis

Analyses:
Moisture
Impurities

F.F.A

Elutable
lodine Value
Melting Point

C8:0
C10:0
C12:0
C14:0
C16:0
c16:1
C18:0
C18:1
C18:2
C18:3
C20-5+C22°6

Unsaponifiability

Peroxide Value

Fatty Acid Composition (%]):

Caprylic acid
Capric acid
Lauric acid
Myristic acid
Palmitic acid
Palmitoleic acid
Stearic acid
Oleic acid
Linoleic acid
Linoleic acid

max 0,50 %
max 0,50 %

min 97
70-90
max 5

min 85
55 -60
42 — 46

max 0,2
max 0,2
max 2.0
max 1,5
42 — 48
max 0.5
35-50
34 - 37
8—11
max 1.0
max (0 5

%

%
meq O2/kg

%%

Abbildung 8-1: Analysenspezifikation PFAD der Firma Van Wijk & Olthuis
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Eingangsanalyse PFAD, Trap Grease und Lipofit:

Rohstoff Trap Grease Lipofit® PFAD ASO Arnodlstein
Freie Fettsauren Gew.% 83,36 91,22 87,6 2,24
Unverseifbares Gew.% 0,99 1,55 2,18 0,9
Fettsduremuster S. unten S. unten S. unten S. unten
Polymeranteil Gew.% n.a <0,1 <0,1 5,2
Gesamtfettsauren Gew.% 96,7 92,82
Polyethylen mg/kg <1
Feststoffanteil Gew.% 0,89 0,16 0,01 0,056
Dichte; 15°C glcm3 0,8523 2
Viskositat; 40°C mm2/s 7,74
Methylestergehalt Gew.%
Flammpunkt °C 208
Schwefel ppm 68 199 18
Wasser ppm 15,50% 7400 1800 0,58
Phosphor ppm 10 26 8 12
Caprinsaure (C10:0) Gew.% 0,09
Laurinsaure (C12:0) Gew.% 0,35 0,15 0,09
Myristinsaure (C14:0) Gew.% 0,55 1,06 1,04 0,32
Myristoleinséure (C14:1) Gew.% 0,09
Palmitinsaure (C16:0) Gew.% 14,77 12,22 43,18 12,34
Palmitoleinsaure (C16:1) Gew.% 1,45 1,98 0,16 0,3
Margarinsaure (C17:0) Gew.% 0,17 0,2 4,29
Stearinsaure (C18:0) Gew.% 5,61 4,3 35,93 4,32
Olsaure (C18:1) Gew.% 36,64 41,39 9,68 39,89
Linolséure (C18:2) Gew.% 34,08 32,33 0,35 39,23
Linolenséaure (C18:3) Gew.% 5,49 4,61 0,36 2,1
Arachinséure (C20:0) Gew.% 0,31 0,29 0,09 0,35
Gadoleinsédure (C20:1) Gew.% 0,78 1,05 0,44
Behenséaure (C22:0) Gew.% 0,15 0,12
nicht identifiziert Gew.% - 0,58
Recyclingmethanol Arnoldstein:
Rec.Methanol Arnoldstein (EJe) = Ausgangsprodukt

% Inhaltsstoffe:

14 Wasser

93,8 Methanol (GC-FID)

48 Rest

Aufschlisselung des Restes:

0,08 Ethanol 0,08 Dodecansaure-ME

0,14 Penten 0,10 Tetradecansaure-ME

0,30 Essigsdure-ME 0,98 Hexadecansaure-ME

0,05 Propanséure-ME 1,54 Ol- und Linolsaure-ME

0,88 Buttersdure-ME 0,18 Octadecansaure-ME

0,04 Hexansaure-ME 0,38 Summe restliche Anteile

0,05 Glycerin

Dichte: 0.7984 g/ml
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8.2

Ergdnzende Analysenergebnisse

8.2.1 NaOH als Alternative zu MgO im 2l Hochdruckautoklav

20 min bei 230°C

0,18% NaOH, 11:1, Raps

VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di[Gew.%] Mono [Gew-%]
NL-1-4 0 0,36 97,17 0,06 0,1 2,07
NL-1-5 4 0,31 96,26 0,03 0,09 2,14
NL-1-6 8 0,29 96,75 0,03 0,1 2,41
NL-1-7 12 0,26 95,38 0,02 0,11 2,41
NL-1-8 20 0,31 95,23 0,02 0,09 2,21
0% NaOH, 11:1, Raps
VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] Mono [Gew-%]
NL-2-4 0 0,54 1,82 nicht aus- nicht aus- nicht aus-
NL-2-5 4 0,66 1,93 wertbar wertbar wertbar
NL-2-6 8 0,74 2,17 Tri- u.Di Tri- u.Di Tri- u.Di
NL-2-7 12 0,87 2,59 sehr hoch sehr hoch sehr hoch
NL-2-8 20 1,14 4,1
0,18% NaOH, 11:1, AO
VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] Mono [Gew-%]
NL-3-4 0 0,86 64,25 6,90 8,89 9,23
NL-3-5 4 0,67 83,89 1,32 2,04 5,80
NL-3-6 8 0,42 87,82 0,32 0,39 1,76
NL-3-7 12 0,49 86,92 0,11 0,19 2,62
NL-3-8 20 0,38 95,52 0,00
0% NaOH, 11:1, AO
VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] Mono [Gew-%]
NL-4-4 0 1,89 2,86 nicht aus- nicht aus- nicht aus-
NL-4-5 4 1,97 9,13 wertbar wertbar wertbar
NL-4-6 8 2,15 4,48 Tri- u.Di Tri- u.Di Tri- u.Di
NL-4-7 12 2,24 5,06 sehr hoch sehr hoch sehr hoch
NL-4-8 20 2,44 6,85
0,13% NaOH, 6:1, AO
VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di[Gew.%] Mono [Gew-%]
NL-5-4 0 1,16 34 nicht aus- nicht aus- nicht aus-
NL-5-5 4 1,10 49,73 wertbar wertbar wertbar
NL-5-6 8 1,10 65,78 Tri- u.Di Tri- u.Di Tri- u.Di
NL-5-7 12 1,02 76,39 sehr hoch sehr hoch sehr hoch
NL-5-8 20 0,63 90,76

Tabelle 8-1: GC-Analysenergebnisse zu NaOH als Alternative zu MgO im 2| Hochdruckautoklav bei T=230°C
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8.2.2 NaOH als Alternative zu MgO im Technikum
Feed VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT-1-F-2-0 4 6,54 72,8 16 0,7
0,0Gew% Kat
NT-1-P-2-1, 230°C 0 3,79 12,33 65,42 19,1 19
NT-1-P-2-2 5 3,88 15,03 59 22 3,2
NT-1-P-2-3 10 3,49 16,96 51 24,5 5
NT-1-P-2-4 15 3,79 23,94 46,5 25,2 6,1
NT-1-P-2-5 20 3,56 26,68 41,6 26 7,9
0,02Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT-2-P-2-1, 230°C 0 4,01 17,92 55,1 22,1 4,3
NT-2-P-2-2 5 3,71 23,64 45,4 24,6 7
NT-2-P-2-3 10 3,21 26,87 37,9 25,5 9,3
NT-2-P-2-4 15 3,14 31,89 31,8 24,9 11,8
NT-2-P-2-5 20 3,09 34,29 30,2 24,2 12,1
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT-3-P-2-1, 230°C 0 3,85 22,6 48,3 22 6,4
NT-3-P-2-2 5 3,57 31,21 35,7 23,7 10,1
NT-3-P-2-3 10 3,02 38,71 24,8 22,2 13,4
NT-3-P-2-4 15 2,7 47,27 18,6 19,4 15,6
NT-3-P-2-5 20 2,45 59,6 111 14,9 15,6
0,02Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT5-P-2-1, 230°C 0 3,65 19,15 50 23,2 5,6
NT5-P-2-2 7,5 3,45 26,75 39,1 24,6 8,8
NT5-P-2-3 15 3,37 34,33 29,9 24,5 11,5
NT5-P-2-4 22,5 3,33 39,54 26,9 22,9 12,8
NT5-P-2-5 30 3,23 41,43 255 21,7 13,5
0,05Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT6-P-2-1, 230°C 0 4,13 19,52 48,2 24,3 58
NT6-P-2-2 7,5 3,56 30,22 34 24,2 10,6
NT6-P-2-3 15 2,97 42,17 23,1 20,8 13,7
NT6-P-2-4 22,5 2,39 57,7 9,2 13,8 15,4
NT6-P-2-5 30 2,13 67,7 53 10,3 14,8
0,05Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT7-P-2-1 0 3,57 21,16 50,2 21,1 51
NT7-P-2-2 5 3,61 26,07 37,9 23,7 9,2
NT7-P-2-3 10 3,38 31,62 32,2 23,6 11,2
NT7-P-2-4 15 3,46 40,36 26,5 22,9 12,9
NT7-P-2-5 20 3,07 42,98 21,1 20,5 14

Tabelle 8-2: GC-Analysenergebnisse NaOH als Alternative zu MgO im Technikum bei T=230°C
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0,05Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT8-P-2-1, 260°C 0 3,18 39,15 11,63 22,9 11,63
NT8-P-2-2 7,5 2,19 63,31 8 121 14,4
NT8-P-2-3 15 1,53 77,47 31 6,7 11,2
NT8-P-2-4 22,5 2,11 84,42 1 4,3 8,6
NT8-P-2-5 30 1,17 89,74 <0,1 2,9 7,6
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT9-P-2-1, 230°C 0 3,48 32,45 39,1 22,2 7,1
NT9-P-2-2 7,5 3,03 39,04 26,4 21,7 12,4
NT9-P-2-3 15 2,74 51,68 16,4 16,7 14,3
NT9-P-2-4 22,5 2,1 72,42 4,1 8,8 13,9
NT9-P-2-5 30 1,79 76,44 2,7 4,71 12,4
0,08Gew.-% VZ[min] | FFA [Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT10-P-2-1, 230°C 0 3,84 30,53 42,6 21 74
NT10-P-2-2 5 3,71 40,07 29,5 22,7 11,2
NT10-P-2-3 10 3,39 46,79 22,3 21 13,9
NT10-P-2-4 15 3,11 55,68 14,6 17,9 15,4
NT10-P-2-5 20 2,68 64,89 7,9 12,7 15,3
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT11-P-3-1, 260°C 0 24 50,8 12,8 16,2 14,6
NT11-P-3-2 7,5 0,95 75,52 2,1 59 10,6
NT11-P-3-3 15 1,27 83,75 1 4,4 9,2
NT11-P-3-4 22,5 1,18 83,91 0,5 4 8,1
NT11-P-3-5 30 1,01 89,1 <0,1 2,4 6,8
0,25Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT12-P-2-1, 240°C 0 2,28 57,91 8,5 12,1 13,8
NT12-P-2-2 7,5 2,24 72,42 2,4 59 10,3
NT12-P-2-3 15 1,83 81,07 1,3 4,5 7,8
NT12-P-2-4 22,5 1,83 84,74 1,3 4.4 7,5
NT12-P-2-5 30 1,75 82,88 1,2 4,3 7,8
0,25Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT13-P-2-1, 240°C 0 18 72,38 2,8 6,4 111
NT-13-P-2-2 10 18 82,39 0,5 3,3 7
NT-13-P-2-3 20 1,73 84,55 <0,1 3,2 6,9
NT-13-P-2-4 30 1,75 88,12 <0,1 2,5 6,1
NT-13-P-2-5 40 1,67 87,02 <0,1 2,1 5,9

Tabelle 8-3: GC Analysenergebnisse NaOH als Alternative zu MgO im Technikum bei T=230°C, T=240°C und T=260°C
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0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT14-P-1-1, 220°C 0 3,9 31,14 32,2 21,7 9,6
NT-14-P-1-2 10 3,5 44,11 16,3 17,8 14,4
NT-14-P-1-3 20 2,9 56,75 7,1 11,9 15,5
NT-14-P-1-4 30 2,9 65,64 3,9 8,7 15,2
NT-14-P-1-5 40 2,2 69,98 2,4 6,6 13,1
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT15-P-1-1, 220°C 0 51 13,54 47 25,2 6,3
NT-15-P-1-2 7,5 4,5 26,16 32,5 249 11,7
NT-15-P-1-3 15 3,9 38,06 19,5 21,4 15,8
NT-15-P-1-4 22,5 3,2 47,73 10,8 16,3 17,1
NT-15-P-1-5 30 2,8 53,96 74 125 16,2
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT16-P-1-1, 220°C 0 55 9,74 59,6 22,5 3,4
NT-16-P-1-2 5 4,5 19,62 45,8 25,5 7,1
NT-16-P-1-3 10 4 26,85 35,4 25,3 10,6
NT-16-P-1-4 15 4,4 30,3 29,6 23,6 12,7
NT-16-P-1-5 20 4.2 33 26,1 21,9 141
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT14-P-2-1, 240°C 0 3,2 43,22 18,2 18,7 12,3
NT-14-P-2-2 10 2,6 63,26 4,4 9,2 13,9
NT-14-P-2-3 20 1,7 77,03 0,7 4,2 9,3
NT-14-P-2-4 30 1,6 81,03 <0,1 2,7 7,6
NT-14-P-2-5 40 1,5 83,26 <0,1 2,5 74
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT15-P-2-1, 240°C 0 43 23,15 34,6 255 10,8
NT-15-P-2-2 7,5 3,7 42,34 16,2 19,2 15,7
NT-15-P-2-3 15 3,3 48,7 12,6 15,6 14,9
NT-15-P-2-4 22,5 2,4 66,67 4,4 8 12,2
NT-15-P-2-5 30 18 77,03 1,3 4,2 9,6
0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT16-P-2-1, 240°C 0 4,61 21,73 41,7 23,6 8
NT-16-P-2-2 5 4,18 32,34 25,7 22,8 13,5
NT-16-P-2-3 10 3,65 46,22 12,3 17,2 16,6
NT-16-P-2-4 15 3,36 58,99 6,8 12,2 16,7
NT-16-P-2-5 20 2,66 68,45 2,5 7,2 141

Tabelle 8-4: GC Analysenergebnisse NaOH als Alternative zu MgO im Technikum bei T=220°C und T=240°C
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0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]
NT-14-P-3-1 0 2,71 57,74 59 115 15,6
NT-14-P-3-2 10 2,05 71,7 1,6 5,6 12,2
NT-14-P-3-3 20 1,73 77,47 0,8 4 10,1
NT-14-P-3-4 30 1,53 82,27 <0,1 2,4 8,7
NT-14-P-3-5 40 1,53 85,05 <0,1 2,4 9,1

0,08Gew.-% Kat | VZ[min] | FFA[Gew.-%] ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri[Gew-%] | Di[Gew.%] | Mono [Gew-%]

LV-3-P-2-1, 230°C 0 4,2 36,3 18,5 8,8 4
LV-3-P-2-2 7,5 2,9 63,7 4,4 3,6 53
LV-3-P-2-3 15 2,4 73,5 0,7 1,2 4,2
LV-3-P-2-4 22,5 2,4 76,3 0,2 0,7 3,8
LV-3-P-2-5 30 2,3 76,3 0,1 0,5 37

Tabelle 8-5: GC Analysenergebnisse NaOH als Alternative zu MgO im Technikum bei T=230°C und T=260°C

8.2.3 Magnesiumstearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav

Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%)] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
MgO 295V 1 1,3 6,6 18,9 45,4 21,7 6,0
MgO 295V 2 1,3 6,6 22,8 40,8 22,3 6,1
Tabelle 8-6: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 5kg MgO/t Ol, T=230°C, MeOH:0lI = 9:1,
VZ=10min
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
MgO 295V 3 Nicht nachweisbar 1,7 74,4 45 7,3 12,1
MgO 295V 4 Nicht nachweisbar 1,1 78,3 3,7 6,5 10,4
MgO 295V 5 Nicht nachweisbar 0,7 83,4 1,6 51 91
MgO 2933 V1* | Nicht nachweisbar 0,7 63,5 4,9 13,0 17,8
MgO 2933 V2 Nicht nachweisbar 0,8 78,6 2,1 6,3 12,1
MgO 2933 V3 Nicht nachweisbar 0,7 76,4 2,3 6,9 13,7
MgO 2933 V4 Nicht nachweisbar 3,16 70,34 3,5 8,2 14,8
MgO 293 V1 1,4 6,3 25,8 36,9 22,0 7,6
MgO 293 V2 2,5 6,3 24,7 36,5 22,0 8,0
Tabelle 8-7: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 5kg MgO/t Ol, T=230°C, MeOH:0I = 9:1,

VZ=10min, * Apparatur undicht

Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%)] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
Mgst. S. Aldrich | Nicht nachweisbar 5,7 72,0 5,7 8,9 13,1
Mgst. P. Greven | Nicht nachweisbar 0,48 74,0 6,0 53 8,7

Tabelle 8-8: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 5kg Mgst/t O, T=230°C, MeOH:0I = 9:1,

VZ=10min
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Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%)] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
Mgst. P.Greven 1 | Nicht nachweisbar 0,6 59,4 13,6 13,2 13,2
Mgst. P.Greven 2 | Nicht nachweisbar 0,6 61,3 12,8 12,4 12,8
Mgst. P.Greven 3 | Nicht nachweisbar 0,7 62,7 10,7 12,1 13,7

Tabelle 8-9: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 3kg Mgst/t O, T=230°C, MeOH:0I = 9:1,

VZ=10min
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%)] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
Mgst. P.Greven 4 | Nicht nachweisbar 0,5 79,4 3,0 6,3 10,4
Mgst. P.Greven 5 | Nicht nachweisbar 0,9 57,9 11,9 13,5 15,8
Mgst. P.Greven 6 | Nicht nachweisbar 1,3 58,4 11,2 12,4 15,2
Mgst. P.Greven 7 | Nicht nachweisbar 0,8 79,1 3,2 6,1 10,0

Tabelle 8-10: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 8kg Mgst/t Ol, T=230°C, MeOH:0l = 9:1,

VZ=10min
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
Mgst. P.Greven 8 | Nicht nachweisbar 0,6 76,2 50 54 9,3
Mgst. P.Greven 9 | Nicht nachweisbar 0,9 69,4 7,6 9,7 12,4
Mgst.P.Greven10 | Nicht nachweisbar 0,6 51,1 4,6 6,8 7,3

Tabelle 8-11: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 12kg Mgst/t Ol, T=230°C, MeOH:0I =

9:1, VZ=10min
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
MgO 295 Nicht nachweisbar 0,0 84,5 2,7 5,9 6,9
Mgst. P Greven | Nicht nachweisbar 0,7 84,0 0,5 6,4 8,3

Tabelle 8-12: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 5kg Mgst/t Ol, T=230°C, MeOH:0l = 9:1,

VZ=1,5h
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
MgO 295 Nicht nachweisbar 15,02 76,0 n. n. 4,5 44
Mgst. P Greven | Nicht nachweisbar 1,7 83,5 n.n. 6,1 8,7

Tabelle 8-13: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 5kg Mgst/t Ol, T=230°C, MeOH:0l = 9:1,

VZ=3h
Polymere [Gew%] | FFA [Gew.-%] | ME-Gehalt [Gew.-%] | Tri [Gew-%] | Di [Gew.%] | Mono [Gew-%]
Mgst. Merck 1 | Nicht nachweisbar 09 61,3 12,0 12,2 13,5
Mgst. Merck 2 | Nicht nachweisbar 1,1 51,5 20,6 14,4 11,5
Mgst.Merck 3 | Nicht nachweisbar 0,7 78,2 5,8 6,8 8,4

Tabelle 8-14: Mg-stearat als Alternative zu MgO im 250ml Hochdruckautoklav bei 12kg Mgst/t OI, T=230°C, MeOH:0l =

9:1, VZ=10min
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8.2.4 Laborhochdruckveresterung von FFA ohne Katalysator
vi | 7 1 | 7 5 | 8 5 | s 4 | 9 4 | o9

Verweilzeit[min] | FFA-Gehalt [%] | Verweilzeitmin] | FFA-Gehalt [%] | Verweilzeit[min] | FFA-Gehalt [%]
15 14 81,3 | 881 11 11 81,6 | 89,5 13 10 88,0 | 91,0
17 15 78,3 | 87,3 12 13 86,9 | 92,1 16 13 84,5 | 90,3
21 19 754 | 81,0 14 15 20 17 794 | 835
24 22 63,7 | 659 15 16 83,7 24 21 705 | 756
28 26 61,1 | 51,5 17 18 82,8 28 25 57,0 | 59,7
33 31 339 | 342 19 21 751 | 755 32 29 42,0 | 46,6
38 35 196 | 255 21 26 63,1 | 60,5 38 35 26,7 | 31,3
42 40 21,6 25 31 48,7 | 474 43 37 21,5
46 45 134 | 16,1 30 35 33,7 | 334 48 42 157 | 17,0
52 50 13,8 34 41 243 | 224 53 47 132 | 142
62 65 94 | 10,2 39 45 18,7 | 19,8 68 62 8,8 10,1
67 67 8,7 44 50 158 | 16,5 83 77 6,8 10,5
82 80 7,6 8,8 49 65 10,1 | 10,0 98 92 5,6 6,4
97 95 6,8 8,1 64 80 7,2 10,7
112 6,4 79 95 5,7 5,8

Tabelle 8-15: GC Analysenergebnisse zu Laborhochdruckveresterung von PFAD ohne Katalysator bei VZ=60min. und

T=260°C, stoch. Verhaltnis MeOH:PFAD bei V1 und V7 ist 3:1, bei V5 und V8 6:1 und bei V9 und V4 9:1

V6, VZ [min]

12

15

23

29

32

37

42

47

52

67

82

FFA G. [Gew.-%]

89,0

84,6

67,0

38,5

34,4

26,4

22,6

20,2

154

12,6

11,0

Tabelle 8-16: GC Analysenergebnisse zu Laborhochdruckveresterung von PFAD ohne Katalysator bei VZ=60min. und
T=230°C, stoch. Verhaltnis MeOH:PFAD bei V6 = 3:1

Lipo | Lipo I Lipo Il

T[°C] Verweilzeit [min.] [Gew.-%]

30 0 86,9 86,9 86,9
40 1 86,9 86,9 86,9
50 2 86,9 86,9 86,9
180,4 18 75,7 53,25 68,33
2011 22 70,5 65,7
220,9 26 534 38,96 54,71
229,8 38 38,1 10,85 28,35
230,7 48 13,3 8,74 18,74
230,6 53 12 7,23 15,52
230,8 68 10,4 10,95
230 84 7,7 4,21 8,52
230,8 97 6,82

Tabelle 8-17: GC Analysenergebnisse zu Laborhochdruckveresterung von Lipofit® ohne Katalysator bei VZ=60min. und
T=260°C, stéch. Verhéltnis MeOH:PFAD bei Lipo | = 3:1, bei Lipo 11 = 6:1, Lipo Ill = 6:1 und T=260°C

TGWI

TGW I

TGW I

V4 11
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T[°C] Verweilzeit [min.] [Gew.-%]

40 10 93,2 93,2 93,2
60 12 93,2 93,2 93,2
161,4 14 64,04 64,5
181,5 17 52,7 58,1 61,39
201 21 52,05 55,35 55,7
221,5 25 39,67 44,1 39,785
229,5 34 8,45 6,11 14,53
230,5 44 3,38 4,59
228,5 49 6,65 3,19 3,39
231 65 6,04 3,13 3
2315 80 5,29 31 3,33

231 95 4,54

Tabelle 8-18: GC Analysenergebnisse zu Laborhochdruckveresterung von Trap Grease ohne Katalysator bei VZ=60min.

und T=260°C, stoch. Verhéltnis MeOH:PFAD bei TGW | = 3:1, bei TGW Il = 6:1, TGW Il = 6:1 und T=260°C

8.2.5 Saure Veresterung unter Standardbedingungen

Versuch 1

Versuch 1

Versuch 2

Versuch 3

Olgemisch (PFAD + Lipo)

FFA =94,8%, H,0 = 0,33%

FFA =92,4%, H,0 = 0,37%

FFA =94,3%, H,0 = 0,35%

Veresterung 1. Stufe

FFA-Verlauf:

FFA-Verlauf:

FFA-Verlauf:

Ol

30min: 49,4% FFA

30min: 55,2% FFA

30min: 44,6% FFA

MeOH, 150kg/t

60min: 41,5% FFA

60min: 42,3% FFA

60min: 36,8% FFA

H2S04 98%, 15kg/t

90min: 35,7% FFA

90min: 38,1% FFA

90min: 32,7% FFA

120min: 32,8% FFA

120min: 35,8% FFA

120min: 30,9% FFA

FFA =30,7%, H,0 = 0,972%

FFA = 34,9%, H,0 = 0,804%

Veresterung 2. Stufe Olphase

FFA-Verlauf:

FFA-Verlauf:

FFA-Verlauf:

MeOH, 50kg/t

30min: 19,2% FFA

30min: 22,3% FFA

30min: 11,9% FFA

H2504 98%, 8kg/t

60min: 16,9% FFA

60min: 19,1% FFA

60min: 9,2% FFA

90min: 14,5% FFA

90min: 17,05% FFA

90min: 7,77% FFA

Veresterung 3. Stufe Olphase

FFA-Verlauf:

H,0 =0,43%

FFA-Verlauf:

MeOH, 110kg /t

30min: 5,2% FFA

30min: 4,04% FFA

H2S04 98%, 10kg/t

60min: 3,04% FFA

60min: 2,9% FFA

90min: 2,46% FFA

90min: 2,56% FFA

120min: 2,36% FFA

120min: 2,32% FFA

Nach Reaktion

0,341% H20

H,0=0,36

Triglyceride

DC: <%5 >1%

DC: <5% (~2-3%)

Tabelle 8-19: FFA-Verlauf der Vorveresterung von 50:50 Gew.-% PFAD + Lipofit® Gemisch unter Standardbedingungen

V4
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8.2.6 Technikumshochdruckveresterung von FFA ohne Katalysator

P1-P-1, 210°C

P1-P-2, 230°C

P1-P-3, 260°C

P2-P-1, 210°C

P2-P-2, 230°C

P2-P-3, 260°C

MeOH:PFAD =3:1

MeOH:PFAD = 6:1

Zeit[min] | Crra [GeW.-%] | Crea [GEW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crra [GEW.-%]

0 44,78 35,32 19,29 52,90 35,22 29,96

7,5 35,02 26,95 12,89 40,52 27,78 20,76

15 27,98 22,98 11,18 32,34 25,50 16,38

22,5 25,38 19,83 10,00 27,16 23,62 13,53

30 22,05 13,50 9,37 23,36 16,18 11,49

Tabelle 8-20: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD
P4-P-1,210°C | P4-P-2,230°C P4-P-3, 260°C | P5-P-1,210°C | P5-P-2,230°C P5-P-3, 260°C
MeOH:Lipofit® = 3:1 MeOH:Lipofit® = 6:1
Zeit [min] | Cera [GEW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crra [GeW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crea [GEW.-%] | Crra [GEW.-%)]
0 25,91 19,17 10,78 25,03 21,23 15,22
15 18,68 14,75 1431 18,23 12,88 8,09
30 14,37 13,49 8,82 14,91 10,51 5,32
45 13,08 11,95 8,79 12,32 7,66 4,42
60 10,84 9,51 7,97 10,93 7,53 4,04
Tabelle 8-21: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von Lipofit®
P3-P-1,210°C | P3-P-2, 230°C P3-P-3, 260°C P4-P-4, 210°C P5-P-4, 230°C
MeOH:PFAD = 6:1 MeOH:Lipo=3:1 | MeOH:Lipo = 6:1

Zeit [Min] | Cera [GEW.-%] | Crra [GEW.-%] | Crra [GeW.-%] | Zeit [Min] | Cera [GEW.-%] Cera [GEW.-%)]
0 38,79 26,64 18,47 0 20,51 28,45
15 27,34 18,59 13,28 7,5 15,05 15,98
30 22,79 11,46 9,45 15 12,94 11,81
45 19,58 14,74 6,18 22,5 10,41 9,36
60 14,50 8,50 5,72 30 10,00 7,34

Tabelle 8-22: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD und Lipofit
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8.2.7 2-stufige Laborhochdruckveresterung ohne Katalysator

PFAD Lipofit®
MeOH:PFAD = 6:1
Verweilzeit [min] Crra [GEW.-%)] Crra [GEW.-%)]

0 7,5 6
13 7,37 5,86
29 5,14 5,77
35 3,79 5,86
45 2,22 2,86
50 1,76 1,99
65 0,9 0,96
95 0,69 0,87

Tabelle 8-23: GC Analysenergebnisse zu 2. Stufe der Laborhochdruckveresterung von Lipofit® und PFAD bei T=260°C und
VZ =60 min ohne Katalysator und einem stéchiometrischen Verhaltnis von MeOH:Einsatzstoff = 6:1

8.2.8 2-stufige Technikumshochdruckveresterung ohne Katalysator

Crra0 = 8,0 P6-P-2, 230°C | P6-P-3, 260°C P7-P-3, 260°C
MeOH:PFAD/Lipo = 3:1 MeOH:PFAD/Lipo = 6:1

Zeit [min] Crra [GeW.-%] Crra [GeW.-%] Crra [GEW.-%]
0 3,57 1,74 4,10
7,5 1,98 1,50 1,70
15 2,08 1,62 1,51
22,5 1,73 1,71 1,31
30 1,77 1,62 1,34

Tabelle 8-24: GC Analysenergebnisse zur 2. Stufe der Technikumshochdruckveresterung eines PFAD-Lipofit® Gemisches

8.2.9

Einfluss der Startkonzentration an FFA der 2. Stufe der

Technikumshochdruckveresterung auf den Reaktionsverlauf

MeOH:PFAD =1,35:1 MeOH:PFAD = 2:1 MeOH:PFAD= 3:1
Zeit[min] | cCrra [Gew.-%] Zeit [min] Cera [GEW.-%)] Cera [GEW.-%)]
0 36,13 0 23,32 29,72 2511 25,90 23,82
4 27,91 7,5 17,29 21,3 18,03 19,30 16,76
8 24,3 15 15,17 17,80 15,07 15,40 12,82
12 22,03 22,5 13,46 15,40 13,22 14,40 11,37
16 20,27 30 12,80 14,30 12,69 14,20 10,19

Tabelle 8-25: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 1. Stufe bei T=260°C

Reaktionstemperatur [°C] MeOH:PFAD Verweilzeit [min]
0 7 14 21 28
240 2:1 31,55 22,82 18,41 15,52 14,79

Tabelle 8-26: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 1. Stufe bei T=240°C
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2. Stufe mit Batch Startwert von 10,5Gew.-% FFA und 0,08Gew.-% H,O

Stbc&é\ée*:bg:mis Kdmeon/ trrap Reaktionstemperatur Verweilzeit FFA-Geh?)L:]Endwert
0,84:1 96 260°C 30min 3,60
1,31:1 150 260°C 30min 3,55
1,79:1 205 260°C 30min 3,60
2,4:1 275 260°C 60min 2,20
31 345 260°C 60min 2,20
31 345 260°C 86min 1,82

Tabelle 8-27: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=260°C

MeOH:PFAD = 0,84:1 MeOH:PFAD = 2,4:1 MeOH:PFAD= 3:1
Zeit[min] | cCrra [Gew.-%] Zeit [min] Cera [GEW.-%)] Cera [GEW.-%)]
0 6,85 0 4,71 4,73 4,72
75 5,63 15 3,74 3,67 3,54
15 4,76 30 3,13 2,98 3,03
22,5 4,08 45 2,41 2,40 2,53
30 3,66 60 2,13 2,24 2,34

Tabelle 8-28: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=260°C

2. Stufe mit Batch Startwert von 12,6Gew.-% FFA und 0,13Gew.-% H,O

Stochiometrisches Oeon! Trso Reaktions- Verweilzeit EEAd;/\C/;:rrtla[L/to]
Verhaltnis MeOH:OI temperatur
1,91 217 260°C 60min 25
2611 300 260°C 60min 25

Tabelle 8-29: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=260°C

MeOH:PFAD =1,9:1

MeOH:PFAD= 3:1

Zeit [min] | Cera [GEW.-%] | Crra [GEW.-%]
0 512 513
15 3,97 4,16
30 3,12 3,33
45 2,75 2,79
60 2,53 2,43

Tabelle 8-30: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=260°C

V4
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8.2.10 Einsatz eines Katalysators in der 2. Stufe der
Technikumshochdruckveresterung

2. Stufe mit Batch Startwert von 13,5Gew.-% FFA.

Verweilzeit [min]

Stoch. Verhéltnis | Reaktionstem Katalysator-
MeOH:OlI peratur [°C] | menge [kg/ts)] 0 7,5 15 22,5 30
2:1 240 0,7 16 14 16 15 13
2:1 240 1,7 1,4 15 1,0 11 1,1

Tabelle 8-31: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=240°C mit

Katalysator

2. Stufe mit Batch Startwert von 19Gew.-% FFA

Verweilzeit [min]

Stoch. Verhfiltnis Reaktionstem Katalysator-
MeOH:OlI peratur [°C] menge [kg/ty] 0 75 15 22,5 30
31 240 0,4 16 13 14 11 12
31 240 0,7 12 0.9 10 08 0,9
31 240 0,9 0,9 0,5 0,4 04 0,4

Tabelle 8-32: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=240°C mit

Katalysator

8.2.11 2-stufige Hochdruckveresterung mit Katalysator in beiden

Technikumsstufen

Katalysator in der 1. Stufe:

Verweilzeit [min]

Stoch. Verhaltnis | Reaktionstem Katalysator-

MeOH:OlI peratur [°C] menge [kg/ty)] 0 75 15 225 30

31 210 0,8 36,4 25,2 17,0 12,7 10,1

31 230 0,8 22,6 13,6 9,5 8,3 8,1

31 210 14 35,0 19,6 10,6 8,7 8,5

31 230 14 21,4 11,6 9,8 8,1 8,0

Verweilzeit [min]

0 4 75 11 15
31 210 14 43,1 28,8 19,2 125 10,0
31 230 14 34,4 19,7 12,2 111 10,5

Tabelle 8-33: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 1. Stufe bei T=240°C mit

Katalysator
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Katalysator in der 2. Stufe, Startwert 12,6Gew.-% an FFA und 0,13Gew.-% H,0:

Stoch. Verhaltnis | Reaktionstem |  Katalysator- Verweilzeit [min]

MeOH:OlI peratur [°C] menge [kg/t] 0 75 15 22,5 30

2:1 210 1,4* 2,9 2,2 19 18 17

2:1 230 1,4% 1.8 16 13 12 11

2:1 240 1,4% 15 14 12 11 11
Verweilzeit [min]

0 4 75 11 15

2:1 260 1,4% 2.2 15 15 13 0,9

Tabelle 8-34: GC Analysenergebnisse zur Technikumshochdruckveresterung von PFAD der 2. Stufe bei T=240°C mit
Katalysator, * aus 1. Stufe da nach 1. Stufe nicht abgetrennt

8.2.12 Saure Vorveresterung und basische Umesterung im Labor

Versuchsreihe Vi V2 | V3 V4
FFA Gehalt [%]

Feed 12,68 12,68 13,07 13,3
nach 20 min 5,81 5,19
nach 40 min 3,84 3,92
nach 60 min 3,27 3,26
nach 80 min 2,97 2,89
nach 100 min 2,45 2,54
nach 120 min 2,26 2,41
nach 1 h absetzen 2,15 2,12

am né Tag 2,01 2,08 2,06 2,23

H,0 [%]
am né Tag 0,32 0,11 | 0,43 0,18

Tabelle 8-35: FFA Verlauf der sauren Vorveresterung im Labor
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Einsatzstoff fiir V1 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
Ol/ MeOH + H,S0, 1530/183,8
wassr. Phase nach VV 118
Olphase nach VV 1487 FFA=2,01
MeOH + MEK + H,0 entmin. 185
wassr. Phase nach 2 UE 349,1
org. Phase nach 2 UE 1487 Triglyc. = 0,2, Seifen =913
1. Wésche (2% warmes Glycerin) 30,01 431 Seifen = 1025
2. Wasche 22,4 34,46 Seifen = 760
3. Wasche 22,9 61,15 Seifen = 142
4. (saure) Wésche 46,12 80,3 Nz=0,72,H,0=0,19
5. Wasche 66,9 59,7
NZ = 0,44, H,0 = 96ppm
FME 1114 keine Di- und Triglyc.

0,03% Glycerin, 0,011% Mono’s

Tabelle 8-36: Massenbilanz der einstufigen Vorveresterung und einstufigen Umesterung des Gemisches aus

hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl und FFA-Phase, Versuch V1

Einsatzstoff fir V2 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
ol 1500
MeOH + H,SO, 143
wassr. Phase nach VV 20
Olphase nach VV 1389 FFA =2,08
MeOH + MEK + H,0 entmin. 166,5
Glycerinphase nach 2 UE 206,1
org. Phase nach 2 UE 1487 Triglyc. = 1,0%, Seifen = 532
1. Wésche 21,5 62,9 Seifen =137
3. (saure) Wésche 63,7 67 Seifen =142
4. Wasche 63,2 13 NZ = 0,635, H,0 = 0,442
FME 1100

Tabelle 8-37: Massenbilanz der einstufigen Vorveresterung und einstufigen Umesterung des Gemisches aus

hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl und FFA-Phase, Versuch V2
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Einsatzstoff fiir V3 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
ol 1503
MeOH + H,S0, 180,3
wassr. Phase nach VV 102,8
Olphase nach VW 1476 FFA=2,06
MeOH + MEK + H,0 entmin. 178,1
Glycerinphase nach 2 UE 315,7
org. Phase nach 2 UE Tri’s. =0,1-0,2%, Seifen =916
1. Wasche 22,6 99,6 Seifen =421
2. Wasche 17,8 41,2 Seifen = 144,5
3. (saure) Wésche 67,5 79,5
4. Wasche 67 90,9 NZ = 0,54, H,0 = 0,52
FME 1062

Tabelle 8-38: Massenbilanz der einstufigen Vorveresterung und einstufigen Umesterung des Gemisches aus

hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl und FFA-Phase, Versuch V3

Einsatzstoff fiir V4 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
ol 1504
MeOH + H,SO, 180,5
wassr. Phase nach VV 61,1
Olphase nach VW 1514 FFA=2,23
MeOH + MEK + H,0 entmin. 180,0
Glycerinphase nach 2 UE 426,1
org. Phase nach 2 UE Tri’s. = 0,1-0,2%, Seifen = 150,6
1. Wasche (2%Glycerin) 29,6 44,83 Seifen =50,7
2. Wasche - - -
3. (saure) Wasche 68,3 63,5 HN%\ =_OA5:1A
4. Wésche 68,5 72,11
FME 1046,4 Nz =0,42,H,0=0,33

Tabelle 8-39: Massenbilanz der einstufigen Vorveresterung und einstufigen Umesterung des Gemisches aus

hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl und FFA-Phase, Versuch V4
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8.2.13 Basische Umesterung nach 2-stufiger Hochdruckveresterung im Labor

Einsatzstoff fur V7 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
o] 1000 FFA =0,99%
MeOH + MEK + H,0 entmin. 53,08
Glycerinphase nach 1 UE -
org. Phase nach 1 UE - Tri'i-ll:?f/i’,ﬂD_i;fz%)03%r
1. Wasche 20,66 38,5 Seifen = 755,8ppm
2. Wasche 20,5 89,32 Seifen =274ppm
3. (saure) Wésche 48,79 Seifen =142
4. Wasche 46,26 NZ =0,64,H,0=0,20
5. Wésche 14,84 18,39 Nz =0,58, H,0=0,29
FME 590

Tabelle 8-40: Massenbilanz der einstufigen Umesterung des Gemisches aus 2-stufig hochdruckverestertem PFAD und

Lipofit, Versuch V7

Einsatzstoff fiir V9 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
Olphase nach HD-V 990,24 FFA=2,03
MeOH + MEK + H,0 entmin. 47,14
Glycerinphase nach 1 UE 28,97
org. Phase nach 1 UE 1038,15 Tri’s. =<0,1%, Seifen = 178
1. Wésche 14,98 Seifen =142
2. Wasche 14,94 16,05 Seifen = 167
3. (saure) Wésche 45,65 116,43 NZ=2,42
4. Wésche 44,58 87,92 NZ = 2,55, H,0 = 0,34%
5. Wasche mit FME+PWA 843,84 55,36 NZ=2,48

FME

Tabelle 8-41: Massenbilanz der Umesterung des Gemisches aus 2stufig hochdruckver

estertem PFAD u. Lipofit®, Versuch V9

Einsatzstoff fur V10 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
Olphase nach HD-V 764,09 FFA=2,03
MeOH + MEK + H,0 entmin. 36,23
Glycerinphase nach 1 UE 17,25

org. Phase nach 1 UE Triglyc. = 0,2-0,5%, Seifen = 634
1. Wasche 11,49 17,67 Seifen = 350
2. Wasche 11,51 92,86 Seifen =172

3. (saure) Wésche 34,65 89,24 Nz =0,87, H,0=0,21%

4. Wésche 34,8 54,26 NZ=0,91,H,0=0,11%
5. Wasche 11,56 22,89 NZ=1,03

Tabelle 8-42: Massenbilanz der Umesterung des Gemisches aus 2stufig hochdruckverestertem PFAD u.Lipofit®, Versuch V10
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Einsatzstoff fur V11 m [g] zugegeben m [g] abgezogen Analysen
Olphase nach HD-V 997,93 FFA=2,03
MeOH + MEK + Glycerin 47,83
Glycerinphase nach 1 UE 62,8
org. Phase nach 1 UE Triglyc. = <0,2%, Seifen = 476
1. Wasche 15,1 24,7 Seifen = 167
2. Wasche Seifen =143

Tabelle 8-43: Massenbilanz der Umesterung des Gemisches aus 2stufig hochdruckverestertem PFAD u.Lipofit®, Versuch V11

8.2.14 Saure Vorveresterung und basische Umesterung Technikum

Vorveresterung 1. Stufe Probe FFA Gehalt [%] Wassergehalt [%]
(RT =70°C) Feed 13,1 0,71

Probe 0 (ab Erreichen der RT) 9,3

Probe 20° 8,2

Probe 40 6,5

Probe 60 57

Probe 1°20™ 5,15

Probe 1'40™ 4,75

Probe 2° 4,19

Probe 2°20™ 38

Probe 2°40™ 3,6

Probe 3° 3,5

Probe am né Tag 2,8

Vorveresterung 2. Stufe Probe 1° 2,21
Probe 1°'20™ 1,90

Tabelle 8-44: FFA Verlauf des 2stufig veresterten Gemisches aus 1stufig hochdruckverestertem PFAD+Lipofit®, Altspeisedl

und FFA-Phase

Einsatzstoff m [kg] zugegeben m [kg] abgezogen Analysen

ol 173,2

MeOH + H,SO, 23,18

wassr. Phase nach 2 VV 17,1 FFA=1,90

MeOH + MEK + H,0 entmin. 20,6

wassr. Phase nach 2 UE 25,8 Tri’s. =0,2-0,5; Seifen =718
1. Wasche 2,6 8,2 Seifen = 354

2. Wasche 2,6 4,7 Seifen = 207

3. (saure) Wasche 7,9 7,6 Nz =0,6; H,0=0,29
4, Wasche 7,8

FME 160

Tabelle 8-45: Massenbilanz der zweistufigen Vorveresterung und zweistufigen Umesterung des Gemisches aus
hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl und FFA-Phase
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Vorveresterung 1. Stufe Probe FFA Gehalt [%] Wassergehalt [%]
(RT = 70°C) Feed
Probe 1" (nach Erreichen der RT) 5,49
Probe 1°30° 4,84
Probe 1'45 4,68
Probe 2 4,75
Vorveresterung 2. Stufe 30° 1,94
nach 2 h Absetzzeit 1,30

Tabelle 8-46: FFA Verlauf des 2stufig veresterten Gemisches aus 1stufig hochdruckverestertem PFAD+Lipofit®, Altspeisedl

ohne FFA
Einsatzstoff m [kg] zugegeben m [kg] abgezogen Analysen
ol 150,1
MeOH + H,S0, 24,5
wassr. Phase nach 2 VV 25,0 FFA=1,3
MeOH + MEK + H,0 entmin. 17,7
wassr. Phase nach 2. UE 30,0 Tri’s =<0,2; Seifen =643
1. Wasche 2,3 8,0 Seifen = 462
2. Wésche 2,3 4,5 Seifen =168
3. (saure) Wésche 6,9 8,8 Nz =0,49; H,0=0,61
4. \Wasche 6,8 7,2
FME 137,67 91,7%

Tabelle 8-47: Massenbilanz der zweistufigen Vorveresterung und zweistufigen
hochdruckverestertem PFAD und Lipofit mit Altspeisedl ohne FFA-Phase

Umesterung des Gemisches aus
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